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PROLOGO

Este libro es un texto de iniciación a las operaciones unitarias en ingeniería
química. Ha sido escrito para estudiantes no graduados que han completado los
cursos normales de matemáticas, fisica,  química y una introducción a la ingenie-
ría química. Se supone que 10s  estudiantes poseen un conocimiento elemental de
balances de materia y energía, así como de los principios de termodinámica.

Tanto en la estructura como en el nivel de tratamiento, esta edición revisada
sigue el modelo de ediciones anteriores. Se dedican capítulos separados a cada
una de las operaciones, que se agrupan en cuatro secciones fundamentales:
mecánica de fluidos, transmisión de calor, etapas de equilibrio y transferencia de
materia, y operaciones en las que intervienen partículas sólidas. Cursos de un
cuatrimestre o de un semestre pueden basarse en cualquiera de estas secciones o
en combinaciones de las mismas.

Los límites del libro están fijados por el espacio y el nivel del tratamiento.
Muchas de las operaciones menos convencionales, tales como separaciones con
membranas, molienda coloidal, congelación y métodos especializados de separa-
ciones mecánicas, se han omitido por motivos de espacio. Otros temas importan-
tes se han dejado fuera debido a que un adecuado tratamiento de los mismos
aumentaría el nivel del libro hasta un punto inaccesible para la mayor parte de
los estudiantes no graduados. Por estas razones, el flujo de dos fases, los modelos
de flujo tridimensional, los efectos eléctricos y magnéticos, así como las separa-
ciones multicomponentes, o bien se han omitido o se tratan tan sólo ligeramente.
Se ha hecho un esfuerzo por mantener un nivel de tratamiento uniforme a lo
largo de todo el libro.

Puesto que, de una forma casi general, los estudiantes de ingeniería química
siguen un curso de balances de materia y energía durante el primer o segundo
año, el material sobre estos temas se ha,suprimido casi totalmente del Capítulo 1.
La termodinámica también se cubre por otros cursos de ingeniería química y, en
consecuencia, se ha omitido un capítulo sobre equilibrio entre fases, si bien en
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otros capítulos se ha incluido algo sobre los diagramas de fases que se requieren
para el tratamiento de diferentes separaciones. Ya no se incluye el método de
Ponchon para la estimación de etapas de equilibrio, puesto que raramente se
utiliza en la práctica; para separaciones sencillas resulta totalmente adecuado el
método de McCabe-Thiele  y para separaciones más complejas se utilizan proce-
dimientos de cálculo con ordenador.

Se ha incorporado un nuevo capítulo sobre absorción, una operación que está
ganando importancia, especialmente en el control de la contaminación. Se ha
introducido nuevo material sobre fluidización, transmisión de calor en lechos de
relleno, filtros de clarificación, y sobre muchas otras materias. Los capítulos sobre
destilación, absorción de gases y secado se han reorganizado totalmente. La
simulación por ordenador se trata en las áreas de destilación de sistemas multi-
componentes y en la reducción de tamaños de sólidos. Todo el tratamiento se ha
revisado y puesto al día de acuerdo con los conocimientos actuales.

Los sistemas de unidades se tratan en el Capítulo 1. La conversión a unidades
SI dista mucho de ser completa en la práctica de ingeniería, y una gran parte de
la información disponible está dada en unidades fps o cgs. Por tanto, el ingeniero
debe estar familiarizado con los tres sistemas de unidades, y todas ellas se utilizan
en este libro, con especial énfasis en los sistemas SI y fps. Como podrá apreciarse,
la gran mayoria de ecuaciones y correlaciones son adimensionales y pueden
utilizarse con cualquier conjunto de unidades consistentes.

Los problemas propuestos al final de los capítulos totalizan un número de
239, de los cuales 85 son nuevos en esta edición. Su dificultad es variable, pero
todos ellos están basados en material de este libro, de forma que prácticamente
todos se pueden resolver sin utilizar otras fuentes de información. La mayoria se
pueden resolver con ayuda de una calculadora manual, y solamente unos pocos
del Capítulo 27 sobre reducción de tamaños requieren programas de cálculo para
su resolución.

El autor de más edad, el doctor Warren L. McCabe,  murió en agosto de 1982,
cuando la preparación de esta edición se encontraba aproximadamente por la
mitad. El contribuyó mucho a la primera parte de esta edición y estaba total-
mente de acuerdo sobre los cambios a realizar en los demás capítulos. Este libro
está dedicado a su memoria.

JULIAN  C. SMITH
PETER HARRIOTT
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CAPITULO

UNO

DEFINICIONES Y FUNDAMENTOS

La ingeniería química trata de procesos industriales en los que las materias
primas se transforman o separan en productos útiles. El ingeniero químico tiene
que desarrollar, diseñar y llevar a cabo el proceso, así como el equipo utilizado en
el mismo. Tiene que elegir las materias primas adecuadas y hacer operar las
plantas con eficacia, seguridad y economía, teniendo en cuenta que sus productos
han de cumplir las condiciones exigidas por los consumidores. Lo mismo que la
ingeniería en general, la ingeniería química es también un arte y una ciencia. El
ingeniero utilizará la ciencia siempre que le permita resolver sus problemas. Sin
embargo, en la mayor parte de los casos, la ciencia no es capaz de proporcionarle
una solución completa, y entonces tendrá que recurrir a la experiencia y a su
buen criterio. Su capacidad profesional depende de esta habilidad para combinar
todas las fuentes de información con el fin de obtener soluciones prácticas a los
problemas que se le presenten.

La amplitud y variedad de los procesos e industrias que reclaman los servicios
de los ingenieros químicos son muy grandes. Los procesos descritos en los
tratados de tecnología química e industrias de proceso permiten tener una idea
bastante completa del campo que abarca la ingeniería química6t.

Debido a la variedad y complejidad de los procesos modernos no resulta
práctico abarcar toda la materia que comprende la ingeniería química bajo una
sola denominación, sino que se divide arbitrariamente en una serie de sectores
adecuados. Este libro comprende la parte de ingeniería química que se conoce
con el nombre de operaciones unitarias.

OPERACIONES UNITARIAS

Un método muy conveniente para organizar la materia de estudio que abarca la
ingeniería química se basa en dos hechos: (1) Aunque el número de procesos

t Los superíndices numéricos que aparecen en el texto corresponden a las referencias bibliográfi-
cas numeradas que figuran al final de cada capítulo.

.     



4 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

individuales es muy grande, cada uno de ellos puede dividirse en una serie de
etapas, denominadas operaciones, que se repiten a lo largo de los distintos
procesos. (2) Las operaciones individuales poseen técnicas comunes y se basan en
los mismos principios científicos. Por ejemplo, en la mayor parte de los procesos
es preciso mover sólidos y fluidos, transmitir calor u otras formas de energía
desde una sustancia a otra, y realizar operaciones tales como secado, molienda,
destilación y evaporación. El concepto de operación unitaria es el siguiente: me-
diante el estudio sistemático de estas operaciones en sí -operaciones que eviden-
temente constituyen la trama de la industria y los procesos- se unifica y resulta
más sencillo el tratamiento de todos los procesos.

Los aspectos estrictamente químicos de los procesos se estudian dentro de un
campo paralelo de la ingeniería química denominado cinética de reacción, o
ingeniería de las reacciones químicas. Las operaciones básicas se utilizan amplia-
mente en la realización de las etapas físicas de preparación de los reactantes,
separación y purificación de los productos, recirculación de los reactantes no
convertidos y control de la transferencia de energía hacia o desde los reactores
químicos.

Las operaciones unitarias son igualmente aplicables a procesos fisicos  y quí-
micos. Por ejemplo, la fabricación de sal común consta de la siguiente serie de
operaciones básicas: transporte de sólidos y líquidos, transmisión de calor, evapo-
ración, cristalización, secado y tamizado. En este caso no intervienen reacciones
químicas. Por otra parte, el cracking de petróleo, con o sin catalizadores, es una
típica reacción química realizada a gran escala. También aquí las operaciones
unitarias -transporte de sólidos y fluidos, destilación y diversas separaciones
mecánicas- son de una importancia vital y la reacción de cracking no podría
realizarse sin ellas. Las etapas estrictamente químicas se llevan a cabo controlan-
do el flujo de materia y energía hacia y desde la zona de reacción.

Puesto que las operaciones básicas son una rama de la ingeniería, éstas se
basan igualmente en la ciencia y la experiencia. Hay que combinar la teoría y la
práctica para diseñar el equipo, construirlo, montarlo, hacerlo funcionar y con-
servarlo. Para un estudio equilibrado de cada operación es preciso considerar
conjuntamente la teoría y los aparatos, lo cual constituye el objetivo de este libro.

Fundamentos científicos de las operaciones unitarias. Diversas técnicas y princi-
pios científicos son fundamentales para el estudio de las operaciones básicas.
Algunos de ellos son leyes elementales de fisica  y química, mientras que otros
corresponden a técnicas especiales que resultan particularmente útiles en ingenie-
ría química. Se supone que el lector está familiarizado con los principios elemen-
tales, de los cuales se hace aquí solamente un breve resumen a título informativo.
A las técnicas especiales se les dedica en este capítulo un tratamiento más amplio.
En los lugares adecuados del libro se consideran otros aspectos de la ingeniería.

SISTEMAS DE UNIDADES

El sistema internacional oficial de unidades es el sistema SI (Système Inter-
national d’unités);  se realizan grandes esfuerzos para su adopción universal como
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único sistema, tanto para las materias de ingeniería como científicas, pero los
sistemas antiguos, especialmente el sistema cgs y el de ingeniería gravitacional fps,
todavía se usan y probablemente seguirán utilizándose durante algún tiempo. El
ingeniero químico encuentra muchos datos fisicoquímicos expresados en unida-
des cgs, muchos de los cálculos se realizan de una forma más conveniente en
unidades fps; por otra parte, las unidades SI alcanzan un uso creciente, tanto en
ciencia como en ingeniería. Por tanto, es necesario estar familiarizado con el
manejo de estos tres sistemas.

En el tratamiento que sigue se estudia primeramente el sistema SI y posterior-
mente se derivan los demás sistemas a partir de él. Sin embargo, el proceso
histórico ha sido el contrario, ya que las unidades SI han evolucionado a partir
del sistema cgs. Debido a la creciente importancia del sistema SI, debiera tener
lógicamente la preferencia; si, con el tiempo, los demás sistemas quedan desfasa-
dos, se podrían ignorar y utilizar entonces exclusivamente el sistema SI.

Magnitudes físicas

Toda magnitud fisica  consta de dos partes: una unidad, que expresa la magnitud
de que se trata y da la norma para su medida, y un número que indica cuántas
unidades se necesitan para completar la magnitud. Por ejemplo, la afirmación de
que la distancia entre dos puntos es 8 pies expresa lo siguiente: que se ha medido
una determinada longitud; que para medirla se ha tomado una cierta longitud de
referencia llamada pie; y que para cubrir la distancia desde un extremo hasta el
otro se necesitan 8 unidades de 1 pie. Si un número entero de unidades resulta
demasiado grande o demasiado pequeño para cubrir una determinada distancia,
se definen submúltiplos, que son fracciones de la unidad, de forma que la medida
se puede realizar con cualquier grado de precisión en función de unidades fraccio-
narias. Ninguna magnitud fisica  está definida mientras no estén dadas tanto el
número como la unidad.

Unidades SI

El sistema SI cubre todo el campo de la ciencia y la ingeniería, incluyendo
electromagnetismo e iluminación. Para los fines  de este libro es suficiente un
subconjunto de unidades SI comprendiendo química, fuerzas gravitatorias, mecá-
nica y termodinámica. Las unidades son deducibles de: (1) cuatro proporcionali-
dades de química y física, (2) referencias arbitrarias de masa, longitud, tiempo,
temperatura y el mol, y (3) elecciones arbitrarias para los valores numéricos de
dos constantes de proporcionalidad.

Ecuaciones unitarias. Las proporcionalidades unitarias, escrita cada una como
una ecuación con su propio factor de proporcionalidad, son

F = k, ; (mu) (1.1)



6 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

F=k,y

Q, = kîK

T = k4 lím e
p-0 m

(1.2)

(1.3)

(1.4)

donde?

k,, k,, k,,

F = fuerza
t = tiempo
m = masa
u = velocidad
r = distancia

WC  = trabajo
Q,  = calor
p = presión
V = volumen
T = temperatura absoluta termodinámica

k4  = factores de proporcionalidad

La Ecuación (1.1) es la segunda ley de Newton del movimiento que expresa la
proporcionalidad entre la resultante de todas las fuerzas que actúan sobre una
partícula de masa m y el aumento con el tiempo de la cantidad de movimiento de
la partícula en la dirección de la fuerza resultante.

La Ecuación (1.2) es la ley de Newton de la gravitación que expresa la fuerza
de atracción entre dos partículas de masas m, y mb separadas entre sí una
distancia r.

La Ecuación (1.3) es el enunciado del primer principio de termodinámica.
Establece la proporcionalidad entre el trabajo realizado por un sistema cerrado
durante un ciclo y el calor absorbido por el sistema durante el mismo ciclo.

La Ecuación (1.4) establece la proporcionalidad entre la temperatura absoluta
termodinámica y el límite, para presión cero, del producto presión-volumen de
una masa definida de cualquier gas.

Cada una de las ecuaciones establece que si se dispone de medios para medir
los valores de todas las variables de la ecuación y se calcula el valor de k, dicho
valor es constante y solamente depende de las unidades utilizadas en la medida
de las variables de la ecuación.

Patrones. Por un acuerdo internacional se han lijado arbitrariamente los patro-
nes para las magnitudes de masa, longitud, tiempo, temperatura y mol, que
constituyen las unidades base del sistema SI. A continuación se relacionan los
patrones ordinariamente utilizados.

El patrón de masa es el kilogramo (kg), definido como la masa del kilogramo
internacional, un cilindro de platino que se conserva en Sevres  (Francia).

t Al ha1  de cada gapitulo se presenta una lista de símbolos.
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El patrón de longitud es el metro (m), definido? como 1 650 763,73*  longitu-
des de onda de una cierta línea espectral emitida por el 86Kr.

El patrón de tiempo es el segundo (s), definido como 9 192 631,770*  ciclos de
frecuencia de una cierta transición cuántica de un átomo de ‘33Ce.

El patrón de temperatura es el kelvin (K); se define asignando el valor
273,16* K a la temperatura del agua pura en su punto triple, la única temperatura
a la que el agua líquida, el hielo y el vapor de agua pueden coexistir en equilibrio.

El mol se defme4  como la cantidad de sustancia que comprende tantas
unidades elementales como las que hay en 12*  g de 12C. La definición del mol es
equivalente a la alirmación  de que la masa de un mol de una sustancia pura, en
gramos, es numéricamente igual a su peso atómico calculado a partir de la tabla
patrón de pesos atómicos, en la cual el peso atómico del carbono es 12,01115.
Este número es diferente de 12*  debido a que está aplicado a la mezcla isotópica
natural de carbono en vez de a “C  puro.

Evaluacibn  de constantes. A partir de los patrones básicos se miden los valores
de m, m, y mb  de las Ecuaciones (1.1) y (1.2) en kilogramos, r en metros y u en
metros por segundo. Las constantes k, y k2 no son independientes, sino que están
relacionadas entre sí eliminando F de las Ecuaciones (1.1) y (1.2). De esta forma se
obtiene

Tanto k, como k, se pueden lijar arbitrariamente. Por tanto, las demás
constantes es preciso obtenerlas por experimentos en los cuales las fuerzas calcu-
ladas por la Ecuación (1.1) se comparan con las fuerzas gravitacionales calculadas
por la Ecuación (1.2). En el sistema SI, k, se fija como la unidad y k, se obtiene
experimentalmente. Por tanto, la Ecuación (1.1) se transforma en

F = -$ (mu)

La fuerza definida por la Ecuación (1.5) y también utilizada en la Ecuación (1.2)
recibe el nombre de newton  (N). A partir de la Ecuación (1.5),

1 N = 1 kg-m/s2 (1.6)

La constante k, se representa por G y recibe el nombre de constante gravita-
cional. Su valor experimental, tal como ha sido aceptado por el United States
Bureau of Standards4,  es

G = 6,6732  x lo- l1 N-m2/kg2 (1.7)

t El asterisco detrb  de cada número indica que dicho número es exacto por definición.
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Trabajo, energía y potencia. En el sistema SI, tanto el trabajo como la energía se
miden en newton-metros, una unidad llamada julio (J), de forma que

1 J = 1 N-m = 1 kg-m2/s2 (1.8)

La potencia se mide en julios por segundo, una unidad llamada watio  (W).

Calor. La constante k3 de la Ecuación (1.3) se puede fijar arbitrariamente. En el
sistema SI se toma, al igual que k,, como la unidad. La Ecuación (1.3) se
transforma en

Qc  = K U-9)

Tanto el calor como el trabajo se miden en julios.

Temperatura. La magnitud pV/m en la Ecuación (1.4) se puede medir en
(N/m2)(m3/kg),  o J/kg.  Con un gas arbitrariamente elegido, esta magnitud se
puede determinar midiendo p y V de m kg de gas sumergido en un termostato. En
este experimento solamente es necesaria la constancia de la temperatura, pero no
su valor. Los valores de pV/m para diferentes presiones y temperatura constante
se pueden extrapolar a presión cero para obtener el valor límite que se requiere
en la Ecuación (1.4) para la temperatura del termostato. Para el caso especial de
que el termostato contenga agua a su punto triple, el valor límite se representa
(pV/m),.  Para este experimento la Ecuación (1.4) conduce a

273 16 = k9 4 (1 .10)

Para un experimento a la temperatura T K se puede utilizar la Ecuación (1.4)
para eliminar k, de la Ecuación (l.lO),  dando

lím  (P Vlm),
T = 273,16 ‘-’

lím  (P V/m)o
p-0

(1 .11)

La Ecuación (1.11) es la definición de la escala Kelvin de temperatura a partir de
las propiedades experimentales presión-volumen de un gas real.

Temperatura Celsius. En la práctica, las temperaturas se expresan en la escala
Celsius, en la cual el punto cero se toma como el punto de fusión del hielo,
definido como la temperatura de equilibrio de hielo y aire saturado de vapor
de agua a la presión de una atmósfera. Experimentalmente se encuentra que
el punto del hielo es 0,Ol K inferior al punto triple del agua y, por tanto, es
273,15 K. La temperatura Celsius (“C) está definida por

T “C  E T K - 273,15 (1 .12)
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En la escala Celsius, la temperatura experimentalmente medida del vapor de
agua, que es el punto de ebullición del agua a la presión de una atmósfera, es
100,oo “C.

Unidades decimales. En el sistema SI se deline una sola unidad para cada
magnitud, pero se reconocen múltiplos y submúltiplos decimales con nombres
propios. Se relacionan en el Apéndice 1. El tiempo puede expresarse en unidades
decimales: minutos (min),  horas (h), o días (d).

Gravedad patrón. Para ciertos fines se utiliza la aceleración de la caída libre en
el campo gravitatorio terrestre. A partir de deducciones basadas en la Ecua-
ción (1.2),  esta magnitud, que se representa por g, es casi constante. Varía
ligeramente con la latitud y con la altura sobre el nivel del mar. Para cálculos
precisos se ha establecido un patrón arbitrario g,  definido por

g, E 9,80665*  m/s’ (1 .13)

Unidades de presión. La unidad de presión en el sistema SI es el newton por
metro cuadrado. Esta unidad, llamada Pascal  (Pa), resulta excesivamente pequeña
y también se utiliza un múltiplo llamado bar, definido por

1 bar = 1 x lo5 Pa = 1 x lo5 N/m2 (1 .14)

Una unidad de presión empírica más frecuente, utilizada con todos los siste-
mas de unidades, es la atmósfera estándar (atm), delinida  por

1 atm = 1,01325*  x 10’ Pa = 1,01325 bars (1 .15)

Unidades CGS

El más antiguo sistema centímetro-gramo-segundo (cgs) se puede deducir a partir
del sistema SI tomando ciertas decisiones arbitrarias.

El patrón de masa es el gramo (g), definido por?

1 g = 1 x 1O-3 kg (1 .16)

El patrón de longitud es el centímetro (cm), definido por $

1 cm - 1 x lOe2  m (1.17)

LOS patrones de tiempo, temperatura y el mol no se modifican.

t Véase Apéndice 1.
$ Véase Apéndice 1.
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Como en el sistema SI, la constante k, de la Ecuación (1.1) está fijada como la
unidad. La unidad de fuerza recibe el nombre de dina (din), definida por

1 dina = 1 g-cm/s’ (1 .18)

La unidad de energía y de trabajo es el ergio definido por

1 ergio z 1 dina-cm = 1 x lOe7  J (1 .19)

La constante k3 de la Ecuación (1.3) no es la unidad. Una unidad de calor,
llamada caloría (cal), se utiliza para convertir en ergios la unidad de calor. La
constante l/k,  se sustituye por J, que representa el llamado equivalente mecánico
de calor y se mide en julios por caloría. La Ecuación (1.3) se transforma en

K = JQc (1 .20)

Se han delinido dos calorías diferentes4.  La caloría termoquímica (cal), utilizada
en química, se define por

1 cal = 4,1840*  x lo7 ergios = 4,1840*  J (1 .21)

La caloría de las tablas internacionales del vapor de agua (cal,,), utilizada en
ingeniería, se define por

1 cal,, z 4,1868*  x lo7 ergios = 4,1868*  J (1 .22)

La caloría se define de tal forma que el calor específico del agua es aproximada-
mente 1 cal/g-“C.

La aceleración normal de la caída libre, en unidades cgs, es

g, = 980,665 cm/s2 (1 .23)

Constante de los gases

Si la masa se mide en kilogramos, o gramos, la constante k, de la Ecuación (1.4)
difiere de un gas a otro. Pero cuando se utiliza el concepto de mol como una
unidad de masa, k, puede sustituirse por la constante universal de los gases R,
que, según la ley de Avogadro, es la misma para todos los“ gases. El valor
numérico de R depende solamente de las unidades elegidas para las magnitudes
energía, temperatura y masa. Por tanto, la Ecuación (1.4) se expresa en la forma

lím ff!  = R
p+~  nT

(1 .24)

donde n es el número de moles. Esta ecuación se aplica también a mezclas de
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gases si n es el número total de moles de todas las especies moleculares que
forman el volumen V.

El valor experimental aceptado de R es4

R = 8,31434  J/K-mol = 8,31434  x lo7 ergs/K-mol (1 .25)

En el Apéndice 2 se dan valores de R en otras unidades de energía, temperatura y
masa.

Aunque el mol se define como una masa en gramos, el concepto de mol se
puede extender fácilmente a otras unidades de masa. Así, el kilogramo mol
(kgmol) es el habitual peso molecular o atómico en kilogramos, y la libra mol (Ib
mol) representa el mismo concepto para libras. Cuando no se especifica la unidad
de masa se sobreentiende que se trata de moles gramo. El peso molecular M es
exclusivamente un número.

Unidades de ingeniería FPS

En los países de habla inglesa se ha utilizado ampliamente, tanto en actividades
comerciales como en ingeniería, el sistema gravitacional de unidades, no decimal.
El sistema puede derivarse del sistema SI tomando alguna de las siguientes
decisiones.

El patrón de masa es la libra (Ib), definida por

1 Ib = 0,45359237*  kg (1 .26)

E s t oEl patrón de longitud es la pulgada (pulg), delinida como 2,54* cm.
equivale a definir el pie (pie) como

1 pie - 2,54 x 12 x lo-’  m = 0,3048* m (1.27)

El patrón de tiempo sigue siendo el segundo (s).
La escala termodinámica de temperatura recibe el nombre de escala Rankine,

en la que la temperatura se representa por “R y se deline por

l”R+K
2

(1.28)

El punto del hielo en la escala Rankine es 273,15 x 1,8  = 491,67 “R.
La escala análoga de la Celsius es la escala Fahrenheit, en la que las lectu-

ras se representan por “F. Se deriva de la escala Rankine, tomando su punto
cero exactamente 32 “F por debajo del punto del hielo en la escala Rankine, de
forma que

T “F = T “R - (491,67 - 32) = T “R - 459,67 (1 .29)
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La relación entre las escalas Celsius y Fahrenheit viene dada por la ecuación
exacta

T “F = 32 + 1,8  “C (1 .30)

A partir de esta ecuación, las diferencias de temperatura están relacionadas por

AT”C = l$AT”F  = ATK

El punto del vapor de agua es 212,00 “F.

(1 .31)

Libra fuerza. El sistema fps se caracteriza por una unidad gravitacional de
fuerza llamada libra fuerza (Ib,). La unidad se define de tal forma que la acelera-
ción normal de la gravedad ejerce una fuerza de una libra sobre la masa de una
libra. La aceleración normal de la caída libre en unidades fps, con cinco cifras
significativas, es

9,80665  m/s*
gn  = 0,3048  m/pies

= 32,174 pie+*

La libra fuerza se define por

1 Ib, = 32,174 Ib-pie+*

Por tanto, la Ecuación (1.1) da

F Ib
f

~ dh4ldt

32,174
Ib-pie+*

La Ecuación (1.1) también se puede escribir con l/g, en vez de k,:

(1 .32)

(1 .33)

(1 .34)

(1 .35)

La comparación de las Ecuaciones (1.34) y (1.35) muestra que para preservar
tanto la igualdad numérica como la consistencia de las unidades es necesario
definir g,,  el llamado factor de proporcionalidad de la ley de Newton para la unidad
de fuerza gravitacional

g,  = 32,174 Ib-pie+*-Ib/ (1 .36)

La unidad de trabajo y de energía mecánica en el sistema fps es el pie-libra
fuerza (pies-lbf).  La potencia se mide por medio de una unidad empírica, el
caballo de vapor (CV), definido por

1 CV 3 550 pies-lbf/s (1.37)
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La unidad de calor es la unidad británica de calor (Btu), delinida  por la
relación implícita

1 Btu/lb-“F = 1 cal,,/g-“C (1 .38)

Como en el sistema cgs, la constante k, de la Ecuación (1.3) se sustituye por l/J,
donde J es el equivalente mecánico del calor, igual a 778,17  pies-lb,/Btu.

La definición del Btu requiere que el valor numérico del calor especílico  sea el
mismo en ambos sistemas y que en cada caso el calor específico del agua sea
aproximadamente l,O.

Conversión de unidades

Puesto que se utilizan habitualmente tres sistemas de unidades, con frecuencia es
necesario convertir magnitudes de un sistema a otro, lo cual se lleva a cabo
utilizando factores de conversión. Solamente se requieren los factores de conver-
sión definidos para las unidades de base, puesto que los factores de conversión
para todas las demás unidades se pueden calcular a partir de ellos. Las inter-
conversiones entre los sistemas SI y cgs son sencillas. Ambos utilizan los mismos
patrones para tiempo, temperatura y el mol, y solamente se necesitan las conver-
siones decimales definidas por las Ecuaciones (1.16) y (1.17). Los sistemas SI y fps
también utilizan el segundo como patrón de tiempo, de forma que tres factores
de conversión definidos para masa, longitud y temperatura por las Ecuacio-
nes (1.26),  (1.27) y (1.28),  respectivamente, son suficientes para todas las conversio-
nes de unidades entre estos dos sistemas.

El Ejemplo 1.1 muestra cómo se calculan factores de conversión a partir de
los números exactos utilizados en las definiciones de las unidades de los sistemas
SI y fps. En las conversiones en las que interviene g,  en unidades fps, se recomien-
da el uso de la relación numérica exacta 9,80665/0,3048  en vez del número fps
32,174O con el tin de obtener la máxima precisión en el cálculo lina1 y sacar
ventaja de posibles anulaciones de números durante el cálculo.

Ejemplo 1.1. Utilizando solamente definiciones exactas y patrones, calcúlense fac-
tores para convertir (a) newtons en libras fuerza, (b) Btu en calorías IT, (c) atmósferas
en libras fuerza por pulgada cuadrada, y (d) Btu en pie-libras fuerza.

SOLUCIÓN

(a) A partir de las Ecuaciones (1.6),  (1.26) y (1.27)

1 N = 1 kg-m/s’  =
1 Ib-pies/?

0,45359237  x 0,3048

A partir de la Ecuación (1.32)

1 Ib-ft/s2  = s Ib,
>
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y por tanto lN=-
0,3048

9,80665  x  0,45359231  x  0,3048‘bJ

1
=  980665 x  0,45359237

Ib,  = 0,224809  Ib,

En el Apéndice 3 se encuentra que para convertir newtons  en libras fuerza es preciso
multiplicar por 0,224809.  Obviamente, para convertir libras fuerza en newtons  hay
que multiplicar por 9,80665  x 0,45359237  = 4,448222.

(b) A partir de la Ecuación (1.38)

1 Ib 1 kg 1 “ F1 Btu = 1 cal,, $ g = 1 cal,, ~ __  -
1 kg 1 g 1 “C

A partir de las Ecuaciones (1.16),  (1.26) y (1.31).

1 Btu WJ59237 x loO0= 1 cal,, =
48

251 996 cal
1s

(c) A partir de las Ecuaciones (1.6),  (1.14) y (1.15)

1 atm = 1,01325  x 10’  kg-m/s2-m2

A partir de las Ecuaciones (1.26),  (1.27) y (1.36),  puesto que 1 pie = 12 pulg,

1 atm = 1,01325  x  lo5  x
1 lb/s2 0,3048

0,45359237  pies

1,01325  x  lo5 x  0,3048
32,174 x 0,45359237  x 12’ lb//puk2

14,6959  lb,/pulg’

(d) A partir de las Ecuaciones (1.16),  (1.22) y (1.38)

1 Btu/lb-“F  = 4,1868  J/g-“C  x lo3 g/kg

Utilizando la Ecuación (1.8) se obtiene

1 Btu = 4,1868  x lo3  m2/s2-lb-(AT”F/AT  “C)

Utilizando las Ecuaciones (1.27) y (1.31) resulta

1 Btu =
4,1868  x lo3 2

198

Según la Ecuación (1.32)

1 Btu =

=

=

1 Ib
S2

4,1868  x lo3

48

4,1868  x lo3
0,3048  x  9,80665  x  1,8

pies-lb/  =

778,17  pies-lb/
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Aunque los factores de conversión se pueden calcular cuando se necesitan, resulta
más cómodo utilizar tablas para los factores más frecuentes. En el Apéndice 3 se
presenta una tabla de los factores utilizados en este libro.

Unidades y ecuaciones

Aunque las Ecuaciones (1.1) a (1.4) son suficientes para la descripción de sistemas
de unidades, representan solamente una pequeña fracción de las ecuaciones que
se utilizan en este libro. Muchas de estas ecuaciones contienen términos que
representan propiedades de sustancias y se introducen a medida que se necesitan.
Todas las nuevas magnitudes se miden con combinaciones de unidades ya defini-
das, y todas ellas pueden expresarse como funciones de las cinco unidades de base
para masa, longitud, tiempo, temperatura y mol.

Precisión de los c15lculos. En el tratamiento precedente los valores de constantes
experimentales se dan con el número máximo de cifras significativas consistentes
con la actual estimación de la precisión con la que son conocidas, y se mantienen
todas las cifras en los valores de las constantes definidas. Sin embargo, en la
práctica rara vez se requiere una precisión tan elevada, de forma que las constan-
tes delinidas  y experimentales pueden truncarse para el número de cifras conve-
nientes en cada caso, aun cuando la disponibilidad de calculadores digitales
permite retener la máxima precisión con un coste insignificante. El ingeniero
deberá utilizar su criterio para establecer un adecuado nivel de precisión en el
problema concreto que ha de resolver.

Ecuaciones generales. Excepto por lo que se refiere a la aparición de los factores
de proporcionalidad g,  y J,  las ecuaciones en los tres sistemas de unidades son
iguales. En el sistema SI no aparece ninguna constante; en el sistema cgs se omite
g,  y se mantiene J;  en el sistema fps aparecen ambas constantes. En este libro, con
el fin de obtener ecuaciones de una forma general para todos los sistemas, se
incluyen g,  y J que permiten el empleo de unidades fps. Por consiguiente, bien g,
o ambos g,  y J, pueden tomarse iguales a la unidad cuando las ecuaciones se
utilizan en los sistemas cgs 0 SI.

Ecuaciones adimensionales y unidades consistentes. Las ecuaciones deducidas
directamente de las leyes básicas de las ciencias físicas constan de términos que o
bien tienen las mismas unidades o que pueden expresarse en las.mismas  unidades
utilizando las definiciones de magnitudes derivadas para expresar unidades com-
pletas en función de las cinco de base. Las ecuaciones que cumplen este requeri-
miento se llaman ecuaciones dimensionalmente homogéneas. Cuando una ecua-
ción de este tipo se divide por uno cualquiera de sus términos se anulan las
unidades de cada término y solamente quedan valores numéricos. Estas ecuacio-
nes reciben el nombre de ecuaciones adimensionales.

Una ecuación dimensionalmente homogénea puede utilizarse sin más con
cualquier conjunto de unidades con tal de que se utilicen siempre las mismas
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unidades para las cinco unidades de base. Las unidades que cumplen este requeri-
miento se llaman unidades consistentes. Cuando se utilizan unidades consistentes
no se necesitan factores de conversión.

Considérese, por ejemplo, la ecuación habitual para la distancia Z recorri-
da por un cuerpo que cae libremente durante el tiempo t con una velocidad ini-
cial uo:

El examen de la Ecuación (1.39) indica que las unidades de cada término corres-
ponden a las de longitud. Dividiendo la ecuación por Z se obtiene

Un análisis de cada término de la Ecuación (1.40) indica que se han anulado las
unidades en todos ellos y que, por tanto, cada término es adimensional. Una
combinación de variables para la cual todas las dimensiones se anulan en esta
forma, recibe el nombre de grupo adimensional. El valor numérico de un grupo
adimensional para valores dados de las magnitudes que contienen es indepen-
diente de las unidades utilizadas con tal de que sean consistentes. Ambos térmi-
nos del segundo miembro de la Ecuación (1.40) son grupos adimensionales.

Ecuaciones dimensionales. Las ecuaciones deducidas por métodos empíricos, en
las que se correlacionan los datos experimentales mediante ecuaciones empíricas
sin tener en cuenta la consistencia dimensional, no son en general dímensional-
mente homogéneas, y contienen términos con dimensiones diferentes. Las ecua-
ciones de este tipo se llaman dimensionales o dimensionalmente no homogéneas.
En este tipo de ecuaciones no presenta ninguna ventaja utilizar unidades consis-
tentes, y en ellas pueden aparecer dos o más unidades de longitud o tiempo, tales
como centímetros o metros y minutos o segundos. Por ejemplo, una fórmula para
la velocidad de transmisión de calor por conducción y convección a la atmósfera
desde una tubería horizontal, es la siguiente

4- = 0,570  $$g
A e

donde q = flujo de pérdida de calor, Btu/h
A = área de la superficie de la tubería, pie2

AT = exceso de temperatura de la pared de la tubería sobre el ambiente
(atmósfera circundante), “F

Dé = diámetro exterior de la tubería, pu1

Evidentemente, las unidades de q/A  no son las mismas que las del segundo
miembro de la Ecuación (1.41) y, por tanto, la ecuación es dimensional. Las
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magnitudes sustituidas en la Ecuación (1.41) deben expresarse en las unidades
que se indican, pues de lo contrario la ecuación conducirá a un resultado erróneo.
Si se desean utilizar otras unidades es preciso cambiar el coeficiente. Para ex-
presar AT en grados Celsius, por ejemplo, el coeficiente numérico ha de ser
0 50 x 1,81,25  = 1,045, puesto que un grado Celsius equivale a 1,8  grados
Fahrenheit.

En este libro todas las ecuaciones son dimensionalmente homogéneas saluo
que se indique otra cosa.

ANALISIS  DIMENSIONAL

Muchos problemas importantes de ingeniería no pueden resolverse totalmente
por métodos teóricos o matemáticos. Problemas de este tipo son especialmente
frecuentes en flujo de fluidos, flujo de calor y operaciones difusionales. Una forma
de abordar un problema para el que no es posible deducir una ecuación matemá-
tica, consiste en recurrir a la experimentación empírica. Por ejemplo, la pérdida
de presión por fricción en una tubería circular, larga, recta y lisa depende de
todas estas variables: longitud y diámetro de la tubería, velocidad de flujo del
fluido, así como de su densidad y viscosidad. Si se modifica cualquiera de estas
variables, se modifica también la caída de presión. El método empírico para
obtener una ecuación que relacione estos factores con la caída de presión requiere
determinar el efecto de cada variable por separado, para lo cual es preciso
efectuar una experimentación sistemática con cada una de las variables mante-
niendo todas las demás constantes. El procedimiento es muy laborioso y resulta
difícil correlacionar los resultados obtenidos con el tin de hallar una relación útil
para los cálculos.

Existe un método intermedio entre el desarrollo matemático formal y el
estudio empírico’“, que se basa en el hecho de que, si existe una ecuación
teórica entre las variables que afectan a un proceso físico, dicha ecuación tiene
que ser dimensionalmente homogénea. Teniendo en cuenta esta condición, se
pueden reunir varios factores en un número menor de grupos adimensionales de
las variables. Los valores numéricos de estos grupos son, en un caso determinado,
independientes del sistema dimensional utilizado, y en la ecuación final inter-
vienen los grupos como tales en vez de 10s factores por separado.

El análisis dimensional no conduce a una ecuación numérica y es preciso
recurrir a la experimentación para completar la solución del problema. El análisis
dimensional es muy valioso para orientar la experimentación, y resulta de gran
utilidad para señalar el camino a seguir con el fin de correlacionar los datos
experimentales en una forma adecuada para su utilización en ingeniería. En el
Apéndice 4 se presenta una discusión de la técnica para efectuar un análisis
dimensional, con un ejemplo del método.

Grupos adimensionales con nombres propios. Algunos grupos adimensionales se
presentan con tal frecuencia que se les han adjudicado nombres y símbolos
especiales. En el Apéndice 5 se presenta una lista de los más importantes.
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CONCEPTOS BASICOS

Las operaciones unitarias en ingeniería química se asientan sobre un pequeño
número de conceptos básicos, incluyendo las ecuaciones de estado de los gases,
balances de materia y balances de energía. Estas materias se tratan con amplitud
en los cursos introductorios de química e ingeniería química, razón por la que
aquí sólo se considerarán brevemente. Para el que desee practicar en la aplica-
ción de estos conceptos, al fínal  de este capítulo se proponen problemas ilustra-
tivos con respuestas.

Ecuaciones de estado de los gases

Un gas puro consistente en 12 mol que se mantiene a una temperatura T y presión
p,  ocupará un volumen V. Si una cualquiera de estas tres magnitudes está fijada,
la cuarta también está determinada y, por tanto, sólo tres magnitudes son inde-
pendientes. Esto puede expresarse mediante la ecuación funcional

f(p, T, V, 4 = 0 (1 .42)

Las formas específicas de esta relación se llaman ecuaciones de estado. Se han
propuesto muchas de estas ecuaciones y varias de ellas son de uso frecuente. Las
ecuaciones de estados más satisfactorias pueden expresarse en la forma

PV B C D
nRT- =  l +  qi + (V/n)2  +  (v/n)3 +  ... (1.43)

Esta ecuación, llamada ecuación del uirial,  está bien fundamentada por la teoría
molecular de los gases. Los coeticientes B, C y D son el segundo, tercero y cuarto
coeficientesdel virial, respectivamente. Cada uno de ellos es función de la tempe-
ratura e independiente de la presión. Se pueden incorporar coeticientes adiciona-
les, pero los valores numéricos para los coeficientes superiores a D son tan poco
conocidos que rara vez se utilizan más de tres. La ecuación del virial también se
aplica a mezclas gaseosas, y los coeficientes del virial dependen de la temperatura
y la composición de la mezcla. Existen reglas para estimar los coeficientes de B,  C
y D para mezclas a partir de sus valores para los gases puros individualess.

Factor de compresibilidad y densidad molar. Para fines de ingeniería la Ecua-
ción (1.43) se escribe con frecuencia así

Pz = ~ = 1 + pMB  + p&C  + p$D
PMRT

donde z es el factor de compresibilidad y pM  es la densidad molar definida por

P M  =  ;
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Ley de los gases ideales. Los gases reales a presión elevada requieren el uso de
los tres coeficientes del virial para cálculos exactos de z a partir de py y T. A
medida que se reduce la densidad por disminución de la presión, los valores
numéricos de los términos del virial se anulan, aun cuando los valores de los
coeficientes no se modifican. A medida que el efecto de D se hace despreciable, la
serie se trunca suprimiendo este término, después el término C, y así sucesiva-
mente, hasta que para bajas presiones (del orden de una o dos atmósferas para
gases ordinarios), se pueden despreciar los tres viriales. El resultado es la sencilla
ley de los gases

PV Pz=-=-=l
nRT PMRT

(1 .46)

Esta ecuación es evidentemente consistente con la Ecuación (1.11) que contiene
la definición de la temperatura absoluta. El proceso límite indicado por la Ecua-
ción (1. ll) elimina de forma rigurosa los coeficientes del virial para proporcionar
una definición precisa; la Ecuación (1.46) cubre un intervalo adecuado de densi-
dades para los cálculos prácticos y recibe el nombre de ley de los gases ideales.

Presiones parciales. La presión parcial es una magnitud útil para el tratamiento
de los componentes individuales de una mezcla gaseosa. La presión parcial de un
componente en una mezcla, tal como, por ejemplo, el componente A, está defini-
da por la ecuación

PA = pYA (1.47)

donde pA  = presión parcial del componente A en la mezcla
yA = fracción molar del componente A en la mezcla
P = presión total de la mezcla

Si se suman todas las presiones parciales de una determinada mezcla el resulta-
do es

PA + PB + PC + "' = p(YA  + YB + YC + "')

Puesto que la suma de las fracciones molares es la unidad,

PA + PB  + PC + “’  = P (1 .48)

La suma de todas las presiones parciales de una mezcla dada es igual a la presión
total de la mezcla. Esto es aplicable tanto para mezclas de gases ideales como no
ideales.

Balances de materia. La ley de conservación de la materia establece que la
materia no se puede crear ni destruir. Esto conduce al concepto de masa, y la ley
puede enunciarse en la forma de que la masa de los materiales que intervienen en
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un proceso es constante. Actualmente sabemos que la ley está muy restringida
para el caso de materia que se mueve con velocidades próximas a la de la luz o
para sustancias que experimentan reacciones nucleares. En estas circunstancias,
la materia y la energía son interconvertibles, de forma que la suma de las dos
permanece constante en vez de cada una por separado. Sin embargo, en la mayor
parte de las situaciones de ingeniería esta transformación es demasiado pequeña
para ser detectada y en este libro se considera que la masa y la energía son
independientes.

La conservación de la materia exige que los materiales que entran en un
proceso, o bien se acumulan o salen del proceso, de forma que no puede haber
pérdida ni ganancia. La mayor parte de los procesos que se consideran en este
libro transcurren sin acumulación ni vaciamiento y la ley de conservación de la
materia adquiere la forma sencilla de que la entrada es igual a la salida. La ley se
aplica con frecuencia en la forma de balances de materia. El proceso es deudor
con respecto a lo que entra y acreedor con respecto a lo que sale. La suma del
debe tiene que ser igual a la suma del haber. Los balances de materia han de
cumplirse para todo el proceso o equipo, así como para cualquier parte de los
mismos. Se cumplen tanto para todo el material que entra y sale del proceso
como para cualquier material individual que pasa a través del proceso sin
modificarse.

Balances de energía. A un proceso, o a una parte del mismo, separado de los
alrededores por un límite imaginario, se le puede aplicar un balance de energía.
Como en un balance de materia, la entrada que cruza el límite tiene que ser igual
a la salida más la acumulación. Si las condiciones son de estado estacionario (no
varían con el tiempo), la entrada es igual a la salida.

En un balance de energía es preciso incluir todas las formas de energía. Sin
embargo, en la mayor parte de los procesos de flujo algunas formas de energía,
tal como magnética, superficial y de esfuerzo mecánico, no varían y no es preciso
tenerlas en cuenta. Las formas más importantes son la energía cinética, la energía
potencial, la entalpía, el calor y el trabajo. En los procesos electroquímicos hay
que añadir a la lista la energía eléctrica.

SIMBOLOS

En general, las magnitudes están dadas en unidades SI, cgs y fps; las magnitudes dadas
solamente en sistemas cgs o fps se limitan al sistema considerado; las magnitudes utiliza-
das solamente en una ecuación se identifican por el número de la ecuación.

A Area  de la superficie de calentamiento, pie2  [Ec.  (1.41)]
B Segundo coeficiente del vinal,  ecuación de estado, m3/kgmol,  cm3/gmol,  o pie3/mol-lb
C Tercer coeficiente del virial,  ecuación de estado, m6/(kgmoI)2,  cm6/(gmo1)‘,  o pie6/

(mol-lb)2
D Cuarto coeficiente del virial,  ecuación de estado, m9/(kgmoI)3,  cm9(gmol)3,  o pie’/

(mol-lb)3
Dé Diámetro exterior de la tubería, pulg [Ec.  (1.41)]
F Fuerza, N, din, o Ib,
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Función  de
Constante gravitacional, N-m2/kg2, din-cm2/g2, o pies-Ib/-pie2/lb2
Aceleración de caída libre, m/s2,  cm/s2,  o pies/s2;  g”, valor normal, 9,80665*  m/s2,
980,665 cm/s2,  32,174O  pies/s’
Factor de proporcionalidad, l/k, en la Ecuación (1.35),  32,174O  pies-lb/lbr-s2
Equivalente mecánico del calor, 4,1868  J/cal,,,  778,17  pies-lb//Btu
Factor de proporcionalidad, k, en la Ecuación (1.1); k, en la Ecuación (1.2); k, en
la Ecuación (1.3); k, en la Ecuación (1.4)
Peso molecular
Masa, kg, g, o Ib; m,, mb, masas de partículas [Ec. (1.2)]
Número de moles
Presión total de la mezcla
Presión, Pa, din/cm2,  o lb//pie’;  pA,  presión parcial del componente A; ps,  presión
parcial del componente B; p,-,  presión parcial del componente C
Cantidad de calor, J, cal, o Btu; Q,,  calor absorbido por el sistema durante el ciclo
Flujo de transmisión de calor, Btu/h [Ec. (1.41)]
Constante de la ley de los gases, 8,31434  x lo3 J/K-kgmol, 8,31434  x 10’  ergios/
K-gmol, o 1,98585  Btu/“R-Ib
Distancia entre dos masas puntuales m, y m,, [Ec. (1.2)]
Temperatura, K, “C, “R, o “F; temperatura absoluta termodinámica [Ec. (l.ll)]
Tiempo, s
Velocidad lineal, m/s, cm/s, o pie& u,,, ve loc idad  in ic ia l  de l  cuerpo que  cae
Volumen, m3,  cm3,  0 pie3
Trabajo, J, ergios, o pies-Ib,; W,, trabajo realizado por el sistema durante el ciclo
Fracción molar en la mezcla gaseosa; ya, fracción molar del componente A; y,,
fracción molar del componente B; yc,  fracción molar del componente C
Altura sobre el  plano de referencia,  m, cm, o pies
Factor  de compresibi l idad,  adimensional

Letras griegas

AT Diferencia de temperatura, “ F [Ec. (1.41)]
p,v, Densidad molar, kgmol/m3,  gmol/cm3,  mol-lb/pie3

PROBLEMAS

1.1. Ut i l izando las  cons tantes  y  los  fac tores  de  convers ión  def in idos  para  masa ,  longi tud ,
t iempo y  temperatura ,  ca lcúlense  los  fac tores  de  convers ión para  (a)  cabal lo  de  vapor  a
kilowatios, (b) pie-libras fuerza a kilowatios-hora, (c) galones (1 gal = 231 pulg3)  a litros
(lo3 cm3),  (d) Btu por libra mol a julios por kilogramo mol.
1.2. La ecuación de Beatt ie-Bridgman,  una famosa ecuación de estado para gases reales ,
puede escr ib i rse  asi

p = RTCl - (c/~T3)1
y2 [u + B,(l  - $1 - $(l - ;) (1.49)

donde a, A,, b, B, y c son constantes experimentales, y u es el volumen molar, l/mol.
(a) Demostrar que esta ecuación se puede poner en la forma de la Ecuación (1.44) y
deducir  ecuaciones  para  los  coef ic ientes  del  virial B, C y  D en función de  las  constantes
de la Ecuación (1.49). (b) Para el aire las constantes son a = 0,01931,  A, = 1,3012,
b = -O,OllOl,  B, = 0,04611,  c x lOe4 = 66,00,  todas en unidades cgs (atmósferas,
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litros, moles, kelvin, con R = 0,08206).  Calcúlense los valores del coeficiente del virial
para aire en unidades SI. (c) Calcúlese z para aire a una temperatura de 300 K y un
volumen molar de 0,200 m3/kgmol.
1.3. Una mezcla de 25 por 100 de amoníaco gaseoso y 75 por 100 de aire (sobre base
seca) se pasa a través de una columna vertical de deserción,  a la parte superior de la
cual se bombea agua. El gas desorbido sale por la parte superior de la torre conteniendo
05 por 100 de amoníaco en peso, y por la parte inferior sale una disolución acuosa con-
teniendo 10 por 100 de amoníaco en peso. Ambas corrientes gaseosas de entrada y salida
están saturadas con vapor de agua. El gas entra a la torre a 37 “C, y sale a 21,l “C. La
presión de ambas corrientes, así como en el interior de la torre, es de 1,02 atm manomé-
tricas. La mezcla aire-amoniaco entra en la torre con un caudal de 28,32  m3/min,  medido
como gas seco a 156 “C y 1 atm. ¿Qué  porcentaje del amoníaco que entra en la torre no
es absorbido por el agua? iCuántos  metros cúbicos de agua por hora se bombean a la
parte superior de la torre?

Respuesta: 2,70  m3/h.
1.4. Un gas seco conteniendo 75 por 100 de aire y 23 por 100 de vapor de amoníaco
entra por el fondo de una torre de absorción cilíndrica de relleno de 2 pies de diámetro. En
la parte superior de la torre hay boquillas que distribuyen el agua sobre el relleno. Por
el fondo de la torre de la columna se retira una disolución de amoníaco en agua y el gas
desorbido sale por la parte superior. El gas entra a 80 “ F y 760 mm Hg de presión, y sale
a 60 “ F y 730 mm Hg. El gas que sale contiene, sobre una base seca, 1,O por 100 de
amoníaco. (a) Si el gas que entra fluye a través del fondo vacio de la columna con una
velocidad media (ascendente) de 1,5 pie+,  jcuántos  pies cúbicos de gas de entrada se
tratan por hora? (b) iCuántas libras de amoníaco se absorben por hora?
1.5. Un evaporador se alimenta de forma continua con 25 t (toneladas métricas)/h  de
una disolución consistente en 10 por 100 de NaOH, 10 por 100 de NaCl y 80 por 100 de
H,O. Durante la evaporación se elimina vapor de agua y la sal se deposita en forma de
cristales que sedimentan y se separan de las aguas madres. La disolución concentrada que
sale del evaporador contiene 50 por 100 de NaOH, 2 por 100 de NaCl y 48 por 100
de H,O.

Calcúlese (a) los kilogramos de agua evaporada por hora, (b) los kilogramos de sal
que precipitan por hora, y (c) los kilogramos de disolución concentrada que se producen
por hora.

Respuestas: (a) 17 600 kg/h;  (b) 2400 kg/h;  (c) 5000 kg/h.
1.6. A través de un tubo horizontal calentado circula aire en estado estacionario. El aire
entra a 40 “ F con una velocidad de 50 pie+,  y sale del tubo a 140 “ F y con una velocidad
de 74 pies/s.  El calor especifico del aire es 0,24  Btu/lb-“F.  iCuántos  Btu por libra de aire
se transfieren a través de la pared del tubo?

Respuesta: 24,l Btu/lb.
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SECCION

DOS
MECANICA  DE FLUIDOS

El comportamiento de los fluidos es importante para los procesos de ingeniería
en general y constituye uno de los fundamentos para el estudio de las operaciones
unitarias. El conocimiento de los fluidos es esencial, no solamente para tratar con
exactitud los problemas de movimiento de fluidos a través de tuberías, bombas y
otros tipos de aparatos, sino también para el estudio del flujo de calor y de
muchas operaciones de separación que dependen de la difusión y la transferencia
de materia.

La rama de la ingeniería que trata del comportamiento de los fluidos -se
sobreentiende que los fluidos comprenden líquidos, gases y vapores- recibe el
nombre de mecánica de fluidos.  La mecánica de fluidos es a su vez una parte de
una disciplina más amplia llamada mecánica de medios continuos, que incluye
también el estudio de sólidos sometidos a esfuerzos.

La mecánica de fluidos tiene dos ramas importantes para el estudio de las
operaciones unitarias: la estática de fluidos, que trata los fluidos en el estado de
equilibrio sin esfuerzo cortante, y la dinámica de fluidos,  que trata los fluidos
cuando partes de los mismos se mueven con relación a otras.

Los capítuios de esta sección tratan aquellas áreas de la mecánica de fluidos
que son importantes para las operaciones unitarias. La elección de los temas es
solamente un muestreo del enorme campo de la mecánica de fluidos. El Capítu-
lo 2 trata la estática de fluidos y algunas de sus importantes aplicaciones. El
Capítulo 3 estudia los importantes fenómenos que aparecen en el flujo de fluidos.
El Capítulo 4 trata de las leyes y ecuaciones unitarias cuantitativas del flujo de
fluidos. El Capítulo 5 trata el flujo de fluidos no compresibles a través de tube-
rías y en capas delgadas, el Capítulo 6 está dedicado al flujo de fluidos compre-
sibles y el Capítulo 7 describe el flujo alrededor de sólidos sumergidos en un
fluido en movimiento. El Capítulo 8 aborda importantes problemas de ingeniería
de fluidos que circulan a través del equipo de proceso, así como de la medida y
control del flujo de fluidos. El Capítulo 9 estudia las operaciones de mezcla,
agitación y dispersión, que en esencia son mecánica de fluidos aplicada.



CAPITULO

DOS

ESTATICA DE FLUIDOS Y SUS APLICACIONES

Naturaleza de los fluidos. Un fluido es una sustancia Tue  no resiste germanente-_ll-.--  -_______  .--ll_--_  __--_  .--.
mente a la distorsión. Si se intenta variar la forma de una masa de fluido se
produce un deslizamiento de unas capas de~~~-~~~otra~staqü~së
alcanza una nueva forma. Durante la variación de la forma, se producen esfuer-
zos cortantes cuya magnitud  degnde  de la viscosidad del fluido2  de la veloci---.---1 - - - - - -...  -..-.  -_ --_----  -.___ _ _ _ _ _ _  .
dad de deslizamiento, pero cuando se alcanza la forma final, desaparecen todos
los esfuerzos cortantes. LJ  fluido en equilibrio carece pues de esfuerzos cortantes.

A una determinada temperatura y presión, un fluido posee una densidad
definida, que en la práctica de la ingeniería se mide generalmente en kilogramos
por metro cúbico. Aunque la densidad de un fluido depende de la temperatura y
de la presión, la variación de la densidad al modificar estas variables puede ser
grande o pequeña. Si la densidad varía poco por cambios moderados de tempera-
tura y presión, el fluido se denomina no compresible, y si la densidad varía
considerablemente con respecto a estas variables, el fluido recibe el nombre de
compresible; se considera que los líquidos son no compresibles y los gases son
compresibles. Sin embargo, estos términos son relativos, y la densidad de un
líquido puede variar considerablemente para grandes variaciones de la tempera-
tura y la presión. Por otra parte, los gases sometidos a pequeñas variaciones
relativas de presión y temperatura se comportan como fluidos no compresibles, y
las variaciones de la densidad en estas condiciones pueden despreciarse sin gran
error.

Concepto de presión. La propiedad fundamental de un fluido estático es la
presión. Como es sabido, la presión es la fuerza superficial que ejerce un fluido
sobre las paredes del recipiente que lo contiene. En cualquier punto del interior
de un fluido existe también una determinada presión. Una pregunta fundamental
es la siguiente: iqué clase de magnitud es la presión?, jes independiente de la
dirección o varía con la dirección? En un fluido estático, como se demuestra en el
análisis que sigue, la presión resulta independiente de la orientación de cualquier
superficie interna sobre la que actúa.

Considérese un punto 0 situado en la masa de un fluido estático, y constrúya-
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Figura 2.1. Fuerzas que actúan sobre un elemento estático de fluido.

se, como indica la Figura 2.1, un sistema cartesiano de ejes coordenados con
origen en 0. Los ejes x e y están en el plano horizontal y el eje z está dirigido
verticalmente hacia arriba. Constrúyase un plano ABC que corte a los ejes X, y y
z a distancias del origen Ax, Ay y AZ respectivamente. Los planos ABC, AOC,
COB y AOB forman un tetraedro. Sea 8 el ángulo formado por los planos ABC y
COB. Este ángulo tiene un valor menor que 90 grados. Imagínese que el tetrae-
dro está aislado como un cuerpo libre y supóngase que todas las fuerzas que
actúan sobre él siguen la dirección del eje z, tanto si proceden del exterior del
fluido, como del fluido mismo que le rodea. Sobre el elemento actúan tres fuerzas:
(1) la fuerza de gravedad que actúa hacia abajo, (2) la fuerza de presión sobre el
plano COB que actúa hacia arriba, y (3) la componente vertical de la fuerza de
presión sobre el plano ABC dirigida hacia abajo. Puesto que el fluido está en
equilibrio, la resultante de estas fuerzas es cero. Por otra parte, como un fluido en
equilibrio no puede soportar esfuerzos cortantes, todas las fuerzas de presión son
normales a la superficie sobre la que actúan. De no ser así habria componentes de
fuerzas de cizalla paralelas a las caras.

El área de la cara COB es Ax Ay/2. Sea la presión media sobre esta cara p,.  La
fuerza dirigida hacia arriba que actúa sobre la cara es por consiguiente,
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~5,  Ax Ay/2.  Sea p la presión media que actúa sobre la cara ABC. El área de esta
cara es Ax Ay/(2  cos e),  y la fuerza total sobre la misma es p Ax Ay42  cos 0).  El
ángulo comprendido entre el eje z y el vector fuerza debido a la presión p es
también 8, de forma que la componente vertical de esta fuerza hacia abajo es

jiAxAy  cos  0 PAxAy=-
2 COS e 2

El volumen del tetraedro es Ax Ay Az/6.  Si la densidad del fluido es p,  la
fuerza de gravedad que actúa sobre el fluido comprendido en el tetraedro es
p Ax Ay AZ g/6g,.  Esta componente actúa hacia abajo. El balance de fuerzas en la
dirección z es por tanto

P,  Ax  AY PAxAy-~- PAxAyAzg  o
2 2 6gc  =

Dividiendo por Ax Ay resulta

Pz P PAzg  o
-----=

2 2 6gc

(2.1)

Desplácese ahora el plano ABC hacia el origen 0, manteniendo constante el
ángulo 8. A medida que la distancia entre ABC y 0 tiende hacia cero, AZ tiende
también a cero y el término de gravedad desaparece. Por otra parte, las presiones
medias 4 y p,,  tienden hacia p y pz que son las presiones locales en el punto 0, y
de acuerdo con la Ecuación (2.1),  pz se hace igual a p.

Pueden escribirse también los balances de fuerzas paralelas a los ejes x e y.
Cada uno da una ecuación análoga a la Ecuación (2.1) sin término de gravedad, y
en el límite

Px  = Pv  = Pz =  P

Puesto que el punto 0 y el ángulo 0 están elegidos al azar la presión en cualquier
punto es independiente de la dirección.

Los sólidos en forma de polvo fino se parecen a los fluidos en muchos
aspectos pero en otros difieren considerablemente. Así, una masa estática de
partículas sólidas puede soportar, tal como se trata en el Capítulo 26, esfuerzos
cortantes de una magnitud considerable y la presión no es la misma en todas las
direcciones.

Equilibrio hidrostático. En una masa estacionaria formada por un solo fluido
estático, la presión es constante en cualquier sección transversal paralela a la
superficie de la Tierra pero varía con la altura. Consideremos la columna vertical
de fluido que se representa en la Figura 2.2. Supongamos que el área de la sección
transversal de la columna es S,  y que a una altura 2 sobre la base de la columna,
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T-
Ti-

-Presión = (p + dp)

Ie\-./
p;:
t

Presión = p

2
-Dens idad = p

I

‘Area  = S Figura 2.2. Equilibrio hidrostático.

la presión es p y la densidad p.  De acuerdo con el análisis precedente la resultante
de todas las fuerzas que actúan sobre el pequeño volumen de fluido de altura dZ
y área de la sección transversal S ha de ser cero. Sobre este volumen actúan tres
fuerzas verticales: (1) La fuerza debida a la presión p que actúa hacia arriba, y que
vale PS. (2) La fuerza debida a la presión p + dp que actúa hacia abajo y que
viene dada por (p + dp)S. (3) La fuerza de gravedad dirigida hacia abajo,
(g/g,)pS  dZ.  Por consiguiente

+PS  - (p + dp)S - ; pSdZ =  0
E

(2.4

En esta ecuación se toman como positivas las fuerzas que actúan hacia arriba y
como negativas las que actúan hacia abajo. Después de simplificar y dividir por
S,  la Ecuación (2.2) se transforma en

dp++dZ=O
c

(2.3)

La Ecuacion  (2.3) no puede integrarse para fluidos compresibles, a menos que se
conozca la variación de la densidad con la presión a lo largo de la columna de
fluido. Sin embargo, en los cálculos de ingeniería es generalmente satisfactorio
considerar que p es esencialmente constante. La densidad es constante para los
fluidos no compresibles, y excepto para grandes variaciones de altura, también lo
es prácticamente para los compresibles. La integración de la Ecuación (2.3)
suponiendo que p es constante conduce a
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P; + $ Z = cte
e

y, para las dos alturas definidas Z, y Z, que se indican en la Figura 2.2

Pb  Pa- - - = f  (Z,  - Z,)

P  P  E

(2.4)

(2.5)

La Ecuación (2.4) expresa matemáticamente la condición de equilibrio hidros-
tático

APLICACIONES DE LA ESTATICA DE FLUIDOS

Ecuación barométrica. La densidad y la presión de un gas ideal están relaciona-
das por la ecuación

P M
P=j@ (2.6)

en la que M es el peso molecular y T la temperatura absoluta. Sustituyendo la
Ecuación (2.6) en la Ecuación (2.3) se obtiene

(2.7)

La integración de la Ecuación (2.7) entre los niveles a y b, suponiendo que T es
constante, da

In&= -gM
gRT tzb  - z,)

Pa e

de donde

Pb- = exp SM@, - za)-
P. MT 1 (2.8)

----

La Ecuación (2.8) se conoce con el nombre de ecuación barométrica.
Se dispone de métodos en la bibliografía3 para estimar las distribuciones de

presión en casos -como el de un pozo profundo de gas natural- en los que el
gas no se comporta como ideal y la temperatura no es constante.

Tal como se indica en la página 15 estas ecuaciones se utilizan en unidades SI
tomando g,  = 1.

Equilibrio bidrosthtico  en un campo centrifugo. En una centrífuga el líquido que
penetra por el eje de rotación se proyecta contra la pared del aparato donde se
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mantiene formando una capa debido a la fuerza centrífuga. La superficie libre del
líquido toma la forma de una paraboloide de revolución2,  pero en las centrífugas
industriales la velocidad de rotación es tan elevada, que la fuerza centrífuga es
mucho mayor que la fuerza de gravedad de modo que la superticie  del líquido es
virtualmente cilíndrica y coaxial con el eje de rotación. Este hecho se ilustra en la
Figura 2.3, en la cual rl es la distancia radial desde el eje de rotación a la
superficie libre del líquido, y r2 es el radio de la carcasa de la centrífuga. Toda la
masa de líquido que se representa en la Figura 2.3 gira como un cuerpo rígido, es
decir, sin deslizamiento de una capa de líquido sobre otra. En estas condiciones la
distribución de presión en el líquido se puede obtener a partir de los principios de
la estática de fluidos.

La caída de presión a través de un espacio anular cualquiera del líquido que
gira, se calcula del modo siguiente. Consideremos el espacio anular de líquido
que se representa en la Figura 2.3 y un elemento de volumen de espesor dr
situado a un radio r

co2r  dm
dF = ~

gc

donde dF = fuerza centrífuga
dm = masa de líquido en el elemento
o = velocidad angular, rad/s

Si p es la densidad del líquido y b la anchura del anillo

dm = 2nprb  dr

Eliminando dm se obtiene

dF = 2xpbo2r2  dr

¿?c

T
b

Figura 2.3. Centrifugación de un solo líquido.
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El cambio de presión en el elemento viene dado por la fuerza ejercida por el
elemento de líquido dividida por el área del anillo

La caída de presión en todo el anillo es

f

r2
P2 - Pt  =

02pr dr
~

*1 ¿L

Suponiendo que la densidad es constante e integrando se obtiene

P2 - Pl  =
02p(r:  - rf)

2gc
(2.9)

Manómetros. Un manómetro es un aparato importante utilizado para medir-------.  - ---- -.  - -..  ---“- ..__ _.__,_.  ___ “‘-‘---‘i  -.-.-  --~-~
dsferencias  de presión. La Figura 2.4 representa la forma mas sencilla de un
manómetro. Supóngase que la parte rayada del tubo en U está llena con un
líquido A de densidad pA, y las ramas del tubo en U situadas por encima del
líquido contienen un fluido B, de densidad pB,  que es menos denso que el líquido
A e inmiscible con él; con frecuencia es un gas tal como aire o nitrógeno.

Sobre una de las ramas del tubo en U se ejerce una presión pa,  y sobre la otra
una presión Pb; como consecuencia de la diferencia de presión p. - pb,  el menisco
está más elevado en una de las ramas del tubo en U que en la otra, y puede
utilizarse la distancia vertical entre los dos meniscos, R,,  para medir la diferencia
de presión. Para deducir una relación entre p. - pb  y R,, comencemos conside-
rando el punto 1, en el cual la presión es p.. Como se indica en la Ecuación (2.4)

,Fluido  B
Densidad ps

Fluido A
Densidad p,,

Figura 2.4. Manómetro sencillo.
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la presión en el punto 2 es pa  + (g/g,)(Z,,,  + R,)p,.  De acuerdo con los principios
de hidrostática, esta presión es igual a la del punto 3. La presión en el punto 4 es
igual a la del 3 menos el término (g/g,)R,p,,  y la presión en el punto 5, pb,  es
igual a la del punto 4 menos el término (g/g,)Z,p,.  Estos hechos pueden resumir-
se en la ecuación

Pa + g”  c(&n + Rmh - &,P, - &nP,l  = Pb
e

Simplificando esta ecuación se obtiene

P. - Pb  = ; UP, - PS) (2.10)
f

Nótese que esta relación es independiente de la distancia Z,,, y de las dimensiones
del tubo, con tal de que las presiones pa  y Pb estén medidas sobre el mismo plano
horizontal. Si el fluido B es un gas, pB es generalmente despreciable en compara-
ción de pA  y se puede suprimir de la Ecuación (2.10).

Ejemplo 2.1. Para medir la caida  de presión a través de un orificio (véase la Fig.
8.19),  se utiliza un manómetro del tipo que se muestra en la Figura 2.4. El líquido A es
mercurio (densidad relativa 60 “F/60  “ F = 13,6), y el fluido B, que circula a través del
orificio y llena las ramas del manómetro, es salmuera  (densidad relativa 60 “F/60  “ F =
= 1,26). Cuando las presiones en las tomas son iguales, el nivel del mercurio en el
manómetro está 3 pies (0,914 m) por debajo de las tomas del orificio. En las condicio-
nes de operación la presión manométrica? en la toma anterior es 2,0 lb,/pulg2  (13 790
N/m2)  y la de la toma posterior es 10 pulg (254 mm) Hg por debajo de la atmosférica.
¿Cuál  es la lectura del manómetro en mm?

SOLUCI6N

Tomando como cero la presión atmosférica y considerando que g/g,  es igual a la
unidad, los valores numéricos para sustituir en la Ecuación (2.10) son:

p,, = 2 x 144 = 288 lbf/pie2

Según el Apéndice 14, la densidad del agua a 60 “ F es 62,37  lb/pie3;

pb = -3 x 13,6 x 62,37  =  -707  IbJ/pie2

pa = 13,6 x 62,37  = 848,2 lb/pie3

pB = 1,26 x 62,37  = 78,6 lb/pie3

Sustituyendo en la Ecuación (2.10) se obtiene

288  + 707  = R,(848,2  - 78,6)

R,  = 1,29 pies (0,393 m)

t La presión manométrica es la presibn  medida por encima de la presión atmosférica existente.
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Pres ión

Pa

Pres ión

Pb

Figura 2.5. Manómetro inclinado.

Para medir pequeñas diferencias de presión se emplea el manómetro inclinado,
que se representa en la Figura 2.5. En este tipo, una de las ramas del manómetro
está inclinada, de forma que para un valor pequeño de R,, el menisco del tubo
inclinado se desplazará una distancia considerable a lo largo del tubo. Esta
distancia es igual a R, dividida por el seno de a, siendo a el ángulo de inclina-
ción. Haciendo que a sea lo suficientemente pequeño, el valor de R, se transfor-
ma en una distancia grande R,,  y una pequeña diferencia de presión le correspon-
de un desplazamiento grande; así pues

P.  - Pb  = F Rh - PJ sen  a
c

(2 .11)

En este tipo de manómetros, es necesario ensanchar la rama vertical de forma
que el movimiento del menisco en la rama ensanchada sea despreciable dentro
del intervalo de operación del aparato.

Decantador gravitatorio continuo. Un decantador gravitatorio como el que se
representa en la Figura 2.6, se utiliza  para la separación continua de dos líauidos
no miscibles de densidades diferentes. La mezcla de alimentación entra por un
extremo del separador; los dos líquidos fluyen lentamente a través del tanque, se
separan en dos capas, y descargan por los rebosaderos situados al otro extremo
del separador.

Con tal de que los rebosaderos sean lo suficientemente grandes, para que la
resistencia de fricción al flujo de líquidos pueda despreciarse, y la descarga se
haga a la misma presión que existe en el espacio gaseoso situado sobre el líquido
del tanque, el funcionamiento del decantador puede estudiarse según los princi-
pios de la estática de fluidos.

Supongamos, por ejemplo, que en el decantador de la Figura 2.6 la densidad
del líquido pesado es pa y la del líquido ligero pB. Sea ZA, la altura de la capa de
líquido pesado y Z, la del líquido ligero. La altura total de líquido en el tanque
Z,,  queda fijada por la posición del rebosadero para el líquido ligero. La descar-
ga del líquido pesado se hace a través de un rebosadero conectado al fondo del
tanque  cuya altura sobre la base del mismo es ZA,.  Las conducciones de rebose y
la parte  superior del tanque están en comunicación con la atmósfera.
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A l imen tac ión

VISTA SUPERIOR

VISTA LATERAL
Líqu ido L íqu ido
l ige ro pesado

Figura 2.6. Decantador continuo de gravedad para líquidos no miscibles.

Puesto que la resistencia de fricción al flujo es despreciable en las conduccio-
nes de descarga, la columna de líquido pesado, en el tubo por el que rebosa dicho
líquido, tiene que equilibrar a la altura, ligeramente superior, de los dos líquidos
del tanque. Mediante un balance hidrostático se llega a la ecuación

ZaPi  + ZAPA  = ZAZP, (2 .12)

Despejando ZAI  en la Ecuación (2.12)

Z A l = ZA, - AZ - tzT  - zAl) 2 (2 .13)

siendo Z, = Z, + ZA, la altura total de líquido en el tanque. De donde

ZA,  =
Z

A2 - zTh3/pA)

1 - h/PA

(2 .14)

La Ecuación (2.14) indica que la posición de la interfase líquido-líquido en el
separador depende de la relación de densidades de los dos líquidos y de las
alturas de los rebosaderos, siendo independiente de la velocidad de flujo de los
líquidos. La Ecuación (2.14) indica además que cuando pA y pB  son aproximada-
mente iguales, la posición de la interfase se hace muy sensible a las variaciones de
ZAz, altura de la columna de líquido pesado. Para líquidos que difieren grande-
mente en su densidad esta altura no es muy critica pero cuando los líquidos
tienen aproximadamente la misma densidad es preciso operar con cuidado. La
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parte superior del tubo rebosadero es frecuentemente móvil, de forma que puede
ajustarse durante la operación, para obtener la separación óptima.

El tamaño de un decantador viene dado por el tiempo que se requiere para la
separación, que a su vez depende de la diferencia entre las densidades de los dos
líquidos y de la viscosidad de la fase continua. Con tal de que los líquidos sean
claros y no formen emulsiones, el tiempo de separación puede estimarse a partir
de la ecuación empírica r

t = 6924~

PA - PB
(2.15)

donde t = tiempo de separación, h
pA,  pB  = densidades de los líquidos A y B, lb/pie3

~1 = viscosidad de la fase continua, CP

La Ecuación (2.15) no es adimensional y han de utilizarse las unidades indicadas.

Ejemplo 2.2. Un decantador continuo que tiene forma de cilindro horizontal ha de
separar 1500 bbl/d  (9,93  m3/h)  de una fracción líquida de petróleo a partir de un
volumen igual de ácido de lavado. El petróleo es la fase continua y a la temperatura de
operación tiene una viscosidad de 1,l CP y una densidad de 54 lb/pie3  (865 kg/m3).  La
densidad del ácido 72 lb/pie3  (1153 kg/m3).  Calcúlese (a) el tamaño del tanque, y (b) la
altura del rebosadero de ácido por encima del fondo del tanque.

SOLUCIbN

(a) El tamaño del tanque se obtiene a partir del tiempo de separación. Sustituyen-
do en la Ecuación (2.15) se obtiene

6,24 x 1,l

t = 72 - 54
= 0,38 h

o sea, 23 min.  Puesto que 1 bbl = 42 gal, el flujo de cada corriente es

1500 x 42

24 x 60
43,8 gal/min

La retención total de líquido es

2 x 43,8 x 23 = 2014 gal

El tanque debiera de estar lleno del orden del 95 por 100, de forma que su volumen es
2014/0,95,  o sea 2120 gal (8,03  m3).

La longitud del tanque debiera ser alrededor de 5 veces su diámetro. Sería satis-
factorio un tanque de 4 pies (1,22  m) de diámetro y 22 pies (6,lO  m) de longitud, de
forma que utilizando cabezales normalizados en sus extremos su volumen total sería
2124 gal.

( b ) La fracción del volumen de tanque ocupado por el líquido será del 95 por 100
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y,  para un cilindro horizontal esto quiere decir que la altura de líquido será el 90 por
100 del diámetro del tanque”. Por tanto,

Z,  = 0,90  x 4 = 3,6 pies

Si la interfase está a igual distancia del fondo del tanque que de la superficie del
líquido, ZAI  = 1,80 pies. Despejando ZA, de la Ecuación (2.14) se obtiene para la
altura del rebosadero de líquido pesado

ZRZ = 1,80 + (3,60  - 1,80)$$ = 3,15 pies (0,96  m)

Decantador centrifugp---.-----. Cuando la diferencia de densidades de los dos líquidos-_^----.-  - - .- -
es pequeña, la fuerza de la gravedad es demasiado débil para separar los líquidos
en un tiempo razonable. La separaciauede  realizarse entonces en una centrífu-- -.-I_ --. - -
ga líquido-líquido. Un aparato de este tipo se representa esquemáticameñt6-en  la
Figura 2.7. Consta de un recipiente metálico cilíndrico, que en general se dispone
verticalmente, y que gira alrededor de su eje a gran velocidad. En la Figura 2.7a,
el aparato está en reposo, y contiene una cierta cantidad de los dos líquidos no
miscibles de densidades diferentes. El líquido pesado forma una capa sobre el
fondo del recipiente, debajo de la capa de líquido ligero. Si ahora se hace girar el
recipiente, como indica la Figura 2.76, el líquido pesado forma una capa, que se
representa en la figura por la zona A, próxima a la pared interior del aparato. En
el interior de la capa de líquido pesado se forma una capa de líquido ligero que se
representa por la zona B. Las dos capas están separadas por una interfase
cilíndrica de radio rP Esta interfase es vertical, ya que la fuerza de gravedad es
despreciable en comparación con la fuerza centrífuga, que es mucho mayor. La
interfase se llama zona neutra.

Líquido
ligero

Líquido
pesado

Alimentación
$

‘Sólidos decantados
(al (b)

Figura 2.7. Separación por centrifugación de líquidos no miscibles: (a) Recipiente en
reposo. (b) Recipiente en rotación. Zona A,  separación del liquido ligero del pesado. Zona
B, separación del líquido pesado del ligero. (1) Salida del líquido pesado. (2) Salida del
líquido ligero.
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Cuando el aparato está en funcionamiento, la alimentación se introduce de
forma continua cerca del fondo del mismo. La descarga del líquido ligero se hace
por (2) a través de unos orificios próximos al eje; el líquido pesado pasa por
debajo de una placa anular, perpendicular al eje de rotación, y descarga por (1).
Si la resistencia de fricción al flujo de los líquidos que salen del recipiente es
despreciable, la posición de la interfase líquido-líquido se establece en función de
un balance hidrostático y las «alturas» relativas (distancias radiales al eje) de los
puntos (1) y (2).

Supongamos que el líquido pesado de densidad pa, fluye por el conducto de
salida situado a un radio rA, y que el líquido ligero, de densidad pB, sale a través
de los orificios situados a un radio rR  Si ambos líquidos giran con el recipiente y
la fricción es despreciable, la diferencia de presión en el líquido ligero, comprendi-
do entre rB  y ri, tiene que ser igual a la que existe en el líquido pesado entre r,.,  y
ri.  El fundamento de operación es exactamente el mismo que en el decantador
gravitatorio continuo.

Así pues,

Pi - PB = Pi - PA

siendo pi = presión en la interfase líquido-líquido
pB  = presión en la superficie libre correspondiente al líquido ligero en rB
pA = presión en la superlicie  libre correspondiente al líquido pesado en rA

De la Ecuación (2.9)

02p,(rf  - ri) 02p,(rf  - ri)
Pi - PB  =

k
Y Pi  - PA  =

2&

Igualando estas caídas de presión y simplificando,

p,(rF  - rjj)  = pA(r? - r$

Despejando ri,  se obtiene

(2 .17)

La Ecuación (2.17) es análoga a la Ecuación (2.14) para un tanque de sedi-
mentación gravitatorio. En ella se observa que el radio de la zona neutra, ri,  varía
con la relación de densidades, especialmente cuando esta relación es próxima a la
unidad. Si las densidades de los fluidos son sensiblemente iguales, la zona neutra
puede ser inestable, aun cuando la velocidad de rotación sea suficiente para
separar los líquidos rápidamente. Para que la operación sea estable, la diferencia
entre pa y pB, no ha de ser inferior al 3 por 100 aproximadamente.

La Ecuación (2.17) indica además, que si rg se mantiene constante y se
aumenta rA, radio del conducto de salida para el líquido pesado, la zona neutra
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se desplaza hacia la pared del aparato. Si se disminuye r,.,,  la zona se desplaza
hacia el eje. Un aumento de r,, manteniendo constante rA,  provoca también un
desplazamiento de la zona neutra hacia el eje, mientras que una disminución de
r,,  la desplaza hacia la pared. La posición de la zona neutra es muy importante
en la práctica. En la zona A,  el líquido ligero se separa del pesado, y en la zona B,
ocurre lo contrario. Si uno de los procesos es más difícil que el otro, necesitará
más tiempo para realizarse. Por ejemplo, si la separación en la zona B, es más
difícil que en la zona A, la zona B ha de ser grande y la A pequeña. Esto se
consigue desplazando la zona neutra hacia la pared, bien aumentando rA  o
disminuyendo r,. Para obtener un factor mayor en la zona A, ha de hacerse lo
contrario. Se construyen muchos separadores centrífugos de forma que puede
variarse tanto r, como rB,  con el fin de controlar la posición de la zona neutra.

Flujo a través de decantadores continuos...--- Las Ecuaciones (2.14) y (2.17) para la
posición interfacial en decantadores continuos están totalmente basadas en ba-
lances hidrostáticos. A medida que la resistencia al flujo en las tuberías de salida
tiende a ser despreciable, la posición de la interfase se hace independiente de los
flujos y proporción relativa de los líquidos en la alimentación. La velocidad de
separación es la variable más importante, ya que, tal como se ha indicado antes,
fija  el tamaño de un decantador de gravedad y determina si es necesaria o no una
elevada fuerza centrífuga. En el Capítulo 7 se estudia el movimiento de una fase
dispersa a través de una fase continua.

SIMBOLOS

b
F
g
gc
M
m
P

R
Rlll
r

S
T
t
z

Anchura, pies 0 m
Fuerza, Ib, o N
Aceleración de la gravedad, pies/s2  o m/s2
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb/-s2
Peso molecular
Masa, Ib o kg
Presión, lbf/pie2  o N/m2; pA,  en la superficie del líquido pesado de la centrífuga; pB,
en la superficie del líquido ligero de la centrífuga; pa,  en la localización a;  pb,  en la
localización b;  pi,  en la interfase líquido-liquido; px,  p,,,  pz,  en las direcciones x, y,  z; pl,
en la superficie libre del líquido; p2,  en la pared del recipiente de la centrífuga; p,
presión media
Constante de la ley de los gases, 1545 pies-lb//mol  Ib-OR  o 8314,34  J/kgmol-K
Lectura del manómetro, pies o m
Distancia radial desde el eje, pies o m; rA, para el rebosadero del líquido pesado; r,,
para el rebosadero del líquido ligero; ri,  para la interfase liquido-líquido; rl,  para la
superficie libre del líquido en la centrífuga; r2, para la pared del recipiente de la
centrífuga
Area  de la sección transversal, pie2  o m2
Temperatura absoluta, “R  o K
Tiempo de separación, h
Altura, pies o m; ZAI,  de la capa de líquido pesado en el decantador; ZA2,  de líquido
Pesado en la rama de descarga; Zn,  de la capa de líquido ligero en el decantador;
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Z,, altura total de líquido; Z,,,, de las conexiones de presión del manómetro por
encima del líquido de medida

Letras griegas

e
Angulo con la horizontal
Angulo del elemento tetraédrico de fluido

P Viscosidad de la fase continua, CP
P Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  pA,  del fluido A; pB,  del fluido B
w Velocidad angular, rad/s

PROBLEMAS

2.1. Un manómetro sencillo de tubo en U se instala a través de un medidor de orificio. El
manómetro se llena con mercurio (densidad relativa = 13,6) y el líquido situado por
encima del mercurio es tetracloruro de carbono (densidad relativa = 1,6). La lectura del
manómetro es 200 mm. iCuál es la diferencia de presión en el manómetro expresada en
newtons  por metro cuadrado?
2.2. Un manómetro diferencial como el que se representa en la Figura 2.8 se utiliza
algunas veces para medir pequeñas diferencias de presión. Cuando la lectura es cero, los
niveles en los dos ensanchamientos son iguales. Supóngase que el fluido A es metano a la
presión atmosférica y 60 “F, que el líquido B contenido en los ensanchamientos es
queroseno (densidad relativa = 0,815),  y que el líquido C situado en el tubo en U es agua.
Los diámetros interiores de los ensanchamientos y del tubo en U son 2,0 y 1/4 pulg,
respectivamente. Si la lectura del manómetro es $72 pulg, jcuál  es la diferencia de presión
que actúa sobre el aparato, expresada en pulgadas de agua?: (a)  cuando la variación de
niveles en los ensanchamientos se desprecia, y (b) cuando dicha variación se tiene en
cuenta. ¿Qué  porcentaje de error tiene la respuesta del apartado (a)?
2.3. La temperatura de la atmósfera terrestre disminuye aproximadamente 5 “C por cada

Figura 2.8. Manómetro diferencial (Prob. 2.2).
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1000 m de altura sobre la superficie terrestre. Si la temperatura del aire a nivel del suelo es
15 “C y la presión es de 760 mm Hg, ia qué altura será la presión 380 mm Hg? Supóngase
que el aire se comporta como un gas ideal.
2.4. iQué error se introduciría en la respuesta del Problema 2.3 si se utilizase la ecuación
de equilibrio hidrostático [Ec.  (2.5)],  con una densidad evaluada  a 0 “C y a una presión
media aritmética?
2.5. Un decantador continuo por gravedad ha de separar nitrobenceno, con una densi-
dad de 75 lb/pie3,  de un liquido acuoso de lavado que tiene una densidad de 64 lb/pie3.  Si la
altura total del separador es 3 pies y la interfase ha de estar a 1,5 pies del fondo del tanque,
(u)  icuál  sería la altura de la rama del rebosadero del líquido pesado? (b)  jcuánto  afectaria
a la posición de la interfase un error de 2 pulg en esta altura?
2.6. $uál  tendría que ser el volumen del separador del Problema 2.5 para separar
2500 lb/h  de nitrobenceno de 3200 lb/h  de líquido de lavado? El líquido de lavado es la
fase continua y su viscosidad es igual a la del agua a la temperatura de operación de 30 “C.
2.7. Un recipiente centrífugo de 10 pulg de diámetro interior está girando a 4000 rpm.
Contiene una capa de clorobenceno de 2 pulg de espesor. La densidad del clorobenceno es
1100 kg/m3  y la presión en la superficie del líquido es la atmosférica, iqué  presión
manométrica actúa sobre la pared del recipiente centrifugo?
2.8. Los líquidos descritos en el Problema 2.5 han de separarse en una centrífuga tubular
con un diámetro interior de 4 pulg que gira a 15 000 rpm. La superficie libre del líquido
dentro del recipiente está a 1 pulg  del eje de rotación. Si la centrífuga ha de contener
volúmenes iguales de los dos líquidos, jcuál  sería la distancia radial desde el eje de
rotación hasta la cima del rebosadero del líquido pesado?
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CAPITULO

TRES
FENOMENOS DE FLUJO DE FLUIDOS

El comportamiento de un fluido depende mucho de que el fluido esté o no bajo la
influencia de superficies sólidas. En la región donde la influencia de la pared es
pequeña el esfuerzo cortante puede ser despreciable, y el comportamiento del
fluido acercarse al de un fluido ideal, es decir, no compresible y con viscosidad
cero. El flujo de un tal fluido ideal recibe el nombre de flujo potencial y está
completamente descrito por la mecánica newtoniana y la conservación de la
materia. La teoría matemática del flujo potencial está altamente desarrollada3,
pero cae fuera del objetivo de este libro. El flujo potencial tiene dos importantes
características: (1) no existen circulaciones ni remolinos dentro de la corriente, de
forma que el flujo potencial se denomina también flujo irrotacional, y (2) no
existe fricción y, por tanto, no hay disipación de energía mecánica en calor.

No lejos de una superficie sólida puede existir flujo potencial. Un principio
fundamental de la mecánica de fluidos, establecido inicialmente por Prandtl en
1904, es que, excepto, para fluidos que circulan con bajas velocidades o poseen
viscosidades elevadas, el efecto de una superficie sólida sobre el flujo se limita a
una capa de fluido inmediatamente adyacente a la pared. Esta capa recibe el
nombre de capa limite y tanto el esfuerzo cortante como las fuerzas de cizalla
existen solamente en esta parte del fluido. Fuera de la capa límite prevalece el
flujo potencial. La mayor parte de los procesos técnicos se estudian mejor consi-
derando la corriente de fluido formada por dos partes: la capa límite y el resto del
fluido. En algunas situaciones, como es el caso del flujo en una boquilla conver-
gente, puede despreciarse el flujo de capa límite, mientras que en otros, como
ocurre en el flujo en tuberías, la capa límite ocupa toda la conducción y no hay
flujo potencial.

En el interior de la corriente de un fluido no compresible, que se encuentra
baio la influencia de límites s&dos  existen cuatro efectos -wnF]l)?i-.--.v--.--...--.L  .---.-  1.1. .._~_.;X”.  -_-.-..  I . . . - -_.  ..-_-  L..“.....
êcoDlamiento  de los campos de_gradiente__de-uelocidad  y de esfuerzo cortante (2)- - - - _ . -.  .*.-^  .Z~

clon de la turbulencia. (3) la formación v creante  de capas límite, y (4.J
la SeDaración  demmite  del contacto con la s~r&e~ljd-$

En el flujo de fluidos com~~ibl,sj,ltõ,~es  sólidas aparecen efectos
adicionales que se deben a variaciones significativas de la densidad que son
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características de los fluidos compresibles. Estos efectos se consideran en el
Capítulo 6 al estudiar el flujo de fluidos compresibles.

/ Campo de velocidad.
( ,

Cuando una corriente de fluido se mueve en bloque sobre
una pared sólida, el fluido se adhiere al sólido en la interfase real existente entre el

\ sólido y el fluido. La adherencia es el resultado de los campos de fuerza en el
1 límite, que son también la causa de la tensión interfacial entre el sólido y el fluido.

) Por consiguiente, si la pared está en reposo, con respecto a los ejes coordenados
‘í de referencia elegidos para el sistema sólido-fluido, la velocidad del fluido en la
/ interfase es cero. Como a distancias mayores del sólido la velocidad es finita han
I de existir variaciones de velocidad de un punto a otro dentro de la corriente en

i

movimiento. La velocidad en un punto cualquiera es, por tanto, función de las
coordenadas espaciales de ese punto, y existe un campo de velocidad en el
espacio ocupado por el fluido. En un punto determinado, la velocidad puede
variar también con el tiempo. Cuando la velocidad es constante en cada punto, el

\ campo no varía con el tiempo, y el flujo se denomina estacionario.

FlujouniaYme@pj. La velocidad es un vector y, generalmente, en un punto,
tiene tres componentes, una para cada coordenada espacial. En muchos casos
sencillos, todos los vectores velocidad del campo son paralelos, o prácticamente
paralelos, y se necesita solamente una componente de velocidad, que se puede
tomar como escalar. Este caso, que obviamente es mucho más sencillo que el
campo vectorial general, recibe el nombre de flujo unidimensional, y es el que se
adopta en el estudio que se hace a continuación. El flujo a través de conducciones
cerradas, y sobre láminas paralelas al flujo, son ejemplos de flujo unidimensional.

Flujo laminar. A velocidades bajase  los flmdls.-tienden a m.w.erse  sin mezcla
lateral, ylas  capas contiguas se deslizan unas sobre otras,-&%0  las~cartaG%éúrra
baraja. No existen corrientes transversales ni torbeliinos. Este tipo de régimen se
llamaflujo  laminar. A velocidades superiores aparece la tu&üicia,J5iiñ%&se---_-.  -- -...
torbellinos, que -dan  lugar a mezcla lateral.

Gradie_.de  velocidad y velocidad de ciza!ladur+-- . . . ..- Consideremos el flujo laminar
estacronario  unidimensional DDE un fluido no compresible a lo largo de una
superficie sólida plana. En la Figura 3.la se muestra el perfil de velocidad para
una corriente de este tipo. La abscisa u es la velocidad y la ordenada y es la
distancia medida perpendicularmente desde la pared y, por tanto, formando un
ángulo recto con la dirección de la velocidad. Para y = 0, u = 0, y u aumenta
con la distancia desde la pared, pero en forma decreciente. Fijemos nuestra
atención sobre las velocidades en dos planos próximos, el plano A y el plano B,
separados entre sí una distancia Ay. Sean uA y uB las velocidades a lo largo de los
planos, y supóngase que uB > uA, llamando Au = uB - uA. El gradiente de
velocidad en yA se define por

du = lím F
dy A y - O  Ay

(3.1)
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0 VELOCIDAD LOCAL DEL FLUIDO,

(ó-1

Y

0
ll
Iduldy

(b)

Figura 3.1. Perfiles y gradiente de velocidad para el flujo de capa límite. (a) Velocidad. (b)
Gradiente de velocidad.

El gradiente de velocidad es evidentemente igual al inverso de la pendiente del
perfil de velocidad en la Figura 3. la. El gradiente local de velocidad se denomina
también velocidad de cizalladura. El gradiente de velocidad es generalmente una
función de la posición en la corriente y, por tanto, define un campo.

Campo de esfugzo  corhnan Puesto que un fluido real se opone al esfuerzo
c%&ñ%,&$re  que haya una variación de dicho esfuerzo con el tiempo, tiene
que existir una fuerza de cizalla. En el flujo unidimensional, la fuerza de cizalla
actúa paralelamente al plano del esfuerzo cortante. Según se observa en la Figu-
ra 3.14 en el plano C, por ejemplo, y a una distancia y,  de la pared, la fuerza de
cizalla F,, actúa en la dirección que indica la figura. Esta fuerza es ejercida por el
fluido exterior al plano C, sobre el fluido comprendido entre dicho plano y la
pared. Por la tercera ley de Newton, el fluido interior al plano C, ejerce una
fuerza igual y opuesta -F,,  sobre el fluido exterior a dicho plano. En vez de la
fuerza total, F,,  es más conveniente utilizar la fuerza por unidad de área del plano
de cizalladura, que se denomina esfuerzo cortante y se representa por z

F,TC-
AWI.__  L-..

(3.2)

siendo A,  el área del plano. Puesto que z depende de y,  el esfuerzo cortante da
lugar también a un campo. Las fuerzas de cizalla se originan tanto en el flujo
laminar como en el turbulento. El esfuerzo cortante debido exclusivamente al
flujo laminar, se representa por 7”. El efecto de la turbulencia se estudiará más
adelante.

Fluidos newtonianos y no newtonianos. Las relaciones entre el esfuerzo cortante
y la velocidad de cizalladura en un fluido real constituyen una parte de la ciencia
de la reologia. La Figura  3.2 muestra diversos ejemplos del comportamiento
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Plást ico de Bingham

GRADIENTE DE VELOCIDAD, du/dy

Figura 3.2. Esfuerzo cortante frente a gradiente de velocidad para fluidos newtonianos y
no newtonianos.

reológico de fluidos. Las curvas son representaciones gráficas del esfuerzo cortan-
te frente a la velocidad de cizalladura y corresponden a presión y temperatura
constantes. El comportamiento más sencillo es el correspondiente a la curva A,
que es una recta que pasa por el origen de coordenadas. Los fluidos que presen-
tan esta sencilla linealidad reciben el nombre de fluidos newtonianos. Los gases, y

CT--‘  -- _- .-..  ~.  _  .._ _
la mayor parte del& líqurdos,  son newtonianos..---... Las demás cÜr~a%FIZTigu-
ra 3.2 representan el comportamiento reológico de líquidos llamados no newtonia-
nos. Algunos líquidos, como lodos, no fluyen hasta que se alcanza un .esfuerzo
cortante mínimo, que se representa por re, y después fluyen linealmente para
esfuerzos cortantes superiores a ro. La curva B es un ejemplo de este comporta-
miento. Los líquidos que se comportan de esta forma reciben el nombre de

.plíst~_cqs._Bingham. La linea C representa un fluido  pseu+plástico. La curva-- -_ _
JXVS~  por el origen, es cóncava hacia abajo para bajos esfuerzos cortantes, haden-
dose  recta para esfuerzos cortantes elevados. El látex del caucho-es un ejemplo de
un fluido de este tipo. La curva D representa un fluido dilatente. La &t_ua  es_. -.-  ,-
cóncava hacia arriba para bajos esfuerzos cortantes y se hace lineal para esfuer-_- __.- .-.
zos cortantes elevados. La arena movediza y algunas emulsíoGs‘de arena presen-
tan este comportamìentó~  ”

_-.  ._ -. _.. ..-?Y
---.“r -----______. __ _ . ..^.  .-
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Flujo dependiente del tiempo.~ - -_____-.- Ninguna de las curvas de la Figura 3.2 depende de
la historia del fluido,.  de tal forma que una determinada muestra de material
presenta el mismo comportamiento independientemente del tiempo que se le
haya aplicado el esfuerzo cortante. Sin embargo, éste no es el caso de algunos
fluidos no newtonianos cuyas curvas de esfuerzo cortante VS. velocidad de cizalla-_-_-. .--
dura depenb_n.._del  tiempo que ha actuado el esfuerzo cortante.. Los líquidos
tixotrópicos se desnaturalizan- bajo la acción, continuada de un esfuerzo cortante
y, al mezclarlos  de .n.uevo,..dan  lugar a un menor esfuerzo cortante al aplicar.  una,
velocidad de cizalladura dada. Las sustancias reopécticas  se comportan,de forma- -... _ ._.  . . ..^ - <__.  -.
s,a,  de.  forma’ @k’ para una velocidad de cizalladura constante el esfuerzo
cortante aumenta con el tiempo. En general, las estructuras orginales se recupe--
ran con el tiempo. . .’  - .-

Las caracteristicas  reológicas de los fluidos se resumen en la Tabla 3.1.

Viscosidad. En un fluido newtoniano el esfuerzo cortante es proporcional al
gradiente de velocidad y la constante de proporcionalidad recibe  el nombre de
viscosidad

du
7”  = P-& (3.3)

Tabla 3.1. Características reológicas de los fluidos

Designación
Efecto del aumento del iDependiente
gradiente de velocidad del tiempo?

Pseudoplástico Enrarece
Tixotrópico Enrarece
Newtoniano Ninguno
Dilatante Espesa
Reopéctico Espesa

No
s í

No
No
s í

Tabla 3.2. Factores de conversión para la viscosidad

Pa-s P CP Ib/pies-s Ib/pies-h

1 10 1000 0,672 2420
OS 1 100 0,0672 242

10-3 0,Ol 1 6,72 x 1O-4 242

En unidades SI, z, se mide en newtons por metro cuadrado y p en kilogramos por
metro-segundo o Pascal-segundo. En el sistema cgs la viscosidad se expresa en
gramos por centímetro-segundo y esta unidad recibe el nombre de poise (P). Los
datos de viscosidad se expresan generalmente en centipoise (cP  = ($01  poise)
debido a que la maY%ía  de los fluidos tienen viscosidades mucho menores de 1 P.
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En unidades inglesas la viscosidad se define  utilizando el factor de conversión
de la ley de Newton g,  y las unidades de p son libras por pie-segundo o libras por
pie-hora. La ecuación de definición es

r =!LL0
gc  &

(3.4)

En la Tabla 3.2 se presentan factores de conversión para los diferentes sis-
temas.

Viscosidad y densidad de flujo de cantidad de movimiento. Aunque la Ecua-
ción (3.3) sirve para definir la viscosidad de un fluido, puede interpretarse tam-
bién en función de la densidad de flujo de cantidad de movimiento. El fluido que
circula justamente encima del plano C de la Figura 3.1 posee una cantidad de
movimiento en la dirección x ligeramente superior que la del fluido inmediata-
mente inferior a dicho plano. Debido a las colisiones moleculares, se transfiere
cantidad de movimiento entre ambas capas, tendiendo a acelerar la capa más
lenta y a retardar la más rápida. Por tanto, a través del plano C cruza cantidad
de movimiento hacia el fluido de la capa inferior; esta capa transfiere cantidad de
movimiento a la capa adyacente inferior, y así sucesivamente. Por tanto, se
transmite cantidad de movimiento de la dirección x en la dirección -y  a lo largo
de todo el camino hasta la pared que limita el fluido, donde u = 0, donde se
disipa como fricción de superficie. El esfuerzo cortante en la pared se representa
por 7,.

Las unidades de la densidad de flujo? de cantidad de movimiento son (kg-
m/s)/m2-s  o bien kg/m-s2,  es decir, las mismas que z, puesto que N/m2  es igual a
kg/m-s2.  Por consiguiente, la Ecuación (3.3) establece que la densidad de flujo de
cantidad de movimiento normal a la dirección de flujo del fluido es proporcional
al gradiente de velocidad, siendo la viscosidad el factor de proporcionalidad.

La transferencia de cantidad de movimiento es análoga a la transferencia
conductiva de calor que resulta de un gradiente de temperatura, donde el factor
de proporcionalidad entre la densidad de flujo de calor y el gradiente de tempera-
tura recibe el nombre de conductividad calorifica.  En el flujo laminar la cantidad
de movimiento se transmite como consecuencia del gradiente de velocidad y la
viscosidad puede considerarse como la conductividad de cantidad de movimiento
transmitida por este mecanismo.

Viscosidad de gases y liquidos. La viscosidad de un fluido newtoniano depende
fundamentalmente de la temperatura y, en menor grado, de la presión. La
viscosidad de un gas aumenta con la temperatura aproximadamente de acuerdo
con una ecuación del tipo

P T ’-= -
P O ( >273 (3.5)

t La densidad de flujo se define, en general, como una magnitud que atraviesa una unidad de área
en la unidad de tiempo.
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donde p = viscosidad a la temperatura absoluta T,  K
,u,,  = viscosidad a 0 “C (273 K)

n = constante

Las viscosidades de gases han sido ampliamente estudiadas en la teoría cinética y
se dispone de amplias tablas de los coeficientes de temperatura. La constante n es
un parámetro complicado y su valor está comprendido en el intervalo 0,65 a 1,O.

La viscosidad de un gas es casi siempre independiente de la presión en la
región de presiones donde es aplicable la ley de los gases ideales. En esta región la
viscosidad de los gases está generalmente comprendida entre 0,Ol y 0,l  CP (véase
el Apéndice 9 para las viscosidades de los gases más comunes, a 1 atm). A
presiones elevadas la viscosidad de los gases aumenta con la presión, especial-
mente en las proximidades del punto crítico.

Las viscosidades de los líquidos son generalmente mucho mayores que las de
los gases y comprenden varios órdenes de magnitud. La viscosidad de los líqui-
dos disminuye considerablemente al aumentar la temperatura. Por ejemplo, la
viscosidad del agua cae desde 1,9  CP a 0 “C hasta 0,28 CP a 100 “C. La viscosidad
de un líquido aumenta con la presión, pero este efecto es generalmente insignili-
cante para presiones inferiores a 40 atm. En el Apéndice 10 se dan datos para
líquidos comunes en un amplio intervalo de temperaturas.

Las viscosidades absolutas de los fluidos varían en un enorme intervalo de
magnitud, desde virtualmente cero para el helio II líquido hasta más de lo’* P
para el vidrio a temperatura ambiente. Los materiales más extremadamente
viscosos son no newtonianos y su viscosidad no es una función sencilla del
gradiente de velocidad.

Viscosidad cinemática. Con frecuencia resulta útil la relación entre la viscosidad
absoluta y la densidad de un fluido, p/p.  Esta propiedad se denomina viscosidad
cinemática y se representa por v. Para distinguir p de v, a la primera se le llama
viscosidad dinámica. Las unidades de v en el sistema SI son metros cuadrados por
segundo. En el sistema cgs la viscosidad cinemática se denomina stoke (St) y
corresponde a 1 cm/s.  La unidad fps es pies cuadrados por segundo. Los factores
de conversión son

1 m2/s  = lo4 St = lo,7639  pie2/s

Las viscosidades cinemáticas varian menos con la temperatura que las visco-
sidades absolutas.

Esfuerzo cortante frente a gradientes de velocidad para fluidos newtonianos. Los
plásticos de Bingham, como los representados por la curva B de la Figura 3.2,
siguen una ecuación reológica del tipo

du
q,gc  =  r,g,  + K  -

du (3.6)

donde K es una constante. Los fluidos dilatantes y pseudoplásticos siguen con
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frecuencia una ley de la potencia, también llamada ecuación de Ostwald-de
Waele

donde K’ y n’ son constantes que reciben el nombre de índice  de consistencia de
flujo e índice  de comportamiento de flujo, respectivamente. Para fluidos pseudo-
plásticos (curva C) n’ < 1, y para dilatentes (curva D)  n’ > 1. Evidentemente,
para fluidos newtonianos n’ = 1.

TURBULENCIA
- -
Desde hace mucho tiempo se sabe que un fluido puede circular por una tubería u
otra conducción de dos formas diferentes. A bajas velocidades de flujo la caída de
presión en el fluido es directamente proporcional a la velocidad del fluido,
mientras que a velocidades elevadas dicha caída de presión aumenta mucho más
rápidamente y, de forma aproximada, es proporcional al cuadrado de la veloci-
dad. La distinción entre estos dos tipos de flujo fue inicialmente demostrada en
un experimento clásico realizado por Osborne Reynolds en 1883. Sumergió un
tubo horizontal de vidrio en un tanque de vidrio lleno de agua; el flujo de agua a
través del tubo se podía controlar mediante una válvula. La entrada del tubo
estaba acampanada y, mediante un dispositivo adecuado, se introducía un tino
tilamento de agua coloreada en la corriente de entrada del tubo. Reynolds
encontró que, para bajas velocidades de flujo, el chorro de agua coloreada
circulaba inalterado a lo largo de la corriente principal sin que se produjese
mezcla lateral. El comportamiento de la vena coloreada mostraba claramente que
el agua circulaba según líneas rectas paralelas y que el flujo era laminar. Al
aumentar la velocidad del flujo se alcanzaba una cierta velocidad critica, para la
cual se difumina la vena coloreada y el color se distribuye uniformemente a través
de toda la sección de la corriente de agua. Este hecho pone de manifiesto que el
agua ya no circula con movimiento laminar, sino que se desplaza al azar, dando
lugar a corrientes transversales y remolinos. Este tipo de movimiento correspon-
de al jlujo turbulento.

Número de Reynolds y transición entre flu@lgninar  y~j~u~b~ul~to.  Reynolds
éstüd%  las con&&%  para  Tas  qüe se-produce el cambio de un tipo de movi-
miento a otro y encontró que la velocidad crítica, para la que el flujo pasa de
laminar a turbulento, depende de cuatro variables: el diámetro del tubo, así como
la viscosidad, la densidad y la velocidad lineal media del líquido. Además, encon-
tró que estos cuatro factores pueden combinarse formando un grupo y que el
cambio del tipo de flujo ocurre para un valor definido del mismo. La citada
agrupación de variables era
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donde D = diámetro del tubo
V = velocidad media del líquido [Ec.  (4.4)]
n = viscosidad del líquido
p = densidad del líquido
v = viscosidad cinemática del líquido

La agrupación adimensional de variables detinidas por la Ecuación (3.8)
recibe el nombre de número de Reynolds, NRe,  y es uno de los grupos adimensio-
nales que se relacionan en el Apéndice 5. Su valor es independiente de las
unidades utilizadas con tal de que sean consistentes.

Observaciones adicionales han puesto de manifiesto que la transición de flujo
laminar a turbulento ocurre en realidad para un amplio intervalo de números de
Reynolds. Para números de.Reynolds inferiores a 2100 se encuentra siempre flujo.._~.~ ~...  _
laminar, pero éste puede persistir hasta números de Reynolds de varios millares
para condiciones especiales de entrada del tubo bien acampanada y líquido
completamente en reposo en el tanque. En condiciones ordinarias de flujo, eMujo
es turbulento para números de Reynolds superiores a aproximadamente 4000.
Entre 2100 y 4OOOexiste  una región de transici@z,  donde el tipo de flujo puede ser
tanto lamina=0 turbulento, dependiendo de las condiciones de entrada del
tubo y de la distancia a dicha entrada.

Número de Reynolds para fluidos no newtonianos. Puesto que los fluidos no
newtonianos no tienen un único valor de la viscosidad independiente del esfuerzo
cortante, no puede utilizarse la Ecuación (3.8) para el número de Reynolds. La
defmición  del número de Reynolds para tales fluidos es algo arbitraria; una
definición ampliamente utilizada para fluidos de la ley de la potencia es

NRe,n = 23-n’  3n,n;  1
( >

"' Dn'P;2-n' (3.9)

La base de esta definición, un tanto complicada, se trata en la página 101. Para el
número de Reynolds crítico, correspondiente a la transición a flujo turbulento, se
ha propuesto la siguiente ecuación3:

NRe, nc
= 2100  W + Wn + 3)

3(3n’  + 1)2
(3 .10)

La Ecuación (3.10) está de acuerdo con las observaciones de que la iniciación de
la turbulencia ocurre para números de Reynolds superiores a 2100 con fluidos
pseudoplásticos, para los que n’ < 1.

Naturaleza de la turbulencia. Debido a la importancia del flujo turbulento en
muchas ramas de la ingeniería, se ha estudiado intensamente en los últimos años
y se dispone de abundante bibliografia  sobre este tema’. Se han empleado
métodos refinados de medida para estudiar con detalle las fluctuaciones reales de
velocidad de los torbellinos que tienen lugar en el flujo turbulento, y los resulta-
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dos de las medidas han proporcionado mucha información cualitativa y cuantita-
tivamente, sobre la naturaleza de la turbulencia.

La turbulencia puede originarse por métodos distintos del flujo’ a través de
una tubería. En general, puede originarse bien por contacto de la corriente de
fluido con límites sólidos, o bien por contacto entre dos capas de fluido que se
mueven con velocidades diferentes. El primer tipo de turbulencia se denomina
turbulencia de pared y el segundo turbulencia libre. La turbulencia de pared
aparece cuando el fluido se mueve a través de canales cerrados o abiertos, o bien
alrededor de formas sólidas sumergidas en la corriente. La turbulencia libre se
presenta en el flujo de un chorro dentro de la masa de un fluido estancado, o
cuando una capa límite se separa de una pared sólida y se mueve a través de la
masa global del fluido. La turbulencia libre es especialmente importante en la
operación de mezcla que se estudia en el Capítulo 9.

El flujo turbulento consiste en un conjunto de torbellinos de diferentes tama-
ños que coexisten en la corriente de fluido. Continuamente se forman torbellinos
grandes que se rompen en otros más pequeños, que a su vez se transforman en
otros todavía menores, los cuales finalmente desaparecen. En un tiempo y volu-
men determinado existe una amplia gama de tamaños de torbellinos. El tamaño
de torbellino máximo es del mismo orden que la dimensión mínima de la corrien-
te turbulenta; el diámetro de los torbellinos más pequeños es aproximadamente
de 1 mm. Los torbellinos menores que éstos se destruyen rápidamente por las
fuerzas viscosas. El flujo dentro de un torbellino es laminar. Puesto que aun los
torbellinos más pequeños contienen del orden de 1016  moléculas, todos ellos son
de tamaño macroscópico y el flujo turbulento no es un fenómeno molecular.

Un torbellino cualquiera posee una cantidad definida de energía mecánica,
como si se tratase de una pequeña peonza. La energía de los torbellinos mayores
procede de la energía potencial del flujo global del fluido. Desde un punto de
vista energético, la turbulencia es un proceso de transferencia, en el cual los
torbellinos grandes, formados a partir del flujo global, transportan la energía de
rotación a lo largo de una serie continua de torbellinos más pequeños. Durante la
ruptura de torbellinos grandes en otros cada vez más pequeños, no hay transfor-
mación apreciable de la energía mecánica en calor, a pesar de lo cual esta energía
no es utilizable, sin embargo, para mantener la presión o vencer la resistencia al
flujo, y no es aprovechable en la práctica. Finalmente esta energía mecánica se
convierte en calor, cuando los torbellinos más pequeños se destruyen por la
acción viscosa.

Fluctuaciones de velocidad en el flujo turbulento. La Figura 3.3 representa un
gráfico típico de la variación de la velocidad instantánea en un punto dado de un
campo de flujo turbulento. Esta velocidad es en realidad sólo uno de los compo-
nentes del vector real de velocidad, cuyas tres componentes varían rápidamente
tanto en magnitud como en dirección. Análogamente, la presión instantánea en el
mismo punto fluctúa rápida y simultáneamente con las fluctuaciones de la veloci-
dad. Los oscilogramas que representan estas fluctuaciones suministran los datos
e%perimentales  necesarios sobre los que se basan las teorías modernas de la
turbulencia.
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I Tiempó
Figura 3.3. Fluctuaciones de velocidad en el flujo turbulento. Los porcentajes de veloci-
dad están basados sobre la velocidad constante. [Segtin  F. L. Wattendorf y A. M.  Kuethe,
Physics,  5:153  (1934).]

Aunque a primera vista la turbulencia puede parecer caótica, carente de
estructura y generada al azar, un estudio6  más detallado de oscilogramas como el
de la Figura 3.3, pone de manifiesto que no es así, y el análisis estadístico de las
distribuciones de frecuencia resulta útil para caracterizar la turbulencia.

Las velocidades locales instantáneas en un determinado punto pueden medír-
si: por medio de un anemómetro de alambre caliente o de anemómetros láser-
Doppler, que son capaces de seguir oscilaciones rápidas. Las velocidades locales
pueden analizarse separando cada componente de la velocidad total instantánea
en dos partes: una parte constante que es la media temporal, o valor medio, de la
componente en la dirección de flujo de la corriente, y otra llamada velocidad de
desviación, o velocidad fluctuante, que corresponde a la fluctuación instantánea
de la componente alrededor del valor medio. La velocidad neta es la señalada por
los medidores de flujo ordinarios, tal como un tubo de pitot, que son demasiado
lentos para seguir las rápidas variaciones de la velocidad fluctuante. La separa-
ción de una componente de velocidad puede realizarse por el método que se
indica a continuación. Sean las tres componentes (en coordenadas cartesianas) Ui,
Ui y wi, de la velocidad instantánea en las direcciones x, y y z, respectivamente.
Supóngase también que el eje x está orientado en la dirección de flujo de la
corriente y que las componentes ui  y wi  son las componentes y y z, respectiva-
mente, ambas perpendiculares a la dirección del  flujo global. Las ecuaciones de
definición de las velocidades fluctuantes son

ui = u + 24’ vi  = v’ wi  = w’ (3 .11)

donde ub  ui, wi  = componentes de la velocidad instantánea total en las direc-
ciones x, y,  2,  respectivamente

u = velocidad neta constante de la corriente en la dirección x
u’, II’,  W’ = velocidades fluctuantes en las direcciones x, y,  z, respectiva-

mente

En las Ecuaciones (3.11) se han omitido los términos u y w debido a que no existe
flujo neto en las direcciones de los ejes y y z en el flujo unidimensional, de forma
que v y w son cero.

Las velocidades de desviación u’, u’ y w’ fluctúan todas alrededor de cero
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como valor medio. La Figura 3.3 es en realidad una representación gráfica de la
velocidad fluctuante u’; sin embargo, una representación gráfica de la velocidad
instantánea Ui tendría una apariencia idéntica, puesto que en cualquier punto la
ordenada estaría incrementada en la cantidad constante U.

Para la presión

Pi = P + Pf (3 .12)

donde pi = presión local variable
p = presión media constante, tal como es medida por los manómetros

ordinarios
p’ = parte fluctuante de la presión debida a los remolinos

Debido a la naturaleza al azar de las fluctuaciones, los valores medios tempo-
rales de las componentes fluctuantes de velocidad y presión desaparecen al
promediarlos para un período de tiempo t, del orden de unos pocos segundos.
Por tanto,

1 lo 1 lo

t,os
u’dt = 0

t,os
w’dt = 0

v’dt
1 lo

= 0
t,

s p’dt = 0
0

La razón para que estos valores medios se anulen reside en que para cada valor
positivo de una fluctuación existe un valor negativo igual y la suma algebraica es
cero.

Aunque los valores medios temporales de las componentes fluctuantes son
cero, esto no tiene por qué ocurrir necesariamente para otras funciones o combi-
naciones de dichas componentes. Por ejemplo, el valor medio temporal de la
media cuadrática de una cualquiera de estas componentes de velocidad no es
cero. Esta magnitud para la componente U’ está definida por

1

COs
fc,  (u’)~  dt = (u?z (3 .13)

Así, la media cuadrática no es cero puesto que u’ adquiere una rápida serie de
valores positivos y negativos que, al elevarlos al cuadrado, siempre dan valores
positivos. Por consiguiente, <ul,’  es inherentemente positivo y solamente se anula
cuando no existe turbulencia.

En el flujo laminar no existen remolinos, no hay velocidades ni presiones
fluctuantes, la velocidad total en la dirección de flujo ui es constante e igual a U, y
Di y wi  son ambas cero.

Naturaleza estadística de la turbulencia. La distribución de velocidades de des-
viación en un punto  concreto indica que el valor de la velocidad está relacionado
con la frecuencia con que se presenta ese valor, Y que la relación entre la
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frecuencia y el valor es del tipo de distribución de Gauss, que corresponde a la
característica curva de error de magnitudes estadísticas completamente al azar.
Este resultado demuestra que la turbulencia es un fenómeno estadístico, y los
estudios de mayor éxito se basan sobre su naturaleza estadística’.

Se obtienen dos clases de datos midiendo u’, LI’  y w’  en lugares diferentes y en
períodos de tiempo variables. En primer lugar, pueden medirse en un solo punto
las tres componentes de la velocidad de desviación, cada una en función del
tiempo. En segundo lugar, los valores de una cierta velocidad de desviación, por
ejemplo, u’, se pueden medir en distintos puntos durante el mismo período de
tiempo. En la Figura 3.4 se representan los valores de u’, medidos simultánea-
mente para dos puntos separados por una distancia vertical y.  Los datos obteni-
dos para diferentes valores de y,  indican, que a medida que y aumenta, la
correspondencia entre las velocidades en los dos puntos varía desde una relación
muy estrecha, para valores muy pequeños de y,  hasta una independencia total
cuando y es grande. Esto era de esperar, ya que cuando la distancia entre las
medidas es pequeña con respecto al tamaño de un torbellino, es un solo torbelli-
no el que se mide, y las velocidades fluctuantes en los dos puntos están estrecha-
mente correlacionadas. Esto significa que cuando la velocidad en un punto varía
en magnitud o dirección, la velocidad en el otro punto sigue prácticamente el
mismo camino. Para diferencias mayores, las medidas se hacen sobre torbellinos
separados y desaparece la correlación.

Cuando las tres componentes de las velocidades fluctuantes se miden en el
mismo punto, se encuentra que dos cualesquiera de ellas están también correla-
cionadas y un cambio en una de ellas da lugar a un cambio en las otras dos.

Estas observaciones se cuantifican definiendo los coeficientes de correlación’.
Uno de estos coeficientes, que corresponde al caso que se representa en la Figu-
ra 3.4, se define del siguiente modo:

Y

L
Z

(3 .14)

Figura 3.4. Componentes de la velocidad fluctuante en la medida de la escala de
turbulencia.
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siendo U; y ui  los valores de U’ en los puntos 1 y 2, respectivamente. Otro
coeficiente de correlación, que se aplica a un solo punto, se define por la ecuación

(3 .15)

en la cual ZA’  y u’ están medidas en el mismo punto y al mismo tiempo.

Intensidad y escala de turbulencia. Los campos turbulentos se caracterizan por
dos parámetros medios. El primero mide la intensidad del campo y se refiere a la
velocidad de rotación de los torbellinos y a la energía de un torbellino de tamaño
específico. El segundo mide el tamaño de los torbellinos. La intensidad se mide
por la media cuadrática de una de las componentes de la velocidad. Se expresa
generalmente en tantos por ciento de la velocidad media, o lOOm/u.  Los
campos muy turbulentos, como los situados inmediatamente debajo de las rejillas
productoras de turbulencia, pueden alcanzar una intensidad del 5 al 10 por 100.
En el flujo no perturbado, las intensidades son del orden del 0,5  al 2 por 100 o
inferiores. Cada componente posee generalmente una intensidad diferente.

La escala de turbulencias se basa en coeficientes de correlación, tales como &,
medidos en función de la distancia entre dos localizaciones. Determinando los
valores de R,. en función de y,  se calcula la escala de remolino, L,,  en la dirección
y mediante la integral

(3 .16)

Cada dirección da generalmente un valor diferente de L,,  que depende de la
elección de las componentes de velocidad empleadas en la definición. Para el flujo
de aire en los tubos, a 12 m por segundo, la escala es del orden de 1 cm, y este
valor constituye una medida del tamaño de los remolinos en el interior del tubo.

Turbulencia isotrópica. Se ha dicho en el párrafo anterior que los coeficientes de
correlación dependen, generalmente, de la elección del componente. En algunos
casos, sin embargo, esto no es cierto, y las medias cuadráticas de los componentes
en un punto determinado son iguales para todas las direcciones. Este caso recibe
el nombre de turbulencia isotrópica, siendo

(ul)z=(vl)z=(w1)2

Existe turbulencia prácticamente isotrópica cuando no hay gradiente de veloci-
dad, como ocurre en el eje de una tubería o más allá del borde exterior de una
capa límite. También se encuentra turbulencia prácticamente isotrópica aguas
abajo de una rejilla situada perpendicularmente a la dirección del flujo. El flujo
turbulento cerca de una superficie es anisotrópico, si la anisotropía se presenta
principalmente con grandes remolinos. Los pequeños, especialmente los que se
encuentran próximos a su extinción a causa de la acción viscosa, son práctica-
mente isotrópicos.
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Esfuerzos de Reynolds. Se conoce desde hace mucho tiempo que en el flujo
turbulento existen fuerzas de cizalla muy superiores a las existentes en el flujo
laminar siempre que exista un gradiente de velocidad a través de un plano de
cizalla. El mecanismo de la cizalladura turbulenta depende de las velocidades
fluctuantes en la turbulencia anisotrópica. Los esfuerzos cortantes turbulentos
reciben el nombre de esfuerzos de Reynolds y se miden mediante los coeficientes
de correlación del tipo R,,,,,  definidos por la Ecuación (3.15).

Para relacionar los esfuerzos de Re
B

nolds con las correlaciones de velocidades
fluctuantes puede utilizarse el principi de la cantidad de movimiento. Considere-
mos un fluido con flujo turbulento que se mueve en la dirección x positiva tal
como se muestra en la Figura 3.5 y el plano S paralelo al flujo. La velocidad
instantánea en el plano es ui y la velocidad media es U. Supóngase que u aumenta
con y, la dirección positiva medida perpendicularmente a la capa S,  de forma que
el gradiente de velocidad es positivo. Cualquier remolino que se desplaza hacia la
pared tiene un valor negativo de O’  y su movimiento representa una entrada de
flujo de masa p( -uf) en el fluido por debajo del plano S. La velocidad del
remolino en la dirección x es ui, o bien u + u’. Si cada uno de estos remolinos que
cruzan el plano S es decelerado hasta la velocidad media U, la velocidad de
transferencia de cantidad de movimiento por unidad de área es p( -0’)~‘.  Esta
densidad de flujo de cantidad de movimiento, después de efectuar la media
temporal para todos los remolinos, es un esfuerzo cortante turbulento, o esfuerzo
de Reynolds, que viene dado por la ecuación

7
WC  = PU  0 (3 .17)

Viscosidad de remolino. Por analogía con la Ecuación (3.4),  la relación entre
esfuerzo cortante y gradiente de velocidad en una corriente turbulenta se utiliza
para definir la viscosidad de remolino E,:

du
=tgc  = Eo  -

4

V’  (signo negativo, para el fluido
que entra por debajo de S)

v ’ (signo positivo,
,, para el fluido que sale *

por  debajo de S)
S

,‘Fm  3.5  Esfuerzo de Reynolds.
‘W

(3 .18)
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La magnitud E,  es análoga a p,  la viscosidad absoluta. Además, por analogía con
la viscosidad cinemática v, se define la magnitud sM, llamada dijiisividad turbulen-
ta de cantidad de movimiento, como EM  = E,,lp.

El esfuerzo cortante total en el flujo turbulento es la suma de los esfuerzos
cortantes viscoso y turbulento, o sea

d(w)zg, = (v + EMM)  -
dv

(3 .19)

Aunque E,  y El  son análogos a ,u  y v, respectivamente, en el sentido de que
todas estas magnitudes son coeficientes que relacionan el esfuerzo cortante y el
gradiente de velocidad, existe una diferencia fundamental entre ambos tipos de
magnitudes. Las viscosidades p y v son verdaderas propiedades del fluido y son el
resultado macroscópico de promediar los movimientos y las cantidades de movi-
mientos de un número extraordinariamente elevado de moléculas. Por el contra-
rio, la viscosidad turbulenta E,  y la difusividad turbulenta eM no son propiedades
del fluido, sino que dependen de la velocidad del fluido y de la geometría del
sistema. Por tanto, son funciones de todos los factores que influyen sobre los
modelos detallados de la turbulencia y las velocidades fluctuantes, y son especial-
mente sensibles a la localización en el campo turbulento y a los valores locales de
la escala y la intensidad de la turbulencia. Las viscosidades pueden medirse en
muestras aisladas de fluido y pueden presentarse en tablas o gráficas de propieda-
des físicas como las de los Apéndices 9 y 10. Las viscosidades y difusividades de
remolino se determinan (con dificultad, y solamente por medio de instrumentos
especiales) realizando experimentos sobre el flujo.

Flujo en capas limite. Una capa límite se detine  como una parte de un fluido en
movimiento en la cual el flujo del fluido está influenciado por la presencia de una
superficie sólida. Como un ejemplo específico de la formación de una capa límite,
consideremos el flujo de un fluido paralelo a una lámina delgada, tal como se
muestra en la Figura 3.6. La velocidad del fluido aguas arriba del borde de
ataque de la lámina es uniforme a través de toda la corriente del fluido y la
velocidad del fluido en la interfase entre el sólido y el fluido es cero. La velocidad
aumenta con la distancia desde la lámina, tal como se muestra en la Figura 3.6.
Cada una de las curvas corresponde a un valor definido de x, la distancia desde el
borde de ataque de la lámina. La pendiente de las curvas varía rápidamente cerca
de la lámina, mientras que la velocidad local tiende asintóticamente hacia la
velocidad global de la corriente.

La línea de trazos OL en la Figura 3.6 se ha trazado de tal forma que las
variaciones de velocidad quedan confinadas entre la pared y dicha línea. Puesto
que las líneas de velocidad son asintóticas con respecto a la distancia desde la
lámina, se ha supuesto, con el fin de localizar en una forma definida la línea de
trazos, que dicha línea pasa por todos los puntos donde la velocidad es el 99 por
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Figura 3.6. Capa laminar de Prandtl: x, distancia desde el borde de ataque; uoo,  velocidad
de la corriente no distorsionada; Z,,  espesor de la capa límite a una distancia x; U,
velocidad local; abc,  a’b’c’,  u”b”c”,  curvas de velocidad frente a la distancia a la pared en
los puntos c,  c’, c“;  OL, límite exterior de la capa límite.

100 de la velocidad global del fluido u,. La línea OL representa una superficie
imaginaria que divide la corriente de fluido en dos partes: una donde la velocidad
del fluido es constante y otra en la que la velocidad varía desde cero en la pared
hasta una velocidad que es sustancialmente la misma que la del fluido no
perturbado. Esta superficie imaginaria separa el fluido que está directamente
afectado por la lámina del resto en el que la velocidad local es constante e igual a
la velocidad inicial del fluido. La zona o capa comprendida entre la línea de
trazos y la lámina constituye la capa límite.

Tanto la formación como el comportamiento de la capa límite son importan-
tes, no solamente para el flujo de fluidos, sino también para la transmisión de
calor, que se trata en el Capítulo 12, y la transferencia de materia, que se estudia
en el Capítulo 21.

Flujo laminar y turbulento en capas limite. La velocidad del fluido en una
interfase sólido-fluido es cero, y las velocidades cerca de la superficie son necesa-
riamente pequeñas. El flujo en esta parte de la capa límite muy próxima a la
superficie es, por tanto, laminar. A mayor distancia de la superficie las velocida-
des del fluido, aunque menores que la velocidad del fluido no perturbado, pueden
ser relativamente grandes y, en consecuencia, en esta parte de la capa límite el
flujo puede hacerse turbulento. Entre la zona de turbulencia totalmente desarro-
llada y la región de flujo laminar hay una capa de transición que presenta un
carácter intermedio. Por tanto, en general, una capa límite turbulenta consta de
tres zonas: la subcapa viscosa, la capa de transición y la zona turbulenta. En
algunos casos la capa límite puede ser enteramente laminar, pero en la mayor
parte de los  casos de interés en ingeniería, existe parte laminar y parte turbulenta.
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Cerca del borde de ataque de una lámina plana sumergida en un fluido con
velocidad uniforme, la capa límite es de poco espesor y el flujo en la capa límite es
totalmente laminar. Sin embargo, a medida que el espesor de la capa aumenta
para mayores distancias del borde de ataque, se alcanza un punto en el que
aparece turbulencia. La aparición de turbulencia se caracteriza por un brusco
aumento del espesor de la capa límite, tal como se indica en la Figura 3.7.

Cuando el flujo en la capa límite es completamente laminar, el espesor Z, de
la capa aumenta con x’*~, siendo x la distancia desde el borde de ataque de la
lámina4. Durante un corto espacio de tiempo después de que aparece la turbulen-
cia, Z, aumenta con x1v5, y cuando la turbulencia está totalmente desarrollada lo
hace con x0,*.

La parte inicial totalmente laminar de la capa límite puede crecer hasta
alcanzar un espesor moderado, tal vez 2 mm con aire o agua circulando con
velocidades medias. Sin embargo, una vez que comienza la turbulencia, el espesor
de la parte laminar de la capa límite disminuye considerablemente, alcanzando
un valor típico del orden de 0,2  mm.

Transición de flujo laminar a turbulento; número de Reynolds. Los factores que
determinan el punto en el que aparece la turbulencia en una capa límite laminar
están relacionados con el número adimensional de Reynolds definido por la
ecuación

N XUCOP
Re,x = -

P
(3 .21)

donde x = distancia desde el borde de ataque de la lámina
UCC = velocidad global del fluido

p = densidad del fluido
,u = viscosidad del fluido

Para el caso de flujo paralelo a lo largo de la lámina, el flujo turbulento comienza
para un número de Reynolds crítico comprendido entre lo5 y 3 x 106.  La

cy
r
i
P Flujo turbulento

de capa l ímite

ISTANCIA  AL BORDE DE ATAQUE, x

Figura 3 .7 . Desarrollo de la capa límite turbulenta sobre una lámina plana.
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transición ocurre para números de Reyno’lds  inferiores cuando la
rugosa y la intensidad de turbulencia en la corriente que se acerca es ele
para valores superiores cuando la lámina es !lisa y la intensidad de
la corriente que se acerca es baja.

Formación de la capa límite en tubos rectos.
,cto,  de

Consideremos un tubo re?mo  se
pared delgada, en el que penetra un fluido con velocidad uniforme. Tal C@ del
muestra en la Figura 3.8, comienza a formarse una capa límite en la entr@duc-
tubo, y a medida que el fluido circula a través de la primera parte de la c ocupa
ción,  el espesor de la capa aumenta. Durante esta etapa la capa límiteasta de
solamente parte de la sección transversal del tubo y la corriente total colse  una
un núcleo de fluido que circula con velocidad constante, como si fue/.  En la
varilla, y una capa límite anular comprendida entre dicho núcleo y la pareiocidad
capa límite la velocidad aumenta desde c’ero  en la pared hasta la Ive por el
constante existente en el núcleo. A medida que la corriente avanza más Final-
tubo la capa límite ocupa una porción creciente de la sección transversalfa  capa
mente, para un punto suficientemente alejado aguas abajo de la entrada, toda la
límite llega al centro del tubo, el núcleo desaparece y la capa límite ocupa,dad en
sección transversal de la corriente. En este punto la distribución de velocl!cha  de
el tubo alcanza su forma final, tal como muestra la última curva de la derio.  Este
la Figura 3.8, y ya permanece inalterable en el resto de la longitud del tu#  flujo
flujo con una distribución de velocidad invariable recibe el nombre 1
totalmente desarrollado.

región
Longitud de transición para-flujo laminar y turbulento. La longitud de la/tro del
de entrada del tubo que se requiere para que la capa límite alcance el Cel,pngitud

tubo y se establezca el flujo totalmente desarrollado recibe el nombre de !iud  del
de transicih.  Puesto que la velocidad varía no solamente con la longl  o en la
tubo, sino también con la distancia radial desde el centro del mismo, el Iflu(
región de entrada es bidimensional.

La longitud aproximada de tubería recta que se necesita para alca
pzar la

distribución final de velocidad, para el caso de flujo laminar, es

4- = 0,05N,,
D

donde x,  = longitud de transición
D = diámetro de la tubería

r Capa límite

(3 .22)

Figura 3.8. Desarrollo del flujo de capa límite en un tubo.
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Por tanto, para una tubería de 50 mm (2 pulg) de diámetro interior y un número
de Reynolds de 1500, la longitud de transición es 3,75 m (12,3  pies). Si el flujo que
entra en la tubería es turbulento y la velocidad en el tubo es superior a la crítica,
la longitud de transición es casi independiente del número de Reynolds y está
comprendida entre 40 y 50 diámetros de tubería, con poca diferencia entre la
distribución a 25 diámetros y las correspondientes a mayores distancias desde la
entrada. Para una tubería de 50 mm de diámetro interior basta con 2 o 3 metros
de tubería recta. Si el fluido entr.a en el tubo con flujo laminar y el flujo se hace
después turbulento, se necesita una longitud de transición mucho mayor, tal
como 100 diámetros de tubería. La longitud de transición para flujo laminar es
menor que para flujo turbulento salvo que el número de Reynolds sea pequeño.

Separación de capa limite y formación de estela. En los párrafos precedentes se
ha estudiado el crecimiento de la capa límite en el borde de ataque de una lámina.
Vamos a considerar ahora lo que ocurre en una parte alejada del objeto, después
que el fluido ha abandonado la superficie del sólido.

En el borde de salida de una lámina plana situada paralelamente a la direc-
ción del flujo, las capas límites situadas a ambos lados de la lámina han crecido,
hasta alcanzar su máximo espesor. Durante algún tiempo, después de que el
fluido abandona la lámina, persisten las capas y los gradientes de velocidad. Sin
embargo, en seguida los gradientes se anulan, las capas límite se entremezclan y
desaparecen, y el fluido se mueve de nuevo con velocidad uniforme, según se
representa en la Figura 3.9~.

l
*

t
w

--_-_- - -
*
f

*

(b)
Figura 3 .9 . Flujo alrededor de una lámina plana: (u) Flujo paralelo a la lámina.
perpendicular a la lámina.

Flujo
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Supongamos ahora que la lámina se gira de forma que esté en ángulo recto
con respecto a la dirección del flujo, como indica la Figura 3.9b. Igual que antes,
se forma una capa límite en el fluido que circula sobre la cara frontal de la
lámina. Sin embargo, cuando el fluido llega al borde de la lámina, su cantidad de
movimiento le impide adaptarse al borde, se separa de la lámina y se une a la
corriente global del fluido. Detrás de la lámina hay una «zona de calma»,
formada por fluido muy decelerado, en la cual se forman grandes torbellinos,
llamados vórtices. Esta zona recibe el nombre de estela. Los torbellinos en la
estela se mantienen en movimiento para las fuerzas de cizalla, que existen entre la
estela y la corriente separada. Consumen una cantidad considerable de energía y
pueden dar lugar a grandes pérdidas de presión en el fluido.

La separación de capa límite tiene lugar siempre que la variación de velocidad
del fluido, tanto en magnitud o dirección, es demasiado grande para que el fluido
pueda adherirse a la superficie del sólido. Esto sucede frecuentemente cuando
existe un cambio brusco en la conducción, como, por ejemplo, una expresión o
contracción súbita, un cambio de dirección pronunciado, o una obstrucción
alrededor de la cual tiene que circular el fluido. Sin embargo, como se considera
en el Capítulo 5, página 112, la separación puede tener lugar también, cuando la
velocidad disminuye en una conducción que se ensancha suavemente. Debido a
las grandes pérdidas de energía que resultan en la formación de estela, es deseable
frecuentemente minimizar o evitar la separación de la capa límite. Esto se puede
hacer, en algunos casos, mediante succión, es decir, aspirando parte del fluido
hacia el interior de la superficie del sólido en la zona potencial de separación. Sin
embargo, más corrientemente se disminuye la separación evitando los cambios
bruscos en la sección transversal de la conducción, o dando forma aerodinámica
a los objetos sobre los cuales ha de circular el fluido. En algunos casos como, por
ejemplo, para favorecer la transmisión de calor o la mezcla en un fluido, la
separación de la capa límite puede ser deseable.

SIMBOLOS

Area,  pie’  o m’; A,, del plano sobre el que actúa la fuerza de cizalla
Diámetro, pies o m
Viscosidad de remolino, lb/pies-s,  P o Pa-s
Fuerza de cizalla, Ib,  o  N
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32, 174 pies-lb/lbf-s2
Constante en la Ecuación (3.6)
Escala de turbulencia, pies o m
Número de Reynolds, D Y’p/p; NRe,  “,  para fluidos no newtonianos; NRe,  X,  basa-
do en la distancia x desde el borde de ataque de la lámina
Exponente en la Ecuación (3.5)
Indice  de comportamiento del flujo, adimensional [Ec.  (3.7)]
Presión, lbf/pie2  o N/m2; pi.  presión local variable; p’,  componente fluctuante
Coeficientes de correlación definidos por las Ecuaciones (3.14) y (3.15)
Temperatura absoluta, K
Tiempo, s;  intervalo de tiempo para promediar
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Velocidad, pies/s o m/s;  componente de velocidad en la dirección x; ui,  valor
instantáneo; u,, velocidad global del fluido no perturbado; u’, velocidad fluc-
tuante
Velocidad media, pies/s o m/s
Componentes de velocidad en las direcciones y y z, respectivamente; vi,  wi,
valores instantáneos; v’,  w’, velocidades fluctuantes
Distancia medida paralelamente a la dirección de flujo, pies o m; x,, longitud de
transición
Distancia perpendicular a la pared, pies o m
Espesor de capa límite, pies o m

Letras griegas

EM Difusividad de remolino de cantidad de movimiento, pie*/s  o m2/s
P Viscosidad absoluta, lb/pies-s  o Pa-s; pO,  para T = 273 K
V Viscosidad cinemática p/p,  pie*/s  o m*/s
P Densidad, lb/pie3  o kg/m3
T Esfuerzo cortante, lb,/pie2  o N/mZ;  Ti, esfuerzo cortante turbulento; T,,,,  en la

pared; re,  esfuerzo cortante mínimo para un plástico de Bingham

PROBLEMAS

3.1. El espesor de la capa límite laminar sobre una lámina plana Z, viene dado aproxi-
madamente por la ecuación Z, = 5,5(px/u,p) r/*  Demuéstrese que para la transición a.
flujo turbulento el número de Reynolds basado en este espesor, en vez de en x como en la
Ecuación (3.21),  está próximo al número de Reynolds de transición para el flujo en una
tubería.
3.2. Utilícese el nomograma del Apéndice 9 para determinar el valor de n en la ecuación
de la viscosidad de gases, Ecuación (3.5), para nitrógeno y para hidrógeno en los intervalos
deOa3OO”Cyde3OOa6OO”C.
3.3. (u)  Estimese  la longitud de transición en la entrada a un tubo de 15 mm a través del
cual circula glicerina pura a 60 “C con una velocidad de 0,3 m/s.  La densidad de la
glicerina es 1240 kg/m3.  (b) Repítase el apartado (a) para el caso de metano1 puro que
entra en una tubería de 3 pulg a 30 “C  con una velocidad de 7 pie@.  La densidad del
metano1 es 49 lb/pie3.
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CAPITULO

CUATRO
ECUACIONES UNITARIAS EN

EL FLUJO DE FLUIDOS

Los principios físicos más útiles en las aplicaciones de la mecánica de fluidos son
el balance de materia, o ecuación de continuidad, las ecuaciones del balance de
cantidad de movimiento y el balance de energía mecánica. Pueden escribirse en
forma diferencial, mostrando las condiciones en un punto del interior de un
elemento de volumen, o bien en forma integrada, aplicables a un volumen o masa
finitos de fluido. En este capítulo sólo se consideran las ecuaciones integrales.

En los últimos capítulos se introducen algunas formas sencillas de las ecuacio-
nes diferenciales del flujo de fluidos. Un tratamiento completo requiere el empleo
de ecuaciones vectoriales y tensoriales que caen fuera del objeto de este libro.
Corresponden a un estudio más avanzado de los fenómenos y pueden encontrar-
se en libros de mecánica aplicada y procesos de transporte lM3.

Balance de materia. En flujo estacionario, el balance de materia, es particular-
mente sencillo. La velocidad de entrada de masa en el sistema de flujo, es igual a
la de salida, ya que la masa no puede acumularse ni vaciarse dentro del sistema
de flujo en condiciones estacionarias.

Lineas de corriente y tubos de corriente. El estudio de los fenómenos de flujo de
fluidos se facilita imaginando en la corriente del fluido, las trayectorias del
mismo, que reciben el nombre de líneas de corriente. Una línea de corriente es
una línea imaginaria en la masa de fluido en movimiento, representada de tal
forma que en cada punto de la curva, el vector velocidad neta u, es tangente a la
línea de corriente. A través de dicha línea no existe flujo neto. En el flujo
turbulento, los remolinos cruzan en una y otra dirección las líneas de corriente,
pero como se indica en el Capítulo 3, el flujo neto de tales torbellinos en
cualquier dirección distinta a la de flujo es cero.

Un tubo de corriente, ojilamento  de corriente, es un tubo de sección transversal
grande o pequeña, y de una forma transversal tal, que está totalmente limitado
por líneas de corriente. Un tubo de corriente puede suponerse como una tubería
imaginaria, situada en el interior de la masa de fluido en movimiento, a través de
cuyas paredes no hay flujo neto.
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El balance de materia da una relación importante para el flujo que tiene lugar
a través de un tubo de corriente. Puesto que no puede existir flujo a través de las
paredes del tubo, la velocidad de flujo másico a la entrada del tubo, en un
determinado período de tiempo, ha de ser igual a la velocidad de flujo másico a la
salida. Consideremos el tubo de corriente, que se representa en la Figura 4.1. El
fluido entra por un punto en que la sección transversal del tubo es S,,  y sale por
otro en que la sección transversal es S,.  La velocidad y la densidad a la entrada
son U, y p. respectivamente, y las magnitudes correspondientes a la salida ub y pb.
Supongamos que la densidad en una determinada sección transversal es constan-
te y que el flujo a través del tubo es no viscoso o flujo potencial; por consiguiente,
la velocidad U, es constante a través del área S,  y la velocidad z.+,  a través del área
S,,.  La masa de fluido que entra y sale del tubo por unidad de tiempo es

ti = pauaSa  = p,u,s, (4.1)

siendo ti la velocidad de flujo de masa por unidad de tiempo. A partir de esta
ecuación se deduce para un tubo de corriente

tic  =  puS =  cte (4.2)

La Ecuación (4.2) se denomina ecuación de continuidad y se aplica tanto a fluidos
compresibles, como no compresibles. En el último caso pa  = pb  = p.

Velocidad media. Si el flujo a través del tubo de corriente no es flujo potencial,
pero está totalmente o en parte dentro de una capa límite, en la que hay esfuerzos
cortantes, la velocidad u,  variará de un punto a otro de la sección S,,  y lo mismo
le ocurrirá a ub  en la sección S,.  Es necesario por tanto distinguir la velocidad
local de la velocidad media.

Si el fluido es caliente o se enfría, su densidad varía también de un punto a
otro, en una determinada sección transversal. En este libro se desprecian las
variaciones de densidad en una determinada sección transversal del tubo de
corriente, y pa y pb  son independientes de su localización en la misma.

La velocidad de flujo de masa a través de un área diferencial situada en la
sección de un tubo de corriente es

drh  =  pu  dS (4.3)

Dirección del  fluio

Velocidad = ub
Densidad = pb
Area  = S,

t

Figura 4.1. Continuidad.
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y la velocidad de flujo de masa total, a través de toda la sección es

ti=p
s

u dS
s

La integral ss  significa que la integración está extendida al área S.
La velocidad media, i(, de la corriente total que fluye a través de la sección

transversal de área S,  se define mediante la expresión)7_=2!?=’ sPS  s,
u dS (4.4)

El valor de Ves también igual a la velocidad volumétrica de flujo dividida por
el área de la sección transversal de la conducción, y de hecho generalmente se
calcula en esta forma. Por tanto,

siendo q la velocidad volumétrica de flujo.
La ecuación de continuidad para el flujo a través de un tubo de corriente

finito, en el cual la velocidad varía en la sección transversal, es

m  =  pavas,  =  p,V& =  p  VS (4.6)

Para el caso importante de flujo a través de conducciones de sección circular

de donde

POY',  0,  2-_= -
0~bl/b  Di,

(4.7)

siendo D, y D,, los diámetros de la conducción en dos puntos determinados de la
misma.

Velocidad másica. La Ecuación (4.4) puede escribirse así

Esta ecuación define la velocidad másica G, que se calcula dividiendo la velocidad
de flujo de masa, por el área de la sección transversal de la conducción. En la
práctica la velocidad másica se expresa en kilogramos por segundo por metro
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cuadrado, o en kilogramos por hora por metro cuadrado. La ventaja de utilizar
G, consiste en que es independiente de la temperatura y la presión cuando el flujo
es estacionario (ti constante) y la sección transversal no varía (S constante). Este
hecho resulta especialmente útil, cuando se consideran fluidos compresibles, en
los cuales tanto íi como p varían con la temperatura y la presión. Por otra parte,
más adelante aparecen en este libro ciertas relaciones en las que interviene el
producto de V y p,  de forma que la velocidad másica representa el efecto neto de
ambas variables. La velocidad másica G, puede llamarse también densidad mási-
ca de corriente o densidad de flujo de masa, donde la densidad de flujo se define
generalmente como una magnitud que pasa a través de la unidad de área en la
unidad de tiempo. La velocidad media, V, tal como muestra la Ecuación (4.5),
puede’expresarse como la densidad de flujo volumétrico.

Ejemplo 4.1. Por la conducción que se representa en la Figura 4.2 fluye un crudo de
petróleo, cuya densidad relativa 60 “F/60  “ F = 0,887. La tubería A  es de 2 pdg (50
mm), Catálogo 40, la tubería B es de 3 pulg (75 mm), Catálogo 40, y cada una de las
tuberías C es 13  pulg (38 mm), Catálogo 40. A través de cada una de las tuberías C
circula la misma cantidad de líquido. El flujo a través de la tubería A  es de 30 gal/min
(6,65  m3/h).  Calcúlese (a)  la  velocidad de f lujo de masa en cada tubería ,  (b)  la  velocidad
l ineal  media en cada tubería ,  y  (c)  la  velocidad másica en cada tubería .

Figura 4 .2 . Sistema de tuberías para el Ejemplo 4.1.

SOLUCIÓN

Las dimensiones  y  las  áreas  de  las  secciones  t ransversa les  se  dan en e l  Apéndice  6 .  Las
áreas  de  las  secciones  t ransversa les  que  se  requieren  son:  0,0233  pie*  para  la  tuber ía  de
2 pulg; 0,0513  pie’  para la tuberia de 3 pulg; 0,01414  pie’  para la tubería de 13  pulg.

(a) La densidad del fluido es

p = 0,887 x 62,37  = 55,3  lb/pie3

Puesto que hay 7,48  gal en 1 pie3  (Ap. 3),  la velocidad volumétrica de flujo total es

30 x 60
4= _ = 240,7  pie3/h

7.48

La velocidad de flujo de masa es la misma para las tuberías A  y B y es igual al
producto  de  la  dens idad por  la  ve locidad volumétr ica  de  f lu jo ,  o  sea

ti = 240,7  x 55,3  = 13 300 lb/h
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La velocidad de flujo de masa a través de cada tubería C es la mitad del total, o sea
13 300/2  = 6650 lb/h  (0,8379  kg/s).

(b ) Se utiliza la Ecuación (4.4). La velocidad a través de la tubería A es

VA  =
240,7

3600 x 0.0233
= 2,87 pie@

y a través de la tubería B es

VB  =
240,7

3600 x 0.0513
= 1,30 pie+

y a través de cada una de las tuberías C es

v c = 240,7
2 x 3600 x 0,01414

= 2,36 pies/s

(c) Se utiliza la Ecuación (4.8). La velocidad másica  a través de la tubería A es

13 300- =
GA = 0,0233

571000 lb/pie’-h  (744 kg/m’-s)

a través de la tubería B es

13300Gg=-=
0,0513

259 000 lb/pie’-h  (351 kg/m’-s)

y a través de cada una de las tuberias C es

G,
13 300

= =
2 x 0,01414

470 000 lb/pie’-h (637 kg/m’-s)

Balance macroscópico de cantidad de movimiento. Para el volumen de control de
la Figura 4.1, puede expresarse un balance de cantidad de movimiento, semejante
al balance de materia total, suponiendo que el flujo es estacionario y unidireccio-
nal en la dirección x. La suma de todas las fuerzas que actúan sobre el fluido en
la dirección x, de acuerdo con el principio de la cantidad de movimiento, es igual
al aumento con el tiempo de la cantidad de movimiento del fluido que circula. Es
decir, que la suma de las fuerzas que actúan en la dirección x es igual a la
diferencia entre la cantidad de movimiento que sale con el fluido por unidad de
tiempo y la que, también por unidad de tiempo, entra con el mismo,

c F  =  ; (ti,  - n;r,) (4.9)

Cantidad de movimiento de la corriente total; factor de corrección de la cantidad de
movimiento. La velocidad de flujo de la cantidad de movimiento M de una
corriente de fluido, con una velocidad de flujo de masa ti,  y que todo él se mueve
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con una velocidad u es ku. Si u varía de un punto a otro de la sección transversal
de la corriente, el flujo total de cantidad de movimiento no será el producto de la
velocidad de flujo de masa por la velocidad media, tiu. Si u varía de un punto a
otro de la sección transversal de la corriente, el flujo total de cantidad de
movimiento no será el producto de la velocidad de flujo de masa por la velocidad
media, tiv,  sino que en general es algo superior.

El necesario factor de corrección se obtiene mejor a partir de la densidad de
flujo convectivo  de cantidad de movimiento, es decir, la cantidad de movimiento
transportada por el fluido que fluye a través de la unidad de área de la sección
transversal de la conducción en la unidad de tiempo. Esto corresponde al produc-
to de la velocidad lineal normal a la sección transversal por la velocidad másica
(o densidad de flujo de masa). Por tanto, para un área diferencial de la sección
transversal dS la densidad de flujo de cantidad de movimiento es

g = (pu)24 = pu2

La densidad de flujo de cantidad de movimiento de toda la corriente, para un
fluido de densidad constante, es

M-= P ss u2  ds
S S

(4 .11)

El factor de corrección de la cantidad de movimiento fl  se define por la relación

(4 .12)

Sustituyendo de la Ecuación (4. ll) se obtiene

(4.13)

Con el fin de obtener p para cualquier situación de flujo dada es preciso conocer
la variación de u con la posición en la sección transversal. Una vez que se conoce
fi,  la velocidad de flujo de cantidad de movimiento asociada con una corriente
determinada se obtiene a partir de la relación

M = IJi% (4 .14)

Por tanto, la Ecuación (4.9) puede escribirse así

(4 .15)
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Al utilizar esta ecuación hay que tener cuidado en identificar e incluir en 1 F
todos los componentes de las fuerzas que actúan sobre el fluido en la dirección
del componente de velocidad de la ecuación. Pueden intervenir varias de estas
fuerzas: (1) cambio de presión en la dirección de flujo; (2) esfuerzo cortante en el
límite entre la corriente de fluido y la conducción, o bien (si la conducción en si
misma se considera como parte del sistema) las fuerzas externas que actúan sobre
la pared sólida; (3j si la corriente está inclinada, el adecuado componente de la
fuerza de gravedad. Considerando flujo unidimensional en la dirección X, una
situación típica está representada por la ecuación

c F =  PA  - PJ, +  Fw  - F, (4 .16)

donde pa,  pb  = presiones a la entrada y salida, respectivamente
S,,  S,  = secciones transversales a la entrada y salida, respectivamente

F, = fuerza neta de la pared de la conducción sobre el fluido
F, = componente de la fuerza de gravedad (expresada para flujo en

dirección ascendente)

Cuando el flujo no es unidireccional, se utilizan los adecuados componentes
vectoriales de la cantidad de movimiento y de la fuerza al aplicar las Ecuacio-
nes (4.15) y (4.16).

Balance de cantidad de movimiento para flujo potencial: ecuación de Bernoulli sin
friccih. Una importante relación, denominada ecuación de Bernoulli sin fric-
ción, puede deducirse aplicando el balance de cantidad de movimiento para el
flujo estacionario de un fluido con flujo potencial.

Consideremos un elemento de volumen de un tubo de corriente dentro de una
corriente mayor de fluido que circula con flujo potencial estacionario, tal como se
muestra en la Figura 4.3. Supongamos que la sección transversal del tubo aumen-

Figura 4.3. Fuerzas que actúan sobre un elemento de volumen
con  f lu jo  po tenc ia l .

d e u n t u b o d e cor r ien te
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ta continuamente en la dirección de flujo. Supóngase también que el eje del tubo
es recto y está inclinado hacia arriba formando un ángulo 4 con la vertical.
Represéntese la sección transversal, la presión, la velocidad lineal y la elevación a
la entrada del tubo por S, p, u y 2, respectivamente, y sean las correspondientes
magnitudes a la salida S + AS, p + Ap, u + Au y Z + AZ. La longitud axial es
AL y la densidad constante del fluido es p. La velocidad de flujo de masa
constante a través del tubo es ti.

La velocidad de flujo de cantidad de movimiento a la entrada del tubo n;i, es
tiu, y a la salida, kIb,  es Gz(u + Au).  Por tanto, la Ecuación (4.9) puede escribirse
de la forma

(4.17)

Las fuerzas de presión normales a la sección transversal del tubo a la entrada
y salida del mismo, con la terminología de la Ecuación (4.16),  son

~3,  =  P S  PP%  =  (P + APHS  + A S ) (4 .18)

Puesto que el borde del tubo no es paralelo al eje, la presión en el borde posee
un componente en la dirección axial que actúa incrementando la cantidad de
movimiento. Sea dA  un elemento del área del borde. Puesto que el flujo es
potencial, no hay esfuerzo cortante y la presión local p’ es perpendicular al
elemento de superficie. La fuerza de presión es p’dA.  Su componente en la
dirección de flujo es p’dA  sen $, donde Ic/  es el ángulo que forma el eje con el
vector de presión del elemento ~0.  Pero dA  sen + es también la proyección del
área dA  sobre la sección transversal en la descarga, de forma que la presión que
actúa en la dirección de flujo es p’dS.  Puesto que el área total proyectada desde el
borde del tubo es exactamente AS, la fuerza total del borde es

s

AS
F, = p’ dS = p’ AS (4.19)

0

donde p’,  el valor medio de la presión que rodea al tubo, está comprendido entre
P Y P + AP.

La única fuerza que actúa sobre el fluido que circula es el componente de la
gravedad que actúa en la dirección del eje. El volumen del tubo viene dado por
S AL, donde S es la sección transversal medía, que tiene un valor comprendido
entre S y S + AS. Por tanto, la masa de fluido en el interior del tubo es Sp  AL.
El componente de la fuerza gravitacional en sentido opuesto al flujo es

6 = ; sp AL cos  c$
c
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Puesto que cos 4 = AZ/AL,

(4.20)

Sustituyendo a partir de las Ecuaciones (4.17) a (4.20) en la Ecuación (4.16)
se obtiene

; Au = AS@ - p) - S Ap - ApAS - g” Sp  AZ
c E

Dividiendo la Ecuación (4.21) por pS AL se obtiene

ti Au ji’ - p A S 1  AP--= ~----
CPS  AL pS A L P AL

+ASAP  SSAZ
pS AL gc  S AL

(4.22)

Ahora se obtienen los límites de todos los términos de la Ecuación (4.22) cuando
AL-+O.Portanto,AS-,O,S+S,~‘-p + 0, y las relaciones de incrementos
se transforman todas en los correspondientes coeficientes diferenciales, de forma
que, en el límite

ti du 1 4 g dz___  = --- _ --
g&  dL P dL gc dL

La velocidad de flujo de masa es

m = ups

Sustituyendo en la Ecuación (4.23) se obtiene

upS du 1 4 gdz o--= ------=
g,pS  dL P dL gc dL

Y
_ _  + g dz  + 4u2/41 dp o

___  =

P dL gc dL g,dL

(4.23)

(4.24)

La Ecuación (4.24) es la forma puntual de la ecuación de Bernoulli sin fricción.
Aunque ha sido deducida para la situación especial de una sección transversal
expandida y flujo ascendente, la ecuación es aplicable al caso general de sección
transversal constante o con contracción y a flujo horizontal o descendente (el
signo de la diferencial dZ tiene en cuenta el cambio de sentido).

Cuando la sección transversal es constante, u no varía con la posición, el
término d(u2/2)/dL  es cero, y la Ecuación (4.24) es idéntica a la Ecuación (2.3)
para un fluido estacionario. Por tanto, para el flujo potencial unidireccional con
velocidad constante, el valor de la velocidad no afecta a la caída de presión en el

ì



72 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

tubo, sino que ésta depende solamente de la velocidad con la que varía la altura.
En consecuencia, en un tubo recto horizontal no hay caída de presión para el
flujo estacionario potencial con velocidad constante.

La forma diferencial de la Ecuación (4.24) es

(4 .25)

Entre dos puntos dados del tubo, tales como a y 6,  la Ecuación (4.25) puede
integrarse, puesto que p es constante, para dar

P.  &zl  u2-+-+o=po+-+ubg-5  2
P gc  2gc  P gc  2&

-~-  .~_~.__ _-. -.~~

La Ecuación (4.26) se conoce como ecuación de Bernoulli sin fricción.
-. II-___

Ecuación de la energía mecánica. La ecuación de Bernoulli es una forma especial
del balance de energía mecánica, como pone de manitiesto el hecho de que todos
los términos de la Ecuación (4.26) son escalares y tienen las dimensiones de
energía por unidad de masa. Cada término representa un efecto de energía
mecánica basado sobre la unidad de masa de fluido que circula. Los términos
(g/g,)Z  y u2/2g,  son las energías mecánicas potencial y cinética, respectivamente,
de la unidad de masa de fluido, y p/p  representa el trabajo mecánico realizado
por fuerzas, externas a la corriente, sobre el fluido que empujan al fluido en el
tubo, o el trabajo recuperado del fluido que sale del tubo. Por estas razones, la
Ecuación (4.26) representa una aplicación especial del principio de conservación
de la energía.

Discusión de la ecuación de Bernoulli. La Ecuación (4.26) muestra también que, en
ausencia de fricción, cuando se reduce la velocidad u, la altura Z o la presión p, o
ambas, tienen que aumentar. Si se modifica la altura tiene que haber una com-
pensación mediante una variación de la presión o la velocidad.

La ecuación de Bernoulli tiene un mayor intervalo de validez que la que se
desprende de su deducción. Tal como se ha deducido es aplicable a una línea de
corriente, pero como en un tubo de corriente con flujo potencial la velocidad en
cualquier sección transversal es constante, la ecuación puede utilizarse también
para un tubo de corriente, tal como se desprende de las primeras etapas de su
deducción. Por otra parte, aunque en la deducción se ha hecho la suposición de
que el tubo es recto y de sección transversal constante, el principio de conserva-
ción de la energía permite ampliar la ecuación al flujo potencial en tubos de
corriente curvos de sección variable. Si el tubo es curvo, la dirección de la
velocidad varía y en la ecuación de Bernoulli se utiliza un valor escalar de la
velocidad en vez del vector velocidad. Finalmente, utilizando factores de correc-
ción puede modificarse la ecuación para su utilización en el flujo de capa límite,
en el que hay variaciones de velocidad dentro de una sección transversal y se
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producen efectos de fricción. Estas correcciones se tratan en las próximas sec-
ciones.

Para aplicar la ecuación de Bernoulli a un problema específico es esencial
identificar la línea de corriente o el tubo de corriente y seleccionar unas estacio-
nes definidas agua arriba y abajo en el fluido. Las estaciones a y b se eligen
atendiendo a razones de conveniencia y generalmente se toman en localizaciones
donde se dispone de la mayor información sobre presiones, velocidades y alturas.

Ejemplo 4.2. Por el fondo de un gran tanque abierto se vacía salmuera, densidad
relativa 60 “F/60  “ F = 1,15, a través de una tubería de 2 pulg, Catálogo 40. La tubería
de vaciado finaliza en un punto que está a 15 pies (4,57  m) por debajo de la superficie
libre de la salmuera  en el tanque. Considerando una línea de corriente que parte de la
superficie libre de la salmuera  en el tanque y pasa por el eje de la tubería de vaciado
hasta el punto de descarga y suponiendo que la fricción a lo largo de la línea de
corriente es despreciable; calcular la velocidad de flujo para la línea de corriente en el
punto de descarga de la tubería.

SOLUCIÓN

Para aplicar la Ecuación (4.26),  tomemos el punto u en la superficie libre de la
salmuera  y el punto b  en el extremo de la línea de corriente, correspondiente al punto
de descarga. Puesto que la presión en ambos puntos es la atmosférica p.  y pb  son
iguales, y JJ,/Q  = ~JQ.  En la superficie libre de la salmuera  U,  es muy pequeña y el
término u,J2g, es despreciable. El plano de referencia de alturas puede tomarse en el
punto b, de forma que Z, = 0 y Z, = 15 pies. Sustituyendo en la Ecuación (4.26),  se
obtiene

15g ti;-=-
gc 2&

y la velocidad en el punto de descarga de la línea de corriente es

u*  = Jl5  x  2  x  32,17  =  31,l pies/s  (9,48  m/s)

Obsérvese que esta velocidad es independiente de la densidad y del tamaño de la
tubería.

Ecuación de Bernoulli: corrección debida a los efectos de superficies sólidas. En
la mayor parte de los problemas de flujo de fluidos, que se presentan en ingenie-
ría, intervienen corrientes que están influenciadas por superficies sólidas y que
por tanto contienen capas límite. Esto ocurre especialmente en el flujo de fluidos
a través de tuberías y otros aparatos, en los que toda la corriente puede poseer
flujo de capa límite.

Para aplicar la ecuación de Bernoulli a estos casos prácticos, es preciso
introducir dos modificaciones. La primera, generalmente de menor importancia,
es una corrección del término energía cinética debida a la variación de la veloci-
dad local u  con la posición en la capa límite, y la segunda, que es de más
importancia, consiste en una corrección de la ecuación, debido a la existencia de
fricción del fluido, que tiene lugar siempre que se forma una capa limite.
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Por otra parte, la ecuación de Bernoulli, resulta de mayor utilidad para que la
resolución de problemas de flujo de fluidos no compresibles, si se incluye en la
ecuación el trabajo comunicado al fluido mediante una bomba.

Energía cinética de la corriente. El término u2/2g,  de la Ecuación (4.26) es la
energía cinética por kilogramo de fluido, cuando todo él se mueve a la misma
velocidad U. Cuando la velocidad varía en la sección de la corriente, como indica
la Figura 4.4, la energía cinética se halla de la forma siguiente. Consideremos un
elemento de área dS  en la sección transversal. La velocidad de flujo de masa a
través del mismo es pu dS.  Cada unidad de masa de fluido que se mueve a través
del área dS,  transporta una cantidad de energía cinética igual a u2/2g,  metro
kilogramo fuerza por kilogramo masa, y la velocidad de flujo de energía a través
de dS  es por consiguiente

pu3  dS
d&  = (pu dS) $  = ~

f 2&

siendo l$ el flujo de energía cinética por unidad de tiempo. La velocidad de flujo
total de energía cinética, a través de toda la sección transversal S,  suponiendo en
la misma la densidad constante, es la siguiente

& = P s&L s u3  dS (4-27)

La velocidad total de flujo de masa está dada por las Ecuaciones (4.3) y (4.8),  y la
energía cinética por kilogramo de fluido en movimiento que se sustituye en la
ecuación de Bernoulli, en lugar de u2/2g,  es

L ss u3 dS
&k  _ &c

+ ss u3 dS
f

k - s,udS
=

i%
(4.28)

Factor de corrección de la energía cinética. Es conveniente eliminar la integral
de la Ecuación (4.28),  multiplicando el término V2/2g,  por un factor, de forma
que el resultado, sea el valor correcto de la energía cinética calculado a partir de
la Ecuación (4.28). Este factor se denomina factor de corrección de la energía
cinética, se designa por CY  y se define mediante la ecuación

a = SS u3 dS

V3S

Si se conoce a, puede emplearse la velocidad media para calcular la energía
cinética, utilizando c1 v2/2g,  en lugar de u2/2gc.  Para calcular el valor de a a partir
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de la Ecuación (4.29) ha de conocerse la velocidad local, como una función de la
localización en la sección transversal, de forma que puedan evaluarse las integra-
les de dicha ecuación. Este mismo conocimiento de la distribución de velocidad
es necesario también para calcular el valor de V mediante la Ecuación (4.4). Tal
como se indica en el Capítulo 5, CI = 2,0 para flujo laminar y del orden de 1,05
para flujo altamente turbulento.

Corrección de la ecuación de Bernoulli debido a la fricción del fluido. La fricción
se manifiesta por la desaparición de energía mecánica. En el flujo con fricción, la
magnitud

P u2
,,+;z

2gc  E

no es constante a lo largo de una línea de corriente, como indica la Ecua-
ción (4.26),  sino que disminuye siempre en la dirección del flujo, y, de acuerdo con
el principio de conservación de la energía, se genera una cantidad de calor
equivalente a la pérdida de energía mecánica. La fricción de un fluido, se puede
definir, como la conversión de energía mecánica en calor que tiene lugar en el
flujo de una corriente.

Para fluidos no compresibles, la ecuación de Bernoulli se corrige para tener
en cuenta la fricción, añadiendo un término al segundo miembro de la Ecua-
ción (4.26). Así pues, introduciendo también los factores de corrección de la
energía cinética a, y ab,  la Ecuación (4.26) se transforma en

:+gEE+ @
gc  k =Ppo+-++

6% abK+h
gc  2& J

(4.30)
_.__  ----.

Las unidades de h, y de las de los restantes términos de la Ecuación (4.30) son
energía por unidad de masa. El término hJ representa toda la fricción que se
produce por unidad de masa de fluido (y por consiguiente, toda la conversión de
energía mecánica en calor) que tiene lugar en un fluido entre las posiciones a y b.
Difiere de los restantes términos de la Ecuación (4.30) en dos aspectos: (1) Los
términos mecánicos representan las condiciones para posiciones específicas, es
decir, los puntos de entrada y salida a y b, mientras que h, representa la pérdida
de energía mecánica para todos los puntos comprendidos entre las posiciones a y
b. (2) La fricción no es interconvertible con las magnitudes de energía mecánica.
El signo de h,,  tal como se define en la Ecuación (4.30) es siempre positivo.
Naturalmente, en el flujo potencial, es igual a cero.

La fricción se produce en las capas límite, debido a que el trabajo realizado
por las fuerzas de cizalla para mantener los gradientes de velocidad, tanto en el
flujo laminar como en el turbulento, se convierte finalmente en calor por acción
viscosa. La fricción que se produce en capas límite no separadas se llama fricción
de superficie. Cuando las capas límite se separan formando estelas, se produce
una disipación adicional de energía en la estela, y la fricción de este tipo se llama,
fricción de forma, puesto que es función de la posición y de la forma del sólido.
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En un caso determinado, pueden actuar la fricción de superficie y la fricción
de forma a la vez, en grado variable. En el caso que se representa en la Figu-
ra 3.9a, la fricción es completamente de superficie; en el de la Figura 3.9b,  la
fricción es en gran parte fricción de forma, debido al tamaño de la estela, siendo
la fricción de película relativamente poco importante. La fricción total h,, de la
Ecuación (4.30) incluye ambos tipos de pérdidas por fricción.

Ejemplo 4.3. Agua, con una densidad de 998 kg/m3  (62,3  lb/pie3)  entra en un acceso-
rio horizontal de 50 mm (1,969 pulg), tal como se muestra en la Fig. 4.4, con una
velocidad estacionaria de 1,O m/s  (3,28  pie+)  y una presión manométrica de 100
kN/m’  (2088,5  lb/pie’).  Sale horizontalmente del accesorio, a la misma altura, forman-
do un ángulo de 45” con respecto a la dirección de entrada. El diámetro a la salida es
de 20 mm (0,787). Suponiendo que la densidad del fluido es constante, que los factores
de corrección de la energía cinética y de la cantidad de movimiento, tanto a la entrada
como a la salida son la unidad, y que las pérdidas por fricción en el accesorio son
despreciables, calcúlese (a) la presión manométrica a la salida del accesorio y (b) las
fuerzas en las direcciones x e y ejercidas por el accesorio sobre el fluido.

SOLUCI6N

( a ) E = l,o’  m/s.  A partir de la Ecuación (4.7),

6 = c($>’ = l,O(zy = 6,25  mfs

pu  = 100 kN/m2

La presión a la salida, pb,  se obtiene a partir de la Ecuación (4.30). Puesto que Z, = Z,
y h,  pueden despreciarse, la Ecuación (4.30) se transforma en

P.  - Pb z-c
-=

P 2

Figura 4.4. Flujo a través de un codo de reducción, visto desde arriba. Ejemplo 4.3.
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a partir de la cual

Pb  = p _  PoY  - F3
a 2

= 1oo _ 998(6,25’  - LO*)
1000 x 2

= 100 - 18,99 = 81,Ol  kN/m’  (ll,75  1bJpulg’)

Obsérvese que g,  se suprime cuando se utilizan unidades SI.
(b) Las fuerzas que actúan sobre el fluido se obtienen combinando las Ecuaciones

(4.15) y (4.16). Puesto que Fg  = 0 para el flujo horizontal, para la dirección x se
obtiene

W,K,x  - AL) = P,%.  - PL+%,~  + Fwx (4.31)

donde  S,,,  Y Sb  x son las áreas proyectadas de S, y S, sobre planos perpendiculares a
la dirección inicial de flujo. (Recuérdese que la presión es una magnitud escalar.)
Puesto que el flujo entra en la dirección x, Fa’,,,  = F0 y

S4 x = S, = a 0,050’ = 0,001964  m2

A partir de la Figura 4.4

Vbb., = Vb COS  t 3  = 6,25 COS  45”  = 4,42  m/s

También

Sb.x = Sb  sen e = : 0,0202  sen 45” = 0,000222  m2

A partir de la Ecuación (4.6)

m = V&, = 1,0 x 998 x 0,001964  = 1,960 kg/s

Sustituyendo en la Ecuación (4.31) y despejando F,,,,  *,  suponiendo que b,  = & = 1, se
obtiene

Fw,  x = 1,96(4,42  - 1,0) - 100000 x 0,001964  + 81 010 x 0,000222
= 6,7 - 196,4 + 18,0 = -171,7  N (-38,6 Ib,)

Análogamente, para la dirección y,  Fa,, = 0 y S,,,  = 0, y

Vb,y = V, sen 0 = 4,42  m/s S,,,  = S, cos  8  = 0,000222  m*

Por  tanto Fw,y =  WbK,,  - B,~,,)  - P&,,  +  P&,,~
= 1,96(4,42  - 0) - 0 + 81,Ol  x  0,000222  x 1000
= 8,66 + 17,98 = 26,64  N (5,99  Ib,)

Trabajo dhmbaxn  Ia-ec_uación  de Bernoulli. Se utiliza una bomba en un sistema
de flujo para aumentar la ener&  ñ$&ii~~  de un fluido en movimiento, utilizan-
do dicho aumento para mantener el flujo. Supóngase que se instala una bomba
entre las estaciones a y b relacionada por la Ecuación (4.30).

Sea WP  el trabajo realizado por la bomba por unidad de masa del fluido.
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Puesto que la ecuación de Bernoulli es solamente un balance de energía mecáni-
ca, hay que tener en cuenta la fricción que tiene lugar en la bomba. En una
bomba real no solamente existen todas las fuentes de fricción activa del fluido
sino que hay también fricción mecánica en los cojinetes y cajas de estopada. La
energía mecánica comunicada a la bomba como trabajo de árbol negativo hay
que descontarla de estas pérdidas por fricción para obtener la energía mecánica
neta realmente disponible para el flujo del fluido. Sea h,,  la fricción total en la
bomba por unidad de masa del fluido. Por tanto, el trabajo neto comunicado al
fluido es W, - h,,. En la práctica, en lugar de h,,  se utiliza una eficacia de
bomba que se representa por q y que se define por la ecuación

o bien

. --------

yl= WP  - hfP
__ ~---- _-g_-

( 4 . 3 2 )

La energía mecánica comunicada al fluido es, por tanto, q W,,  donde q < 1. La
Ecuación (4.3q)  para el trabajo de bomba es

+gzb  ; clbE  +h

¿L  &c *

( 4 . 3 3 )

La Ecuación (4.33) es una expresión final para el tratamiento de problemas sobre
el flujo de fluidos no compresibles.

Ejemplo 4.4. En la instalación que se muestra en la Figura 4.5, se bombea una
disolución de densidad relativa = 1,84  desde un tanque de almacenamiento a través
de una tubería de acero de 3 pulg (75 mm), Catálogo 40. La eficacia de la bomba es del
60 por 100. La velocidad en la línea de succión es de 3 pies/s  (0,914 m/s).  La bomba
descarga a través de una tubería de 2 pulg (50 mm), Catálogo 40, hasta un tanque
elevado. El extremo de la tubería de descarga está 50 pies (15,2  m) por encima del nivel
del líquido en el tanque de alimentación. Las pérdidas por fricción en todo el sistema
de tuberías son 10 pies-lb,/lb (29,9 J/kg).  ¿Qué  presión ha de desarrollar la bomba?
iCuál es la potencia de la bomba?

Tubería de 2 pu1

Figura 4.5. Ejemplo 4.4.
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%LUClóN

Se utiliza la Ecuación (4.33). Tómese el punto a en la superficie del líquido del tanque y
el punto b  en el extremo de descarga de la tubería de 2 pulg. Tómese como plano de
referencia de alturas el que pasa por el punto a.  Puesto que la presión en ambos
puntos es la atmosférica, p.  = pb.  La velocidad en el punto a es despreciable debido al
gran diámetro del tanque de compwación  con el de la tubería. Para flujo turbulento el
factor de energía cinética CI puede tomarse como 1,0 con un error despreciable. La
Ecuación (4.33) se transforma en

De acuerdo con el Apéndice 6, las áreas de las secciones transversales de las tuberías
de 2 y 3 pulg son 0,0513  y 0,0233  pie2,  respectivamente. La velocidad en la tubería de
2 pulg es, por tanto,

r/
b

= 3  x  0,0513
0,0233

= 6,61 pie+

Por tanto

Y

0,6OW, = 5Og + 6,612
g-j-j  7

+ 10 = 60,68
gc

60,68
%=== 101,l  pies-IbJIb

La presión desarrollada por la bomba puede obtenerse aplicando la Ecuación (4.33)
sobre la bomba. El punto a está en la conexión de succión y el punto b  en la descarga
de la bomba. La diferencia de altura entre los niveles de succión y de descarga pueden
despreciarse, de forma que Z, = Z,, y la Ecuación (4.33) se transforma en

La presión desarrollada por la bomba es

-

pb - pa = 1,84

32 6,612

x 62,37 2 x 32,17 + 60,68  >

= 6902 lb,/pie2
6902

o 144  = 47,9  lb,/pulg2  (330 kN/m’)

La potencia utilizada por la bomba es el producto de W,  por la velocidad de flujo de
masa, dividido por el factor de conversión, 1 CV = 550 pies-lb,/s.  La velocidad de flujo
de masa es

& =  0,0513  x  3  x  1,84 x  62,37  =  17,66 lb/s

y la potencia es

mw, _P=--
17,66 x 101,l

550 550
= 3,25 CV (2,42  kW)
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Ecuación de la cantidad de movimiento angular. El análisis del funcionamiento
de la maquinaria utilizada en el tratamiento de fluidos, tales como bombas,
turbinas y agitadores, se facilita mediante el empleo de la cantidad de movimien-
to angular y los momentos de fuerzas. El momento de una fuerza F con respecto
a un punto 0 es el producto vectorial de F por el vector de posición r de un
punto de la línea de acción del vector de posición desde 0. Cuando una fuerza,
tal como FO, actúa en ángulo recto con respecto al vector de posición, para una
distancia Y desde el punto 0, el momento de la fuerza es igual al par T,

F,r =  T (4.34)

La cantidad de movimiento angular (también denominada momento de la
cantidad de movimiento) de un objeto que se mueve alrededor de un centro de
rotación es igual al producto vectorial del vector de posición por el vector
cantidad de movimiento tangencial del objeto (su masa por su componente
tangencial de la velocidad). La Figura 4.6 muestra la rotación para una situación
con flujo bidimensional: el fluido en el punto P se mueve alrededor del punto 0
con una velocidad V, que tiene componentes radial y tangencial U, y u,,  respecti-
vamente. La cantidad de movimiento angular de una masa m de fluido en un
punto P es, por tanto, rmuO.

Supóngase que la Fig. 4.6 representa una parte del rodete de una bomba
centrífuga o turbina a través de la cual circula un fluido con una velocidad de
flujo de masa constante ti. Entra por el punto Q cerca del centro de rotación, a
una distancia radial rl del punto 0, y sale a la distancia radial rz.  Sus velocidades
tangenciales en estos puntos son uel  y uo2, respectivamente. La fuerza tangencial
FO  que actúa sobre el fluido en el punto P es proporcional a la velocidad de

Figura 4 .6 . Cant idad  de  movimiento  angular  de l  l íquido  en  c i rculac ión .
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variación de la cantidad de movimiento angular del fluido; por tanto, a partir de
la Ecuación (4.34),  el par viene dado por la relación

T  =  F,r, =  f (r,uez  - rluol)

La Ecuación (4.35) es la ecuación de la cantidad de movimiento angular para
el flujo estacionario bidimensional. Es análoga a la ecuación de la cantidad de
movimiento, Ecuación (4.15). Se ha supuesto al deducir la Ecuación (4.35) que
para cualquier distancia radial r todo el fluido se mueve con la misma velocidad,
de forma que fll = fi2 = 1. En los Capítulos 8 y 9 se presentan aplicaciones de la
Ecuación (4.35).

SIMBOLOS

A
D
4

F

Area,  pie*  o m*
Diámetro de conducción circular, pies o m; D,,  en el punto a; D,,  en el punto b
Energía cinética del fluido, pies-lb/ o J; &, flujo de energía cinética por unidad de
tiempo, pies-lb//s  o J/s

G
g
gc
h

L
M

Fuerza, Ib,  o  N ;  Fg, componente de la  fuerza de gravedad;  F,,,,  fuerza neta de la pared
de la conducción sobre el fluido; F,,,,, componente de F, en la dirección x; F,,,+
componente  en la  dirección y;  F,, fuerza tangencial  o componente de la fuerza
Velocidad másica, lb/pie2-s o kg/m*-s
Aceleración de la  gravedad,  pies/s*  o  m/s*
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32, 174 pies-lb/lb/-s*
Pérdidas por fricción, Ib-lb,/lb  ó J/kg;  h,,  pérdidas por fricción en una conducción
entre los puntos a y b;  h,,, pérdida total por fricción en la bomba
L o n g i t u d ,  p i e s  o  m

T
2 . 4

V

w,

Cantidad de movimiento, pies-lb/s o kg-m/s; ti,  velocidad de flujo de cantidad de
movimiento, pies-lb/s*  o kg-m/s*; ti,,  en el punto a; ti,,  en el punto b
Masa, Ib o kg; ni, velocidad de flujo de masa, lb/s o kg/s
Potencia, CV o kW
Presión, lb,/pie*  o N/m’;  pn,  en el punto a; p,,,  en el punto b;  p’, normal a la superficie;
p’, valor medio de p’
Velocidad de flujo volumétrico, pie3/s  o m”/s
Distancia radial, pies o m; rl,  en el punto 1; r2,  en el punto 2
Area de la sección transversal, pie*  o m ‘; S,, en el punto a; S,, en el punto b; S,,,,
Sr,,  x, proyecciones  de  S, y  S, sobre  p lanos  perpendiculares  a l  e je  x ;  S,, y,  S,, ,,,  proyec-
c iones  sobre  p lanos  perpendiculares  a l  e je  y;  S, valor  medio
Par, pies-lb/ o N-m
Velocidad o componente  de velocidad en la  dirección x,  pies/s o  m/s;  u,,  en  e l  pun to
a; q,,  en el punto b; u,, en dirección radial; uO, en dirección tangencial
Vector velocidad total, pies/s o m/s;  V, velocidad media; va,  en el punto a; % en el
p u n t o  b; Y;,  componente  de la  velocidad media en la  dirección x;  vY, componente en
la  d i recc ión  y
Trabajo de la bomba por unidad de masa de fluido, pies-lb//lb  o J/g

Z Altura sobre el plano de referencia, pies o m; Z,, en el punto a; Z,, en el punto b
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Letras griegas

i
Factor de corrección de la energía cinética, definido por la Ecuación (4.29)
Factor de corrección de la cantidad de movimiento, definido por la Ecuación (4.12);
/?.,  en el punto a; Pb,  en el punto b;  /II,  en el punto 1; &, en el punto 2

;I
Eficacia global de la bomba, adimensional
Angulo de la tubería de descarga en la Figura 4.4

5
Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  p.,  en el punto a; pb,  en el punto b
OP  d qera or ue  indica «suma algebraica de»

4 Angulo con la vertical
11, Angulo entre el eje y el vector de presión en la Figura 4.3

PROBLEMAS

4.1. Por una tuberia de 75 mm circula un fluido con flujo estacionario. La velocidad local
varia con la distancia desde el eje de la tubería en la forma que se indica en la Tabla 4.1.
Calcúlese (a) la velocidad media v,  (b) el factor de corrección de la energía cinética c(,  (c) el
factor de corrección de la cantidad de movimiento fi.
4.2. Se bombea agua a 68 “F, con un caudal constante de 5 pie3/min,  desde un gran
depósito situado en el suelo hasta la parte superior abierta de una torre experimental de
absorción. El punto de descarga está a 15 pies por encima del suelo, y las pérdidas por
fricción en la tubería de 2 pulg que conecta el depósito con la torre ascienden a 0,8 pies-
IbJlb. iA qué altura ha de mantenerse el nivel del agua en el depósito si la potencia que
puede desarrollar la bomba es tan sólo de 1/8 CV?
4.3. En un codo de 90” y 100 mm de diámetro interior, situado en un plano horizontal,
entra agua con una velocidad de 6 m/s  y una presión manométrica de 70 kN/m’.
Despreciando la fricción, jcuál  será el valor y la dirección de la fuerza que ha de aplicarse
al codo para que permanezca inmóvil?

Tabla 4.1. Datos para el Problema 4.1

Distancia Distancia
Velocidad desde el Velocidad desde el

local II, eje de la local u, eje de la
mls tuberia,  mm 4s tuberia,  mm

1,042 0 0,919 22,50
1,033 3,75 0,864 26,25
1,019 7,50 0,809 30,oo
0,996 ll,25 0,699 33,75
0,978 15,00 0,507 35,625
0,955 18,75 0 37,50
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CAPITULO

CINCO

FLUJO DE LOS FLUIDOS NO COMPRESIBLES
EN CONDUCCIONES Y CAPAS DELGADAS

Los procesos industriales exigen necesariamente el flujo de fluidos a través de
tuberías, conducciones y aparatos. El ingeniero químico ha de tratar con frecuen-
cia del flujo a través de tuberías cerradas, llenas del fluido en movimiento; se
encuentra también con problemas en los que el flujo de fluidos tiene lugar a
través de tuberías parcialmente llenas, formando una capa descendente sobre
superficies inclinadas, a través de lechos de sólidos o en recipientes agitados.

En este capítulo, se estudia el flujo a través de tuberías cerradas así como el
flujo en capas sobre superficies; en capítulos posteriores se estudian otros tipos de
flujo.

FLUJO DE FLUIDOS NO COMPRESIBLES
A TRAVES DE TUBERIAS

El flujo a través de conducciones circulares es importante, no sólo como opera-
ción de ingeniería, sino también como un ejemplo de relaciones cuantitativas
sobre el flujo de fluidos en general. Se estudia, por consiguiente, con algún detalle
en este capítulo, limitándose el estudio al flujo estacionario.

Distribución de esfuerzos cortantes en conducciones circulares. Consideremos el
flujo estacionario a través de un tubo horizontal de un fluido viscoso de densidad
constante y flujo completamente desarrollado. Imaginemos un elemento de fluido
en forma de disco, concéntrico con el eje del tubo, de radio r y longitud dL,  tal
como se representa en la Figura 5.1, y supongamos que el elemento está aislado
como un cuerpo libre. Sean p y p + dP respectivamente, las presiones sobre las
caras anterior y posterior del disco. Puesto que el fluido tiene viscosidad, existirá
una fuerza de cizalla que se opone al flujo y que actúa sobre la superficie late-
ral del elemento. Aplicando la ecuación de la cantidad de movimiento, Ecua-
ción (4.15),  entre las dos caras del disco, como el flujo está totalmente desarrolla-
do &, = b,  y V, = Va y por consiguiente desaparece F. Los términos que hay que
sustituir en la Ecuación (4.16) son

s,  = s,  = & P. =  P ~$2,  = zr2p PJ, =  k2b +  dp)
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- -

Figura 5.1. Elemento de fluido en el flujo estacionario a través de una tubería.

La fuerza de cizalla F,, que actúa sobre el borde del elemento es igual al
producto del esfuerzo cortante por el área del cilindro, es decir (27~  dL)r. Por ser
la conducción horizontal, Fg es igual a cero. Sustituyendo estos términos en la
Ecuación (4.16) se obtiene

c F = zr’p - nr2(p  + dp) - (2nr  dL)r =  0

Dividiendo por Zr2  dL y simplificando se obtiene

d’-
dL

++ (5.1)

En flujo estacionario, ya sea laminar o turbulento, la presión es constante en una
sección transversal cualquiera de un tubo de corriente, y por tanto dp/dL  es
independiente de r. La Ecuación (5.1) puede escribirse para la sección total del
tubo tomando r = r, y r = r,, siendo r, el esfuerzo cortante en la pared de la
conducción y r,,, el radio del tubo. La Ecuación (5.1) se transforma entonces en

d!dL+2r,=0-
r,

Restando la Ecuación (5.1) de la Ecuación (5.2) se obtiene

Lu  7-=-
rw r

~5.2)

(5.3)

Por otra parte, cuando r = 0, z = 0. La sencilla relación lineal entre z y r de la
Ecuación (5.3) se representa gráficamente en la Figura 5.2.

Relación entre la fricción de superficie y el esfuerzo cortante de pared. La Ecua-
ción (4.30) puede aplicarse para una longitud definida AL de toda la corriente. En
el Capítulo 4 se ha definido Ap como pb  - pa,  pero generalmente (aunque no
siempre) p. > pb  y, por tanto, pb  - pa  es, en general, negativo. El término Ap se
utiliza habitualmente para representar la cuida  de presión, y esta terminología
se utiliza en este capítulo y siguientes. Por tanto, aquí pn  = p, pb  = p - Ap,
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Pared de l  tubo

+----Jbv  -4
0 ESFUERZO CORTANTE, T

Figura 5.2. Variación del esfuerzo cortante en un tubo.

2, - 2, = 0, y los dos términos de energía cinética se anulan. Por otra parte, el
único tipo de fricción es la fricción de superficie entre la corriente de fluido y la
pared, y se representa por h,,. Por tanto, la Ecuación (4.30) se transforma en

P--P-AP- -
P P

+ hfs

o bien

AP-=
P

hfs

Eliminando Ap entre las Ecuaciones (5.2) y (5.4) se obtiene la relación siguien-
te entre h,,  y z,:

(5.5)

siendo D el diámetro de la tubería.

Factor de fricción. Otro parámetro frecuente, especialmente útil en el estudio
del flujo turbulento, es el factor de fricción, que se designa porf,  y se define como
la relación entre el esfuerzo cortante y el producto de la carga de velocidad
p22/2g,  por la densidad

(Wt

7 El factor de fricción 5 definido por la Ecuación (5.6) se denomina factor de fricción de Funning.
Otro  factor de fricción muy empleado en mecánica de fluidos es el llamado factor de fricción de
~~~Siu~  o de Darcy,  que es igual a cuatro veces el valor de J
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Relación entre los parámetros de fricción superficial. Las cuatro magnitudes más
frecuentes que se emplean para medir la fricción de superficie en tuberías, h,,,  Ap,,
z, yf,  estan  relaclonadas  mediante las ecuaciones

de donde

f=
AP@
mp

(5 .7)

(57a)

El subíndice s se emplea en Ap, y h,,  para indicar que estas magnitudes de las
Ecuaciones (5.7) y (5.7a),  por lo que se refiere al factor de fricción de Fanning,
corresponden solamente a fricción de superficie. Si están presentes otros términos
en la ecuación de Bernoulli, o si existe fricción de forma, el valor de pa  - pb  es
distinto de Apr  Si tiene lugar la separación de capa límite, h, es mayor que h,,. El
último término de la Ecuación (5.7),  en el que está incluido el factor de fricción, se
ha escrito de forma que indique la relación entre h,,  y la carga de velocidad
v2/2g,.

Las diferentes formas de la Ecuación (5.7) son útiles para aplicaciones concre-
tas, y todas ellas pueden encontrarse con frecuencia en la bibliografia  y en la
práctica.

Flujo laminar en tuberías

Las Ecuaciones (5.1) a (5.7a)  se aplican tanto al flujo laminar como turbulento,
con tal que el fluido sea no compresible y el flujo estacionario y totalmente
desarrollado. El empleo de estas ecuaciones para cálculos más detallados depen-
de del mecanismo de cizalladura y por consiguiente depende también de que el
flujo sea laminar o turbulento. Debido a la sencillez de la ley del esfuerzo cortante
para el flujo laminar, estas ecuaciones pueden aplicarse fácilmente en este caso,
siendo especialmente sencillo para un fluido newtoniano.

Flujo laminar de fluidos newtonianos. Al estudiar en el Capítulo 4 las relaciones
del flujo de fluidos en general, se ha indicado que el paso fundamental en su
deducción consiste en relacionar la velocidad local, U, con la posición en el tubo
de corriente. En conducciones circulares, debido a la simetría con respecto al eje
del tubo, la velocidad local u depende únicamente del radio r. Por otra parte, el
elemento de área dS, es un anillo delgado de radio r y anchura dr. El área de este
anillo elemental es

dS = 2zr  dr (5.8)

La distribución de velocidad que se trata de hallar es u en función de r.
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Un método directo de obtener esta distribución de velocidad en fluidos
newtonianos es utilizar la definición de viscosidad [Ec.  (3.311  escrita de la forma
siguiente

%
’ = -duldr

El signo negativo de la ecuación se debe a que en la tubería disminuye u al
aumentar r. Eliminando r entre las Ecuaciones (5.3) y (5.9) se obtiene la siguiente
ecuación diferencial ordinaria que relaciona u y r

du v, z,vgc- = -- = --r
dr P rd

(5 .10)

Integrando la Ecuación (5.10) con las condiciones límite de que para u = 0,
r = r, se obtiene

s
u &=-?!E&  ’s r dr
0 rd d

u = E (ri  - r2)
w

(5 .11)

El valor máximo de la velocidad local se designa por u,,,  y corresponde
al centro de la tubería. El valor de u,,, se halla dando a r el valor 0, en la Ecua-
ción (5.11)

(5 .12)

Dividiendo las Ecuaciones (5.11) y (5.12) se obtiene la expresión siguiente para
el cociente entre la velocidad local y la velocidad máxima

U
-=l- L

0

2

Umhx rw
(5 .13)

La forma de la Ecuación (5.13) indica que en el flujo laminar, la distribución de
velocidad respecto al radio es una parábola, cuyo vértice está situado en el eje de
la tubería, tal como se representa en la línea de trazos en la Figura 5.3.

Velocidad media, factor de energía cinética y factor de corrección de la cantidad
de movimiento para el flujo laminar de fluidos newtonianos. A partir de las ecua-
ciones de definición señaladas en el Capítulo 4 y de la distribución de velocidad
que representa la Ecuación (5.11) se calculan fácilmente fórmulas exactas de la
velocidad media v,  el factor de corrección de la energía cinética tl  y el factor de
corrección de la cantidad de movimiento p.
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Fracc ión  de  la  ve loc idad máx ima

Figura 5.3. Distribución de velocidad en un tubo, con flujo totalmente desarrollado
un fluido newtoniano, para flujo laminar y flujo turbulento hasta NRe  = 10 000.

d e

_i  ’

Velocidad media. Sustituyendo en la Ecuación (4.4) el valor de dS  de la Ecua-
ción (5.Q  el de u de la Ecuación (X11), y rcri como valor de S, se obtiene:..s,

p - t&

s

Iw
w7w

2s 0
(ri  - r2)r  d r  =  -

4p

Comparando las Ecuaciones (5.12) y (5.14) resulta

P
- = 0,5
%lax

(5.15)

La velocidad media es por tanto la mitad de la velocidad máxima.

Factor de corrección de la energía cinética. El factor de energía cinética a se
calcula a partir de la Ecuación (4.29),  empleando las Ecuaciones (5.8) para dS,
(5.11) para u y (5.14) para F. El proceso matemático es sencillo obteniendo
finalmente el valor CI = 2,0. El término corrector para la energía cinética en la
ecuación de Bernoulli, para el flujo laminar, es por tanto F”/g,.

Factor de corrección de la cantidad de movimiento. Para obtener el valor de p
para el flujo laminar se emplea de nuevo la ecuación de definición, Ecua-
ción (4.13). El resultado es /I  = 4/3.

Ecuación de Hagen-Poiseuille. En la práctica, la Ecuación (5.14) se suele trans-
formar sustituyendo r, en función de Ap, mediante la Ecuación (5.7) y utilizando
el diámetro de la tubería en vez del radio de la misma, resulta lo siguiente
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v = APA rw  rw Apsg,D2- - -  =
AL 2 4~ 32AL p

despejando Ap,

AP,  =
32AL Vp

gcD2

Puesto que Ap, = h,/D AL

(5.16)

(5 .17)

Sustituyendo de la Ecuación (5.17) en la Ecuación (5.6) se obtiene

(5 .18)

La Ecuación (5.16) es la ecuación de Hagen-Poiseuille. Una de sus utilizacio-
nes, es la determinación experimental de la viscosidad midiendo la caída de
presión y la velocidad volumétrica de flujo a través de un tubo de longitud y
diámetro conocidos. A partir de la velocidad de flujo se calcula B mediante la
Ecuación (4.4) y p mediante la Ecuación (5.16). En la práctica es necesario hacer
correcciones para tener en cuenta la energía cinética y los efectos de entrada.

Flujo laminar de líquidos no-newtonianos. Como consecuencia de la diferencia en
la relación entre el esfuerzo cortante y el gradiente de velocidad, la forma del
perfil de velocidad de líquidos no-newtonianos es diferente de la de un líquido
newtoniano. En los casos más complicados de flujo no-newtoniano el perfil de
velocidades ha de determinarse experimentalmente. Sin embargo, en los casos
más sencillos, tales como el modelo de la ley de la potencia [Ec.  (3.7)]  o en el
modelo de Bingham [Ec.  (3.6)]  pueden emplearse, para estos fluidos no-newto-
nianos, los mismos métodos utilizados para determinar los parámetros de flujo
de un fluido newtoniano.

Para fluidos que siguen el modelo de la ley de la potencia, la variación de
velocidad con el radio está dada por la fórmula

twg,  ljn’ &+l/n’ _ rl +l/n’

&!= ~( )r& 1 + l/n’
(5 .19)

En la Figura 5.4, se representan los perfiles de velocidad detinidos por la
Ecuación (5.19) cuando n’ = 0,5  (fluido pseudoplástico) n’ = 1 (fluido newtonia-
no) y n’ = 2,0 (fluido dilatante), suponiendo que K’ es el mismo en todos los
casos. La curva de un fluido pseudoplástico es más estrecha y más puntiaguda
que una parábola; la de un fluido dilatante es más ancha y más aplanada.
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La diferencia de la presión en el flujo de un fluido de la ley de la potencia se
halla por los métodos empleados en la deducción de la Ecuación (5.16) para un
fluido newtoniano. El resultado es el siguiente

(5.20)

La Ecuación (5.20) es la correspondiente a la Ecuacik  (5.16) para un fluido
newtoniano.

El comportamiento de los fluidos que siguen el modelo de flujo del plástico de
Bingham es algo más complicado. En la Figura 5.5~  se representa la forma
general de la curva u frente a Y. En la parte central del tubo no hay variación de
la velocidad con el radio y el gradiente de velocidad queda limitado a un espacio
anular comprendido entre la parte central y la pared del tubo. La parte central se
mueve como una barra sólida y se dice que fluye con flujo de tapón. En esta
región el esfuerzo cortante que se originaría con otros tipos de flujo es demasiado
pequeño para superar al esfuerzo cortante límite T,,.  El diagrama de esfuerzo
cortante se representa en la Figura 5.5b.  Para la variación de velocidad en el
espacio anular comprendido entre la pared del tubo y el flujo de tapón, se aplica
la ecuación siguiente
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!Pared  de la tubería

Flujo Eje de la tubería

’ Flujo de tapón

rw------
1en esta región

0 Velocidad, u

ta)

Pared de la tubería

1 Flujo de tapón

Esfuerzo cortante, T +

(b)

Pared de
la tubería

7,

Figura 5.5. (a) Perfil de velocidad y (b) diagrama de esfuerzo cortante para el flujo de un
plástico de Bingham. s

u = 2 (r, - r)[?  (1 + f-) - To] (5.21)

donde K es una constante.
El límite entre el flujo de tapón y el resto del fluido se obtiene diferenciando la

Ecuación (5.21) e igualando a cero el gradiente de velocidad, o, más fácilmente,
leyendo el valor en la Figura 5Sb. El resultado es

=0
rc  = -  rw

Tu’
(5.22)
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La velocidad en el núcleo central u,,  que es la velocidad de flujo de tapón, se
obtiene sustituyendo el valor de Y, de la Ecuación (5.22) en vez de r en la
Ecuación (5.21),  para obtener

u, = g (r,  - rJ2

c

(5 .23)

Flujo turbulento en tuberías y conducciones cerradas

En el flujo de un fluido a través de una conducción cerrada no puede existir
permanentemente turbulencia en el límite entre el sólido y el fluido en movimien-
to. La velocidad es cero en la interfase a causa de la adherencia del fluido al
sólido, y no existen componentes normales de la velocidad a la pared. Dentro de
un delgado volumen inmediatamente adyacente a la pared el gradiente de veloci-
dad es esencialmente constante y en la mayor parte el flujo es viscoso. Este
volumen recibe el nombre de subcupa  viscosa. Primeramente se supuso que esta
subcapa tenía un espesor definido y estaba siempre libre de remolinos, pero
medidas experimentales han puesto de manifiesto que existen fluctuaciones de
velocidad en la subcapa ocasionadas por remolinos coasionales procedentes del
fluido turbulento que circula en esta región. Muy cerca de la pared los remolinos
son infrecuentes, pero no existe ninguna región que esté totalmente exenta de
remolinos. Dentro de la subcapa viscosa solamente es importante el esfuerzo
cortante viscoso, mientras que la difusión de remolino es, en todo caso, escasa.

La subcapa viscosa ocupa solamente una muy pequeña fracción de la sección
transversal total. No existe un límite nítido superior y su espesor es difícil de
definir. Existe una capa de transición inmediatamente adyacente a la subcapa
viscosa, en la que hay esfuerzo cortante viscoso y también debido a la difusión de
remolino. La capa de transición, que se llama a veces capa tampón, también es
relativamente delgada.

La masa global de la sección transversal de la corriente está ocupada por flujo
enteramente turbulento que recibe el nombre de núcleo turbulento. En el núcleo
turbulento el esfuerzo cortante viscoso es despreciable en comparación con el
debido a la viscosidad de remolino.

Distribución de velocidad para el flujo turbulento. Debido a la influencia de
importantes parámetros de flujo sobre la distribución de velocidad, se han reali-
zado numerosos estudios teóricos y experimentales para determinar la distribu-
ción de velocidad en el flujo turbulento. Aunque el problema no ha sido total-
mente resuelto, se dispone de relaciones útiles que pueden utilizarse para calcular
las características importantes de la turbulencia. Los resultados de los cálculos
teóricos concuerdan razonablemente bien con los datos experimentales.

En la Figura 5.3 se presenta una típica distribución de velocidad para un
fluido newtoniano que circula con flujo turbulento en una tubería lisa con un
número de Reynolds de 10 000. La figura muestra también que la distribución de
velocidad para flujo laminar para la misma velocidad máxima en el centro de la
tubería. La curva para flujo turbulento es notablemente más aplanada que para
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flujo laminar, y la diferencia entre la velocidad media y la velocidad máxima es
considerablemente menor. Para números de Reynolds todavía más elevados la
curva para flujo turbulento será aún más aplanada que la de la Figura 5.3.

Tanto en el flujo turbulento como en el laminar el gradiente de velocidad es
cero en la línea central. Se sabe que los remolinos en el núcleo turbulento son
grandes pero de baja intensidad, mientras que en la zona de transición son
pequeños pero intensos. La mayor parte del contenido de energía cinética de los
remolinos reside en la zona de transición y en la parte exterior del núcleo
turbulento. En la línea central la turbulencia es isotrópica. En las demás áreas del
régimen de flujo turbulento la turbulencia es anisotrópica; de lo contrario no
habría esfuerzo cortante.

Se acostumbra a expresar la distribución de velocidad en el flujo turbulento
no como velocidad frente a distancia sino en función de parámetros adimensiona-
les definidos por las siguientes ecuaciones:

Y
+ _ Yu*P=-=f*

P

(5 .24)

(5.25)

donde u* = velocidad de fricción
U+ = relación de velocidades, adimensional
y +  = distancia, adimensional

y = distancia desde la pared del tubo

La relación entre y, r y r,,  el radio del tubo, es

rw = r + y (5.27)

Las ecuaciones que relacionan u+ con y+ se llaman leyes universales de distribu-
ción de velocidad.

Ecuaciones universales de distribución de velocidad. Puesto que la subcapa visco-
sa es muy delgada, r z r,,,, y sustituyendo -dy  por dr, la Ecuación (5.10) puede
escribirse del modo siguiente J

(5 .28)

Sustituyendo los valores de ZA*  de la Ecuación (5.24),  u+ de la Ecuación (5.25),  e
y+ de la Ecuación (5.26) en la Ecuación (5.28) se obtiene

du+ _--=  1
dy+
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Integrando con los límites inferiores u+ = y+ = 0, se obtiene para la distribu-
ción de velocidad en la subcapa laminar,

u+ = y+ (5.29)

Una ecuación empírica para la llamada capa de transición, es la siguiente

u+  = 5,00 In y + - 3,05 (5 .30)

Se han propuesto numerosas correlaciones para el núcleo turbulento. Una
ecuación, propuesta por Prandtl’,  con constantes empíricas, es

u+ = 2,5  In y+ + 5,5 (5 .31)

La Figura 5.6 es una representación semilogarítmica de las Ecuaciones (5.29),
(5.30) y (5.31). De acuerdo con las dos intersecciones de las tres líneas que
representan las ecuaciones, los intervalos que comprenden las ecuaciones son

Ecuación (5.29),  para la subcapa viscosa: y+ < 5
Ecuación (5.30),  para la-zona de transición: 5 c y+ < 30
Ecuación (5.31),  para el núcleo turbulento: 30 < yf

Limitaciones de las leyes universales’ de distribución de velocidad. Las ecuaciones
universales de velocidad tienen numerosas limitaciones. Es cierto que la zona de
transición no tiene existencia independiente y que no hay discontinuidad entre la.

1 3 5 10 30 50 100 300 500 1000
Y'

Figura 5.6. Dis t r ibuc ión  un iversa l  de  ve loc idad  para  f lu jo  tu rbu len to  de  un  f lu ido  newto-
n i a n o  e n  u n  t u b o  l i s o .

t’
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zona de transición y el núcleo turbulento; por otra parte, existen dudas sobre la
existencia real de la subcapa viscosa. Las ecuaciones no se cumplen demasiado
bien para números de Reynolds desde el crítico hasta 10 000 aproximadamente y
se sabe que la relación sencilla entre y+ y u+,  no es adecuada para la zona de
transición, ni para el núcleo turbulento próximo a ella. Finalmente, la Ecuación
(5.31) predice un gradiente finito de velocidad en el eje de la conducción, cuando
es sabido que en dicho punto, el gradiente ha de ser cero.

Se ha realizado un gran esfuerzo investigador para mejorar las ecuaciones de
distribución de velocidad y eliminar o reducir algunas de sus deficiencias. El
trabajo realizado puede encontrarse en textos avanzados3*  lo pero cae fuera del
objeto de este libro.

Magnitudes de flujo para el flujo turbulento en tuberías circulares lisas. Si se
dispone de una relación para la distribución de velocidad, las magnitudes impor-
tantes de flujo se pueden calcular por los métodos habituales. Las magnitudes de
interés son la velocidad media en función de la velocidad máxima en el centro de
la tubería; las relaciones que ligan los parámetros de resistencia al flujo r,  yfcon
la velocidad media, la velocidad máxima y el número de Reynolds; el factor de
corrección de la energía cinética M. y el factor de corrección de la cantidad de
movimiento fi.

El cálculo de las magnitudes de flujo requiere una integración a lo largo del
radio de la tubería desde el eje de la tubería hasta la pared. Estrictamente, la
integración deberá realizarse en tres partes, la primera sobre el intervalo y+ = 0
hasta y+ = 5, utilizando la Ecuación (5.29),  la segunda desde y+ = 5 hasta
y+ = 30, utilizando la Ecuación (5.30),  y la tercera desde y+ = 30 hasta su valor
en el centro de la tubería, utilizando la Ecuación (5.31). Puesto que el espesor de
las capas correspondiente a las dos primeras integraciones puede despreciarse,
para cálculos aproximados está justiticado utilizar una sola integración basada
en la Ecuación (5.31) para todo el intervalo r = 0 hasta r = r,,,,  aun cuando esto
predice un valor finito de la velocidad en la pared de la tubería.

Velocidad media. Para la línea central de la tubería, la Ecuación (5.31) puede
escribirse así

u+  = 2,5  In yC  + 5,5c (5 .32)

donde UC e y:  son los valores de u+  e yf en la línea central. Por otra parte,
según las ecuaciones (5.25) y (5.26)

r,u*
Yc+  = y

(5 .33)

(5 .34)

donde u,,,&, es la velocidad máxima en la línea central y v = p/p.
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Restando la Ecuación (5.32) de la Ecuación (5.31) se obtiene

IA+  = uc+ + 2,5 In  y’
YC

(5.35)
a

A partir de la Ecuación (4.4),  sustituyendo rcr$  por S y 2xr  dr por dS, se obtiene
para la velocidad media P

(5.36)

Según la Ecuación (5.27) r = r,,, - y y dr = -dy. Además, cuando r = 0,
y = rw, y cuando r = rw, y = 0. Eliminando r, la Ecuación (5.36) se transfor-
ma en

0

u(r, - Y) 4 (5.37)

La Ecuación (5.37) puede expresarse en función de parámetros adimensionales
sustituyendo u de la Ecuación (5.25),  y de la Ecuación (5.26) y U+ de la Ecua-
ción (5.35),  con lo que se obtiene 4

Opu,+ + In ‘G (yC - Y’) dy+ (5.38)
e

La integración formal de la Ecuación (5.38)t  conduce a

v--=uu* : - 3,75  = p@

Sustituyendo uE  de la Ecuación (5.33) y u*  de la Ecuación (5.24) en la Ecua- a

ción  (5.39) se obtiene

v 1

~ = 1 + (3,75@)%x4x
(5.40)

La Ecuación (5.40) conduce a valores que son algo altos debido a las bajas
velocidades del fluido en las capas próximas a la pared, de tal forma que no se @
tiene adecuadamente en cuenta un 2 por 100 del flujo volumétrico tojal.

Ley de factor de fricción-número de Reynolds para tubos lisos. Se pueden utilizar
las ecuaciones disponibles con el fin de obtener una importante relación entrefy

t La sustitución de x = y’/v:  y el uso de las tablas ordinarias de integrales son suficientes para
efectuar esta integración. Además, para el límite inferior, x In x = 0, y x* In x = 0 cuando x = 0.
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NRe  para el flujo turbulento en tubos circulares lisos. Esta ecuación se deduce
efectuando las sustituciones adecuadas en la Ecuación (5.32). A partir de las
ecuaciones de definición de ye [Ec.  (5.34)] y de U* [Ec.  (5.24)],

A partir de la Ecuación (5.39)

--2.4,’ - & + 3,75 (5 .42)

Sustituyendo UC de la Ecuación (5.42) e JJ:  de la Ecuación (5.41) en la Ecua-
ción (5.32),  se llega a

La Ecuación (5.43) puede expresarse en esta forma más útil, conocida como
ecuación de Kármán

s= 4,07 log (N,,Jf)  - 0,60

Factores de corrección de la energía cinética y de la cantidad de movimiento.
Los valores de u y fi  son más próximos a la unidad para flujo turbulento que para
flujo laminar. Sin embargo, las ecuaciones para estos factores de corrección se
pueden obtener fácilmente integrando las Ecuaciones (4.13) y (4.29) y utilizando
la ley logarítmica de velocidad. Las ecuaciones que así se obtienen son

a = 1 + 0,78f(15  - 15,9Jf) (5 .45)

p = 1 + 3,9lf (5 .46)

Para flujo turbulento f es del orden de 0,004 (véase la Fig. 5.9) y para este
valor cx = 1,042 y B = 1,016. Por consiguiente, el error que se comete es
generalmente despreciable si tanto c(  como /I se toman iguales a la unidad.

El factor de corrección de la energía cinética puede ser importante al aplicar
el teorema de Bernoulli entre dos puntos en los que en uno el flujo es laminar
mientras que en el otro es turbulento. Por otra parte, los factores a y p son de
cierta importancia en algunos tipos de cambiadores de calor compactos, donde
existen muchos cambios de tamaño en la conducción del fluido y donde los tubos
o superficies de transmisión de calor son cortos2.  En la mayor parte de los casos
prácticos ambos factores se toman la unidad para el flujo turbulento.
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Figura 5.7. V/U,,,~,  frente a NRe.

Relaciones entre la velocidad mhxima y la velocidad media. Los términos NRe  y
~/Iu,,,~~  resultan útiles para relacionar la velocidad media y la velocidad máxima
en el centro del tubo como una función de las condiciones de flujo; por ejemplo,
un importante método de medida del flujo de un fluido es el tubo de pitot (pági-
na 232) que puede utilizarse para medir Q,, y usar después esta relación para
determinar la velocidad media a partir de una sola medida.

En la Figura 5.7 se muestran valores experimentales de T/Iu,~,  en función del
número de Reynolds, para el intervalo desde flujo laminar hasta flujo turbulento.
Para el flujo laminar la relación es exactamente 0,5,  de acuerdo con la Ecua-
ción (5.15). La relación varía rápidamente desde 0,5  hasta aproximadamente 0,7
cuando el flujo pasa de laminar a turbulento, y después aumenta gradualmente
hasta 0,87 para NRe  = 106.

Efecto de la rugosidad. Hasta ahora el tratamiento se ha restringido al caso de
tubos lisos. Se sabe desde hace mucho tiempo que para el flujo turbulento una
tubería rugosa conduce a un factor de fricción mayor que una tubería lisa para
un determinado número de Reynolds. Si se pulimenta una tubería rugosa se
reduce el factor de fricción. Cuando un mayor pulimentado no da lugar a una
reducción adicional del factor de fricción para un número de Reynolds dado, se
dice que el tubo es hidrodinámicamente liso. La Ecuación (5.44) se refiere a tubos
hidrodinámicamente lisos.

La Figura 5.8 muestra diferentes tipos idealizados de rugosidad. La altura de
una unidad individual de rugosidad se representa por k y recibe el nombre de
parámetro de rugosidad. A partir del análisis dimensional, f es una función tanto
de NRc  como de la rugosidad relativa k/D, siendo D el diámetro de la conducción.
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(a)

k”- kv T
(b)

Figura 5.8. Tipos de rugosidades.

Para un determinado tipo de rugosidad, como por ejemplo los que se muestran
en la Figura 5.8~ y b, es de esperar que se encuentre una curva diferente def VS.
NRe  para cada valor de la rugosidad relativa, y que para otros tipos de rugosida-
des, como las que se muestran en la Figura 5.8~  y d,  se obtenga una familia
diferente de curvas de f VS. NRe  para cada tipo de rugosidad. La experimentación
en tuberías con rugosidades creadas artificialmente ha confirmado estas previsio-
nes. También se ha encontrado que todas las tuberías comerciales. nuevas y
limpias, tienen el mismo tipo de rugosidad y que cada material de construcción
posee su propio parámetro característico de rugosidad.

Las tuberías viejas, sucias y corroídas pueden ser muy rugosas y el carácter de
la rugosidad puede ser diferente del de una tubería limpia.

La rugosidad no ejerce un efecto apreciable sobre el factor de fricción para el
flujo laminar excepto que k sea tan grande que la medida del diámetro resulte
incierta.

Carta del factor de fricción. Con fines de diseño, las características de fricción de
tuberías circulares, tanto lisas como rugosas, se resumen en la carta del factor de
fricción de la Figura 5.9, que es una representación de logffrente a log NRe.  Para
el flujo laminar la Ecuación (5.18) relaciona el. factor de fricción con el número de
Reynolds. Una representación doble logarítmica de la Ecuación (5.18) es una
línea recta de pendiente - 1. Esta línea se muestra en la Figura 5.9 para números
de Reynolds inferiores a 2100.

Para el flujo turbulento la línea inferior representa el factor de fricción para
tubos lisos y es consistente con la Ecuación (5.44). Las demás líneas curvas del
intervalo de flujo turbulento representan los factores de fricción para diferentes
tipos de tuberías comerciales, cada uno de los cuales se caracteriza por un
diferente valor de k. En la figura se dan los parámetros para algunos metales más
corrientes. Así, por ejemplo, una tubería limpia de hierro o acero forjado tiene un
valor de k de 1,5  x 10p4,  con independencia del diámetro de la tubería. Las
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tuberías estiradas de cobre y latón pueden considerarse hidrodinámicamente
lisas.

La Figura 5.9 resulta de utilidad para calcular h,, cuando se conoce el
tamaño de la tubería y la velocidad de flujo, pero no puede utilizarse directa-
mente para determinar la velocidad de flujo para una caída de presión dada, si no
se conoce NRe  mientras no esté determinado el valor de 7. Sin embargo, puesto
quefvaría sólo ligeramente con NRe  para el flujo turbulento, una resolución por
tanteo converge rápidamente, tal como puede apreciarse en el Ejemplo 5.1.

Números de Reynolds y factor de fricción para fluidos no newtonianos. La Ecua-
ción (5.7a),  que indica la relación entre el factor de fricción y la caída de presión, y
la Ecuación (5.20),  que expresa la caída de presión por fricción en un fluido que
sigue la ley de la potencia, pueden utilizarse para calcular el factor de fricción de
fluidos pseudoplásticos. Si se elimina Ap, entre estas dos ecuaciones, resulta la
siguiente ecuación para f:

(5 .47)

A partir de esta ecuación se puede definir un número de Reynolds NRe,  n para
fluidos no newtonianos, con la suposición de que para flujo laminar

f+
Re. n

Combinando las Ecuaciones (5.47) y (5.48) se obtiene

”N D”‘P  v2  -”
Re, n zc

(5 .48)

(5 .49)

Esta es la definición del número de Reynolds NRe,”  dada en la Ecuación (3.9).
Dicho número de Reynolds se reduce al número de Reynolds para un fluido
newtoniano cuando n’ = 1, y reproduce la parte lineal de la representación
logarítmica de f frente a NRe, con una pendiente - 1, para el flujo laminar de
fluidos newtonianos.

La Figura 5.10 es una carta del factor de fricción en la que se representa f
frente a NRe,n  para el flujo en tuberías lisas’ de fluidos que siguen la ley de la
potencia. Para el flujo turbulento se requiere una serie de líneas, dependiendo del
valor de n’. Para estas líneas se ha sugerido ’ la siguiente ecuación, análoga a la
Ecuación (5.44) para fluidos newtonianos

$ = &Ob’ %te,nf1-0’5n’)  - $ (5 .50)
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Figura 5.10. Carta del factor de fricción para un líquido que sigue la ley de la potencia.
(Según D. W. Dodge  y A. B. Metzner’.)

La Figura 5.10 indica que para fluidos pseudoplásticos (n’ < 1) el flujo
laminar persiste hasta números de Reynolds más altos que con fluidos newto-
nianos.

Reducción de la fricción en flujo turbulento. Las disoluciones diluidas de políme-
ros, en agua u otros disolventes, producen a veces un efecto peculiar de una
reducción de la fricción en el flujo turbulento. El fenómeno fue inicialmente
observado por Toms l1 y ha promovido muchos estudios teóricos y algunas
aplicaciones prácticas. Tal como muestra la Figura 5.11, el factor de fricción
puede ser significativamente inferior al valor normal para flujo turbulento, con
solamente unas pocas partes por millón de polímero en agua, y para 50 a 100
ppm la reducción de fricción puede ser hasta del 70 por 100. Se han encontrado
efectos similares para algunos polímeros en disolventes orgánicos.

La reducción de fricción se presenta generalmente con disoluciones diluidas
de polímeros lineales de elevado peso molecular y se considera que está relacio-
nada con la extensión de estas moléculas flexibles para altos esfuerzos cortantes
turbulentos cerca de la pared. Las moléculas estiradas provocan un aumento de
la viscosidad local que amortigua los pequeños remolinos y da lugar a un
aumento del espesor de la subcapa viscosa4. Con una subcapa de mayor espesor,
para el mismo flujo total, se reducen los valores de (du/d~)~  y r,, dando lugar a
una menor caída de presión. La viscosidad aparente de la disolución, tal como se
mide para flujo laminar, puede ser todavía muy próxima a la del disolvente, con
sólo ligeras desviaciones del comportamiento newtoniano; sin embargo, si se
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Figura 5.11. Factores de fricción para el flujo turbulento de disoluciones diluidas
óxido de etileno (PM Ñ 106).  (Según R. W. Patterson y F. H. Abernathy6.)

de

hacen medidas cuidadosas se encuentra que el comportamiento es no newtonia-
no incluyendo efectos viscoelásticos.

Las principales aplicaciones de la reducción de fricción han sido aumentar el
flujo de agua en una conducción de tamaño dado. Así, unas pocas partes por
millón de óxido de polietileno, un polímero barato y no tóxico, puede duplicar la
capacidad de un equipo contra incendios o de un sistema de enfriamiento con
agua. En tuberías largas o con recirculación de agua, la degradación del polímero
debido al esfuerzo cortante reduce su eficacia.

Efecto de la transmisión de calor sobre el factor de fricción. Los métodos des-
critos hasta ahora para calcular el factor de fricción solamente son aplicables
cuando no hay transmisión de calor entre la pared de la conducción y el fluido.
Cuando el fluido se calienta o se enfría a través de una pared de la conducción
que está más caliente o más fría que el fluido, se modifica el campo de velocidad
por efecto de los gradientes de temperatura que se crean dentro del fluido. El
efecto sobre los gradientes de velocidad es especialmente pronunciado en el caso
de líquidos, donde la viscosidad varía fuertemente con la temperatura. Se han
desarrollado teorías muy elaboradas para el efecto de la transmisión de calor
sobre la distribución de velocidad en gases. Para la práctica de ingeniería ordina-
ria está justificado, tanto para gases como para líquidos, el empleo del siguiente
método empírico. (1) Se calcula el número de Reynolds con la suposición de que
la temperatura del fluido es igual a la temperatura media global, definida como la
media aritmética entre las temperaturas de entrada y salida. (2) El factor de
fricción correspondiente a la temperatura media global se divide por un factor $,
que se calcula a su vez a partir de las siguientes ecuaciones7:
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(5.514

(5.516)

para calentamiento (5.52~)

Para NRe  < 2100
para enfriamiento (5.526)

donde p = viscosidad del fluido a la temperatura media global
.D,+ = viscosidad a la temperatura de la pared de la conducción

Las Ecuaciones (5.51) y (5.52) están basadas en datos para valores de p/j~,
comprendidos entre 0,l  y 10, de forma que no deberán utilizarse fuera de estos
límites.

Factor de fricción para el flujo a través de conducciones de sección no circular. La
fricción en conducciones rectas de gran longitud, con sección no circular constan-
te, puede estimarse utilizando las ecuaciones para tubos circulares si el diámetro
del número de Reynolds y de la definición del factor de fricción se toma como un
diámetro equivalente, definido como cuatro veces el radio hidráulico. El radio
hidráulico se representa por rH  y se define como la relación entre el área de la
sección transversal de la conducción y el perímetro mojado del mismo:

S
rH  - -

LP

donde S = área de la sección transversal de la conducción
L, = perímetro de la conducción en contacto con el fluido

Por tanto, para el caso especial de un tubo circular, el radio hidráulico es

7cD2/4  D
rH=-=-7CD 4

El diámetro equivalente es 4r,, o bien, simplemente D.
Un importante caso especial es el del espacio anular entre dos tubos concén-

tricos. En este caso el radio hidráulico es

nD34  - 7cD:/4 D, - Di
r, =

71Di  + 710,  = 4
(5.54)

donde Di y D, son los diámetros interior y exterior del anillo, respectivamente.
Por tanto, el diámetro equivalente de un anillo es la diferencia de los diámetros.
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Por otra parte, el diámetro de una conducción cuadrada de lado b es 4(b2/4b)  = b.
El radio hidráulico es un parámetro útil para generalizar el fenómeno de flujo

de fluidos con flujo turbulento. La Ecuación (5.7) puede generalizarse sustituyen-
do D por 4r,, o r,,, por 2r,:

-

h,, = -$/L = + =fgf

c

(5.55)

(5.56)

La sencilla regla del radio hidráulico no puede aplicarse al flujo laminar a
través de conducciones no circulares. Por ejemplo, para el flujo en una conduc-
ción anular f y NRe  están relacionados por la ecuación3

f=$Pa
Re

(5.57)

donde 4,  es la función de DJD,  que se muestra en la Figura 5.12. El valor de 4,
es la unidad para una sección transversal circular y 1,5  para láminas paralelas. En
diferentes libros3 pueden encontrarse ecuaciones para flujo laminar a través de
secciones no circulares. El flujo de líquidos viscosos no-newtonianos a través de
conducciones de forma compleja puede analizarse por medio de métodos de
aproximación numérica.

1,24
0.01 61 1 .o

D/lD,

Figura 5 .12. Valores de 4, en la Ecuación (5.57).
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Fricción debida a variaciones de velocidad o dirección. Siempre que varía la
velocidad de un fluido, tanto en dirección como en valor absoluto, a causa de un
cambio de dirección o de tamaño de la conducción, se produce una fricción
adicional a la fricción de superficie, debida al flujo a través de la tubería recta.
Esta fricción incluye la fricción de forma, que se produce como consecuencia de
los vórtices que se originan cuando se distorsionan las líneas de corriente norma-
les y cuando tiene lugar la separación de capa límite. En la mayor parte de los
casos estos efectos no se pueden calcular con exactitud y es preciso recurrir a
datos empíricos. Es posible, con frecuencia, estimar este tipo de fricción en casos
especiales basándose en el conocimiento que se tiene sobre las pérdidas en
modelos geométricos análogos.

Pérdidas por fricción debidas al ensanchamiento brusco de la sección. Si se en-
sancha bruscamente la sección transversal de la conducción, la corriente de fluido
se separa de la pared y se proyecta en forma de chorro en la sección ensanchada.
Después el chorro se expansiona hasta ocupar por completo la sección transver-
sal de la parte ancha de la conducción. El espacio que existe entre el chorro
expansionado y la pared de la conducción está ocupado por el fluido en movi-
miento de vórtice, característico de la separación de capa límite, y se produce
dentro de este espacio una fricción considerable. En la Figura 5.13 se representa
este efecto.

Las pérdidas por fricción h,,, correspondientes a una expansión brusca de la
conducción, son proporcionales a la carga de velocidad del fluido en la sección
estrecha, y están dadas por

h -K-fe  - e 2&
(5 .58)

siendo K, un factor de proporcionalidad llamado coeficiente de pérdida por
expansión y r’, la velocidad media en la parte estrecha de la conducción. En este

IA IB

Figura 5.13. Flujo en una expansión brusca de la sección transversal.
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caso puede calcularse K, teóricamente con resultados satisfactorios. Para hacer el
cálculo se utiliza la ecuación de continuidad Ecuación (4.1),  el balance de canti-
dad de movimiento para flujo estacionario Ecuación (4.15) y la ecuación de
Bernoulli Ecuación (4.30). Consideremos un volumen de control definido por las
secciones AA y BB y la superficie interna del ensanchamiento que existe entre
estas dos secciones, tal como se indica en la Figura 5.13. Como la tubería es
horizontal no existen fuerzas de gravedad y por ser la pared relativamente
pequeña, la fricción en ella es despreciable, de forma que prácticamente no hay
gradiente de velocidad en la pared comprendida entre las dos secciones. Por
consiguiente, las únicas fuerzas que actúan son las fuerzas de presión sobre las
secciones AA y BB. De la ecuación de la cantidad de movimiento resulta

@,Sb  - PbSbk = eiz(Bbp*  - Ba~J (5.59)

Puesto que Z, = Zb la Ecuación (4.30) puede escribirse en este caso

(5.60)

En las condiciones normales de flujo, c(, = clb  = lyfla = /J’~  = 1,losfactoresde
corrección se ignoran. Por  Otra parte, eliminando p. - Pb entre laS  Ecuacio-
nes (5.59) y (5.60) puesto que ti/&, = p& se obtiene

(5 .61)

De acuerdo con la Ecuación (4.5),  Vb = V0 (S,/S,)  pudiéndose escribir la Ecua-
ción (5.61)

2

(5.62)

Comparando las Ecuaciones (5.58) y (5.62) se obtiene que

(5.63)

Si el tipo de flujo entre las dos secciones es diferente, han de tenerse en cuenta los
factores de corrección 01  y fl. Por ejemplo, si el flujo es laminar en la tubería
ensanchada y turbulento en la estrecha, ha de tomarse ab igual a 2 y /$, igual a 4/3
en las Ecuaciones (5.59) y (5.60).

Pérdidas por fricción debidas a una contracción brusca de la sección. Cuando
se reduce bruscamente la sección transversal de una conducción, el fluido no
puede adaptarse al borde en ángulo recto y la corriente pierde el contacto con la
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Dirección C-C Plano de la vena contracta

Figura 5.14. Flujo en una contracción brusca de la sección transversal.

pared de la conducción. Como consecuencia de esto, se forma un chorro que se
proyecta en el interior del fluido estancado en la parte estrecha de la conducción.
El chorro primeramente se contrae y luego se expansiona hasta ocupar toda la
sección estrecha, restableciéndose aguas abajo del estrechamiento la distribución
normal de velocidad. La sección de área mínima en la que el chorro pasa de la
contracción a la expansión recibe el nombre de vena contracta. En la Figura 5.14
se representa el tipo de flujo en una contracción brusca. La sección CC corta a la
vena contracta. Como se indica en la figura, se forman vórtices.

La pérdida por fricción en una contracción brusca, es proporcional a la carga
de velocidad en la conducción estrecha y puede calcularse mediante la ecuación

h -K-fc - c 2&

siendo K, un factor de proporcionalidad, que recibe el nombre de coeficiente de
pérdida por contracción y V* la velocidad media aguas abajo en la sección
estrecha. Se encuentra experimentalmente que para el flujo laminar, es K, < 0,l y
la pérdida por contracción h,,  es despreciable. Para el flujo turbulento el valor de
K, está dado por la ecuación empírica

(5.65)

siendo S,,  y S, las áreas de las secciones transversales de las conducciones aguas
arriba y abajo, respectivamente.

Efecto de vhlvplas y accesorios. Las válvulas y accesorios distorsionan las líneas
normales de flujo y dan lugar a fricción. En conducciones de corta longitud con
muchos accesorios, las perdidas por fricción debidas a los mismos pueden ser
mayores que las correspondientes a la longitud recta de tubería. Las pérdidas por
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fricción h,,,  debidas a los accesorios, se calculan a partir de una ecuación similar
a las Ecuaciones (5.58) y (5.64)

(5.66)

donde Kf = factor de pérdida para el accesorio
V, = velocidad media en la tubería que conduce al accesorio

El factor K, se obtiene por experimentación y es diferente para cada tipo de
conexión. En la Tabla 5.1 se presenta una corta lista de estos factores.

Tabla 5.1. Coeficientes de pérdidas por fricción
en accesorios normalizados t

Accesorio KJ

Válvula de asiento, abierta completamente 10,o
Válvula de ángulo, abierta completamente 54
Válvula de compuerta, abierta completamente 02
Válvula de compuerta, semiabierta 596
Curvatura de 180 22
T e 13
Codo de 90 079
Codo de 45” 094

t Tomado de J. K. Vennard en el «Handbook  of Fluid Dyna-
mies»  págs. 3-23, McGraw-Hill  Book Company. Nueva York, 1961.

Pérdidas por fricción de forma en la ecuación de Bernoulli. Las pérdidas por
fricción de forma se incorporan en el término h, de la Ecuación (4.33). Se
combinan con las pérdidas por fricción de superficie de la tubería recta para dar
lugar a la pérdida total de fricción. Considérese, por ejemplo, el flujo de un fluido
no compresible a través de dos cabezales ensanchados, del tubo que los une, y de
la válvula de asiento que se muestra en la Figura 5.15. Sea V la velocidad media
en el tubo, D el diámetro del tubo y L su longitud. La pérdida por fricción de
forma en el tubo recto, de acuerdo con la Ecuación (5.7),  es 4AL/D)(V2/2gc);  las
pérdidas de contracción a la entrada del tubo, de acuerdo con la Ecuación (5.64),
son Kc(V2/2gc);  las pérdidas de expansión a la salida del tubo, según la Ecua-
ción (5.58), son K,(i”?/2g,);  y la pérdida por fricción en la válvula de asiento,
según la Ecuación (5.66), viene dada por Ks(  V2/2g,).  Si la fricción de superficie a
la entrada y salida de los cabezales es despreciable, la fricción total es

h,= 4f;+K,+K,+K, f
> E

(5.67)

Para aplicar la ecuación de Bernoulli a este conjunto, consideremos el punto a en
el cabezal de entrada y el punto b en el cabezal de salida. Puesto que no hay
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b

cidad-en  el tubo = v -

I -
V e l o c i d a d  = V.

a
v LCabezal  de entrada yabezal  d”e  salida

Figura 5 .15. Flujo de un fluido no compresible a través de una instalación típica.

bomba entre los puntos a y b, W, = 0; por otra parte, u, y ~1, pueden tomarse
como l,O,  el término de energía cinética se anula y la Ecuación  (4.33) se
ma en

transfor-

(5.68)

Ejemplo 5 .1 . Un crudo de petróleo, con una densidad relativa de 0,93  y una viscosi-
dad de 4 cP,  descarga por gravedad desde el fondo de un tanque. La altura del liquido
sobre la conexión de descarga en el tanque es 6 m. La línea de descarga es una tubería
de 4 pulg, Norma 40. Su longitud es de 45 m y contiene una ele y dos válvulas de
asiento. El crudo descarga a la atmósfera en un punto situado 9 m por debajo del
punto de conexión al tanque. ¿Qué  velocidad de flujo, en metros cúbicos por hora,
cabe esperar a través de la linea de descarga?

SOLUCIÓN

Los valores que se requieren son

p = 0,004 kg/m-s L=45m

D = - 4,026 = 0,336 pies (Ap. 6) = OJO23 m12

p = 0,93 x 998 = 928 kg/m3

Según la Tabla 5.1, para los accesorios

c KY  = 0,9  + (2 x 0,2)  = 1,3

A partir de la Ecuación (4.30),  suponiendo que ub  = 1, y puesto que p. = pb  y ií. = 0,

E2 + h, = g(Z,  - Z,) = 9,80665  (6 + 9) = 147,l m’/s’
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Se utiliza la Ecuación (5.67). En este caso no hay pérdidas de expansión final ya que la
corriente no se expande en la descarga y K,  = 0. Según la Ecuación (5.65),  puesto que
S,,  es muy grande, K,  = 0,4. Por tanto,

h , =

Por tanto

7  (1 + 1,759f + 1,7) = 147,l

v2  = 147,l  x 2 294,2
b 2,7 +  1,759f =  2,7 +  1,759f

Se utiliza la Figura 5.9 para obtenerf. Para este problema

N _ 0,1023  x 928vb
Re  - 0,004

= 23,734rb

k- = 0,00015  x  gg  =  0,00045
D >

Mediante tanteos se obtiene:

vb,  estimadov  m/s NRe  x 1O-5 (De la Fig. 5.9) vb,  &ulado,  m/s

4,50 1,068 0,0052 4,98
5300 1,187 0,005 1 5,02
5,02 1,191 0,0051 5,02

El área de la sección transversal de la tubería es 0,0884  pie’, o bien 0,00821  m*
(Ap. 6),  y la velocidad de flujo es 5,02 x 3600 x 0,00821  = 148,4 m3/h.

Uso pnktico de cargas de velocidad en el diseño. Tal como indica la Ecua-
ción (5.68),  la pérdida por fricción en un sistema de flujo complicado se puede
expresar como cargas de velocidad, tanto para las pérdidas en tuberías y acceso-
rios como para pérdidas por expansión y compresión. Este hecho constituye la
base de un método práctico rápido de estimación de la fricción. Tomando
4f(L/D)  = l,O, resulta que una longitud igual a un determinado número de
diámetros de tubería genera una pérdida por fricción igual a una carga de
velocidad. Puesto que para el flujo turbulento f varía desde aproximadamente
0,Ol hasta 0,002, el número de diámetros equivalente a una carga de velocidad
varía desde 1/(4  x 0,Ol) = 25 hasta 1/(4  x 0,002) = 125, dependiendo del
número de Reynolds. En la práctica ordinaria se toma para este factor 50 diá-
metros de tubería. Así, si la tubería del sistema de la Figura 5.15 es de acero
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normalizada de 2 pulg (diámetro interior real = 2,07 pulg) y la longitud es de
100 pies, la fricción de superficie es equivalente a (100 x 12)/(2  x 50) = 12 car-
gas de velocidad. En este caso, la fricción del único accesorio, así como de la
expansión y la contracción, son despreciables en comparación con la que tiene
lugar en la tubería. En otros casos, cuando la tubería es corta mientras que los
accesorios, expansiones y contracciones son numerosos, las pérdidas por fricción
en la tubería sola pueden ser despreciables.

Separación debida a la disminución de velocidad. La separación de la capa límite
puede producirse aun cuando no exista variación brusca de la sección transversal,
si ésta aumenta continuamente. Consideremos, por ejemplo, el flujo de una
corriente de fluido a través de un ensanchamiento cónico como el de la Figu-
ra 5.16. Debido al aumento de la sección transversal en la dirección de flujo, la
velocidad de flujo disminuye y, de acuerdo con la ecuación de Bernoulli, la
presión tiene que aumentar. Consideremos dos tilamentos de corriente, uno, UU,
muy próximo a la pared y otro, bb, a corta distancia de la misma. El aumento de
presión en una longitud dada de conducción es la misma para ambos filamentos,
puesto que la presión es uniforme a través de cualquier sección transversal. Por
consiguiente, la pérdida de carga de velocidad es la misma para ambos lilamen-
tos. La carga inicial de velocidad del filamento aa es, sin embargo, menor que la
del filamento bb debido a que el filamento bb está más próximo a la pared. Para
una distancia dada a lo largo de la conducción, se alcanza un punto donde la
velocidad del filamento UU se hace cero, pero en cambio las velocidades del
filamento bb y de todos los demás filamentos más alejados de la pared que UU son
todavía positivas. Este punto es el s en la Figura 5.16. Una vez sobrepasado el
punto S,  la velocidad junto a la pared cambia de signo y aparece un flujo de
retroceso entre la pared y el filamento UU, separándose la capa límite de la pared.
En la Figura 5.16 se han representado varias curvas de velocidad u frente a

Figura 5.16. Fenómeno de separación de la capa límite en una conducción divergente.
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distancia a la pared y,  donde puede observarse cómo la velocidad junto a la
pared se hace cero en el punto s y posteriormente cambia de signo. El punto s
recibe el nombre de punto de separación. La línea sA  se llama linea de uelocidad
tangencial cero.

Los vórtices formados entre la pared y la corriente separada del fluido, una
vez sobrepasado el punto de separación, dan lugar a grandes pérdidas por
fricción de forma. La separación tiene lugar tanto para el flujo laminar como
para el turbulento. El punto de separación está más alejado en la conducción
para el flujo turbulento que para el laminar. Se puede evitar la separación si el
ángulo formado entre la pared y el eje de la conducción es suficientemente
pequeño. El ángulo máximo tolerable para una expansión cónica sin que se
produzca separación es de 7”.

Disminución de las pérdidas por expansión y contracción. Las pérdidas por
contracción pueden hacerse prácticamente nulas, reduciendo gradualmente la
sección, en vez de hacerlo bruscamente. Por ejemplo, si la reducción de sección,
que se indica en la Figura 5.14 se realiza mediante un cono de reducción o una
entrada en forma de bocina, el coeficiente de contracción K, puede reducirse a un
valor aproximadamente igual a 0,05 para todos los valores de SJS,,.  La separa-
ción y formación de vena contracta no se producen a menos que la sección se
disminuya bruscamente.

Las pérdidas por expansión también pueden reducirse a un mínimo si se
utiliza un cono de expansión en vez de la unión que se representa en la Figu-
ra 5.13. Sin embargo, es preciso que el ángulo formado entre la pared y el eje
del cono sea inferior a 7”,  pues de lo contrario se produce separación. Para
ángulos de 35” o superiores, las pérdidas en un cono de expansión pueden ser
mayores que las correspondientes a una expansión brusca de la misma relación
de áreas S,/S,,  debido a la gran fricción de forma que se origina como consecuen-
cia de los vórtices formados en la separación.

FLUJO DE LIQUIDOS EN CAPAS DELGADAS

Flujo de Couette. En el flujo de capa que se muestra en la Figura 5.17, el fluido
está confinado entre dos grandes láminas planas y paralelas separadas entre sí
una distancia B. La lámina inferior es estacionaria y la superior se mueve hacia la
derecha con una velocidad constante uO. Para un fluido newtoniano el perfil de
velocidad es lineal y la velocidad u es cero para y = 0 y u0 para y = B,  siendo y
la distancia vertical medida desde la lámina inferior. El gradiente de velocidad es
constante e igual a u,/B.  Considerando un área A de ambas láminas, la fuerza de
cizalla que se necesita para mantener el movimiento de la lámina superior, de
acuerdo con las Ecuaciones (3.3) y (3.4),  es

F - pAuos
@

(5 .69)

El flujo en estas condiciones recibe el nombre de flujo de Couette.
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+-
Lámina móvi l

B
Y Perfil de velocidad del fluido

Figura 5.17. Velocidades y gra-

t Lámina estacionaria
diente de velocidad para un flui-
do situado entre láminas planas.

Flujo de capa con una superficie libre. En otra forma del flujo de capa la capa
de líquido tiene una superficie libre y fluye bajo la acción de la fuerza de gravedad
sobre una superficie vertical o inclinada. Dicho flujo es estacionario, con gradien-
tes de velocidad totalmente desarrollados, y se admite que el espesor de la capa es
constante. El flujo es habitualmente laminar y con frecuencia hay tan poca
fricción en la superficie libre del líquido, que puede despreciarse el esfuerzo
cortante. En estas condiciones, y con las suposiciones adicionales de que la
superficie del líquido es plana y no tiene ondulaciones, se puede analizar matemá-
ticamente el movimiento del fluido.

Considérese una capa de un líquido newtoniano que circula con flujo estacio-
nario y espesor constante sobre una lámina plana, tal como se muestra en la
Figura 5.18. La lámina está inclinada un ángulo fl  con la vertical. La anchura de
la capa en dirección perpendicular al plano de la figura es b y el espesor de la
capa en dirección perpendicular a la lámina es 6. Sea un volumen de control
como el que se indica en la Figura 5.18. La superficie superior del volumen de

Figura 5.18. Fuerzas que actúan sobre un elemento de líquido en el flujo de capa.



FLUJO DE LOS FLUIDOS NO COMPRESIBLES EN CONDUCCIONES 115

control está en contacto con la atmósfera, los dos extremos son planos perpendi-
culares a la lámina, separados entre sí una distancia L, y la superficie inferior es
un plano paralelo a la pared, situado a una distancia r de la superficie superior de
la capa.

Puesto que la capa está en flujo estacionario no hay aceleración y, de acuerdo
con el principio de la cantidad de movimiento, la suma de todas las fuerzas que
actúan sobre el volumen de control es cero. Las posibles fuerzas que actúan sobre
el volumen de control en una dirección paralela al flujo son las fuerzas de presión
sobre los extremos, las fuerzas de cizalla sobre las caras superior e inferior y la
componente de la fuerza de gravedad en la dirección de flujo. Puesto que la
presión sobre la superficie exterior es la atmosférica, las presiones sobre el
volumen de control en los extremos del mismo son iguales y de sentido contrario,
de forma que se anulan. Por otra parte, tal como se ha supuesto, la cizalladura
sobre la superficie superior del elemento es despreciable. Las dos fuerzas que
quedan son la fuerza de cizalla sobre la superficie interior del volumen de control
y la componente de la gravedad en la dirección de flujo. Por tanto,

F, cos  /?  - TA  =  0 (5.70)

donde Fg = fuerza de gravedad
r = esfuerzo cortante sobre la superficie interior del volumen de control

A partir de esta ecuación, teniendo en cuenta que A = bL y que Fg =
= mWg,,

=  prL3  f- cos  p =  rLb
f

o bien

vrc = prg cos p

Puesto que el flujo es laminar, zg,  = -p du/dr  y

du
-pdr  = gprcosp

Reordenando e integrando entre los límites dados

s
u du  = -gp  ‘Os ’ ’ r dr

0 sCL d

u = P¿T cos  P
2p ta2  - r2)

(5 .71)

(5.72)

(5.73)

puesto que 6 es el espesor total de la capa de líquido. La Ecuación (5.73) indica
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que en el flujo laminar sobre una placa, la distribución de velocidades es parabó-
lica como en un tubo.

Consideremos ahora un elemento diferencial de área de la sección transversal
dS,  siendo dS  = b dr. La velocidad de flujo de masa diferencial dti  a través de
este elemento es pub dr. La velocidad de flujo de masa total del fluido es, por
tanto

s

d
fi= pub dr (5.74)

0

Sustituyendo la Ecuación (5.73) en la Ecuación (5.74) e integrando se obtiene

m Pp2g  cos  j3-= r
b 3p  =

(5.75)

donde r = riz/b recibe el nombre de carga de líquido. Las dimensiones de JT  son
libras por segundo por pie de anchura, o bien kilogramos por segundo por metro
de anchura.

Reordenando la Ecuación (5.75) se obtiene para el espesor de la capa

6 = (p2;;o, J3 (5.76)

Número de Reynolds. El número de Reynolds para el flujo de capa se obtiene
utilizando cuatro veces el radio hidráulico como parámetro de longitud. El radio
hidráulico, definido por la Ecuación (5.53),  es SIL,,  donde S es el área de la
sección transversal de la capa y L,  es el perímetro mojado. Para el flujo descen-
dente en una lámina plana, S = L,6,  y el radio hidráulico es igual al espesor de la
capa. De acuerdo con la Ecuación (4.8) el número de Reynolds es

(5.77)

Para el flujo de un líquido que desciende, bien por el interior o por el exterior de
un tubo, el espesor de capa es generalmente una fracción muy pequeña del
diámetro del tubo, de forma que el área de la sección transversal de la capa es
esencialmente LP6  y el número de Reynolds es el mismo que para una lámina
plana, Ecuación (5.77).

La ecuación para el espesor de una película laminar descendente fue obtenida
por primera vez por Nusselt 5,  quien utilizó el resultado para predecir coeficientes
de transmisión de calor para vapores condensantes. Las medidas del espesor de
película para una superficie vertical (cos p = 1) indican que la Ecuación (5.76) es
aproximadamente correcta para NRe  Ñ 1000, pero el espesor varía realmente con
la potencia del orden de 0,45 del número de Reynolds, y las capas son de menor
espesor que el predicho para bajos NRc  y de espesor mayor para valores superio-
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res a Nae  = 1000. Las desviaciones son debidas a ondulaciones de las películas
que se presentan aún para números de Reynolds muy bajos.

La transición de flujo laminar a turbulento no se detecta fácilmente en el flujo
en un tubo debido a que la película es muy delgada y las ondulaciones dificultan
la observación de la turbulencia en la película. Con frecuencia se utiliza un
número de Reynolds crítico de 2100 para el flujo de capa, pero las medidas del
espesor de película indican que hay transición para Nae  Ñ 1200. Por encima de
este punto, el espesor aumenta con la potencia aproximadamente 0,6 de la
velocidad de flujo.

La Ecuación (5.77) también es aplicable cuando el líquido llena el tubo; es
decir, para una velocidad de flujo de masa dada, el número de Reynolds es el
mismo con independencia de que el tubo esté lleno o de que el fluido circule
formando una capa. La última igualdad de la Ecuación (5.77) proporciona un
método conveniente para calcular Nae  a partir de la velocidad de flujo de masa,
tanto para el flujo de capa como para el flujo en un tubo totalmente lleno.

SIMBOLOS

A
B
b

D

f
g
gc
h f

K
KC
K,
Kf
x
k
L

LP

NRe
NRe, n

n’

P

r

Area,  pie2  o m2
Distancia entre las placas tija y móvil, pies o m
Anchura de una conducción cuadrada, pies o m; también anchura de la capa de
líquido, pies o m
Diámetro, pies o m; Di, diámetro interior de un espacio anular; D,,  diámetro
exterior de un espacio anular
Fuerza, Ib,  o N; F,, fuerza de gravedad; F,,  fuerza de cizalla
Factor de fricción de Fanning, adimensional
Aceleración de la gravedad, pie@*  o m/s*
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb/-s2
Pérdida de fricción, pies-lb,/lb o J/Kg;  h,,,  en una contracción brusca; h,,, en una
expansión brusca; h,,,  en una válvula o accesorio; h,,, fricción de superficie
Constante en las Ecuaciones (5.21) y (5.23).
Coeficiente de pérdidas por contracción, adimensional
Coeficiente de pérdidas por expansión, adimensional
Factor de pérdidas en una válvula o accesorio, adimensional
Indice de consistencia del flujo, lblpies-s*-“’  o Kg/m-s2-“’
Parámetro de rugosidad, pies o m
Longitud, pies o m
Perímetro mojado, pies o m
Velocidad de flujo de masa, lb/s  o Kg/s
Número de Reynolds, adimensional
Número de Reynolds modificado para fluidos no newtonianos, definido por la
Ecuación (5.49)
Indice de comportamiento del flujo, adimensional
Presión, lb//pie’  o N/m*;  pa,  en el punto a;  pb,  en el punto b; Ap,  caída de presión,
pa - pb;  App,,  en la fricción de superficie
Distancia radial desde el eje del tubo, pies o m; también distancia desde la
superficie de la capa de líquido; r,,  radio de un cilindro de fluido plástico con flujo
de tapón; r,,,,  radio del tubo
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Radio  h id ráu l i co  de  l a  conducc ión ,  p ies  o  m
Area de la sección transversal, pie’  o m2;  S,, en el punto a; S,, en el punto b
Velocidad neta  o  local  media  con respecto a l  t iempo de un f luido en la  dirección x,
pies/s o  m/s;  uo ve loc idad  de  un  f lu ido  p lás t ico  con  f lu jo  de  tapón;  u,,,,  ve loc idad
local máxima; u0,  velocidad de la lámina móvil [Ec. (5.69)]
Velocidad de fricción, vfl
Cociente  adimensional  de  velocidad,  u/u*;  uc, en  e l  e je  de l  tubo
Velocidad media del fluido en la dirección x; r,,, V,,  en los puntos a y b
Trabajo de bomba, pies-lb//lb  o J/Kg
Dis tanc ia  r ad ia l  desde  l a  pa red  de l  tubo ,  p ies  o  m
Distancia adimensional, yu*/u;  y:,  en el eje del tubo
Altura sobre el plano de referencia, pies o m; z,,  en el punto a; zb,  en el punto b

Letras griegas

!x Factor  de corrección de la  energía  c inét ica ,  adimensional ;  a,, en  e l  pun to  a;  ub,  en el
p u n t o  b

B Angulo con la  ver t ical ;  también factor  de  corrección de la  cant idad de movimiento,
adimensional; fl.,  en el punto a; &, en el punto b

I- Carga de líquido en el flujo de capa, Ib/pies-s  o Kg/m-s
6 Espesor  de  l a  capa  de  l iqu ido ,  p ies  o  m

P Viscosidad absoluta, lb/pies-s o P; p,,  a la temperatura de la pared del tubo
V Viscosidad cinemática, p/p,  pie2/s  o m2/s

P Densidad, lb/pie3 o Kg/m3
7 Esfuerzo cortante, lbI/pie2 o N/m*; 7,, en la pared del tubo; 7,, para un fluido

plás t i co
Factor  en la  Ecuación (5.57)  para  e l  f lujo  en un espacio anular ,  adimensional
Factor de corrección de temperatura para la  fr icción de superficie,  adimensional

PROBLEMAS

5.1. Demostrar que el flujo de un liquido en régimen laminar entre láminas paralelas
inf in i tas  v iene  dado  por

-
p,  - Pb  = 12/*vL

a2gc

donde L = Longitud de la lámina en la dirección de flujo
a = Distancia entre las láminas

Despréciense los efectos f inales

5.2. Por  una conducción rec tangular ,  con una e levada re lac ión ent re  las  caras ,  c i rcula  un
fluido newtoniano con flujo laminar. Dedúzcase la relación entre la velocidad local y la
velocidad máxima y determínese el  cociente u,,Jv.
5.3. Para el flujo de agua, con NRe  = 104, en una tuberia lisa de 50 mm de diámetro,
&uál es  e l  espesor  de  la  subcapa  v iscosa?  iQué  fracción representa del  área de la  sección
t ransversa l  de  la  tuber ía?  ¿Qué fracción aproximada del  f lujo está  en la  subcapa viscosa?
5.4. Calcúlese la potencia necesaria, por metro de anchura de la corriente, para hacer
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pasar un aceite lubricante a través del espacio que existe entre dos láminas planas
hor izon ta les  en  l a s  s igu ien tes  cond ic iones :

Distancia entre las láminas, 6 mm
Velocidad de flujo de aceite por metro de anchura, 100 m3/h
Viscosidad del  acei te ,  25  CP
Densidad del aceite, 0,88  g/cm3
Longitud de las láminas, 3 m

Supóngase  que las  láminas  son muy anchas  en  comparación con la  d is tancia  ent re  e l las  y
que los  efec tos  f ina les  son despreciables .
5.5. Un líquido de densidad relativa 4,7  y viscosidad 1,3 CP circula por una tubería lisa
de diámetro  desconocido,  dando lugar  a  una  ca ída  de  pres ión de  0 ,183 Ibl/pulg2  por  cada
1,73  mil las  iCuál  es  e l  d iámetro  de  la  tuber ía ,  en  pulgadas ,  s i  la  velocidad de  f lu jo  de  masa
es 5900 IbJh?
5.6. A t ravés  de una tubería  de acero de 100 mm circula  agua con una velocidad media
de  2  mjs.  Aguas abajo la  tuber ía  se  bifurca en una rama pr incipal  de 100 mm y un bypass
de 25 mm. La longi tud equivalente  del  bypass  es  10 m;  la  longi tud de  la  tuber ía  de  100 mm
en el  t ramo que comprende el  bypass  es  de 8  m.  Despreciando las  pérdidas  de entrada y
sa l ida ,  iqué  f racción del  f lu jo  to ta l  de  agua pasará  por  e l  bypass?
5.7. Se ha de bombear agua a 60 “ F desde un reservor io  has ta  la  c ima de  una montaña a
través de una tubería de 6 pulg, Norma 120, con una velocidad media de 10 pies/s.  La
tuber ía  descarga a  la  a tmósfera  a  una a l tura  de  4000 pies  sobre  e l  n ivel  del  reservor io .  La
l o n g i t u d  fisica  de  la  tuber ía  es  de  5000 pies .  Si  la  ef icacia  to ta l  de  la  bomba y e l  motor  que
la acciona es del 70 por 100, y si el coste de la energía eléctrica es de 3 centavos por
ki lowat io-hora ,  icuál  es  e l  coste  horar io  de la  energía  para  e l  bombeo de es te  agua?
5.8. Una unidad de  ósmosis  inversa  para  pur i f icac ión  de  agua  sa lobre  t iene  unas  900 000
fibras huecas  que permiten la  difusión del  agua pero impiden el  paso de la  mayor  par te  de
la sal. Las fibras tienen un diámetro exterior de 85 Pm,  un diámetro interior de 42 Pm  y
unos  3  p ies  de  long i tud .  La  ve loc idad  de  f lu jo  a  t ravés  de  los  tubos  es  de  2000  ga lones  de
agua cada  24 horas ,  cuando la  pres ión  de  la  a l imentac ión es  de  400 ps ig  iCuál  es  la  caída
de  pres ión  en  una  fibra individual  desde el  extremo de la  a l imentación hasta  el  extremo de
descarga?
5.9. Una tuberia de acero de 2 pies de diámetro conduce agua a 15 pies/s.  Si la tubería
t iene  una  rugos idad  de  0,0003  p ies ,  ipodría  aumentarse la  capacidad mediante un recubri-
miento  l i so  de  p lás t ico  que  redujese  e l  d iámetro  in ter ior  a  1,9 p ies?  Calcúlese  la  var iac ión
de la  caída de presión para el  mismo f lujo,  así  como la  variación de la  capacidad para una
caída  de  pres ión dada.
5.10. En un condensador horizontal de carcasa y tubos como el que se muestra en la
Figura  11 .1  se  ca l ien ta  agua .  El  condensador  t iene  500 tubos  con un  d iámetro  in ter ior  de
0 ,620  pu lg  y  una  long i tud  de  12  p ies .  E l  f lu jo  to ta l  de  agua  en  e l  condensador  es  de  2400
gal/min.  La temperatura del agua a la entrada es de 70°F y a la salida de 150°F. La
temperatura  de  la  pared de  los  tubos  es  de  230 “F, las  conexiones  de  ent rada  y  sa l ida  son
ambas de 6 pulg de diámetro interior y el área de cada cabezal es 2,5  veces la sección
transversa l  in te r ior  to ta l  de  todos  los  tubos .  Es t ímese  la  ca ída  de  pres ión  en  es te  condensa-
dor  expresada en pulgadas de agua.
5.11. El condensador del Problema 5.10 se utiliza para calentar aire. El aire entra a una
presión de 20 pulg de agua por encima de la atmosférica y 70 “F, saliendo a 200 “F. El flujo
de  a i re  a  t ravés  de  la  unidad es  de  3500 pie3/min, medido para  las  condiciones  de  entrada.
La temperatura de la pared del tubo puede tomarse como 205 “ F iCuál  es la caída de
pres ión  en  e l  condensador ,  en  pulgadas  de  agua?
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5.12. Agua a 68 “ F ha de bombearse con una velocidad constante de 5 pie3/min  hasta la
parte superior de un absorbedor desde un tanque de suministro situado en el suelo. El
punto de descarga está a 15 pies por encima del suelo y las pérdidas por fricción en la
tubería de 2 pulg, Norma 40, se estiman en 0,8 pies-1bJlb.  LA qué altura en el tanque de
suministro debe de mantenerse el nivel de agua si la bomba solamente puede desarrollar
una potencia neta de 1/8 de CV?
5.13. Una bomba centrífuga toma salmuera  del fondo de un tanque de suministro y la
descarga en el fondo de otro tanque. El nivel de la salmuera  en el tanque de descarga está
a 200 pies por encima del tanque de suministro. La línea que une los tanques consiste en
700 pies de tubería de 6 pulg, Norma 40. La velocidad de flujo es de 810 gal/min.  En la
línea hay dos válvulas de asiento, 4 tes  y 4 eles normalizadas iCuál  es el coste de la energía
necesaria para accionar esta bomba durante 24 horas? La densidad relativa de la salmuera
es 1,18; la viscosidad de la salmuera  es 1,2 cP;  y el coste de la energía es de 300 dólares por
caballo de vapor-año, tomando como base 300 díaslaño.  La eficacia global de la bomba y
el motor es del 60 por 100.
5.14. Ha de bombearse agua de refrigeración para una planta química desde un río
situado a 3000 pies de la planta. Un diseño preliminar indica que se han de utilizar
500 gal/min y una tubería de acero de 6 pulg. Calcúlese la caída de presión y el coste anual
de bombeo si el precio de la energía es de 3 centavos por kilowatio-hora. El uso de una
tubería de 8 pulg, jreduciría suficientemente el coste de la energía para compensar el
aumento de costes de la tubería? Utilícese 10 dólares por pie de longitud para la tubería
instalada de 6 pulg y 15 dólares por pie para la tubería de 8 pulg. Los costes anuales de
amortización y mantenimiento son el 20 por 100 del coste de instalación.
5.15. Un ventilador toma aire en reposo y lo envía a través de una conducción rectangu-
lar de 200 x 300 mm y 55 m de longitud. El aire entra a 15 “C y una presión absoluta de
750 mm Hg con un caudal de 0,5 m3/s  ¿Qué  potencia teórica se requiere?
5.16. Un reactor cilíndrico vertical de 2 m de diámetro y 4 m de altura se refrigera
vertiendo agua sobre la parte superior del mismo, que desciende sobre la pared exterior.
La velocidad de flujo del agua es de 0,12 m3/min y la temperatura media del agua es de
40 “C. Estímese el espesor de la capa de agua.
5.17. Una columna de relleno para absorción con anillos Raschig de 1-pulg  opera con
una velocidad de flujo de agua de 3500 lb/pie’-h.  A partir de correlaciones publicadas se
sabe que la retención de agua es del orden de 0,06 pie3  por pie cúbico de columna de
relleno. Compárese este valor con una estimación basada en las ecuaciones para flujo en
capa sobre superficies inclinadas; supóngase que la mitad del área de relleno está mojada.
5.18. El flujo laminar de una cierta disolución acuosa de poliestireno sulfonado puede
representarse mediante el modelo de Ostwald-de Waele utilizando un exponente de 0,500.
La disolución se encuentra en un tanque con forma de cilindro vertical. La disolución
circula a través de un tubo horizontal conectado a la parte inferior del tanque. (a) Si el
tiempo necesario para disminuir la altura de disolución en el tanque desde 10,OO  a 9,90  m
es de 30,O  minutos, ¿qué  tiempo se necesitará para vaciar la mitad del tanque (desde una
altura de 10,O  m hasta 5,O  m)? (b) Si el tanque tiene un diámetro de 2 m y la tubería de
0,05 m con una longitud de 200 m, icuál  es el índice  de consistencia del flujo de la
disolución? La disolución tiene una densidad de 1200 Kg/m3.
5.19. Una parte de un sistema de protección de incendios ha sido diseñada como una
tubería lisa con un diámetro de 0,lO m, una longitud de 500 m, y un desnivel de 10 m.
Pueden despreciarse los efectos finales. iQué cantidad de óxido de polietileno deberá
añadirse al agua a 25 “C para aumentar la velocidad de flujo en un factor de 1,25?



FLUJO DE LOS FLUIDOS NO COMPRESIBLES EN CONDUCCIONES 1 2 1

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

1 . DODGE, D. W., y METZNER, A. B.: AIChE J., 5:189 (1959).
2. KAYS,  W. M., y LONDON, A. L.: «Compact Heat Exchangers», 2.” ed., McGraw-Hill,  New York,

1964.
3. KNUDSEN, J. G., y KATZ, D. L.: «Fluid Dynamics and Heat Transfer»,  pp. 97, 101-105, 158-171,

McGraw-Hill,  New York, 1958.
4 . LUMLEY, J. A.: Physics of Fluids,  2O(lO):S64 (1977).
5. N USSELT,  W.:  VDI  Z . ,  6 0 1 5 4 1 ,  5 6 9  ( 1 9 1 6 ) .
6. P ATTERSON,  R .  W. ,  y  ABERNATHY,  F. H.: J .  Fluid Mech., 51:177 ( 1 9 7 2 ) .
7. PERRY, J. H. (ed.): «Chemical  Engineers’Handbook»,  5.” ed., p. S-23, McGraw-Hill,  New York,

1973.
8. P ORTALSKI ,  S.:  Chem.  Eng .  Si.,  18:787  ( 1 9 6 3 ) .
9 . PRANDTL, L.: VDZ  Z., 77:105 (1933).

1 0 . SCHLICHTING, H.: «Boundary  Layer Theory»,  7.a  ed., McGraw-Hill,  New York, 1979.
ll. TOMS,  B. A.: Proc.  Intern.  Congr. Rheology, Holland,  North-Holland, Amsterdam, 1949, p. II-135



CAPITULO

SEIS

FLUJO DE FLUIDOS COMPRESIBLES

En muchas aplicaciones de la mecánica de fluidos es necesario tener en cuenta las
variaciones de densidad. El campo de los fluidos compresibles es muy dilatado, y
comprende amplios intervalos de presión, temperatura y velocidad. En la práctica
de la ingeniería química interviene un área relativamente pequeña de este campo.
En el flujo de fluidos no compresibles, el parámetro fundamental es el número de
Reynolds, el cual es también un parámetro importante en algunas aplicaciones
del flujo de fluidos compresibles. En el flujo de fluidos compresibles, a densidades
ordinarias y velocidades elevadas, el parámetro fundamental es el número de
Mach. A densidades muy bajas, para las que el recorrido libre medio de las
moléculas es considerable, en comparación con el tamaño del aparato o de los
cuerpos sólidos en contacto con el gas, es preciso tener en cuenta otros factores.
Este tipo de flujo no se estudia en este libro.

El número de Mach, que se designa por Nhla, se define como la relación entre
la velocidad u del fluido y la velocidad a del sonido en el fluido, para las
condiciones de flujo,

(6.1)

Se entiende por velocidad del fluido, el valor de la velocidad relativa del fluido
con respecto al sólido que lo limita o en el cual está sumergido, bien consideran-
do que el sólido es estacionario y el fluido se mueve sobre él, o bien que el fluido
está estacionario y el sólido se mueve a través del fluido. El primer caso es el más
corriente en ingeniería química, mientras que el segundo es de mayor importancia
en aeronáutica y en el movimiento de proyectiles, cohetes y otros cuerpos sólidos
a través de la atmósfera. Por definición, el número de Mach es igual a la unidad,
cuando la velocidad del fluido es igual a la del sonido en el mismo, a la presión y
temperatura del fluido. Según que el número de Mach sea menor, igual o mayor
que la unidad, el flujo recibe el nombre de subsónico, sónico  o supersónico. Los
problemas más interesantes del flujo de fluidos compresibles, se encuentran en el
intervalo de velocidades elevadas, para las cuales el número de Mach es próximo
o superior a la unidad.
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Otros campos técnicos importantes de la dinámica de fluidos los constituyen
las reacciones químicas, los fenómenos electromagnéticos y los cambios de fase.
Todos ellos quedan excluidos en nuestro estudio.

En este capítulo se hacen las siguientes suposiciones simplificantes. Aun cuan-
do pueden parecer restrictivas, muchas situaciones de ingeniería reales pueden
representarse adecuadamente por los modelos matemáticos que se obtienen den-
tro de las limitaciones de las suposiciones.

1. El flujo es estacionario.
2. El flujo es unidimensional.
3 . Los gradientes de velocidad dentro de una sección transversal son despre-

ciables, de forma que CI = /? = 1 y P = U.
4 . La fricción está restringida a la cizalladura de pared.
5 . El trabajo de árbol es cero.
6. Los efectos de la gravedad son despreciables y se ignora la energía

potencial mecánica.
7 . El fluido es un gas ideal de calor específico constante.

Se utilizan las siguientes relaciones básicas:

1. La ecuación de continuidad.
2 . El balance de energía total para el flujo estacionario.
3 . El balance de energía mecánica con fricción de pared.
4 . La ecuación para la velocidad del sonido.
5 . La ecuación de estado de los gases ideales.

Cada una de estas ecuaciones se expresa en una forma adecuada.

Ecuación de continuidad. Expresando la Ecuación (4.2),  en forma logarítmica:

In p + In S + In u = cte

y diferenciándola, se obtiene

Balance de energía total. Considérese un fluido atravesando un sistema en flujo
estacionario que entra en el punto a con una velocidad u,  y una entalpía H, y lo
abandona en el punto b con una velocidad ub y una entalpía Hb.  Para el flujo de
m Ib o kg de material, debe aplicarse calor al fluido en una cantidad Q Btu o J a
través de los límites del sistema. Dado que la diferencia de altura entre los puntos
a y b es despreciable, y no hay intercambios de trabajo en el sistema y el exterior,
el calor aplicado al fluido viene dado por la ecuación

e 4__ -- = Hb - K + 2gcJ
&

m &cJ (6.3)
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y expresada en forma diferencial

Balance de energía mecánica. Para una longitud pequeña de conducción, la
Ecuación (4.30) puede expresarse en la forma diferencial siguiente:

Esta ecuación puede simplificarse, a la vista de las suposiciones que se han hecho,
eliminando los términos de energía potencial y teniendo en cuenta que cz, = ab  =
= LO, u = P y que sólo hay fricción de pared. La Ecuación (6.5) se transforma
entonces en

A partir de la Ecuación (5.55)

dhf. = ??dL
2gc  rH

(6.6)

(6.7)

Eliminando dh, entre las Ecuaciones (6.6) y (6.7)  se obtiene la ecuación de
energía mecánica en la forma adecuada para el estudio del flujo de fluidos
compresibles

(6.8)

Velocidad del sonido. La velocidad del sonido a través de un medio continuo,
llamada también velocidad acústica, es la velocidad de una onda muy pequeña de
compresión-expansión, que se mueve a través del medio adiabáticamente y sin
fricción. El movimiento de una onda sonora es termodinámicamente un proceso
a entropía constante o isentrópico. El valor de la velocidad acústica en cualquier
medio se puede encontrar en los libros de física, y es el siguiente

(6.9)

el subíndice S indica que el proceso es isentrópico.

Ecuaciones de los gases ideales. De acuerdo con las suposiciones 1 a 6, las
Ecuaciones (6.2) a (6.9) son aplicables a cualquier fluido. En efecto, pueden
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utilizarse en el flujo de fluidos no compresibles suponiendo simplemente, que la
densidad p es constante. Para que puedan aplicarse al flujo en fluidos compresi-
bles, es necesario relacionar la densidad con la temperatura y la presión. La
relación más sencilla y de gran utilidad en ingeniería, es la ley de los gases ideales
Ecuación (1.24) que en este caso se expresa en la forma siguiente

p=;pT (6.10)

donde R = constante de la, ley de los gases ideales, en unidades de energía
mecánica por mol y por grado de temperatura absoluta

M = peso molecular

El gas puede ser una sustancia pura o una mezcla, pero si no es una sustancia
pura su composición no deberá cambiar. La Ecuación (6.10) puede escribirse en
forma logarítmica y diferenciar después para obtener

dp dp dT-=-+-
P P T

(6.11)

Puesto que el calor específico, cp, se supone que es independiente de la temperatu-
ra, la entalpía del gas a la temperatura T,  es de acuerdo con la Ecuación (1.38)

H = H.  + c,(T  - T,,) (6.12)

siendo H la entalpía en kcal/kg a la temperatura de T “K, y H,  la entalpía a una
temperatura arbitraria T,. La Ecuación (6.12) en forma diferencial es

dH = c, dT (6.13)

Velocidad acústica y número de Mach para un gas ideal. Las ecuaciones de una
transformación isentrópica para un gas ideal son

P P -? = cte

TP- (1 -l/?J)  = cte
(6.14)

(6.15)

siendo y  la relación entre cp, calor específico a presión constante y c,, valor
específico a volumen constante. Para un gas ideal,

y+=
” cp - ;,kf.q

(6.16)

Como hemos supuesto que cp  es independiente de la temperatura, también lo
serán c,  y y.
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La relación (dp/dp),  puede calcularse diferenciando la forma logarítmica de la
Ecuación (6.14) obteniéndose,

d!--y!y)  y
P

Sustituyendo este valor en la Ecuación (6.9),  se obtiene:

a=iyq-ii (6 .17)

La segunda igualdad de la Ecuación (6.17) se obtiene sustituyendo en la primera
el valor de p dado por la Ecuación (6.10). Esta segunda igualdad indica que la
velocidad acustica  de un gas ideal es función únicamente de la temperatura. A
partir de las Ecuaciones (6.1) y (6.17) se obtiene para el cuadrado del número de
Mach de un gas ideal

N2-&- ll2
Ma

&YP gcy  TR,IM

Condición asterisco. En algunos procesos de flujo de fluidos compresibles es
importante el caso en que el fluido se mueve con su velocidad acústica. La
condición para la cual u = a y NMa  = 1 recibe el nombre de condickh  asterisco, y
en este caso la presión, temperatura, densidad y entalpía se representan por p*,
T*, p* y H*.

Temperatura de estancamiento. La temperatura de estancamiento de un fluido
con velocidad elevada, se define como la temperatura que llegaría a adquirir el
mismo si pasase adiabáticamente a velocidad cero sin producir trabajo de árbol.
La relación entre la temperatura real del fluido, la velocidad del mismo y la
temperatura de estancamiento se halla por medio de la ecuación de la energía
total [Ec.  (6.3)]  y la ecuación de la entalpía [Ec.  (6.12)].  Vamos a tomar el punto
a de la Ecuación (6.3) y el estado de referencia 0 de la Ecuación (6.12) como
condición de estancamiento, y representarla por el subíndice s.  Por otra parte se
elige el punto b de la Ecuación (6.3) como el estado del gas que fluye, y se
representa ahora prescindiendo del subíndice. Puesto que el proceso es adiabáti-
co y Q = 0, la Ecuación (6.3) se transforma en

U2
H-H,=  --=

&,J
H - H, (6.19)

Sustituyendo el valor de (H - H,,)  de la Ecuación (6.12) en la Ecuación (6.19),  se
obtiene para la temperatura de estancamiento

242
T,=T+p

2, Jc,
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La entalpia de estancamiento H, se define mediante la ecuación

u2
H,=H+--

2gcJ
La Ecuación (6.3) puede escribirse

e
- =  ffsb  - H,, =  (TSb  - Tsa)cpm
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(6%)

(6.22)

siendo H,, y Hsb  las entalpías de estancamiento en los estados a y b respectiva-
mente. Para un proceso adiabático, Q = 0, T,, = T,, y la temperatura de
estancamiento es constante.

PROCESOS DE FLUJO DE FLUIDOS COMPRESIBLES

Los procesos aislados que se consideran en este capítulo se representan esquemá-
ticamente en la Figura 6.1. Se supone que se dispone de una reserva ilimitada de
gas a temperatura y presión determinadas y con velocidad y número de Mach
iguales a cero. La fuente de gas recibe el nombre de reseruorio y la temperatura y
presión del mismo reciben el nombre de condiciones de reseruorio. La temperatura
del reservorio es un valor de estancamiento, que no tiene que ser necesariamente
aplicable a otros puntos del sistema de flujo.

El gas se supone que fluye desde el reservorio a través de una conducción sin
pérdidas por fricción a la entrada; sale de la conducción a una temperatura,
velocidad y presión determinadas y pasa a un recipiente de descarga, en ei  cual se
puede mantener la presión a un valor constante, menor que la presión del
reservorio.

Dentro de la conducción pueden tener lugar los siguientes procesos:

1 . Expansión isentrópica. En este proceso el área de la sección transversal de
la conducción tiene que variar y por consiguiente se trata de un proceso
con área variable. Debido a que el proceso es adiabático, la temperatura
de estancamiento no varía dentro de la conducción. Un proceso de este
tipo se representa esquemáticamente en la Figura 6.la.

2. Flujo adiabático con fricción a través de una conducción de sección
transversal constante. Este proceso es irreversible y la entropía del gas
aumenta pero puesto que Q = 0 y según se indica en la Ecuación (6.22) la
temperatura de estancamiento es constante en toda la conducción. Este
proceso se representa en la Figura 6.lb.

3. Flujo isotérmico con fricción a través de una conducción de sección
transversal constante, acompañada de flujo de calor a través de la pared,
con velocidad suficiente para mantener constante la temperatura. Este
proceso no es adiabático ni isentrópico; la temperatura de estancamiento
varía durante el proceso puesto que T es constante y, de acuerdo con la
Ecuación (6.20), T, varía con u.  El proceso se representa en la Figura 6.1~.
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S e c c i ó n
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Figura 6.1. (a) Expansión isentrópica en boquilla convergente-divergente. (b) Flujo
adiabát ico con fr icción.  (c)  Flujo  isotérmico con fr icción.

Las variaciones de temperatura del gas, densidad, presión, velocidad y tempe-
ratura de estancamiento se pueden predecir a partir de las ecuaciones fundamen-
tales. El fin de este estudio es demostrar que estos tres procesos pueden estudiarse
analíticamente a partir de dichas ecuaciones?.

i’  Un tratamiento generalizado, incluyendo transmisión de calor hacia y desde el gas, inyección de
gas en la conducción, variaciones de calor específico y del peso molecular, reacciones quimicas,
frkióu  con cuerpos sumergidos, y cambio de fase, puede encontrarse en la Referencia bibliográfica 3.
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Flujo a través de conducciones de área variable

Una conducción adecuada para el flujo isentrópico recibe el nombre de boquilla.
Como se representa en la Figura 6.la, una boquilla completa está formada por
una sección convergente y otra divergente, unidas por una garganta, que es una
pequeña longitud en la cual la pared de la conducción es paralela al eje de la
boquilla. En algunas aplicaciones una boquilla puede estar formada solamente
por una sección divergente unida directamente al recipiente por la garganta. La
forma de una boquilla real es elegida por el diseñador, que tija la relación entre S,
área de la sección transversal, y L, longitud de la boquilla medida a partir de la
entrada. Las boquillas se diseñan de forma que la fricción de pared sea mínima y
que no tenga lugar la separación de capa límite. La sección convergente puede ser
corta, ya que la separación no tiene lugar en una conducción convergente. Para
prevenir la separación, el ángulo en la sección divergente ha de ser pequeño y esta
sección es por tanto relativamente larga. La entrada de la boquilla es suficiente-
mente grande con relación a la garganta para que la velocidad a la entrada pueda
considerarse igual a cero, y la temperatura y presión puedan suponerse iguales a
las del reservorio.

El objeto de la sección convergente es aumentar la velocidad y disminuir la
presión del gas. Para números de Mach bajos, el proceso cumple esencialmente la
relación de Bernoulli para el flujo de fluidos no compresibles Ecuación (4.26). En
la sección convergente el flujo es siempre subsónico, pero puede llegar a ser igual
a la velocidad del sonido en la garganta. En una boquilla convergente no pueden
originarse números de Mach mayores que la unidad. En la sección divergente el
flujo puede ser subsónico o supersónico. El objeto de la sección divergente es
marcadamente diferente en los dos casos. En el flujo subsónico su objeto es
reducir la velocidad y aumentar la presión, de acuerdo con la ecuación de
Bernoulli. Una aplicación importante de estas boquillas es la medida del flujo de
fluidos, que se estudia en el Capítulo 8. En el flujo supersónico el objeto más

l,O

PtlPo

P’IPo

t

s
s

0

a’

C

- e

i

I
,.
” L-

Figura 6.2. Var iac ión  de  la  re lac ión  de  pres ión  con la  d is tancia  de  la  boqui l la  de  ent rada .
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general de la sección divergente es conseguir números de Mach mayores que la
unidad para utilizarlos en aparatos experimentales tales como los túneles de
viento.

El flujo a través de una determinada boquilla se controla fijando las presiones
del reservorio y del recipiente de descarga. Para un flujo determinado, a través de
una boquilla, existe una presión única en cada punto a lo largo del eje de la
misma. La relación se indica adecuadamente representando p/pO  frente a L,
siendo pO la presión en el reservorio y p la presión en el punto L. La Figura 6.2.
indica la forma en que varía la relación de presión con la distancia, y cómo
afectan a la distribución de presión las variaciones de presión del recipiente de
carga manteniendo constante la presión del reservorio. Las presiones en la gar-
ganta y en el recipiente de descarga se designan por pr y pr, respectivamente.

Si pI y p,, son iguales, no existe flujo y la distribución de presión viene dada
por la línea aa’.  Si la presión en el recipiente de descarga es ligeramente menor
que la del reservorio, existe flujo, y se obtiene una distribución de presión como la
que indica la línea abc.  La recuperación de presión en la sección divergente viene
dada por la línea bc. La velocidad máxima se obtiene en la garganta. Si se reduce
aún más la presión en el recipiente de descarga, aumenta la velocidad de flujo y la
velocidad a través de la garganta, alcanzándose un límite cuando la velocidad en
la garganta es igual a la del sonido. Este caso se representa por la línea ade en la
que p, = p*, u,  = a y NMa = 1. La relación p*/po se llama relación crítica de
presih  y se representa por r,. En todos los demás puntos de la línea ade el flujo es
subsónico.

14 medida que disminuye la presión en el recipiente de descarga, desde la que
existe en el punto a’ hasta la que existe en el punto e, aumenta la velocidad de
flujo de masa a través de la boquilla. La velocidad de flujo no se modifica
disminuyendo la presión por debajo del valor correspondiente al flujo crítico. En
la Figura 6.3 se representa la variación de la velocidad de flujo de masa con la

Velocidad de f lu jo  constante A Velocidad máxima

0
Relación de presión p,/p,

1.0

Figura 6 .3 . Velocidad de f lujo  de masa a  t ravés  de una boqui l la .
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relación de presiones pIpO.  La velocidad de flujo alcanza su valor máximo en el
punto A, que corresponde al valor crítico de la relación de presión en la garganta.
Si se disminuye aún más la presión p,,  la velocidad de flujo no varía.

La explicación del fenómeno de la velocidad máxima de flujo es la siguiente:
cuando la velocidad en la garganta es igual a la del sonido, y la sección transver-
sal de la conducción es constante, las ondas sonoras no se pueden mover en
dirección contraria al flujo y el gas que está en la garganta no puede recibir
ninguna señal procedente de un punto situado aguas abajo y, por consiguiente,
cualquier reducción ulterior de presión no se puede transmitir a la garganta.

Si la presión del recipiente de descarga se reduce hasta el valor que se indica
en el punto f,  la distribución de presión se representa por la línea de trazo
continuo adghf:  Esta línea corresponde para un conjunto determinado de gas y
boquilla. El flujo supersónico es únicamente posible a lo largo de la trayectoria
dghJ Si la presión del recipiente de descarga se reduce por debajo de la del punto
S, por ejemplo hasta la del punto k, la presión a la salida de la boquilla es la
misma que la del puntofy el flujo a través de la misma permanece invariable. Al
pasar de la boquilla al recipiente de descarga, el gas sufre una caída brusca de
presión desde la correspondiente al puntofhasta la del punto k. La variación de
presión va asociada a fenómenos ondulatorios en el recipiente de descarga. Si la
presión en el recipiente de descarga está comprendida entre los puntos e yf; se
encuentran curvas de distribución de presión de los tipos dgg’i y dhh’j. Las
secciones dg y dh representan el flujo supersónico isentrópico. Los saltos bruscos
de presión gg’ y hh’ representan movimientos y choques de ondas donde el flujo
cambia bruscamente de supersónico a subsónico. Los choques son termodinámi-
camente  irreversibles y van acompañados de un aumento de entropía, de acuerdo
con el segundo principio de termodinámica. Las curvas g’i y h’j representan flujos
subsónicos en los cuales tiene lugar la recuperación de presión.

El flujo isentrópico está limitado al área subsónica adea’a  y a la línea dghf El
área por debajo de la línea adghfno  es accesible a ningún tipo de flujo adiabático.

El estudio cualitativo de las Figuras 6.2 y 6.3 se aplica al flujo de cualquier
fluido compresible. Las relaciones cuantitativas se obtienen con mayor facilidad
para el flujo de gases ideales.

Ecuaciones para el flujo isentrópico. Los fenómenos que tienen lugar en el flujo
de un gas ideal a través de una boquilla, se explican mediante ecuaciones que se
pueden obtener a partir de las ecuaciones fundamentales dadas anteriormente en
este capítulo.

Variación de las propiedades del gas durante el flujo. Las variaciones de densidad
y temperatura de un gas en flujo isentrópico, están dadas por las Ecuacio-
nes (6.14) y (6.15). Las constantes se determinan a partir de las condiciones del
reservorio. Se obtiene así

(6.23)
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T TO
m=P p;- l/Y (6.24)

Estas ecuaciones se aplican para el flujo sin fricción, tanto subsónico como
supersónico, pero no pueden utilizarse a través de un frente de choque.

Velocidad en la boquilIa. En ausencia de fricción, el balance de energía mecánica
[Ec.  (6.611  se transforma sencillamente en

dp-=
P

Sustituyendo en la Ecuación (6.25) el valor de
ción  (6.23) e integrando desde su límite inferior
el cual p = po, p = p0 y u = 0 se obtienepo’y

P O

(6.25)

p deducido a partir de la Ecua-
correspondiente al reservorio, en

u*  = (yyypo  [ 1 - (-g-] (6.26)

Resulta conveniente expresar la Ecuación (6.26) en función del número de
Mach; para ello se sustituye el valor de U’ de la Ecuación (6.26) en la Ecua-
ción (6.18) y el de p/po  por su valor deducido de la Ecuación (6.23),

Ni, = (6.27)

Despejando la relación de presiones en la Ecuación (6.27),

P 1
-=
P o

(

1 + y _  1 N2 l/(l  -l/v)

2 Ma
>

(6.28)

La relación critica de presión, que se representa por ro se obtiene a partir de la
Ecuación (6.28) sustituyendo p* en vez de p y tomando el valor 1,0 para el
número de Mach

P*
yc=-=

P o

l/(l  -  l/Y)

(6.29)
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La velocidad música se halla calculando el producto de u y p empleando las
Ecuaciones (6.23) y (6.26),

Efecto del área de la sección transversal. La relación entre la variación del área
de la sección transversal, la velocidad y el número de Mach, es útil para correla-
cionar los diferentes casos de flujo a través de boquilla. Sustituyendo el valor de p
de la Ecuación (6.25) en la ecuación de continuidad, Ecuación (6.2),  se obtiene

0 (6 .31)

El subíndice S indica que el flujo es isentrópico. De la Ecuación (6.9)

Eliminando (dp/dp)s  entre las Ecuaciones (6.31) y (6.32) se obtiene

y sustituyendo el N,, de la Ecuación (6.1)

(6 .32)

(6 .33)

La Ecuación (6.33) indica que para el flujo subsónico, Nhla < 1, la velocidad
aumenta al disminuir la sección transversal (conducción convergente) y disminu-
ye al aumentar dicha sección (conducción divergente). Esto corresponde al caso
habitual del flujo de fluidos no compresibles. Las lineas abc,  ube, g’i y h’j  de la
Figura 6.2 son ejemplos de ello. Para el flujo supersónico, NMa  > 1, la velocidad
aumenta al aumentar la sección transversal, como ocurre en la parte divergente
de la boquilla, según indica la línea dghf de la Figura 6.2. La aparente anomalía,
en el caso del flujo supersónico, resulta de la variación de densidad y velocidad a
lo largo de una transformación isentrópica. Puesto que la velocidad de flujo de
masa es la misma en todos los puntos de la boquilla, de acuerdo con el principio
de continuidad, el área de la sección transversal de la misma ha de variar en
razón inversa a la velocidad másica up. La velocidad aumenta continuamente con
el número de Mach y la densidad disminuye. Sin embargo, para Nhla = 1, el valor
de G pasa por un máximo: en régimen subsónico la velocidad aumenta más
rápidamente de lo que disminuye la densidad, aumenta la velocidad másica y S
disminuye. En régimen supersónico, el aumento de velocidad es superado por
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una disminución más rápida de la densidad, disminuye la velocidad másica y S
aumenta para ajustarse al flujo másico total. Este comportamiento de G se
demuestra hallando la primera y segunda derivada de la Ecuación (6.30), de
acuerdo con el criterio de máximos y mínimos.

Ejemplo 6 .1 . A una boquilla convergente divergente entra aire a 1000 “R  (555,6 K)
y una presión de 20 atm. La sección de la garganta es 1/2 de la correspondiente a la
salida de la rama divergente.

(a) Suponiendo que el número de Mach en la garganta es igual a 0,8 determinar
los valores de las magnitudes siguientes en la garganta: presión, temperatura, veloci-
dad lineal, densidad y velocidad másica.

(b) Los valores de JI*,  T*, u*, G*, para las condiciones del reservorio.
( c ) Suponiendo que la boquilla ha de operar con velocidades supersónicas, calcu-

lar el número de Mach máximo a la salida de la rama divergente.

Para el aire: y  = 1,4 1M = 29.

SOLUCIÓN

(a) La presión en la garganta se calcula mediante la Ecuación (6.28):

P t 1
20= !?$  032

>

l/(l-  111.4)

l+

pt  = 13,12 atm

De la ecuación (6.10) la densidad en el reservorio p,,  es

20 x 144 x 14,7 x 29
P o = =

1545 x 1000
0,795 lb/pie3 (12,73 kg/m3)

Sustituyendo po/po de la Ecuación (6.10) en la Ecuación (6.26) se obtiene para la
velocidad en la garganta

2 x 1,4 x 32,ll x 1545 x 1000=
29(1,4 - 1 )

1 - ()6561-‘/‘.4

= 1167 pies/s  (355,7  mis)

De acuerdo con la Ecuación (6.23),  la densidad en la garganta es

= 0,795 x 0,6561/1,4  = 0,588 lb/pie3  (9,42  kg/m3)
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La velocidad másica en la garganta es igual a

G, = u,p,  = 1167 x 0,588 = 686 lb/pie2-s  (3349 kg/m2-s)

[La velocidad másica puede calcularse también directamente utilizando la Ec.  (6.30).]
La temperatura en la garganta, de acuerdo con la Ecuación (6.24) es igual a

I-Ib
= 1000 x 0,6X-  1’1.4  = 886,5 “R (492,5 K)

(b) De la Ecuación (6.29)

l/(l-  U1.4)

= 0,528

p* = 20 x 0,528 = lo,56  atm

De las Ecuaciones (6.24) y (6.29)

= 833 “R (462,8 K)

De la Ecuación (6.23)

Po y0 Po Po P* liY-= -
P =p”  P* Po0

P * = 0,795 x 0,528”1*4  = 0,504 lb/pie3  (8,07  kg/m’)

De la Ecuación (6.30)

2 x 1,4 x 32,17 x 0,795 x 20 x 144 xG* 14,7=
1,4 - 1

0,528’/‘*4 JI - 0,528’ - 1j’.4

= 713 lb/pie2-s  (348,l kg/m2-s)

u*  = G*/p*  = 713/0,504  = 1415 pies/s  (341 mis)

( c ) Puesto que por el principio de continuidad G a l/S, la velocidad másica en la
descarga es igual a

G, = y  = 356,5 lb/pie2-s  (1741 kg/m’-s)

De la Ecuación (6.30)

356,5 =
\i’ x 1,4 x 32,17  x “$5  x 20 x 144 x 14,7[1  _ ($-1”;4](kk~‘1’4
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En esta ecuación, el valor de p,/p,  ha de determinarse por tanteo. El resultado es

0  = OO938
Po ’

A partir de la Ecuación (6.27) el número de Mach en la descarga es

Flujo adiabático con fricción

El flujo a través de conducciones rectas de sección transversal constante, es
adiabático cuando es despreciable la transmisión de calor a través de la pared de
la tubería. El proceso se representa esquemáticamente en la Figura 6.lb.  El caso
típico es el de una tubería larga en la cual entra el gas a una cierta presión y
temperatura y fluye con una velocidad determinada por la longitud y el diámetro
de la tubería así como por la presión a la salida. Para conducciones largas y
presiones de salida pequeñas la velocidad del gas puede llegar a ser igual a la
velocidad del sonido. Sin embargo, para un gas no es posible atravesar la barrera
del sonido tanto en la dirección del flujo subsónico como en la del supersónico; si
el gas entra en la tubería a un número de Mach mayor que la unidad disminuirá
éste, pero no llegará a alcanzarse el flujo subsónico. Si se intenta que el flujo de
gas pase de subsónico a supersónico, o viceversa, manteniendo una presión de
descarga constante y alargando la tubería, se produce una disminución de la
velocidad de flujo de masa que impide tal variación. Este efecto recibe el nombre
de estrangulamiento.

ParAmetro  de fricción. La magnitud fundamental que mide el efecto de la
fricción es el parámetro de fricción fL/r,,  que se obtiene integrando la Ecua-
ción (6.8). En el flujo adiabático con fricción varía la temperatura del gas y la
viscosidad y tanto el número de Reynolds, como el factor de fricción, no son en
realidad constantes. Sin embargo, en el flujo de gases es pequeña la influencia de
la temperatura sobre la viscosidad, y todavía menor la influencia del número de
Reynolds sobre el factor de fricción J Por consiguiente, excepto cuando el
número de Mach es próximo a la unidad, la variación de temperatura es peque-
ña. En los cálculos resulta satisfactorio emplear un valor medio constante def:
En caso necesario, se determina f en los extremos de la conducción y se utiliza
como constante el valor de la media aritmética.

Los factores de fricción en el flujo supersónico no se conocen bien. Parecen
ser aproximadamente la mitad de los correspondientes al flujo subsónico, para el
mismo número de Reynolds’.

En todas las ecuaciones integradas que siguen, se supone que la entrada a la
conducción forma una boquilla convergente isentrópica. Si es preciso alcanzar un
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flujo supersónico en la conducción, la boquilla de entrada tiene que poseer una
sección divergente con el fín de crear un número de Mach mayor que la unidad.

Ecuaciones para el flujo adiabhtico con fricción. Multiplicando la Ecuación (6.8)
por p/p,  se obtiene

d’ pudu+  pu2 fdL o-+-- --=
2P,g  rHP P gc

(6 .34)

Se desea obtener una forma integrada de esta ecuación. La forma integrada más
útil es una que contiene el número de Mach como variable dependiente y el
parámetro de fricción como variable independiente. Para realizarlo, se elimina el
factor de densidad de la Ecuación (6.34) utilizando la Ecuación (6.18),  y las
relaciones entre NM,, dp/p,  y du/u  se obtienen a partir de las Ecuaciones (6.2) y
(6.11). Cuando interviene la relación dT/T  se elimina utilizando las Ecuacio-
nes (6.4),  (6.13) y (6.18). Los resultados son

Por otra parte
du dp-=- + 2 d NM,

24 P NMi3

(6 .35)

(6 .36)

Sustituyendo las Ecuaciones (6.35) y (6.36) en la Ecuación (6.34) se llega tinal-
mente a la ecuación diferencial

2U - Ni,,)  dN,a
f 2 = yNi,  (1 + C-y  - 1)/21N;,} (6 .37)

La integración formal de la Ecuación (6.37) entre el punto de entrada a y el
punto de salida b conduce a

; (L, - L,) = 7$

1 y  + 1
---2ln

%,,,,{l + Cb  - W1Niia,a1
MMa& Ni,,,{1  + Ch  - WlNk,d

(6 .38)

dondeyes  la media aritmética de los factores de fricción extremos, (fa  + fJ2, y
AL = Lb  - La.
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Ecuaciones de propiedad. Para calcular las variaciones de presión, temperatura y
densidad, resultan útiles las ecuaciones que se presentan a continuación.

La relación de presiones para un flujo adiabático con fricción se obtiene por
integración directa de la Ecuación (6.35) entre los límites pa,  pb,  y Nhla,a,  Nhla,b,

(6.39)

La relación de temperaturas se calcula a partir de la Ecuación (6.20), teniendo
en cuenta que T,, = TOb,

u2
T,,  + z2gc  Jc,

= Tb  + L
2gc  Jc,

(6.40)

A partir de la forma de temperatura de la Ecuación (6.18), para el número de
Mach de un gas ideal

T
a

+ YRT&,
2MJc,

= T
b

+ ~JWiia,b
2MJc,

A partir de la Ecuación (6.16)

Jc,M  Y
R Y-l

(6.41)

(6.42)

Sustituyendo Jc,M/R  de la Ecuación (6.42) en la Ecuación (6.41) y despejando la
relación de temperaturas, se obtiene

> _ 1 + [b’  - 1)/2lNha,,T
Tb  - 1 + Cb  - WWt,,., (6.43)

La relación de densidades se calcula a partir de la ecuación de estado de los
gases ideales (6.10) y las relaciones de presiones y de temperaturas dadas por las
Ecuaciones (6.39) y (6.43), respectivamente

(6.44)

Longitud máxima de conducción. Para asegurar que las condiciones de un pro-
blema no están en contradicción con la imposibilidad de atravesar la barrera del
sonido, se necesita una ecuación que dé el valor máximo de yL/r,,  que esté de
acuerdo con un determinado número de Mach a la entrada. Esta ecuación se
obtiene a partir de la Ecuación (6.38) tomando la entrada de la conducción como
punto a,  e igualando el punto b con la condición asterisco para la cual NMa  =
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= l,O. Entonces, la longitud L, - L, representa la longitud máxima de conduc-
ción que puede emplearse para un valor determinado de Nhla,a.  Esta longitud se
representa por Lma,. La Ecuación (6.38) da entonces

2 1
-=- _  1 _  Y + 1 In

+ q  N&,..>

2 Ni,,, (Y + 1) 1 (6.45)

Las ecuaciones correspondientes para p/p *,  T/T*  y p/p* se obtienen a partir de
las Ecuaciones (6.39), (6.43) y (6.44).

Velocidad mhsica. La velocidad másica se necesita para calcular el número de
Reynolds, en la evaluación del factor de fricción. A partir de la Ecuación (6.18) y
de la definición de G,

Ni, = (PU)’ G2 (~4~  G2
p2g,yTRIM  =  p’g,yTR/M  =  - =  ~PgcYP PgcYP

Y

Puesto que para el flujo a través de un área constante, G es independiente de la
longitud, puede calcularse la velocidad másica en cualquier punto en el que se
conozcan las propiedades del gas. Normalmente se emplean las condiciones a la
entrada de la conducción.

Ejemplo 6.2. Considere aire procedente de un depósito que fluye, a través de una
boquilla isentrópica, en una tuberia recta de gran longitud. La presión y temperatura
en el depósito son 20 atm y 1000 “R  (555,6  K), respectivamente, y el número de Mach a
la entrada de la tubería es 0,05.

( a ) iCuál es el valor de j?L,,,/r,?
(b ) iCuáles son los valores de la presión, temperatura, densidad, velocidad lineal y

velocidad másica cuando L, = L,,,?
( c ) iCuál es la velocidad másica cuando yL,,/r, = 400?

SOLUCIbN

(u) Los valores para sustituir cn  la Ecuación (6.45) son y = 1,4 y NM,,a  = O,05. Por
t an to

.Emax  1 ( 1
1

L4 + l
ln

2{1 + Ix174 - 1Pl w5*}

-=- -
1)0,052 >

=
rff  1,4 0,052

280
2 (1,4  +
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(b) La presión p,  al final de la boquilla isentrópica viene dada por la Ecuación
(6.28)

po  =  (1 +  [(1,4  - 1);0,05’)1~‘~“.4  l)
20

= ~ x 20 atm
1,0016

La velocidad a la entrada de la tubería es

u, = 0,05  x 1550 = 77,5  pies/s (23,6  m/s)

Cuando L, = Lma,, e l  gas  abandona  la  tuber ía  a  la  condic ión  as te r i sco ,  donde  NMaeb  =
= l,O. A partir de la Ecuación (6.43)

1000 24--=
T* 2{1 + [(1,4  - 1)/2]0,05'}

= 1,2

T* = 843 “R  (463,3  K)

A partir de la Ecuación (6.44)

p,5 = o,15  JFmyymm

p*  = 0,0435  Ib/pie3  (0,697 kg/m3)

A partir de la Ecuación (6.39)

2 0-=
P*
&m

p* = 0,913 atm

La velocidad másica  a través de toda la tubería es

G = 0,975 x 77,5  = 0,0435u*  = 61,61  Ib/pie2-s  (300,8  kg/m’-s)

a  =  U* =  1 4 1 6  pie@ (431,6  m/s)

Pues to  que  la  ve loc idad  a  l a  sa l ida  es  sónica, U*  puede calcularse  también a  par t i r  de
la Ecuación (6.17) utilizando T = T* 834 “ R (463,3  K)

a = u* = 1550 ~ = 1416 pies/s (431,6  m/s)

( c ) Utilizando la Ecuación (6.45) conJL,,,/r,  = 400 se obtiene

1 - L4 + l In 12___
2 llN&,  + 097
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A partir de esta ecuación se obtiene NMa,n p or tanteo. El término In es mucho menor
que  UNka  - 1, y como primera aproximación se puede despreciar. El resultado final
corregido es NMa,o  = 0,0425.  Por tanto,

0,042s
42 = o  773 = 658 pies/s  (20,l mis)

G = 65,8 x 0,795 = 52,4 lb/pie’-s  (255,8 kg/m’-s)

Flujo isotérmico con fricción

La temperatura de un fluido compresible, que circula a través de una conducción
de sección transversal uniforme, puede mantenerse constante mediante transmi-
sión de calor a través de la pared de la conducción. Las tuberías largas, de
pequeña sección y no aisladas, en contacto con aire, transmiten el calor suficiente
para que el flujo sea prácticamente isotérmico. Por otra parte, para pequeños
números de Mach, la distribución de presión en el flujo isotérmico es aproxima-
damente la misma que en el adiabático, para las mismas condiciones de entrada,
y pueden utilizarse las ecuaciones, más sencillas, del flujo isotérmico.

La velocidad máxima que se puede alcanzar en el flujo isotérmico es

Las dimensiones de a’  son las de una velocidad. Comparando la Ecuación (6.47)
con la Ecuación (6.17) de la velocidad acústica, se tiene que

ll=dJ (6.48)

Para el aire, por ejemplo, en el que & = n  z 1,2, la velocidad acústica es
aproximadamente un 20 por 100 mayor que a’. De forma análoga a como se
define el verdadero número de Mach, se puede definir también un número de
Mach isotérmico:

El parámetro Ni juega, en el flujo isotérmico, el mismo papel que el número de
Mach en el flujo adiabático. Un proceso isotérmico no puede pasar a través de la
condición límite en la que Ni = l,O. Si el flujo es inicialmente subsónico, tiene
que permanecer como tal, alcanzándose una longitud máxima de conducción
para una determinada velocidad de entrada, de acuerdo con la condición límite
antedicha. La velocidad que se obtiene en el flujo isotérmico es menor que en el
adiabático, debido a que a’ es menor que a.

La ecuación fundamental del flujo isotérmico es sencilla. Se obtiene introdu-
ciendo la velocidad másica  en el balance de energía mecánica [Ec. (6.8)] e
integrando.
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Multiplicando la Ecuación (6.8) por p2  se obtiene

p2u  du
pdp+-

+ p2u2fdL o
gc 2wH  =

(6 .50)

Puesto que pu = G, u du = -(G2/pF3)  dp, y p = Mp/RT, la Ecuación (6.50)
puede escribirse del modo siguiente

gTpdp  - F!$!  + _ _ _ _  =G2f  dL o
c 2wH

Integrando entre los puntos a y b, se obtiene

(6.5 1)

(6 .52)

En la Ecuación (6.52) puede emplearse la relación de presión po/pb en vez de p,/p,.
La Ecuación (6.52) puede utilizarse también cuando es pequeña la variación

de temperatura a lo largo de la conducción; en este caso, en vez de T,  puede
emplearse la temperatura media aritmética. Así, por ejemplo, el flujo adiabático,
para bajos números de Mach (inferiores a 0,3),  cumple muy aproximadamente la
ecuación.

Ejemplo 6.3. Aire a una presión manométrica de 1,7 atm y 15 “C entra en una tubería
horizontal de acero de 75 mm de diámetro y 70 m de longitud. La velocidad a la
entrada de la tubería es 60 m/s.  Suponiendo que el flujo es isotérmico, icuál  será la
presión en el extremo de descarga de la línea?

SOLUCI6N

Se utiliza la Ecuación (6.52). Los valores que se requieren son

D = 0,075 m
0,075

rH = - = OO1875 m
4 ’

p = 0,0174  CP (Ap. 9) = 1.74 x lOe5  kg/m-s

p.  =  & x 7  x  g  =  3,31 kg/m3

Por tanto

G = vp  = 60 x 3,31 =  198,6 kg/m’-s

NRe = 0,075 x 198,6 = 8,56 x lo51,74 x 10-s

k 0,3048
- = 0,00015  x 000061- =
d 0,075 ’

f = 0,004l (Fig. 5.9)
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Llamando (p,  + p,,)/2  = p,

(Po - PCY  = (Pa - Pt&, +

A partir de la Ecuación (6.52),  suprimiendo g,

Pb) = MP, - Pb)

pa  = 2,7 atm
M = 29

AL = 70 m
R = 82,056 x 10m3 m3-atm/kgmol-K (Ap. 2)
T = 1 5 + 2 7 3 = 2 8 8 K

En primera aproximación se desprecia el término logarítmico de la Ecuación (6.52). Se
supone p = 2,l atm. Puesto que 1 atm = 101,325 N/m2,

82,056 x 1O-3  x 288 x 198,6= x 0,0044 x 70
pb = 2,7 -

2,l x 29 x 2  x 0,01875 x 101,325

= 2,7 - 1,24 = 1,46 atm

p= 2,7 + 1,46
2

= 2,08 atm

En una segunda aproximación se utiliza este valor de pb  en la Ecuación (6.52):

82,056 x 1O-3 x 288 x

pb

198,6= 0,0044  x 70

= 2,7 - 2,l x 29 x 101,325 2  x  0,01875 >
= 2,7 - 0,1525(8,213  + 0,615)

= 2,7 - 1,346 = 1,354 atm abs  o 0,354 atm manométricas

La presión media es, por tanto

p= 2,7 + 1,354
2

= 2,03 atm

que es suficientemente próximo al valor supuesto.

Transmisión de calor en flujo isotérmico. Combinando la ecuación de la energía
para flujo estacionario Ecuación (6.22) con la ecuación de la temperatura de
estancamiento, Ecuación (6.20) y teniendo en cuenta que T, = Tb,  se tiene

--+ =e ll=
m &cJ

(6.53)
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Sustituyendo u por G/p se obtiene la Ecuación (6.53) en función de la velocidad
I másica

Q G2 1 1-=-
m %cJ  Pb  - P,’( -)

(6 .54)

En estas ecuaciones Q/m  es el flujo de calor que entra en el gas en Btu por libra o
julios por kilogramo.

Las Ecuaciones (6.52) a (6.54) se utilizan solamente para flujo subsónico.

S I M B O L O S

a
a’

f

G

gc
H

h f
J
L

M
m
Ni
NMa

P

e
R
r,
rH
s

T

ll

P
Z

Velocidad acústica en el fluido, pies/s  o m/s;  a,,,  a la entrada de la tubería
Velocidad máxima alcanzable  para el flujo isotérmico en una conducción, pies/s  o

mís
Calor específico,  Btu/lb-“F  o  J/g;  cpr  a  pres ión  cons tante ;  c , ,  a  volumen cons tante
Factor de fricción de Fanning, adimensional; f,, en el punto a; fb,  en el punto b;  x
valor  medio
Velocidad másica, lb/pie’-s  o kg/m2-s;  G,, en el recipiente; G,, en la garganta; G*,
valor cuando NM,  = 1,0
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb,.-s2
Entalpía, Btu/lb  o J/g;  H,, en el punto a;  Hb, en el punto b;  H,, a la temperatura de
referencia; H,,  de estancamiento; H*, valor cuando Nhla  = 1,0
Pérdidas por fricción, pies-lbf/lb  o N-m/g; h,,, pérdidas por fricción de superficie
Equivalente mecánico del calor, 778,17  pies-lb,/Btu
Longi tud ,  p ies  o  m;  L,, desde  la  en t rada  has ta  e l  punto  a;  L,, has ta  e l  pun to  b;  L,a,,
longitud de la conducción cuando NMa  = 1,O  a la salida
Peso molecular  del  f lu ido
Masa, Ib o kg
Número de Mach para el flujo isotérmico, u/a’
Número de Mach, u/a;  Nhla,o,  en el punto a;  NMavb,  en el punto b;  Nhla,,,  en la
descarga  de  l a  boqui l l a
Presión, lbr/pie2  o N/m2;  pn,  en el punto a; pb,  en el punto b;  p,,  en el recipiente; pt,
en la garganta de una boquilla convergente-divergente; po,  en el reservorio; p*,
valor cuando NMa  = 1,O
Cantidad de calor, Btu o J
Constante de la ley de los gases, 1545 pies-lb,/lb-mol-“R  o 8,314 J/g  mol-K
Relación cr í t ica  de  pres iones ,  p*/po
Radio  h id ráu l i co  de  l a  conducc ión ,  p ies  o  m
Area  de la sección transversal de la conducción, pie2  o m2
Temperatura, “ R o  K ;  T,, en  e l  pun to  a;  Tb,  en  e l  pun to  b;  T,, valor  de estancamien-
to; T,,  en la garganta de boquilla; T,,  valor de referencia; T*,  valor cuando NMa  =
= l,o
Velocidad del fluido, pies/s  o m/s;  u,,  en el punto a; z+,, en el punto b;  ut,  en la
garganta de una boquilla convergente-divergente; u*,  valor cuando N,, = 1,O
Velocidad media de la corriente de fluido, pie+  o m/s
Al tura  sobre  e l  p lano de  referencia ,  p ies  o  m
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Letras griegas

B
Factor de corrección de la energía cinética; CI,,  en el punto a; c+,,  en el punto b
Factor  de corrección de la  cant idad de movimiento

Y Relación de calores  específ icos,  c,,/cv

P Densidad  de l  f lu ido ,  lb/pie3 o  kg/m3; pt,  en  la  garganta  de  una  boqui l la  convergen-
te-divergente; pe,  en el reservorio; p*,  valor cuando NMa  = 1,0

Subíndices

a En el punto a
b En el punto b
S Flu jo  i sen t róp ico

i
Valor de estancamiento
Valor  de referencia ,  condiciones del  reservorio

PROBLEMAS

6.1. iCuál  es  la  longi tud máxima de tuber ía  que se  puede ut i l izar  para  las  condic iones  del
Ejemplo 6.3?
6.2. A t ravés  de  un  gaseoducto  de  20  pulg  de  d iámetro  in ter ior ,  s i tuado sobre  un  te r reno
llano y horizontal, se transporta gas natural, que está constituido esencialmente por
metano. Cada estación de bombeo aumenta la presión hasta 100 lb,/pulg’  abs, y la
presión experimenta una caída de 25 kgJ/pulg’  entre  dos  bombas consecut ivas  separadas
entre sí una distancia de 50 millas. iCuál  será el flujo de gas en pies cúbicos por hora,
medido a 60 “ F y 30 pulg Hg de presión?

Tabla 6.1. Datos para el Problema 6.5

Longitud Dihmetro Longitud Dihmetro

Reservor io  0
0,025
0,050
0,075
0,100
0 ,150
0 ,200

0,:s
0,705
0,575
0 ,500
0,375
0 ,300

Garganta 0,30 0,25
0,40 0,28
0,50 0,35
0,60 0,45
0,70 0,56
0,80 0,68
0,90 0,84

Recipiente 1,OO LoO

6.3. Una tubería horizontal de acero de 1 pulg, Norma 40, se utiliza para transportar
argón gaseoso.  El  gas  se  in t roduce  a  t ravés  de  una  ent rada  redondeada en  la  tuber ía  a  una
presión absoluta de 7 atm, una temperatura de 100 “ C y una velocidad de 30 m/s.  (a).
iCuál  es la máxima longitud posible de la tubería? (b) iCuáles  son la presión y la
temperatura de estancamiento del gas al final de la tubería para la longitud máxima?
Supóngase que el flujo es adiabático. Para el argón, y = 1,67 y M = 40,O.
6.4. Suponiendo que el  proceso de f lujo del  Problema 6.3 t ranscurre  isotermicamente,  (a)
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icuál  será la longitud máxima de la tuberia? iQué  cantidad de calor debe comunicarse al
gas para la longitud máxima?
6.5 . Una boqui l la  convergente-d ivergente  t iene  las  d imensiones  que  se  indican  en  la  Ta-
bla 6.1. Aire (y = 1,40,  M = 29,0) entra en la boquilla procedente de un reservorio en el
que la  presión absoluta  es  20 atm y la  temperatura  es  550 K.  Represéntese la  temperatura ,
la  pres ión y  e l  número de  Mach f rente  a  la  longi tud de  la  boqui l la  cuando (a)  la  ve locidad
de f lujo  a lcanza un máximo s in  choque y  con descarga subsónica ,  (b)  e l  f lu jo  es  isentrópico
y la  descarga  es  supersónica .
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CAPITULO

SIETE

FLUJO DE FLUIDOS ALREDEDOR
DE CUERPOS SUMERGIDOS

En los Capítulos 4 y 5 se han estudiado las leyes del flujo de fluidos y los factores
que controlan las variaciones de presión y velocidad, en fluidos que se mueven
sobre superficies sólidas, refiriéndose especialmente al caso de flujo a través de
conducciones cerradas. En este estudio, se ha centrado la atención principalmente
sobre el fluido. Sin embargo, en muchos problemas, interesa el efecto del fluido
sobre el sólido. El fluido puede estar en reposo y el sólido moviéndose a través de
él, o bien estar el sólido en reposo y moverse el fluido. En este capítulo, se estudia
el caso en que el sólido está sumergido y rodeado por el fluido.

Generalmente es lo mismo, suponer en reposo cualquiera de las fases, sólida o
fluida; lo que es importante, es la velocidad relativa entre las dos. Una excepción,
es cuando la corriente de fluidos ha sido influenciada previamente por paredes
sólidas y está en flujo turbulento. La escala e intensidad de turbulencia, pueden
ser entonces, parámetros importantes en el proceso. En los túneles de viento, por
ejemplo, en los que el sólido está en reposo y el aire en movimiento, la turbulen-
cia puede originar sobre el sólido fuerzas distintas de las que se producirían si el
sólido se moviese con la misma velocidad relativa a través de una masa de aire en
reposo y libre de turbulencia. Los objetos en caída libre a través de un medio
continuo pueden moverse siguiendo un camino en espiral, rotar alrededor de su
eje, o ambas cosas; también en estos casos las fuerzas de fricción que actúan sobre
los objetos no son las mismas que cuando están estacionarios y el fluido pasa
sobre ellos.

Rozamiento. Recibe el nombre de rozamiento, la fuerza en dirección del flujo,
que el fluido ejerce sobre el sólido. De acuerdo con la tercera ley de Newton, el
cuerpo ejerce sobre el fluido una fuerza igual y opuesta. Cuando la pared del
cuerpo es paralela a la dirección de flujo, como en el caso de la lámina delgada y
plana, que se representa en la Figura 3.lOa,  la única fuerza de rozamiento es el
esfuerzo cortante de pared r,.  Sin embargo, lo más corriente es que la pared del
cuerpo sumergido, forme un ángulo con la dirección de flujo. En este caso la
componente del esfuerzo cortante de pared en la dirección de flujo, contribuye al
rozamiento. Un ejemplo límite lo constituye el rozamiento en la lámina plana,
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perpendicular a la dirección de flujo, que se representa en la Figura 3.10b.  Por
otra parte, la presión del fluido, que actúa en dirección normal a la pared, posee
una componente en la dirección de flujo y esta componente contribuye también
al rozamiento. El rozamiento total sobre un elemento de área, es la suma de las
dos componentes. En la Figura 7.1, se representan las fuerzas de presión y de
cizalla, que actúan sobre un elemento de área dA, que forma un ángulo de
90” - a, respecto a la dirección de flujo. El rozamiento debido al esfuerzo
cortante de pared es r,  sen CI dA y el correspondiente a la presión p cos  c1  dA.  El
rozamiento total sobre el cuerpo, es igual a la suma de las integrales de estos
términos, evaluadas cada una de ellas sobre toda la superficie del cuerpo en
contacto con el fluido.

El rozamiento total integrado, debido al esfuerzo cortante en la pared, se
llama rozamiento de pared y la magnitud correspondiente debida a la presión
recibe el nombre de rozamiento de forma.

En el flujo potencial, r,  = 0, y no existe rozamiento de pared. Por otra parte,
el rozamiento debido a la presión, en la dirección de flujo, se equilibra con una
fuerza igual y de sentido opuesto, por lo que la integral del rozamiento de forma
es igual a cero. Por consiguiente, en el flujo potencial no hay rozamiento neto.

Los fenómenos que dan lugar a rozamiento, tanto de pared como de forma,
en fluidos reales, son complicados y, en general no se pueden predecir. Para
esferas y otras formas regulares a bajas velocidades del fluido, se pueden estimar
los modelos de flujo y las fuerzas de rozamiento por métodos numéricos 13; para
formas irregulares y velocidades elevadas es preciso recurrir a medidas experi-
mentales.

Coeficientes de rozamiento. Al estudiar el flujo de fluidos, a través de conduccio-
nes, se ha encontrado que resulta útil el factor de fricción definido como la

p cos  adA
Frotamiento de forma

Dirección
d e  f l u j o

- “0

Figura 7.1. Frotamiento de pared y de forma en un cuerpo sumergido.



FLUJO DE FLUIDOS ALREDEDOR DE CUERPOS SUMERGIDOS 149

relación entre el esfuerzo cortante y el producto de la carga de velocidad por la
densidad. En el caso de sólidos sumergidos, se emplea un factor análogo, llamado
coeticiente  de rozamiento. Considérese una esfera lisa, sumergida en un fluido en
movimiento y situada a una distancia suficientemente alejada de las superficies
sólidas, que limitan la corriente, con el fin de que la corriente que se aproxima a
la misma lo haga con flujo potencial. El área proyectada por un cuerpo sólido, se
define como el área que se obtiene al proyectar el cuerpo sobre un plano
perpendicular a la dirección de flujo, tal como se representa en la Figura 7.2. Sea
A, el área proyectada. Para una esfera, el área proyectada es igual a la de un
círculo máximo, o sea (7r/4)Dp  siendo D, el diámetro. Si FD  es la fuerza de
rozamiento total, la fuerza de rozamiento media por unidad de área proyectada
es FJA,.  De la misma forma que el factor de fricción,f,  se define como la relación
entre T, y el producto de la densidad del fluido por la carga de velocidad, el
coeficiente de rozamiento, que se representa por C,, se define como la relación
entre F,/A,  y el producto indicado anteriormente, o sea:

siendo uO  la velocidad de la corriente que se aproxima (suponiendo que uO  = PO).
Para partículas no esféricas es necesario especificar el tamaño y la forma

geométrica del cuerpo, así como su orientación con respecto a la dirección de
flujo del fluido. Se elige una dimensión principal como la longitud característica,
y las demás dimensiones importantes se dan con relación a la magnitud elegida.
Las relaciones de este tipo se denominan factores de forma. Así, para cilindros de
poca longitud, se elige generalmente el diámetro como dimensión fundamental, y
la relación entre la longitud y el diámetro, es el factor de forma. Ha de especiticar-
se también la orientación entre la partícula y la corriente. En el caso de un
cilindro, basta con el ángulo formado por el eje del cilindro y la dirección del
flujo. El área proyectada queda así determinada y puede calcularse. En un
cilindro orientado de tal forma que su eje sea perpendicular al flujo, A,  es igual a
LD,, siendo L la longitud del cilindro. Para un cilindro cuyo eje es paralelo a la
dirección de flujo, A,  es igual a (7~/4)D$  es decir, la misma que para una esfera de
igual diámetro.

Velocidad de aproximac i ó n

/
I

I

‘Area  proyectada A,-p

Líneas de corriente del fluido

Figura  7 .2 . Flujo alrededor de una esfera sumergida.
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El análisis dimensional indica que el coeficiente de rozamiento de un sólido
liso en un fluido no compresible depende del número de Reynolds, y de los
factores de forma que sean necesarios. Para una forma determinada

CD  = WRe,p)

El número de Reynolds se define como

N GoDp
Re,p = ~

P

siendo D,,  la longitud característica y G0  = u,p.  Para cada forma y orientación
existe una relación diferente entre C, y NRe,  p La relación ha de determinarse, en
general, experimentalmente, aunque para esferas lisas y bajos números de Rey-
nolds, existe una ecuación teórica bien establecida.

Los coeficientes de rozamiento en fluidos compresibles aumentan al aumentar
el número de Mach, cuando éste se hace mayor que 0,6  aproximadamente. Los
coeticientes  para el flujo supersónico son generalmente mayores que para el
subsónico

Coeficientes de rozamiento para formas tipicas. En la Figura 7.3 se representan
curvas típicas de C, frente a NRe,  ,, p ara esferas, cilindros largos y discos. El eje
del cilindro y la cara del disco son perpendiculares a la dirección del flujo; estas
curvas se emplean solamente cuando se mantiene esta orientación. Si, por ejem-
plo, un disco o cilindro se mueven por gravedad o fuerza centrífuga a través de
un fluido en reposo, oscilarán y girarán como si se moviesen libremente a través
del fluido.

Debido a la naturaleza compleja del rozamiento, no es de extrañar que las
variaciones de C, con NRe,  p sean más complicadas que las de f con NRe.  Las
variaciones de pendiente de las curvas de Ce frente a NRe,p  para distintos
números de Reynolds, son el resultado de la interrelación de los diferentes
factores que controlan el frotamiento, tanto de forma como de pared. Estos
efectos pueden analizarse estudiando el caso de una esfera.

Para números de Reynolds bajos, la fuerza de frotamiento que actúa sobre
una esfera cumple la ecuación teórica, llamada ley de Stokes, que puede escribirse

(7.3)

Un tercio del frotamiento total se debe al frotamiento de forma y los otros
dos tercios corresponden al frotamiento de pared. De acuerdo con las Ecuacio-
nes (7.3) y (7.1),  el coeticiente  de frotamiento que predice la ley de Stokes es

CD = $5
Re, P

(7.4)
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En teoría, la ley de Stokes es válida solamente cuando NRe,  p es considerable-
mente menor que la unidad. En la práctica, como indica la parte izquierda de la
gráfica de la Figura 7.3, pueden utilizarse las Ecuaciones (7.3) y (7.4) con un error
pequeño, para números de Reynolds menores que 1. A las velocidades más bajas,
para las que se cumple la ley, la esfera se mueve a través del fluido deformándolo.
El esfuerzo cortante de pared es el resultado de las fuerzas viscosas solamente,
mientras que las fuerzas de inercia son despreciables. El movimiento de la esfera
afecta al fluido a distancias considerables de la misma, y si a una distancia
inferior a 20 o 30 diámetros de la esfera existe alguna pared sólida, es preciso
corregir la ley de Stokes para tener en cuenta el efecto de dicha pared. El tipo de
flujo descrito por esta ley se denominaflfìujo  reptante. La ley es especialmente útil
para calcular la resistencia de partículas pequeñas, tales como polvo o niebla,
moviéndose a través de gases o líquidos poco viscosos, o bien para el movimiento
de partículas mayores a través de líquidos muy viscosos.

A medida que el número de Reynolds sobrepasa el intervalo de la ley de
Stokes, se produce separación en un punto situado justamente delante del plano
ecuatorial, tal como se indica en la Figura 7.4a, y se forma una estela que ocupa
todo el hemisferio posterior. En el Capítulo 3 se ha visto que una estela se
caracteriza por una elevada pérdida por fricción. Por otra parte, da origen a un
gran frotamiento de forma, y en efecto, la mayor parte del frotamiento de forma
se origina como consecuencia de estelas. En una estela, la velocidad angular de
los vórtices, y por consiguiente su energía cinética de rotación, es elevada. De
acuerdo con el principio de Bernoulli, la presión en la estela es menor que en la
capa límite separada; en la estela se origina una succión con el componente del
vector de presión actuando en la dirección de flujo. El rozamiento de presión, y
por tanto el rozamiento total, es mucho mayor que si se aplicase la ley de Stokes.

Di recc ión

(al

(b)

Figura 7.4. Flujo alrededor
de una sola esfera,  mostrando
separación y formación de es-
tela: (a) flujo laminar en capa
limite; (6) flujo turbulento en
capa limite; B, punto de es-
tancamiento; C, punto de se-
paración. (Con autorización de
J. C. Hunsaker y B. G. Right-
mire, «Engineering Application
of Fluid Mechanicm,  pp. 202-
203, Copyright, 1947, McGraw-
Hill Book Company.)
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Para números de Reynolds moderados los vórtices se desprenden de la estela
de una manera regular, dando lugar aguas abajo del fluido a una serie de vórtices
móviles que se denomina «calle de vórtice». Sin embargo, para números de
Reynolds superiores a 2500, los vórtices ya no se desprenden de la estela. Se
forma una capa límite estable que se origina en el ápice, punto B de la Figura 7.4.
La capa límite crece y se separa, fluyendo libremente alrededor de la estela
después de la separación. Al principio el flujo en la capa límite es laminar, tanto
antes como después de la separación. El coeficiente de rozamiento es aproxima-
damente constante; tal como se muestra en la Figura 7.3, para esferas y cilindros
aumenta ligeramente con el número de Reynolds. Al aumentar todavía más el
número de Reynolds se produce la transición a la turbulencia, primeramente en
la capa límite libre y después en la capa limite que todavía esta adherida al
hemisferio frontal de la esfera. Cuando la turbulencia ocurre en esta última, el
punto de separación se desplaza hacia la parte trasera del cuerpo,  y la estela se
contrae, tal como se muestra en la Figura 7.46. Tanto la fricción como el
rozamiento disminuyen y la importante caída del coeficiente de rozamiento desde
0,45 hasta 0,l  para un número de Reynolds del orden de 250 000 es una conse-
cuencia del desplazamiento del punto de separación cuando la capa límite adheri-
da a la esfera se hace turbulenta. Para números de Reynolds superiores a 300 000
el coeficiente de rozamiento es aproximadamente constante.

El número de Reynolds para el cual la capa límite adherida se hace turbulenta
recibe el nombre de número de Reynolds crítico para el frotamiento. La curva
para esferas, que se representa en la Figura 7.3 se emplea solamente cuando el
fluido que se aproxima a la esfera no es turbulento, o bien cuando la esfera se
mueve a través de un fluido estático estacionario. Si el fluido que se aproxima es
turbulento, el número de Reynolds critico es afectado por la escala de turbulencia
y se hace menor a medida que la turbulencia aumenta. Por ejemplo, si la escala
de turbulencia, definida por lOOJm,  es del 2 por 100, el numero de Reynolds
crítico es del orden de 140 OO09.  Un método de medir la escala de turbulencia es
determinar el número de Reynolds crítico y utilizar la conocida relación entre las
dos magnitudes.

La curva de CD VS. NRe  para un cilindro infinitamente largo perpendicular al
flujo es mucho más parecida a la de una esfera, pero para bajos  números de
Reynolds CD no varía de forma inversamente proporcicnal  con NRe  debido al
carácter bidimensional del flujo alrededor del cilindro. Para cilindros cortos, tales
como pellets  catalíticos, el coeficiente de rozamiento está comprendido entre los
valores de esferas y cilindros largos y varía inversamente con el numero de
Reynolds para números de Reynolds muy bajos. Los distas no presentan la caída
del coeficiente de rozamiento para un número de Reynolds crítico debido a que,
una vez que se produce la separación en el borde frontal del disco, las corrientes
separadas no retornan a la parte trasera del disco y la estela no se estrecha
cuando la capa límite se hace turbulenta. Los cuerpos qut  presentan este tipo de
comportamiento reciben el nombre de cuerpos escarpados.  Para  un disco el
coeficiente de rozamiento CD  es aproximadamente la unidad  para números de
Reynolds superiores a 2000.

LOS coeficientes de rozamiento para partículas de formas  irregulares, tales
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como carbón o arena, son del mismo orden de magnitud que para esferas del
mismo tamaño nominal para números de Reynolds inferiores a 504. Sin embargo,
la curva de C, VS. NRe  se descompensa para NRe  x 100 y los valores de CD son de
2 a 3 veces los de esferas en el intervalo NRe  = 500 - 3000. Se han encontrado l’
resultados similares para partículas isométricas tales como cubos y tetraedros.

Rozamiento de forma y de forma aerodinámica. El rozamiento de forma se
puede minimizar forzando la separación hacia la puerta trasera del cuerpo. Esto
se consigue dándoles una forma aerodinámica. El método habitual de conseguirlo
consiste en darle una forma apropiada a la parte posterior del cuerpo, de modo
que al aumentar la presión en la capa límite, que es la causa fundamental de la
separación, se produzca gradualmente con el fin de amortiguar la separación. La
forma aerodinámica requiere generalmente una parte posterior puntiaguda. En la
Figura 7.5 se muestra una forma aerodinámica típica. Un cuerpo perfectamente
aerodinámico no formaría estela y el rozamiento de forma sería nulo o muy
pequeño.

Punto de estancamiento. Las líneas de corriente del fluido que pasan alrededor
del cuerpo que se representa en la Figura 7.5, indican que la corriente de fluido en
el plano de la sección, es separada por el cuerpo en dos partes, una que pasa por
la parte superior del cuerpo y otra por la inferior. La línea de corriente AB divide
las dos partes y termina en un punto determinado B, situado en la parte frontal
del cuerpo. Este punto se llama punto de estancamiento, y la velocidad en el
mismo es igual a cero. La Ecuación (4.26) puede escribirse suponiendo que el
flujo es horizontal y que la fricción a lo largo de la línea de corriente es desprecia-
ble. En la Ecuación (4.26) el fluido no distorsionado se identifica con el punto a y
el punto de estancamiento con el punto b. Entonces

(7.5)

Figura 7.5. Cuerpo aerodinámico: AB, linea de corriente para el punto de estancamiento.
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siendo pS = presión sobre el cuerpo en el punto de estancamiento
p0 = presión en el fluido no distorsionado
u,,  = velocidad del fluido no distorsionado

El incremento de presión pS - pe, para la línea de corriente que pasa por el
punto de estancamiento, es mayor que para cualquier otra línea de corriente,
debido a que en este punto toda la carga de velocidad se convierte en carga de
presión.

Presión de estancamiento. La Ecuación (7.5) puede utilizarse para fluidos com-
presibles a bajos números de Mach pero se hace cada vez más inexacta cuando
Nhla es superior a aproximadamente 0,4.  El valor adecuado de la presión pS  es la
presión de estancamiento isentrópica, definida como la presión del gas cuando la
corriente pasa isentrópicamente hasta el reposo, y se calcula a partir de las
ecuaciones del Capítulo 6 en la forma que se indica a continuación. A partir de la
Ecuación (6.24),

l- l/v Tz-2
T,

(7 .6)

donde pS = presión de estancamiento
T,  = temperatura de estancamiento
T, = temperatura de la corriente que se acerca

A partir de la Ecuación (6.43),  T,  = T,,  Tb = T,, NMa,a  = 0 y NMa,  b = NM,,  o,

Y

T2~ 1 ++$.,
T,

& = 1 + Y - 1 N;, o lK1-lh)

P o ( 2 ’ 1

(7 .7)

(7 .8)

La Ecuación (7.8) puede ponerse en la misma forma que la Ecuación (7.5)
restando la unidad de ambos miembros y desarrollando el segundo miembro de
la Ecuación (7.8) por el teorema del binomio. Después de sustituir y simplificar,
utilizando la relación para N,, dada por la Ecuación (6.18),  y multiplicando por
po/po,  se obtiene

Nii  o 2-Y

l+-c+-
N;a,o  + ...

24 (7.9)

La comparación de la Ecuación (7.9) con la Ecuación (7.5) indica que el término
entre paréntesis es el factor de corrección para convertir la Ecuación (7.5) en una
forma adecuada para fluidos compresibles en el intervalo 0 < N,, < l,O.
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FRICCION EN EL FLUJO A TRAVES DE LECHOS
DE SOLIDOS

En numerosos procesos técnicos circulan líquidos o gases a través de lechos de
partículas sólidas. Son ejemplos importantes de estos procesos en operaciones
básicas, la filtración y el flujo en contracorriente de las dos fases, líquida y
gaseosa, a través de torres de relleno. En filtración, el lecho de sólidos está
formado por pequeñas partículas que se separan del líquido mediante una tela
filtrante o un tamiz tino. En otros procesos, tales como en el cambio iónico  o en
reactores catalíticos, un único fluido (líquido o gas) se mueve a través de un lecho
de sólidos granulares. La filtración se estudia en el Capítulo 30 y las torres de
relleno en el Capítulo 22. El presente estudio se limita al flujo de una sola fase
fluida a través de una columna de partículas sólidas estacionarias.

La resistencia al flujo de un fluido a través de los huecos de un lecho de
sólidos, es la resultante del frotamiento total de todas las partículas del lecho.
Dependiendo del número de Reynolds D,,Ge/p,  el flujo puede ser laminar o
turbulento y puede haber frotamiento de forma, separación y formación de estela.
Igual que en el frotamiento debido a una única partícula sólida, no hay transición
brusca entre el flujo laminar y turbulento, como ocurre para el caso de flujo a
través de conducciones de sección transversal constante.

Aunque se han realizado progresos para relacionar la caída total de presión a
través de un lecho de sólidos con el frotamiento de las partículas individuales ’ *,
los métodos de correlación más corrientes se basan en estimar el frotamiento
total del fluido sobre las superficies sólidas, que forman los canales tortuosos del
lecho de partículas. Se supone que los canales reales pueden sustituirse por un
conjunto de conducciones idénticas paralelas, cada una de ellas con sección
transversal variable. Se supone también que el radio hidráulico medio de los
canales es el apropiado para tener en cuenta las variaciones de la sección trans-
versal y forma del canal, y que el frotamiento total por unidad de área de la pared
del canal es igual a la suma de dos tipos de fuerza: (1) las fuerzas de frotamiento
viscoso y (2) las fuerzas de inercia. A la vista de la complejidad de los fenómenos
que intervienen en el frotamiento, probablemente es ésta una simplificación
excesiva, por lo cual es preciso comprobar mediante experimentación la forma de
la ecuación final que se obtiene. Por otra parte se supone que las partículas están
dispuestas al azar, sin orientación preferente de las partículas individuales; que
los efectos de rugosidad no son importantes; que todas las partículas tienen el
mismo tamaño y forma y que los efectos finales de pared son despreciables. Esta
última suposición significa que, el número de partículas a la entrada del fluido y
próximas a la pared son pocas en relación con el número total de partículas del
lecho. Esta suposición es válida cuando el diámetro y la altura del lecho son
grandes en comparación con el diámetro de las partículas individuales.

Se ha indicado en la Ecuación (5.17),  que las fuerzas cortantes de viscosidad
por unidad de área, pueden escribirse en la forma
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siendo k, = constante
rH  = radio hidráulico
p = viscosidad
7 = velocidad en el canal

A, = área de los límites del canal

En esta ecuación, se emplea el radio hidráulico rH  en lugar de D y la constante 8
está incluida en la constante empírica k,. A velocidades elevadas se hacen gran-
des las fuerzas de inercia, las fuerzas de viscosidad resultan despreciables y la
viscosidad deja de ser un parámetro. Esto equivale a la existencia de un factor de
fricción constante; por tanto, según la Ecuación (5.7),  la fuerza inercia1 por
unidad de área puede escribirse en la forma

siendo k, una constante empírica de proporcionalidad que incluye al factor de
fracción y otras constantes.

Suponiendo que las fuerzas de viscosidad y de inercia son aditivas, se obtiene
para la fuerza total ejercida por el fluido sobre el lecho de sólidos Fo

+ k2pP2 (7 .10)

La velocidad V de la Ecuación (7.10) es la velocidad media a través de los
canales del lecho. Es más conveniente utilizar &,  la velocidad de la corriente
justamente antes de encontrarse con la primera capa de sólidos. La configuración
ordinaria de un lecho de relleno es la de una gran carcasa cilíndrica, con una
rejilla de soporte situada a una cierta distancia del fondo de la torre, con el lecho
de sólidos soportados sobre la rejilla. La velocidad P0 se denomina con frecuen-
cia velocidad superficial o de torre vacía, y corresponde a la velocidad de ascenso
(o descenso) en la sección situada debajo de la rejilla (o bien en la torre vacía por
encima del lecho). La velocidad P se puede calcular a partir de V, utilizando la
porosidad o fracción de huecos E.  La porosidad se define como la relación entre el
volumen de huecos del lecho y el volumen total (huecos más sólido) del lecho. Sin
embargo, en un relleno dispuesto al azar, la relación entre la sección transversal
de todos los canalillos  y la sección transversal total de la torre vacía es igual a la
porosidad, lo que conduce a la ecuación

-
v=!i

E
(7 .11)

El valor de E  depende de la forma y la distribución de tamaños de las partículas,
la relación entre el diámetro de las partículas y el diámetro del lecho, así como
del método utilizado para formar el lecho de partículas. Habitualmente se deter-
mina midiendo la cantidad de agua que se requiere para rellenar los huecos del
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lecho y comparando con el volumen total calculado para el lecho. Si las partícu-
las son porosas, habrá que descontar el agua retenida por las partículas, de forma
que E  representa la fracción externa de huecos del lecho.

El área total viene dada por

A, = Npsp (7.12)

siendo N,  = número total de partículas del lecho
sp  = área de una partícula

El número de partículas viene también dado por el volumen total de sólidos
contenidos en la torre dividido por u,,, el volumen de una partícula. Si L es la
altura total del lecho y S,,  la sección de la torre vacía, el volumen total de sólidos
es S,L(l - E),  y

N = SoL(l  - 4
P

VP

(7 .13)

Eliminando Np  de la Ecuación (7.12) mediante la Ecuación (7.13) se obtiene

A = SOLU  - Ebp
s

VP

(7 .14)

En el Capítulo 5 se ha detinido el radio hidráulico rH como la relación entre la
sección transversal de la conducción y el perímetro de la misma. Si el numerador
y denominador de esta relación se multiplican por L, rH  se transforma en la
relación entre el volumen de huecos de la torre y el área total de sólidos. El
volumen de sólidos es SOL&.  Por tanto, utilizando la Ecuación (7.14),  se obtiene

&LE &LE
TH=-= EVP

AS S,L(l - E)Sp/Up = (1 - &)Sp
(7 .15)

Pueden sustituirse ahora v de la Ecuación (7.1 l),  A, de la Ecuación (7.14) y rH de
la Ecuación (7.15) en la Ecuación (7.10) para obtener

Fsc  = soL’L(l - Ebp hPro(l

E2Vp

- E)Sp + k  pz
2 0

UPP 1 (7 .16)

La caída de presión en el lecho Ap puede utilizarse en vez de la fuerza total Fo
teniendo en cuenta que esta fuerza tiene que ser igual al producto de la caída de
presión por el área de la sección transversal de los canalillos  SOR.  Por tanto,

Ap &SO  = FD (7 .17)
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Eliminando Fo de las Ecuaciones (7.16) y (7.17) se obtiene

AP  g,
PL

(7 .18)

Dihmetro equivalente de una partícula; esfericidad. El diámetro equivalente de
una partícula no esférica se define como el diámetro de una esfera que tiene el
mismo volumen que la partícula. La esfericidad QS es la relación entre la super-
ficie de esta esfera y la superficie real de la partícula. Puesto que para una esfera

SP = rcD;  y  vp = &D$ resulta que, para una partícula

(7 .19)

En la Tabla 26.1 se presentan valores de la esfericidad para distintos materiales.
Ergun ha correlacionado datos experimentales para demostrar que en la

Ecuación (7.18) los valores de k, y k, son 150/36  y 1,75/6 respectivamente. Con la
sustitución de estos valores y la eliminación de sp/vp  de la Ecuación (7.18) por la
Ecuación (7.19) obtenemos

(7.20)

La Ecuación (7.20) recibe el nombre de ecuación de Ergun.  Fue obtenida
ajustando los datos para esferas, cilindros y sólidos triturados, tales como coque
y arena. Para anillos Raschig y monturas Berl, que tienen porosidades de 055 a
0,75,  la Ecuación (7.20) predice caídas de presión menores que las que se encuen-
tran experimentalmente; tampoco cumple bien para otros rellenos de torres de
área superficial y porosidad elevadas.

Mediante el primer miembro de la Ecuación (7.20) se puede definir un factor
de fricción para un lecho de relleno,

(7 .21)

Excepto por lo que respecta a la constante 2, la esfericidad y la función ~~/(l  - E)
de la porosidad, f, tiene la misma forma que el factor de fricción f para una
conducción, tal como lo define la Ecuación (5.74. Utilizando la Ecuación (7.2)
para el número de Reynolds de la partícula, la Ecuación (7.20) puede expresarse
como

f,= <DN '
15OU  - 4 + 175

=  Re,p
(7.22)

La Ecuación (7.22) tiene una interpretación sencilla. Para bajos números de
Reynolds, 1,715  es despreciable en comparación con el término del número de
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Reynolds. Esto implica que las fuerzas viscosas son controlantes y que las fuerzas
inerciales carecen de importancia. La Ecuación (7.20) puede escribirse para este
caso como

(7.23)

que recibe el nombre de ecuación de Kozeny-Carman  y por razones obvias es una
ecuación de flujo laminar que ha de utilizarse para NRe  menores que aproximada-
mente 1,O. Indica que para un sistema determinado la velocidad de flujo es
directamente proporcional a la caída de presión. Este enunciado se conoce
también como ley de Darcy.

Para números de Reynolds elevados, superiores a aproximadamente 1000, el
primer término del segundo miembro de la Ecuación (7.22) desaparece, ya que las
fuerzas viscosas resultan despreciables y controlan las fuerzas inerciales. La Ecua-
ción (7.20) se transforma entonces en

AP  g,  @sD$
-72 ~ = 1,75
pLV, 1 - E

(7.24)

que es la llamada ecuación de Blake-Plummer.
Para números de Reynolds comprendidos entre 1 y 1000 debe utilizarse la

Ecuación (7.20).

Mezclas de partículas. La Ecuación (7.20) puede utilizarse para lechos formados
por una mezcla de partículas de diferente tamaño empleando, en vez de D,, el
diámetro medio superficial iI, de la mezcla. Este diámetro medio puede calcularse
a partir del número de partículas Ni en cada intervalo de tamaños o a partir de la
fracción de masa xi  en cada intervalo de tamaños

(7.25)

(7.26)

Fluidos compresibles. Cuando la variación de la densidad del fluido es pequeña
-y rara vez la caída de presión es suficientemente grande para que varíe la
densidad en forma apreciable- se puede utilizar la Ecuación (7.20) para calcular
los valores de V, a la entrada y a la salida, y calcular la media aritmética de
ambos.
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MOVIMIENTO DE PARTICULAS A TRAVES DE FLUIDOS

En muchas etapas de los procesos de ingeniería, especialmente en separaciones
mecánicas, interviene el movimiento de partículas sólidas o gotas líquidas a
través de un fluido. El fluido puede ser un gas o un líquido, y puede estar en
movimiento o en reposo. Son ejemplos la eliminación de polvos y humos del aire
o de gases de combustión, la eliminación de sólidos contenidos en líquidos
residuales para poder verterlos en los desagües públicos y la recuperación de
nieblas ácidas a partir de los gases residuales procedentes de plantas industriales.

Mechica  del movimiento de partículas. El movimiento de una partícula a través
de un fluido requiere una fuerza externa que actúe sobre la partícula. Esta fuerza
puede provenir de la diferencia de densidad entre la partícula y el fluido, o puede
ser el resultado de campos eléctricos o magnéticos. En esta sección solamente se
considerarán fuerzas gravitacionales o centrífugas derivadas de diferencias de
densidad.

Sobre una partícula que se mueve en el seno de un fluido actúan tres fuerzas;
(1) la fuerza externa, gravitacional o centrífuga; (2) la fuerza de flotación, que es
paralela a la fuerza externa pero de sentido contrario, y (3) la fuerza de rozamien-
to que aparece siempre que hay movimiento relativo entre la partícula y el fluido.
La fuerza de rozamiento actúa en la dirección del movimiento pero en sentido
contrario.

En el  caso general, la dirección del movimiento de la partícula con relación al
fluido puede no ser paralela a la dirección de las fuerzas externa y de flotación, y
la fuerza de rozamiento puede formar un ángulo con las otras dos. En este caso,
que recibe el nombre de movimiento bidimensional, es preciso descomponer el
rozamiento en sus componentes, lo cual complica el tratamiento de la mecánica
de la partícula. Se dispone de ecuaciones para el movimiento bidimensional Io,
pero en este libro solamente se considerará el movimiento unidimensional en el
que las líneas de acción de todas las fuerzas que actúa sobre la partícula son
colineales.

Ecuaciones para el movimiento unidimensional de una particula  a través de un
fluido. Consideremos una partícula de masa m  que se mueve a través de un
fluido bajo la acción de una fuerza externa F,. Sea u la velocidad de la partícula
con relación al fluido, Fb  la fuerza de flotación sobre la partícula y FD  el roza-
miento. Por tanto, la fuerza resultante que actúa sobre la partícula es Fe - Fb  -
- F,, la aceleración de la partícula es du/dt,  y según la Ecuación (1.35),  puesto que
m es constante,

m  du- -  =
gc  dt

F, - Fb  - F,, (7.27)

La fuerza externa puede expresarse como el producto de la masa por la acelera-
ción a, de la partícula debida a esta fuerza, y
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(7.28)

Según el principio de Arquímedes, la fuerza de flotación es igual al producto de la
masa de fluido desplazada por la aceleración debida a la fuerza externa. El
volumen de la partícula es m/p,, siendo pp la densidad de la partícula, y las
partículas desplazan este mismo volumen de fluido. La masa de fluido desplazado
es (m/p,)p, siendo p la densidad del fluido. Por tanto, la fuerza de flotación es

IÍb = zf
Según la Ecuación (7.1),  la fuerza de rozamiento es

F
D

= CD&‘-%

2&

(7.29)

(7.30)

donde CD  = coeficiente de rozamiento, adimensional
A, = área proyectada de la partícula, medida en un plano perpendicu-

lar a la dirección de movimiento de la partícula
240 = u

Sustituyendo las fuerzas de las Ecuaciones (7.28) a (7.30) en la Ecuación (7.27),
se obtiene

du Pa,-za  --_ CDU~PA, aPp-
2m = ’ pP

CDU'  PA,

dt ' PP 2m
(7 .31)

Movimiento debido a la fuerza gravitacional. Si la fuerza externa es la de la
gravedad, a, es g, la aceleración de la gravedad, y la Ecuación (7.31) se transfor-
ma en

du PP - P

x=gP,-

Gu2pA,
2m

(7.32)

Movimiento en un campo centrifugo. Siempre que se varía la dirección del
movimiento de una partícula, se origina una fuerza centrífuga. Según la fisica
elemental, la aceleración producida por una fuerza centrífuga en el movimiento
circular es igual a

a, = t-co2 (7.33)

siendo r = radio de giro de la partícula
o = velocidad angular, rad/s
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Sustituyendo en la Ecuación (7.31) se obtiene

163

du ZPP-p

x=rw  Pp-
Cs PA,

2 m (7.34)

En esta ecuación u es la velocidad de la partícula con relación al fluido y está
dirigida hacia fuera, a lo largo del radio.

Velocidad límite. En la sedimentación por gravedad, g es constante. Por otra
parte el frotamiento aumenta siempre con la velocidad. La Ecuación (7.32) indica
que la aceleración disminuye con el tiempo y tiende a cero. La partícula alcanza
rápidamente, por tanto, una velocidad constante, que es la máxima alcanzable  en
estas condiciones y que se denomina velocidad límite. Para la sedimentación por
gravedad, se halla la ecuación de la velocidad límite u, haciendo du/dt  = 0. Se
tiene entonces, de la Ecuación (7.32)

2.4,  =
J

2dp, - Am
A,P$DP

(7.35)

En el movimiento debido a una fuerza centrífuga, la velocidad depende del
radio y la aceleración no es constante, si la partícula se mueve con respecto al
fluido. Sin embargo, en muchos casos prácticos en los que se emplea la fuerza
centrífuga, du/dt  es pequeño en comparación con los otros términos de la Ecua-
ción (7.34) y si du/dt  se desprecia, puede definirse, para un radio determinado, una
«velocidad límite» mediante la ecuación

J
2rm(p, - Pb24,  = 0

A,P,&P

Coeficiente de rozamiento. Para el uso cuantitativo de las Ecuaciones (7.31) a
(7.36) es necesario disponer de valores numéricos del coeficiente de rozamiento
CD.  La Figura 7.3, que muestra el coeficiente de rozamiento como una función del
número de Reynolds, corresponde a esta relación. En la Figura 7.6 se reproduce
una parte de la curva de CD  VS. NRe  para esferas. Sin embargo, la curva de la
Figura 7.6 solamente es aplicable en condiciones restringidas. La partícula ha de
ser una esfera sólida, estar lejos de otras partículas y de las paredes del recipiente,
de forma que no se distorsione el modelo de flujo alrededor de la partícula, y
además la partícula ha de moverse con su velocidad límite con respecto al fluido.
Los coeficientes de rozamiento para partículas que aceleran son considerable-
mente mayores que los que se muestran en la Figura 7.6, de tal forma que una
partícula que se deja caer en un fluido tarda más en alcanzar la velocidad límite
que lo que predicen los valores de CD para estado estacíonario6.  Por otra parte,
cuando se inyectan partículas en una corriente que se mueve rápidamente, las
partículas aceleran menos de lo que cabría esperar, y los coeficientes de roza-
miento son en este caso menores que los normales. Sin embargo, para la mayor

(7.36)
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0.1
1 1 0 lo2 103 1 0 ' 105

NRB. P = D,u,P~P

Figura 7.6. Coeficientes de rozamiento para esferas.

parte de los procesos en los que intervienen pequeñas partículas o gotas, el
tiempo de aceleración hasta la velocidad límite es muy pequeño y con frecuencia
se ignora en el análisis del proceso*.

Las variaciones en la forma de la partícula pueden tenerse en cuenta obte-
niendo curvas separadas de Cr,  VS. NRe,  p para cada forma, tal como se muestra en
la Figura 7.3 para cilindros y discos. Sin embargo, tal como se ha indicado
anteriormente, las curvas para cilindros y discos de la Figura 7.3 solamente son
aplicables para una orientación especificada de la partícula. En el movimiento
libre de partículas no esféricas a través de un fluido la orientación está cambian-
do constantemente. Este cambio consume energía, dando lugar a un aumento del
rozamiento efectivo sobre la partícula, y CD es mayor que para el movimiento del
fluido sobre una partícula estacionaria. Como consecuencia, la velocidad límite,
especialmente con discos y partículas de forma parecida, es menor que la que se
predeciría  a partir de las curvas para una orientación determinada.

En el tratamiento que sigue se supondrá que las partículas son esféricas, si
bien una vez que se conocen los coeficientes de rozamiento para el movimiento
libre de las partículas son aplicables los mismos principios a cualquier otra
forma39  r’.

Cuando la partícula está a suficiente distancia de los límites del recipiente y de
otras partículas, de forma que no afectan a su caída, el proceso recibe el nombre
de sedimentación libre. Si el movimiento de las partículas está impedido por otras
partículas, lo que ocurrirá cuando las partículas estén próximas entre sí aun
cuando no lleguen a tocarse, el proceso recibe el nombre de sedimentación
impedida. El coeficiente de rozamiento en la sedimentación impedida es mayor
que en la sedimentación libre.
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Si las partículas son muy pequeñas aparece el movimiento browniano, que es
un movimiento al azar debido a las colisiones de la partícula con las moléculas de
fluido que la rodean. Este efecto se hace apreciable para tamaños de partícula del
orden de 2 a 3 ,xrn  y predomina sobre la fuerza de gravedad para tamaño de la
partícula de 0,l  Pm o inferior. El movimiento al azar de la partícula tiende a
suprimir el efecto de la fuerza de la gravedad de forma que no se produce la
sedimentación. La aplicación de una fuerza centrífuga reduce el efecto relativo del
movimiento browniano.

Movimiento de partículas esféricas. Si las partículas son esferas de diámetro D,,

Y A,  = 3
4

( 7 . 3 8 )

Sustituyendo m y A,  de las Ecuaciones (7.37) y (7.38) en la Ecuación (7.35) se
obtiene la ecuación para la sedimentación por gravedad de esferas

u,  =
J

Wp,  - PP,

3CDP
(7 .39)

En el caso general, la velocidad límite se puede obtener por tanteo estimando
NRe,p  para obtener un valor estimativo inicial de Cr,.  Para los casos límites de
números de Reynolds muy elevados se pueden utilizar ecuaciones para obtener
directamente u,.

Para bajos números de Reynolds, el coeficiente de rozamiento varía de forma
inversamente proporcional con NRe,  p y las ecuaciones para C,, FD  y u, son

CD  = @Et
Re, P

( 7 . 4 0 )

F
D

= 37wPp (7 .41)
gc

u,  = gD;(p,  - P)

18~
( 7 . 4 2 )

La Ecuación (7.42) se conoce como ley de Stokes y es aplicable para números de
Reynolds de la partícula inferiores a LO. Para MRe, p = LO, CD  = 26,5 en vez de
24,0 según la Ecuación (7.40) y, puesto que la velocidad límite depende de la raíz
cuadrada del coeficiente de rozamiento, la ley de Stokes comete un error del
5 por 100 en este punto. La Ecuación (7.42) puede modificarse para predecir
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la velocidad de una pequeña esfera en un campo centrífugo sustituyendo g
por rco2.

Para 1000 < NRe,p < 200 000 el coeficiente de rozamiento es aproximada-
mente constante y las ecuaciones son

CD = 0,44 (7.43)

F
D
= 0,055xD;u:p

gc
(7.44)

24,  = 1,75 gD,(p,  - P)
J P

La Ecuación (7.45) es la ley de Newton y se aplica solamente para partículas
relativamente grandes que caen en gases o fluidos de baja viscosidad.

Criterios para el régimen de sedimentación. Para identificar el intervalo en el que
está comprendido el movimiento de la partícula, se elimina el término de veloci-
dad del número de Reynolds sustituyendo U, de la Ecuación (7.42) para obtener,
en el intervalo de la ley de Stokes

N D,u,P
Re,p  =  -  =

D;gp(  p,  - P)
P 18~~

(7.46)

Para aplicar la ley de Stokes, NRe,  p ha de ser menor que 1,O. Con el fin de obtener
un criterio conveniente K,

Por tanto, a partir de la Ecuación (7.46),  NRe,  p = K3/18.  Tomando NRe,  p igual a
1,0 y resolviendo se obtiene K = 18 ll3 = 2,6.  Si se conoce el tamaño de la
partícula se puede calcular K a partir de la Ecuación (7.47). Si el valor así
calculado de K es menor que 2,6  es aplicable la ley de Stokes.

La sustitución de U, de la Ecuación (7.45) indica que para el intervalo de la ley
de Newton NRepp  = 1 75K's'.  Tomando esto igual a 1000 y despejando se
obtiene K = 68,9.  Por ianto, si K es mayor que 68,9  pero menor que 2360 se
aplica la ley de Newton. Cuando K es mayor que 2360 el coeficiente de rozamien-
to puede cambiar bruscamente para pequeñas variaciones de la velocidad de
flujo. Para estas condiciones, así como en el intervalo comprendido entre la ley de
Stokes y la ley de Newton (2,6  < K < 68,9),  la velocidad límite se calcula a partir
de la Ecuación (7.39) utilizando un valor de CD  obtenido por tanteo en la Figu-
ra 7.6.
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Ejemplo 7.1. (n) Estímese la velocidad límite para particulas  de caliza de 80 a 100
mallas ( pp  = 2800 kg/m3)  que sedimentan en agua a 30 “C. (b) iCuál sería la velocidad
en un separador centrifugo en el que la aceleración fuese SOg?

SOLUCIÓN

(u)  A partir del Apéndice 20

D,  para 100 mallas = 0,147 mm

D,  para 80 mallas = 0,175 mm

Diámetro medio D,  = 0,161 mm

A partir del Apéndice 14, p = 0,801 cP;  p  = 62,16  lb/pie3  o 9957 kg/m3.  Para
encontrar la ley de sedimentación que es aplicable se calcula el criterio K [EC. (7.47)]:

1’3
K = 0,161 x 1O-3

9,80665 x 995,7(2800  - 995,7)
(0,801 x 10-3)2 1

= 4,86

que es ligeramente superior al intervalo de la ley de Stokes. Suponiendo Ne,,  p  = 5, a
partir de la Figura 7.6, Cr, = 7,2, y a partir de la Ecuación (7.39)

u,  =
[

4  x  9,80665(2800  - 995,7)0,161  x 1O-3
3 x 7,2 x 995,7 1 1’2

= 0,0231  m/s

Comprobación:

0,161
x 1O-3 x

N 0,0231
x

995,7
Re,p

=
0,801 x 1O-3

= 4,62

que concuerda satisfactoriamente.
(b) Utilizando a, = 50g en vez de g en la Ecuación (7.47),  y puesto que sólo

cambia la aceleración, K = 4,86 x 50 ‘j3 = 17,91,  que todavia está comprendido en el
intervalo de sedimentación intermedia. Estimando NRe,  p  = 90, a partir de la Figu-
ra 7.6, C,  = f,15 y

[

4  x  9,80665  x  50(2800  - 995,7)0,161  x 1O-3 “ 2
24, =

3 x 1,15 x 995,7 1
= 0,41 m/s

Comprobación:

xN 0,161 x 1O-3 x 0,410 995,7
ae,p

= =
0,801

82 1
x 1O-3

Este resultado concuerda suficientemente bien con el valor supuesto de 90, habida
cuenta de la incertidumbre en el efecto de la forma de la partícula. Para este número
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de Reynolds  CD es un 20 por 100 mayor para partículas irregulares que para esferas, y
C,  = 1,20 x 1,15 = 1,38. El valor estimado de u,  es por tanto 0,410 x (1,15/1,38)1/2  =
= 0,31  m/s.

Sedimentación impedida. En la sedimentación impedida los gradientes de veloci-
dad alrededor de cada partícula están afectados por la presencia de las partículas
más próximas de forma que no son aplicables las correlaciones del rozamiento
normal. Por otra parte, las partículas al sedimentar desplazan líquido, que fluye
hacia arriba y da lugar a que la velocidad de la partícula con relación al fluido
sea mayor que la velocidad absoluta de sedimentación. Para una suspensión
uniforme, la velocidad de sedimentación U, puede estimarse a partir de la veloci-
dad límite para una partícula aislada utilizando la ecuación empírica de Maude y
Whitmore 14:

u,  = U,(E)

Tabla 7.1. Exponente de la
Ecuación (7.48)

Nue.  p = D&PIP n

091 496
1 493

10 377
102 390
103 2s

El exponente n varía desde aproximadamente 4,6  en el intervalo de la ley de
Stokes hasta 2,5  en la región de la ley de Newton, tal como muestra la Tabla 7.1.
Para partículas muy pequeñas la relación u,/u, es 0,62 para E  = 0,9 y 0,095 para
E = 0,6.  Para partículas grandes las correspondientes relaciones son u,/ut = 0,77
y 0,28;  el efecto de la sedimentación impedida no es tan pronunciado debido a
que el espesor de la capa límite es una pequeña fracción del tamaño de la
partícula. En todo caso la Ecuación (7.48) deberá utilizarse con precaución
puesto que la velocidad de sedimentación depende también de la forma de la
partícula y de la distribución de tamaños. Para el diseño riguroso de una cámara
de sedimentación es preciso disponer de datos experimentales.

Si partículas de un determinado tamaño sedimentan a través de una suspen-
sión de sólidos mucho más finos, la velocidad límite de las partículas más grandes
deberá calcularse utilizando la densidad y la viscosidad de la suspensión. La
Ecuación (7.48) puede utilizarse entonces para estimar la velocidad de sedimenta-
ción tomando E  como la fracción en volumen de la suspensión fina y no la
fracción total de huecos. Se utilizan suspensiones muy finas de arena en agua
para separar carbón de minerales pesados, y la densidad de la suspensión se
ajusta hasta un valor ligeramente superior a la del carbón con el fin de que las
partículas de carbón asciendan hacia la superficie mientras que las del mineral
caigan al fondo.
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La viscosidad de una suspensión también se ve afectada por la presencia de la
fase dispersa. Para suspensiones de partículas sólidas que fluyen libremente, la
viscosidad efectiva pL, puede estimarse a partir de la relación 16’

PS 1 + 0,5(1  - E)-=
P E4

La Ecuación (7.49) solamente es aplicable cuando E > 0,6 y es más exacta cuando
E > 0,9.

Ejemplo 7.2. Se decantan partículas de esfalerita (densidad relativa = 4,00) por
gravedad en tetracloruro de carbono (CCl,) a 20 “C (densidad relativa = 1,594). El
diámetro de las partículas de esfalerita es 0,004 in.  (0,lO mm). La fracción en volumen
de esfalerita en CCl,  es 0,20.  iCuál será la velocidad de sedimentación de la esfalerita?

SOLUCI6N

La diferencia de densidades relativas entre las partículas y el líquido es 4,00 - 1,594 =
= 2,406. La diferencia de densidades pP - p es 62,37  x 2,406 = 150,06  lb/pie3.  La
densidad del CCl,  es 62,37  x 1,594 = 99,42  lb/pies3.  La viscosidad del CCl,  a 20 “C,
a partir del Apéndice 10, es 1,03 cP. Según la Ecuación (7.47) el criterio K es

K 0,004 32,174 x 99,42 x 1’3= 150,06 1 =
12 (JO3

3 35
x 6,72  x 10-4)2

La sedimentación casi transcurre en el intervalo de la ley de Stokes. La velocidad
límite de sedimentación libre de una partícula de esfalerita, según la Ecuación (7.42)
será

32,174 x (0,004/12)' x 150,06
u, =

18 x 1,03  x 6,72 x 1O-4

= 0,043 pies/s

La velocidad límite de sedimentación impedida se obtiene a partir de la Ecua-
ción (7.48). El número de Reynolds de la partícula es

N 0,004
x

0,043
x

62,37
x

1,594Re.p = =
12 x 1,03 x 6,72  x 1O-4

2,06

Interpolando en la Tabla 7.1 se obtiene n = 4,05.  A partir de la Ecuación (7.48),
u,  = 0,043 x 0,84,05 = 0,017 pies/s  (5,18  mm/s).

Sedimentación y ascenso de gotas y burbujas. Contrariamente a lo que ocurre
con partículas sólidas, las gotas de un líquido disperso o las burbujas de un gas
pueden cambiar de forma a medida que se mueven en una fase continua. El
rozamiento de forma tiende a aplanar las gotas, pero la tensión superficial se
opone a este efecto. Debido a su gran energía superficial por unidad de volumen,
las gotas o burbujas menores que aproximadamente 0,5 mm son casi esféricas y
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tienen coeficientes de rozamiento y velocidades límite aproximadamente iguales
que las esferas sólidas. El coeficiente no es exactamente el mismo debido a que la
fricción de superficie tiende a desarrollar modelos de circulación en el interior de
la gota que cae, y el movimiento de la interfase gas-líquido da lugar a que el
rozamiento total sea algo menor que en el caso de una esfera rígida. Sin embargo,
las impurezas que se concentran en la interfase inhiben el movimiento de ésta, de
forma que solamente en sistemas muy puros se encuentran coeficientes de roza-
miento menores.

Las gotas de uno a unos pocos milímetros de diámetro están algo aplastadas
en la dirección de flujo y caen más lentamente que una esfera del mismo volumen.
(La forma familiar de las lágrimas de los caricaturistas es totalmente imaginaria.)
Al aumentar más el tamaño, las gotas se transforman en elipsoides aplastados o
adquieren formas achatadas. El coeficiente de rozamiento aumenta con el núme-
ro de Reynolds y la velocidad límite puede pasar por un máximo al aumentar el
tamaño de la gota, tal como muestra la Figura 7.7. Los datos de la Figura 7.7 son
para burbujas de aire que se mueven con relación a agua que circula con flujo
turbulento, y las velocidades relativas son ligeramente superiores que las corres-
pondientes para el líquido en reposo. Sin embargo, los resultados publicados
para burbujas de aire en agua no concuerdan bien entre sí, debido probablemente
a diferencias en la pureza del agua, a los efectos de pared y a las técnicas de
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Figura 7.7. Velocidad de  ascenso de  burbujas  de  a i re  en agua a  7 0  “ F .  [Con autor i zac ión
de J. L. L. Baker, y B. T. Chao, AZChE,  J., ll:268 (1965).]
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medida utilizadas. Una corriente de burbujas formadas en rápida sucesión en una
boquilla central ascienden más rápidamente que una sola burbuja debido a que
las burbujas provocan un flujo ascendente del líquido en la región central. Un
efecto semejante se encuentra para burbujas formadas en un electrodo vertical de
una celda de electrólisis. Una multitud de burbujas uniformemente distribuidas
sobre la sección transversal del aparato ascienden en general más lentamente que
burbujas aisladas, debido al efecto de la sedimentación impedida. En algunos
casos se han encontrado velocidades más altas para un conjunto de burbujas en
una pequeña columna, pero esto puede haberse debido a la presencia ocasional
de grandes burbujas o masas de gas que ascienden por el centro5.  En Tavlarides
et al. l9 puede encontrarse más información sobre fenómenos de burbujas y gotas.

FLUIDIZACION

Cuando un líquido o un gas pasan a muy baja velocidad a través de un lecho de
partículas sólidas, las partículas no se mueven y la caída de presión viene dada
por la ecuación de Ergun (7.20). Si la velocidad del fluido se aumenta progresiva-
mente, aumenta la caída de presión y el rozamiento sobre las partículas indivi-
duales y, eventualmente, las partículas comienzan a moverse y quedan suspendi-
das en el fluido. Las expresiones «fluidización» y «lecho fluidizado» se utilizan
para describir la condición de las partículas completamente suspendidas, toda vez
que la suspensión se comporta como un fluido denso. Si el lecho está inclinado la
superficie superior permanece horizontal y los objetos grandes flotarán o descen-
derán en el lecho, dependiendo de su densidad relativa a la de la suspensión. Los
sólidos fluidizados pueden descargarse del lecho a través de tuberías y válvulas
como un líquido, y esta fluidez es la principal ventaja del uso de la fluidización
para el tratamiento de sólidos.

Condiciones para la fluidización. Consideremos un tubo vertical parcialmente
lleno con un tino material granular tal como un catalizador de craqueo como el
que se muestra en la Figura 7.8. El tubo está abierto por la parte superior y tiene
una placa porosa en el fondo para soportar el lecho de catalizador y para
distribuir uniformemente el flujo en toda la sección transversal. El aire entra por
debajo de la placa distribuidora con una baja velocidad de flujo y asciende a
través del lecho sin dar lugar a ningún movimiento de las partículas. Si las
partículas son muy pequeñas el flujo en los canalillos  existentes entre ellas será
laminar y la caída de presión a través del lecho será proporcional a la velocidad
superficial V, [Ec.  (7.23)].  A medida que aumenta gradualmente la velocidad,
aumenta la caída de presión, pero las partículas no se mueven y la altura del
lecho permanece invariable. Para una cierta velocidad, la caída de presión a
través del lecho equilibra la fuerza de gravedad sobre las partículas, o peso del
lecho, y un posterior aumento de la velocidad provoca el movimiento de las
partículas. Esto corresponde al punto A del gráfico. A veces el lecho se expansio-
na ligeramente manteniendo las partículas todavía en contacto, debido a que un
ligero aumento de E  puede contrarrestar el incremento de V, en algunas unidades
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Figura 7.8. Caída
lecho de sólidos.

Lecho fijo+ Lecho fluidizado

Peso del lecho
-B---B

VELOCIDAD SUPERFICIAL, u,

de presión y altura de lecho frente a velocidad superficial para un

por ciento y mantener Ap constante. Al aumentar más la velocidad, las partículas
están suficientemente separadas entre sí como para moverse en el lecho y comien-
za la verdadera fluidización (punto B).

Una vez que el lecho está fluidizado, la caída de presión a través del lecho
permanece constante pero la altura del lecho continúa aumentando al aumentar
el flujo. El lecho puede operar con grandes velocidades y con muy poca o
ninguna pérdida de sólidos, toda vez que la velocidad superticial que se requiere
para soportar el lecho de partículas es mucho menor que la velocidad límite para
las partículas individuales, según se verá más adelante.

Si se reduce gradualmente la velocidad de flujo en el lecho fluidizado, la caída
de presión permanece constante y la altura de lecho disminuye siguiendo la línea
BC que se observaba al aumentar las velocidades. Sin embargo, la altura final del
lecho puede ser mayor que la inicial para el lecho fijo, debido a que los sólidos
vertidos en un lecho tienden a empaquetarse mejor que los sólidos que sedimen-
tan lentamente a partir de un estado fluidizado. La caída de presión para bajas
velocidades es menor que en el lecho fijo original. Arrancando de nuevo, la caída
de presión contrarresta el peso del lecho en un punto B, y este punto en vez del A
deberá considerarse como el correspondiente a la velocidad mínima de fluidiza-
ción, V,,. Para determinar V& deberá fluidizarse vigorosamente el lecho, dejarlo
sedimentar disminuyendo el flujo de gas y aumentar después gradualmente el
flujo hasta que el lecho comienza a expansionarse. A veces pueden obtenerse
valores más reproducibles de V& a partir de la intersección de las líneas de caída
de presión en el lecho tijo y en el lecho fluidizado.

Velocidad mínima de fluidización. Se puede obtener una ecuación para la veloci-.
dad mínima de fluidización tomando la caída de presión a través del lecho igual
al peso del lecho por unidad de área de la sección transversal, teniendo en cuenta
la fuerza de flotación del fluido desplazado:
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AP  = ; (1 - &)(pP  - P)LE

Para la fluidización incipiente E  es la porosidad mínima El.  (Si a su vez las
partículas son porosas, E  es la fracción externa de huecos del lecho.) Por tanto

AP
- = ; (1 - E‘dPp  - PI
L c

(7 .51)

Puede reordenarse la ecuación de Ergun  para la caída de presión en lechos de
relleno [Ec.  (7.20)] con el fin de obtener

AP  gc 15Op&  (1 - &)Z
7 = @SD;  E3

+ 1,75pVZ  (1 - E)
@‘,D,  E3

(7.52)

Aplicando la Ecuación (7.52) al punto de fluidización incipiente se obtiene una
ecuación cuadrática para la velocidad de fluidización mínima roo,:

150,LL~o,  (1  - EM)  + 1,75#&  1
Q2DZ @‘,D,  z = dPp - PI (7.53)

s P 4

Para partículas muy pequeñas sólo es importante el término de flujo laminar
en la ecuación de Ergun.  Para NRe,  p < 1, la ecuación de la velocidad mínima de
fluidización se transforma en

v,, x ¿dPp-P)  EM
15o/.l

WD2
l-EM  sp

(7.54)

Muchas ecuaciones empíricas establecen que &, varía con una potencia algo
inferior a 2,0 del diámetro de la partícula y es inversamente proporcional a la
viscosidad. Se producen ligeras desviaciones con respecto a los valores previstos
para los exponentes debido a que se comete algún error al despreciar el segundo
término de la ecuación de Ergun y a que la fracción de huecos El  puede cambiar
con el tamaño de partícula. Para partículas aproximadamente esféricas, El  está
generalmente comprendida entre 0,40 y 0,45,  aumentando ligeramente al dismi-
nuir el diámetro de la partícula. Para sólidos irregulares la incertidumbre de El  es

probablemente el principal error en la predicción de Võ, a partir de la Ecua-
ción (7.53) 0 (7.54).

Las velocidades mínimas de fluidización para partículas en aire, calculadas a
partir de la Ecuación (7.53),  se muestran en la Figura 7.9. Obsérvese que la
variación con Dp permanece hasta un tamaño de partículas del orden de 300 Pm.
En muchas aplicaciones industriales el tamaño de las partículas está comprendi-
do en el intervalo de 30 a 300 Pm. Sin embargo, también se utiliza la fluidización
para partículas mayores que 1 mm, tal como ocurre en la combustión fluidizada
de carbón. En el caso límite de tamaños muy grandes, el termino de flujo  laminar
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Figura 7.9. Velocidad mínima de fluidización y velocidad limite con aire a 20 “C y 1 atm
(EM  = 0,50,  ms = 0,8).

se hace despreciable y Vo, varía con la raíz cuadrada del tamaño de la partícula.
La ecuación, para NRe,p  > 103,  es

v,, x
[
W&!(Pp  - PbM 1’2

L75P 1 (7.55)

La velocidad límite para partículas individuales que sedimentan en aire se
muestra también en la Figura 7.9. Para bajos números de Reynolds, U,  y roOM
varían ambos con Di, ( pp  - p)  y l/p, de forma que la relación u,/ veOM  depende
principalmente de la fracción de huecos para la fluidizacíón mínima. A partir de
las Ecuaciones (7.42) y (7.54)

%T= gD;(p,  - P) 15o/l 1 - EM

VOM 18P g(P, - PP'%; 7

= 8,W  - EMM)
a2E3SM

(7.56)
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Para esferas, con sM Ñ 0,45, la velocidad límite es 50 veces la velocidad mínima
de fluidización, de forma que un lecho que fluidiza a 10 mm/s  probablemente
podría operar con velocidades hasta 400 mm/s  arrastrando pocas partículas en el
gas que sale del lecho. Para una amplia distribución de tamaños medios de
partículas habrá un mayor arrastre de partículas tinas que de las de tamaño
medio, pero la mayor pate de los finos se pueden recuperar mediante filtros o
ciclones y devolverse al lecho. Algunos lechos fluidizados se operan con velocida-
des de 100 veces ìcoM, con un gran arrastre pero con una recuperación casi
completa de las partículas arrastradas.

Para partículas no esféricas @‘s  es menor que 1 y la Ecuación (7.56) parece
indicar que existe un mayor intervalo de fluidización sin arrastre. Sin embargo, el
valor de sM es generalmente mayor para partículas irregulares que para esferas, y
para @‘s  = 0,8  y E,,,  = 0,5,  la relación u,/V’~ es 52, o sea del mismo orden que la
estimada para esferas.

Para partículas grandes la velocidad límite viene dada por la ley de Newton
[Ec.  (7.45)],  y puede compararse con VeOM de la Ecuación (7.55). En el caso de
esferas, con NRe,p  mayor que 103,

2,32
=3/2

Gí

Para sM = 0,45,  u,/V&,  = 7,7,  que es una relación mucho menor que para
partículas finas. Esto puede constituir una ligera desventaja en el uso de partícu-
las gruesas en un lecho fluidizado, aunque el tamaño óptimo de partícula depen-
de generalmente de otros factores tales como coste de molienda, velocidades de
transferencia de calor y materia, y velocidad deseada del gas.

Tipos de fluidización. Las ecuaciones obtenidas para la velocidad mínima de
fluidización son aplicables tanto a líquidos como a gases, pero por encima de f$,
la apariencia de los lechos fluidizados difiere bastante para líquidos o gases.
Cuando se fluidiza arena con agua, las partículas se encuentran más separadas y
su movimiento es más vigoroso a medida que aumenta la velocidad de fluidiza-
ción,  pero la densidad media del lecho a una velocidad dada es la misma en todas
sus secciones. Esta se denomina «fluidización particulada»  y se caracteriza por
una expansión grande pero uniforme del lecho a velocidades elevadas.

Los lechos de sólidos fluidizados con aire presentan lo que se denomina
fluidización agregativa o de burbujeo. A velocidades superficiales mucho mayores
que V& la mayor parte del gas pasa a través del lecho en forma de burbujas o
huecos que están casi exentos de sólidos, y solamente una pequeña fracción del
gas fluye por los canales existentes entre las partículas. Las partículas se mueven
erráticamente y están soportadas por el fluido, pero en el espacio entre las
burbujas la fracción de huecos es aproximadamente la misma que en la fluidiza-
ción  incipiente. La naturaleza no uniforme del lecho fue inicialmente atribuida a
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la agregación de las partículas, y se aplicó el término fluidización agregativa, pero
no existe evidencia de que las partículas estén adheridas entre ellas, de forma que
el término fluidización de burbujeo constituye una mejor descripción del fenóme-
no. Las burbujas que se forman se parecen mucho a burbujas de aire en agua o a
las de un vapor en un líquido en ebullición, y a veces se aplica el término «lecho
hirviente» a este tipo de fluidización. Los estudios que tienen en cuenta las
velocidades de transmisión de calor, de transferencia de materia o de reacción
química en un lecho de burbujeo, se citan a veces como «teoría de fluidización en
dos fases», donde las burbujas son una de las fases y el lecho denso de partículas
es la segunda fase.

El comportamiento de un lecho fluidizado de burbujeo depende gradualmente
del número y tamaño de las burbujas del gas, que con frecuencia son dificiles  de
predecir. El tamaño medio de las burbujas depende de la naturaleza y distribu-
ción de tamaños de las partículas, del tipo de la placa distribuidora, de la
velocidad superficial y del espesor del lecho. Las burbujas tienden a coalescer y
crecer a medida que ascienden por el lecho fluidizado, y el tamaño máximo para
burbujas estables puede ser desde unas pocas pulgadas hasta algunos metros de
diámetro. Si se utiliza una columna de pequeño diámetro con un lecho profundo
de sólidos, las burbujas pueden crecer hasta que ocupen toda la sección transver-
sal. Las burbujas se desplazan entonces a través de la columna en forma de masas
separadas de los sólidos. Este hecho recibe el nombre de «segregación» y general-
mente es indeseable debido a las fluctuaciones de presión en el lecho, el aumento
del arrastre y las dificultades que se presentan para el cambio de escala en
unidades mayores.

La generalización de que los líquidos dan fluidización particulada de sólidos,
mientras que los gases producen fluidización de burbujeo no es completamente
válida. La diferencia de densidad es un parámetro importante, y los sólidos muy
pesados pueden presentar fluidización de burbujeo con agua, mientras que los
gases a presiones elevadas pueden producir fluidización particulada de sólidos
linos. Por otra parte, los sólidos finos de moderada densidad, tales como cata-
lizadores de craqueo, pueden presentar fluidización particulada para un intervalo
limitado de velocidades y después fluidización de burbujeo a velocidades ele-
vadas.

Expansión de lechos fluidizados. Con ambos tipos de fluidización, el lecho se
expansiona a medida que aumenta la velocidad superficial y, puesto que la caída
de presión permanece constante, la caída de presión por unidad de longitud
disminuye al aumentar E. Reordenando la Ecuación (7.50) se obtiene

AP
- = g”  (1 - WI>  - PI
L E

(7.58)

Fluidización  particulada. En la fluidización particulada la expansión es unifor-
me, y la ecuación de Ergun,  que es aplicable al lecho fijo, es de esperar que se siga
cumpliendo de forma aproximada para el lecho ligeramente expansionado. Admi-
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tiendo que el flujo entre las partículas es laminar, y utilizando el primer término
de la Ecuación (7.52),  se obtiene la siguiente ecuación para el lecho expansionado:

E3 15oV&

- = gb,  - P)w$1 - E
( 7 . 5 9 )

Obsérvese que esta ecuación es semejante a la Ecuación (7.54) para la velocidad
de fluidización mínima, pero ahora P0 es la variable independiente y E  es la
variable dependiente. La Ecuación (7.59) predice que s3/(1  - E) es proporcional a
V, para valores superiores a roiOM. La altura del lecho expansionado puede
obtenerse a partir de E  y los valores de L y E  para la fluidización incipiente
utilizando la ecuación

1 - EY
L=L,---

1 - E
( 7 . 6 0 )

En la Figura 7.10 se muestran datos de fluidización para pequeñas perlas de
vidrio (510 Pm) en agua*O.  El punto del primer dato es para sM = 0,384 y poOM =
= 1,67  mm/s,  y la línea teórica es una recta que pasa por este punto y por el
origen de coordenadas. La expansión real es ligeramente menor que la predicha
para la mayor parte del intervalo, quizás debido a que las variaciones locales de
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Figura 7.10. Expansión del lecho en la fluidización particulada.  [Con autorización de
R. H. Wilhelm  y M. Kwauk, Chem. Eng. Prog., 441201 (1948).]
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la fracción de huecos provocan una disminución de la resistencia hidráulica.
Obsérvese que la altura del lecho aumenta de una forma aproximadamente lineal
con la velocidad y que la altura del lecho se duplica para aproximadamente V, =
= lO&.

Para la fluidización particulada  de partículas grandes en agua es de esperar
que la expansión del lecho sea mayor que la correspondiente a la Ecuación (7.59)
puesto que la caída de presión depende parcialmente de la energía cinética del
fluido y se requiere un mayor aumento de E  para compensar un determinado
porcentaje de incremento de V,.  Los datos de expansión pueden correlacionarse
mediante la ecuación empírica propuesta por Lewis, Gilliland y Bauer12:

Vo  = E” (7 .61)

En la Figura 7.11 se representan datos para dos series de perlas de vidrio, y
aun cuando los datos no se ajustan exactamente a la Ecuación (7.61),  una línea
recta resulta adecuada para estimaciones de ingeniería de la expansión del lecho.
Los datos de numerosas investigaciones indican que las pendientes de tales
representaciones gráficas varían desde aproximadamente 43 en la región laminar
hasta 2,5  para elevados números de Reynolds, y en la Figura 7.12 se presenta una
correlación propuesta por Leva l1 Para predecir la expansión del lecho, se estima.
m  utilizando el número de Reynolds para la velocidad mínima de fluidización y
se aplica la Ecuación (7.61),  bien directamente o en forma de relación. Un método
alternativo consiste en determinar p,OM  y u,,  y trazar una línea recta en una
gráfica como la de la Figura 7.11.

Ejemplo 7.3. Un lecho de partículas de intercambio de ion, de 8 pies de profundidad,
ha de lavarse con flujo ascendente de agua con el tin de eliminar la suciedad. Las
partículas tienen una densidad de 1,24  g/cm3  y un tamaño medio de 1,l  mm. iCuál  es
la velocidad mínima de fluidización si se utiliza agua a 20 “C, y qué velocidad se

1 1 I I II I I I

l.O-

Figura 7.11. Variación de la porosidad con la velocidad del fluido en un lecho fluidizado.
[Tomado, con autorización, de R. H. Wilhelm  y M. Kwauk, Chem. Eng. Prog., 44:201
(1948).]
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Figura 7.12. Exponente de la correlación para la expansión del lecho [Ec.  (7.61)].  (Toma-
da, con autorización, de M. Leva, «Fluidization>>,  p. 89, Copyright, 1959, McGraw-Hill  Book
Company.)

requiere para expansionar el lecho un 25 por lOO?  Se supone que las partículas son
esféricas (0,  = 1) y cM  se toma como 0,40.

SOLUCIbN

Las magnitudes que se necesitan son

p = 0,Ol P (equilibrio)

Ap = 0,24 g/cm3

A partir de la Ecuación (7.53)

150(0,01)  VoOM  0,6
(0,11)2  0,43  +

l,75(LO)(~cd2  1
- = 980(0,24)

0,ll  0,43

1162V,ó,  + 248,6V&,  = 235,2

A partir de la fórmula cuadrática, V,óM  = 1,94 mm/s.  Para este valor de r&,

NRe.p =
WWPW,W  = 2 65

0.01

A partir de la Figura 7.12, m x 3,9. Según la Ecuación (7.61),

&

0

3.9
v,- =--

El POOM

Para una expansión del 25 por 100, L = 1,25L,,  o bien 1 - E = (1 - &,)/1,25  =
= 0,48.  A partir de este valor, E = 0,52  y v, = 1,94(0,52/0,40)3-9  = 5,40  mm/s.

Fluidización  de burbujeo. Para la fluidización de burbujeo la expansión del lecho
deriva principalmente del espacio ocupado por las burbujas de gas, puesto que la
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fase densa no se expansiona significativamente al aumentar el flujo total. En la
deducción que sigue se supone que el flujo de gas a través de la fase densa es F&,r
veces la fracción de lecho ocupada por la fase densa y que el resto del flujo de gas
es transportado por las burbujas. Por tanto,

yó  = hUb + (1 - Ll) ~0.M (7.62)

donde fb = fracción del lecho ocupado por las burbujas
ub  = velocidad media de la burbuja

Puesto que todo el sólido está en la fase densa, la altura del lecho expandido
multiplicada por la fracción de fase densa tiene que ser igual a la altura del lecho
para la fluidización incipiente:

LM = LU - h) (7.63)

Combinando las Ecuaciones (7.62) y (7.63) se obtiene

L ub  - &OM

L,  = Ub - Vo
(7.64)

Cuando ub es mucho mayor que V, el lecho sólo se expansiona ligeramente, aun
cuando Vo puede ser varias veces V,M.

Una ecuación empírica para la velocidad de una burbuja en un lecho fluidiza-
do es

ub = 0,7Jz (7.65)

El efecto del tamaño y la forma de las partículas sobre el coeficiente de la
Ecuación (7.65) es pequeño, y aun cuando las burbujas grandes tienen forma de
hongo en vez de esfera, la ecuación cumple bastante bien tomando Db como el
diámetro esférico equivalente. Para D, = 100 mm, ub  es 700 mm/s,  y si f&, =
= 10 mm/s,  L/L, será 1,15.  Doblando la velocidad L/L, aumentaría hasta 1,38
si el tamaño de la burbuja fuese constante, pero generalmente el tamaño de la
burbuja aumenta con la velocidad del gas debido a la coalescencia, y la altura del
lecho con frecuencia aumenta de forma aproximadamente lineal con la velocidad.
La expansión del lecho está generalmente comprendida en el intervalo de 20 a 50
por 100, aun para velocidades de hasta 50 veces F&, en contraste con las grandes
expansiones que se encuentran en la fluidización particulada.

Algunos polvos finos fluidizados con un gas presentan fluidización particula-
da en un intervalo limitado de velocidades próximas al punto de fluídización
mínima. Al aumentar la velocidad el lecho se expansiona uniformemente hasta
que comienzan a formarse burbujas, se colapsa  gradualmente hasta alcanzar una
altura mínima al aumentar la velocidad por encima del punto de burbuja, para
finalmente expansionarse de nuevo al hacerse predominante el flujo de burbujas.
El catalizador de craqueo de sílice-alúmina presenta este anómalo comporta-



FLUJO DE FLUIDOS ALREDEDOR DE CUERPOS SUMERGIDOS 1 8 1

1.6

1  ,o
0 2 0 4 0 6 0 8 0 1 0 0 1 2 0

VW  mm/-5

Figura 7.13. Expansión de lechos fluidizados de arena y de un catalizador de craqueo.

miento y en la Figura 7.13 se muestran datos de la expansión del lecho para un
catalizador comercial y para un lecho de arena fina. La región de fluidización
particulada  se encuentra solamente con partículas pequeñas o de baja densidad.
Geldart’  establece una clasificación de sólidos basada en estas propiedades.

Aplicaciones de la fluidización. La utilización amplia de la fluidización comienza
en la industria del petróleo con el desarrollo del cracking catalítico en lecho
fluidizado. Aunque actualmente la industria utiliza reactores de transporte para
el craqueo catalítico en vez de lechos fluidizados, la regeneración del catalizador
todavía se realiza en reactores de lecho fluidizado que tienen hasta 30 ft  de
diámetro. La fluidización se utiliza en otros procesos catalíticos, tales como
síntesis de acrilonitrilo, y para llevar a cabo reacciones gas-sólido. Existe mucho
interés en la combustión de carbón en lecho fluidizado con el fin de reducir el
coste de la caldera y disminuir la emisión de contaminantes. Los lechos fluidiza-
dos se utilizan también para la testación de minerales, secado de sólidos tinos y
adsorción de gases.

Las principales ventajas de la fluidización consisten en que el sólido está
vigorosamente agitado por el fluido que circula a través del lecho, y la mezcla de
los sólidos asegura que no existen prácticamente gradientes de temperatura en el
lecho aun con reacciones fuertemente exotérmicas o endotérmicas. El movimien-
to violento de los sólidos también da lugar a elevadas velocidades de transmisión
de calor hacia la pared o los tubos de refrigeración sumergidos en el lecho.
Debido a la fluidez de los sólidos resulta sencillo pasarlos de un recipiente a otro.

La principal desventaja de la fluidización sólido-gas consiste en el desigual
contacto del gas y el sólido. La mayor parte del gas pasa a través del lecho en
forma de burbujas y sólo contacta  directamente con una pequeña cantidad de
sólido en una delgada envoltura, conocida como nube de la burbuja, situada
alrededor de la burbuja. Solamente una pequeña fracción de gas pasa a través de
la fase densa que contiene casi todo el sólido. Existe algo de intercambio de gas
entre las burbujas y la fase densa por difusión y por procesos turbulentos tales
como escisión y coalescencia de burbujas, pero la conversión global de un
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reactante gaseoso es en general mucho menor que la que tiene lugar en el
contacto uniforme a la misma temperatura, tal como ocurre en un reactor ideal
con flujo de tapón. El alcance del intercambio entre las burbujas y la fase densa,
así como la velocidad de mezcla axial, pueden variar con el diámetro del lecho
debido a cambios en el tamaño de las burbujas, de forma que el cambio de escala
en reactores fluidizados resulta con frecuencia incierto. Otras desventajas, que
pueden resolverse más fácilmente mediante un diseño adecuado, son la erosión de
las partes internas del recipiente y la trituración de los sólidos. La mayor parte de
los lechos fluidizados tienen ciclones externos o internos para la recuperación de
tinos, pero con frecuencia se necesitan también filtros o sistemas de lavado.

Fluidización continua; transporte neumático y en suspensión. Cuando la veloci-
dad del fluido a través del lecho de sólidos es suficientemente grande, todas las
partículas son arrastradas por el fluido y transportadas por él para dar lugar a la
jluidización  continua. Su principal aplicación es el transporte de sólidos de un
lugar a otro en una planta de proceso, aunque algunos reactores gas-sólido
operan de esta forma.

Transporte hidráulico o en suspensión. Las partículas aproximadamente menores
de 50 Pm de diámetro sedimentan muy lentamente y se suspenden fácilmente en
un líquido en movimiento. Las partículas más grandes son más difíciles de poner
en suspensión, y cuando el diámetro es de 0,25 mm o superior se requiere una
velocidad elevada del líquido para mantener todas las partículas en movimiento,
especialmente en tuberías horizontales. La velocidad crítica V,,  por debajo de la
cual las partículas sedimentan, se encuentra típicamente comprendida entre 1 y
5 m/s,  dependiendo de la diferencia de densidad entre el sólido y el líquido, del
diámetro de las partículas, de la concentración de la suspensión y del tamaño de
la tubería. Una ecuación general semi-teórica para predecir E ha sido propuesta
por Oroskar y Turian l5.

La caída de presión en suspensiones de partículas que no sedimentan puede
obtenerse a partir de las ecuaciones para un líquido homogéneo, teniendo en
cuenta la mayor densidad y la viscosidad aparente. Para «suspensiones que
sedimentan» no existe una única correlación satisfactoria; la caída de presión en
una tubería horizontal es mayor que en el caso de un fluido de una sola fase de la
misma densidad y viscosidad que la suspensión, especialmente cerca de la veloci-
dad crítica, pero se acerca a la del líquido de una sola fase al aumentar la
velocidad. Cuando la velocidad es 3q  o mayor, la caída de presión en la suspen-
sión y en el líquido equivalente de una sola fase son iguales. La velocidad típica
en una larga tubería la suspensión es de 1,5  a 2 veces V,.

Transporte neumático. En un transportador neumático el fluido de la suspen-
sión es un gas, generalmente aire, que circula con velocidades comprendidas entre
50 y 100 pie+  (15 a 30 m/s)  en tuberías con diámetros comprendidos entre 2 y
16 pulg (50 a 400 mm). En la Figura 7.14 se muestra un sistema típico de
transporte. La relación entre la masa de sólido y de gas r es generalmente menor
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Material
Salida de aire

(b)

Entrada de aire

Al granero
ta)

Figura 7.14. Sistema de transporte neumático: (a) sistema típico de entrada múltiple;
(b) detalle de una boquilla.

que 5; para tales suspensiones la velocidad crítica puede estimarse a partir de la
relación empírica 16’

v, = 270 PP
pp + 62,3

p,40

'
(7.66)

donde D, es el diámetro de la mayor partícula que ha de ser transportada. En la
Ecuación (7.66) hay que utilizar las unidades pie-libra-segundo.

La caída de presión que se requiere para pasar aire a través de un sistema
neumático de transporte es pequeña, pero aumenta grandemente cuando es
preciso comunicar energía para levantar y mover los sólidos. Este requerimiento
adicional de energía, según un balance de energía mecánica basado en la Ecua-
ción (4.33),  es

E
s

-  Pa + Kt -  vs,

PS
+ g”  tzb -

2%  E
za) 1 (7.67)

donde V, = velocidad de los sólidos a la entrada
V,,  = velocidad de los sólidos a la salida
ps = densidad del sólido

La energía Es es suministrada por el aire y es transmitida a las partículas
sólidas por medio de la acción de las fuerzas de rozamiento entre el aire y el
sólido. La energía Es es un término de trabajo y debe aparecer en el balance de
energía mecánica para el aire.

Suponiendo que la caída de presión es una pequeña fracción de la presión
absoluta, el aire puede considerarse como un fluido no compresible de densidad
constante p,  correspondiente a la densidad media entre la entrada y la salida del
aire. Si se desprecia la variación de la carga de velocidad, se admite que el factor
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de energía cinética es la unidad y se tiene en cuenta Es, la ecuación de Bernou-
lli (4.33),  por unidad de masa de aire, adquiere la forma

‘y+f(Z,-Za)=  -Es+
c

( 7 . 6 8 )

donde h, es la fricción total en la corriente. Eliminando Es de las Ecuacio-
nes (7.67) y (7.68) y despejando p0  - JI*  se obtiene

p
43

_ Pb  = k/gAl  + r)(Zb - ZA + rCv,b - K3/k  + hf
llP + rlp,

( 7 . 6 9 )

En la bibliografía’6b se consideran métodos para calcular las pérdidas por
fricción h,.  El problema del flujo simultáneo de dos fases es complejo y rara vez
se pueden calcular las pérdidas por fricción con exactitud. Sin embargo, en
muchos sistemas de transporte las pérdidas por fricción son pequeñas en compa-
ración de las pérdidas que resultan de la elevación y la aceleración de los sólidos,
y la caída total de presión p. - pb  dada por la Ecuación (7.69) es en general
suficientemente exacta habida cuenta de la incertidumbre de h,.  En la Referencia
bibliográfica 16~  se dan datos y nomogramas para el diseño preliminar de
transportadores neumáticos.

S I M B O L O S

A

ae
CD
D

ES

F

f

Sb
GO

g
LL

hf
K
k,, k,
L

Area,  pie2  o m2;  A,, área proyectada de la partícula; A,,  área de los contornos del
canal; también área total de las partículas del lecho
Aceleración de la partícula a partir de una fuerza externa, pies/s2  o m/s’
Coeficiente de rozamiento, 2F&uf$A,,  adimensional
Diámetro, pies o m; D,, diámetro de la partícula esférica o de una esfera que tiene
el mismo volumen que la partícula; Dpi,  diámetro medio de las partículas en la
fracción i; B,, diámetro medio efectivo para la mezcla de partículas
Energía comunicada a los sólidos por el aire en un transportador neumático,
pies-lb#b o J/kg
Fuerza, Ib,  o N; F,, fuerza de rozamiento total; Fb,  fuerza de flotación; Fe,  fuerza
externa; Fi,  fuerza interna; F,, fuerza de rozamiento debida al esfuerzo cortante
viscoso
Factor de fricción de Fanning, adimensional; f,, factor de fricción para lechos de
relleno
Fracción de volumen del lecho fluidizado ocupado por burbujas de gas
Velocidad másica del fluido que se acerca a la partícula, lb/pie2-s  o kg/m2-s;
también velocidad másica superficial en un lecho de relleno
Aceleración de la gravedad, pies/s2  o m/s2
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32 174 pies-lb/lbf-s2 o 9,80665
m-kg/kg,2
Pérdidas totales por fricción en el fluido, pies-lb//lb  o J/kg
Criterio para sedimentación, definido por la Ecuación (7.47) adimensional
Constantes de la Ecuación (7.10)
Longitud de una partícula cilíndrica, pies o m; también altura de relleno o de
lecho fluidizado; L,,  altura de lecho en la fluidización incipiente



m
NMa

NP
NRe
N ne,  P
Ni
n
P

r

rH
S
SP
T

t
IA
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Masa, Ib  o  kg;  también exponente  en la  Ecuación (7 .61)
Número de Mach, adimensional; NMa+,  NM=,*,  en los puntos a y b; NM,,  o, del
fluido que se acerca
Número de par t ículas  del  lecho
Número de Reynolds,  adimensional
Número de Reynolds de la partícula, D,G,/p,  adimensional
Número de partículas en cada intervalo de tamaños
Exponente  en  la  Ecuación (7 .48)
Presión, lbf/pie2 o N/m2; p., pb, en los puntos a y b; pS,  en el punto de estancamien-
t o ;  p,,,  en  e l  f lu ido  no  d i s to r s ionado
Radio del camino de la partícula, pies o m; también relación de masa de sólidos
a ai re  en un t ransportador  neumát ico
Radio hidráulico del canal, pies o m
Area de la sección transversal del lecho, pie2  o m2;  S,, de la torre vacía
Area de una sola partícula, pie2  o m2
Temperatura, “F, “R,  “ C o K; T,,  T,,  en los puntos a y b; T,,  en el punto de
estancamiento;  T,,  de la  corr iente  que se acerca
Tiempo, s
Velocidad del fluido o de la partícula, pie+  o m/s;  ub,  velocidad media de la
burbuja  en  un  lecho  f lu id izado;  ug, ve loc idad  de  sed imentac ión  de  una  suspens ión
uniforme;  u , ,  velocidad l ímite  de una par t ícula;  u0, ve loc idad  de  la  cor r ien te  que  se
acerca;  u’ ,  componente  f luctuante
Velocidad volumétr ica del  f luido,  pies/s o  m/s;  PC, ve loc idad  cr í t ica  en  e l  t ranspor-
t e  h id ráu l i co ;  PS, ve loc idad  de  los  só l idos  en  un  t ranspor tador  neumát ico ;  VW, a  l a
entrada; vsb,  a la salida; P0,  velocidad superficial; reOM,  velocidad superficial míni-
ma de f luidización
Volumen de una sola partícula, pie3  o m3
Fracción en volumen de partículas de tamaño i en un lecho de partículas mez-
cladas
Altura sobre el plano de referencia, pies o m; Z,, Z,, en los puntos a y b

Letras griegas

u Angulo formado con la  perpendicular  a  la  di rección de f lujo
Y Relación de calores  específ icos,  c,/c,

AP Caída  de  pres ión  en  un  lecho de  re l leno o  f lu id izado
E Poros idad  o  f racc ión  de l  vo lumen de  huecos  en  un  lecho  de  só l idos ;  cy,  po ros idad

mínima para fluidización

P Viscos idad  absolu ta ,  lb/pies-s o  cP;  p,,  v i scos idad  e fec t iva  de  la  suspens ión

P Densidad ,  lb/pie3 o  kg/m3; pp,  de  la  par t ícu la ;  ps,  de l  só l ido  t r anspor t ado ;  pO,  d e  l a
corr iente  que se acerca;  p,  densidad media  del  a i re  en un t ranspor tador  neumát ico

rw Esfuerzo cortante en el límite de la conducción, lbf/pie2 o N/m2

@>, Esfer ic idad,  def inida por  la  Ecuación (7.19)
4 Función
w Velocidad angular, rad/s

PROBLEMAS

7.1. Se realiza una oxidación parcial pasando aire con 1,2  por 100 de un hidrocarburo a
través de tubos de 13 pulg, rellenos con 8 pies de partículas catalíticas cilíndricas de
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1/8  pulg por 1/8  pulg. El aire entra a 350 “ C y 2,0 atm con una velocidad superficial de
3,0 pie+.  iCual  es la caída de presión a través de los tubos rellenos? ¿Cuánto se reduciría la
caída de presión utilizando partículas de 3/16 pulg? Supóngase E  = 0,40.
7.2. Una torre  cata l í t ica  de  50 pies  de  a l tura  y  20 pies  de  diámetro es tá  re l lena con esferas
de 1 pulg de diámetro. El gas entra por la parte superior del lecho a una temperatura de
500 “ F y sale a la misma temperatura. La presión en el fondo del lecho catalítico es
3 0  lbJpulg2  abs.  La  poros idad  es  0,40.  Si  e l  gas  t iene  unas  propiedades  medias  s imi lares  a
las  de l  propano y  e l  t iempo de  contac to  (basado en  &) ent re  e l  gas  y  e l  ca ta l izador  es  10  s ,
jcuál  es la presión a la entrada?
7.3. La caída  de  pres ión para  a i re  que f luye a  t ravés  de  una columna re l lena con ani l los
Raschig cerámicos de 1 pulg es de 0,Ol  pulg  de agua por pie cuando G, = 80 lb/pie2-h, y
0,9  pulg de agua por pie cuando G, = 8 0 0  lb/pie2-h, en ambos casos  para  una velocidad
másica  de líquido con flujo en contracorriente de 645 lb/pie’-h  (Ref. 16, p. 18:27).  Puesto
que la variación de la caída de presión con el flujo es pequeña en el intervalo de
velocidades másicas  de líquido comprendidas entre 645 y 1980 lb/pie2-h, ignórese la
re tenc ión  de  l íqu ido  y  es t ímese  la  f racc ión  de  huecos  s i  los  an i l los  t ienen  un  espesor  de
pared de 1/8 pulg .  Ut i l ícese  es ta  f racción de  huecos  y  la  ecuación de  Ergun  para  predeci r  la
caída  de  pres ión,  y  d iscútase  la  d i ferencia  ent re  los  valores  predichos  y  exper imentales .

7.4. La caída de presión a través de un lecho de partículas se puede utilizar para
determinar el  área de la  superficie  externa y el  tamaño medio de las  part ículas.  Datos para
un lecho de partículas de un mineral triturado muestran ApplL = 84 (lb,/pulg2)/pie  para
aire  f luyendo con una velocidad superf ic ia l  de  0 ,015 pie+.  La fracción de huecos medida
es  de  0,47  y la  esfericidad est imada @,  es  0,7.  Calcúlese e l  tamaño medio de las  par t ículas  y
el área de la superficie por unidad de masa si el sólido tiene una densidad de 4,l g/cm3.
iQué  sensibilidad tiene la respuesta a un error de 0,Ol  en E?
7.5. iQué  t iempo se precisa  para  que sedimenten las  par t ículas  esfér icas  de la  Tabla  7.2,  a
sus  velocidades  terminales  y  en condiciones  de  sedimentación l ibre ,  a  t ravés  de  2  m de
agua a 20 “C?
7.6. Se ut i l iza  un separador  de  c ic lón para  separar  granos  de  arena de  una corr iente  de
aire a 150 “C. Si el cuerpo del ciclón tiene 2 pies de diámetro y la velocidad tangencial
media es de 50 pie+,  jcuál  es  la  velocidad radia l  cerca  de  la  pared para  par t ículas  de  20 y
4 0  Pm  de tamaño? iCuántas  veces  son es tos  valores  mayores  que la  velocidad terminal  en
la  sedimentación por  gravedad?
7.7. Esferas de galena de 0,0005  pulg de diámetro se hacen girar en una suspensión
acuosa por medio de una centrífuga operando a 70 “F. La velocidad de la centrífuga es
de 600 rpm. El diámetro interior del líquido que gira es de 6 pulg y el diámetro exterior
es de 12 pulg. Suponiendo que las partículas están en todo momento a las velocidades
terminales correspondientes a sus localizaciones, iqué  tiempo se requiere para separar

Tabla 7.2. Datos para el Problema 7.5

Sustancia Dens. rel. Diámetro,  mm

Galena 7,5 0,25
0,025

Cuarzo 2,65 0,25
0,025

C a r b ó n 193 6
Acero 7,7 25
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completamente las partículas del líquido? La distribución inicia1 de las partículas en el
líquido es uniforme y la sedimentación transcurre en condiciones de sedimentación libre.
7.8. Se fabrican partículas de urea pulverizando gotas de urea fundida en un gas frío en
la parte superior de una torre alta, dejando solidificar el sólido a medida que cae. Se han
de producir partículas de 6 mm de diámetro en una torre de 25 m de altura que contiene
aire a 20 “C. La densidad de la urea es 1330 kg/m3.  (a) iCuál será la velocidad terminal de
las partículas suponiendo condiciones de sedimentación libre? (b) iAlcanzarán  las partícu-
las el 99 por 100 de esta velocidad antes de llegar al fondo de la torre?
7.9. Partículas esféricas de 1 mm de diámetro han de fluidizarse con agua a una veloci-
dad doble del valor mínimo. Las partículas tienen una porosidad interna del 40 por 100,
un diámetro medio de los poros de 10 Pm, y la densidad de las partículas es 1,5 g/cm3.
Demuéstrese que el flujo a través de los poros internos es muy pequeño en comparación
con el flujo entre las partículas y que la porosidad interna se puede despreciar al predecir
el comportamiento de fluidización.
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CAPITULO

OCHO

TRANSPORTE Y MEDIDA DE FLUIDOS

En los capítulos precedentes se han estudiado los aspectos teóricos del movimien-
to de fluidos. Sin embargo, el ingeniero ha de tratar también con problemas
prácticos de transporte de fluidos desde un lugar a otro y de la medida de sus
velocidades de flujo. Estos problemas constituyen el temario de este capítulo.

La primera parte del capítulo trata del transporte de fluidos, tanto líquidos
como gases. Con frecuencia los sólidos se manejan de una forma análoga suspen-
diéndolos en un líquido con el tin de formar un lodo que se puede bombear, o
bien transportándolos en una corriente gaseosa a elevada velocidad. Es más
barato mover fluidos que sólidos y, siempre que es posible, los materiales se
transportan en forma fluida. En los procesos industriales los fluidos se transpor-
tan casi siempre en conducciones cerradas, algunas veces de sección cuadrada o
rectangular, pero con mucha más frecuencia en conducciones de sección circular.
En la segunda parte del capítulo se tratan los métodos más frecuentes de medida
de velocidades de flujo.

TUBERIAS, VALVULAS Y ACCESORIOS

Tubos y tuberías. Los fluidos se transportan generalmente por el interior de
tubos o tuberías de sección circular, que existen en una amplia variedad de
tamaño, espesor de pared y materiales de construcción. No existe una clara
distinción entre los términos tuberia  y tubo. En general, las tuberías tienen pared
gruesa, diámetro relativamente grande y se construyen en longitudes moderadas,
comprendidas entre 6 y 12 metros. Los tubos son de pared delgada y general-
mente se venden en forma de rollos de muchos metros de longitud. Los tubos
metálicos se pueden roscar, mientras que las tuberías no. Las paredes de las
tuberías son generalmente rugosas y, en cambio, los tubos tienen paredes muy
lisas. Los tramos de tuberías se pueden unir por bridas o mediante accesorios
soldados; las piezas de tubos se unen generalmente mediante accesorios. Por
último, los tubos se fabrican por extrusión o laminación en frío, mientras que las
tuberías metálicas se fabrican por soldadura o moldeo.
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Los tubos y tuberías se fabrican de muy diferentes materiales, incluyendo
metales y aleaciones, madera, cerámica, vidrio y diferentes plásticos. El cloruro de
polivinilo, o PVC, es ampliamente utilizado para conducciones de agua. En las
plantas de proceso, el material más frecuente es acero de bajo contenido en
carbono, con el que se fabrica la llamada tubería de hierro negro. Con frecuencia
se utilizan también tuberías de hierro forjado y de fundición.

Tamaños. Los tubos y tuberías se clasifican en función de su diámetro y del
espesor de pared. En tuberías de acero, los diámetros nominales normalizados,
están comprendidos en el intervalo de 1/8 a 30 pulg. En tuberías grandes de más
de 12 pulg de diámetro, el diámetro nominal es igual al diámetro externo real; en
tuberías pequeñas el diámetro nominal no corresponde a ninguna dimensión real.
Para tuberías de 3 a 12 pulg el valor nominal es próximo al diámetro interno real,
pero para tuberías muy pequeñas esto no es cierto. Sin tener en cuenta el espesor
de pared, el diámetro externo de todas las tuberías, correspondientes a un deter-
minado tamaño nominal, es el mismo, con el fin de poder intercambiar los
accesorios. Las dimensiones normalizadas de tuberías de acero, se dan en el
Apéndice 4. Las tuberías de otros materiales se fabrican también con el mismo
diámetro externo que las tuberías de acero, con el objeto de poder intercambiar
las diversas partes de un sistema de conducción. Estas dimensiones normalizadas
de tubería se las conoce como IPS (iron  pipe size) o NPS (normal pipe size). Así la
nomenclatura «tubería de níquel de 2 pulg IPS»  significa que se trata de una
tubería de níquel, que tiene el mismo diámetro exterior que una tubería de acero
normalizada de 2 pulg.

El espesor de pared de una tubería viene dado por el número de catálogo, que
aumenta con el espesor. Se utilizan los diez números de catálogo, 10, 20, 30, 40,
60, 80, 100, 120, 140 y 160; sin embargo, para tuberías de diámetro inferior a
8 pulg, solamente son habituales los números 40,80,  120 y 160. En el Apéndice 6 se
presentan los espesores reales de pared para los diferentes números de catálogo
para tuberías de acero; para otras aleaciones, el espesor de pared puede ser
mayor o menor que el de la tubería de acero, dependiendo de la resistencia
mecánica del material. Para acero a temperatura ordinaria, la presión admisible
es la cuarta parte de la máxima que soporta el material.

El tamaño viene dado por el diámetro exterior. El valor nominal corresponde
al diámetro exterior real, dentro de tolerancias muy estrechas. El espesor de
pared viene generalmente dado por el número BWG (Birmingham wire gauge)
que varía desde 24 (muy ligero) hasta 7 (muy pesado). En el Apéndice 7 figuran
los tamaños y espesores de pared para tubos de cambiadores de calor.

Selección del tamaño de tuberia. El tamaño óptimo de tubería, para un caso
determinado, depende de los costes relativos de instalación, de la potencia,
mantenimiento y de las tuberías y accesorios de repuesto. En instalaciones peque-
ñas basta con una estimación según criterio. En la Tabla 8.1, por ejemplo, se
indican intervalos representativos de velocidad en tuberías. Los valores de la
tabla, son los más corrientes en la práctica ordinaria, sin embargo, en condiciones
especiales, pueden requerirse velocidades que están fuera de los intervalos indica-
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Tabla 8.1. Velocidad de fluidos en tuberías

Velocidad

Fluido Tipo de flujo pies/s 4s

Líquidos poco viscosos

Líquidos viscosos

Vapor de agua
Aire o gas

Flujo por gravedad
Entrada de bomba
Salida de bomba
Línea de conducción
Entrada de bomba
Salida de bomba

0,5-l 0,15-0,30
l-3 0,3-0,9
4-10 1,2-3
4-8 1,2-2,4

0,2-0,s 0,06-O,  15
0,5-2 0,15-0,6
30-50 9-15
30-100 9-30

dos. Las velocidades pequeñas han de ser las más utilizadas, especialmente
cuando el flujo es por gravedad desde tanques elevados. La relación entre tamaño
de tubería, velocidad volumétrica de flujo y velocidad, se indica en el Apéndice 6.

En sistemas grandes y complejos de tuberías, el coste de las mismas puede ser
una fracción importante de la inversión total y se justifica entonces el empleo de
métodos laboriosos para la elección del tamaño de tubería; en estos casos se
emplean ordenadores.

Juntas y accesorios. Los métodos que se utilizan para unir tubos y tuberías,
depende en parte de las propiedades del material de construcción, pero sobre
todo del espesor de pared. Los productos tubulares de pared gruesa, se conectan
entre sí por medio de accesorios roscados, bridas o soldadura. Las piezas de
pared delgada se unen por soldadura, compresión o accesorios cónicos. Las
tuberías fabricadas con materiales frágiles, como vidrio, carbón o fundición, se
unen mediante bridas o juntas de enchufe y cordón.

Cuando se emplean accesorios roscados, se hace una rosca a los terminales
del tubo, por medio de una herramienta adecuada. Las rosca tiene forma de huso
y los últimos pasos de la misma, situados a mayor distancia del extremo de la
tubería son imperfectos, de forma que se obtiene una unión hermética cuando la
tubería se rosca en el accesorio. La rosca debilita la pared del tubo y, en general,
los accesorios no son tan fuertes como la tubería; por consiguiente, cuando se
emplean accesorios roscados, el número de catálogo calculado mediante la Ecua-
ción (8.1),  debe duplicarse. Los accesorios roscados están normalizados para
tuberías hasta 12 pulg, pero debido a la dificultad del roscado y del manejo de
tuberías grandes, se emplean muy raramente para tuberías mayores de 3 pulg.

La conexión de tuberías con un diámetro mayor de 2 pulg, se hace por medio
de bridas o soldadura. Las bridas son dos discos iguales o anillos de metal,
unidos mediante tornillos que comprimen una junta que está situada entre sus
caras. Las bridas se unen a la tubería por rosca o soldadura. Una brida sin
abertura empleada para cerrar una tubería, recibe el nombre de brida ciega. Para
unir las diferentes piezas de una tubería de acero, especialmente en procesos en
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que la presión es elevada, la soldadura ha llegado a ser el método normal. La
soldadura proporciona uniones más fuertes que los accesorios roscados y además
no debilita la pared de la tubería, de forma que para una determinada presión,
pueden emplearse tuberías de menor espesor. Las uniones hechas por soldadura
son herméticas, Casi la única desventaja consiste en que una unión soldada no
puede abrirse sin destruirla.

Dispositivos para expansión. Casi todas las tuberías están sometidas a variacio-
nes de temperatura y en algunos casos las variaciones pueden ser muy grandes.
Estas variaciones de temperatura producen expansiones y contracciones de la
tubería. Si la tubería está fíjada rígidamente a sus soportes, puede desprenderse,
curvarse o incluso romperse. Por ello, en conducciones largas no se emplean
soportes fijos, sino que la tubería se coloca sobre anillos o se suspende por medio
de cadenas o varillas. También se toman precauciones en todas las conducciones
que operan a temperatura elevada, para permitir la expansión, de tal forma que
las válvulas y accesorios no estén sometidos a tensiones. Esto se consigue por
medio de curvas o «liras))  en la tubería, por juntas de expansión con empaqueta-
dura, fuelles, o juntas sin empaquetadura, y a veces, por medio de manguitos de
metal flexible.

Prevención de fugas en partes móviles. En muchos procesos es necesario que una
parte del equipo se mueva en relación a otra, sin que existan pérdidas excesivas
de fluido en la pieza móvil. Esto ocurre, por ejemplo, en juntas de expansión con
empaquetadura y en válvulas en las que el vástago ha de entrar en el cuerpo de la
válvula y tener libertad de giro sin dejar salir al fluido. Ocurre también en el
árbol de una bomba o compresor, que penetra en la carcasa o cuando el eje de un
agitador atraviesa la pared de un tanque de presión, y en otros muchos casos.

Los dispositivos más corrientes para disminuir las fugas, al mismo tiempo que
permiten libertad de movimiento son, los prensaestopas y los cierres mecánicos.
Ninguna de estas soluciones evita completamente las fugas. Si no puede tolerarse
ninguna fuga, cualquiera que sea el fluido, es posible modificar el dispositivo de
forma que se tenga la seguridad de que a los aparatos entran o salen fluidos
inocuos. El movimiento de la pieza móvil puede ser de vaivén o rotatorio, o
ambos a la vez; puede ser pequeño y accidental, como en una junta de expansión
con empaquetadura, o prácticamente continuo, como ocurre en una bomba.

Ca$zs  prensaestopas. Un prensaestopas sirve de cierre a un árbol rotatorio o a
un eje que se mueva longitudinalmente. En esto difiere de los cierres mecánicos,
que sólo son útiles en partes rotatorias. La «caja» es una cámara estacionaria que
rodea al eje o tubería, según se indica en la Figura 8.la. Con frecuencia se hace
un saliente en la carcasa o en la pared del tanque para dar una mayor profundi-
dad en la cámara. El espacio anular que existe entre el eje y la pared de la cámara
se llena con una empaquetadura que es de cuerda o anillos de un material inerte,
como amianto y que además contiene un lubrificante, como grafito. Al comprimir
la empaquetadura alrededor del eje, se evita que el fluido salga a través del
prensaestopas, permitiendo al mismo tiempo que el .eje gire o se mueva hacia



192 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

t a n q u e

r4
E j e

,Anillo  seguidor

bJ Parid del
tanque

(al (b)

Figura 8.1. Cajas prensaestopas: (a) Forma sencilla. (b) Con anillo de cierre hidráulico.

dentro y hacia fuera. La empaquetadura se comprime por medio de una prensa-
guarnición, o casquillo prensaestopas, que comprime la caja mediante una aran-
dela. El eje ha de tener una superficie lisa de forma que no arrastre la empaqueta-
dura; aun así, la presión de la misma aumenta considerablemente la fuerza
necesaria para mover el eje. Aunque una caja prensaestopas, aun en condiciones
ideales, no evita completamente las fugas, de hecho, cuando se trabaja en condi-
ciones adecuadas, las pérdidas son pequeñas. Por otra parte el desgaste de la
empaquetadura y las pérdidas de energía en las cajas prensaestopas no lubrifíca-
das son grandes. Cuando el líquido es tóxico o corrosivo, es preciso evitar
totalmente las fugas.

Esto puede conseguirse mediante un anillo de cierre hidráulico, que se repre-
senta en la Figura 8.16; puede considerarse como dos cajas prensaestopas sobre
el mismo eje, con dos empaquetaduras separadas por el anillo. El anillo tiene una
sección transversal en forma de H, con orificios que atraviesan la parte central de
la H en dirección perpendicular al eje. La pared de la cámara de la caja prensaes-
topas lleva un tubo que introduce o saca fluido del anillo de cierre. Haciendo
vacío a ese tubo, todo fluido peligroso que pasa a través de una empaquetadura
se extrae a un recinto de seguridad antes de que pueda llegar a la segunda
empaquetadura. Se puede asegurar que no hay fugas peligrosas al exterior de la
caja prensaestopas, haciendo circular un fluido inocuo, generalmente agua, a
presión dentro del cierre hidráulico.

Cierres mecánicos. En un cierre rotatorio, o mecánico, el contacto deslizante
tiene lugar entre un anillo de grafito y una cara pulimentada de un metal,
generalmente acero al carbono. En la Figura 8.2 se representa un cierre típico. El
anillo estacionario de grafito, que se mantiene en contacto con el collar rotatorio
de metal, por medio de resortes, evita que el fluido en la zona de presión elevada
salga alrededor del eje. En el espacio que existe entre el cuerpo de cierre y la
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Figura 8.2. Cierre mecánico.

cámara que lo mantiene alrededor del eje, se coloca un anillo estacionario de
goma o de plástico; éste evita las fugas de fluido a través de las partes del cierre
que no giran, y permite que el anillo libre de grafito se mueva axialmente, de
forma que pueda presionar fuertemente sobre el collar. Los cierres rotatorios
requieren menos entretenimiento que las cajas prensaestopas y se utilizan amplia-
mente en equipos en los que se manejan fluidos muy corrosivos.

Válvulas. En un proceso, se emplean un gran número de válvulas, de tamaños y
formas muy diferentes. A pesar de la amplia variedad de diseños, todas tienen un
fin principal que es común: disminuir o detener el flujo de un fluido. Algunas
válvulas son del tipo «todo o nada», es decir, funcionan abriendo o cerrando
totalmente, otras se diseñan de forma que pueden ser reguladas, reduciendo así la
presión y la velocidad de flujo del fluido. Existen aun otras, que permiten el flujo
solamente en una dirección, o en ciertas condiciones de temperatura y presión.
Una trampa de vapor, que es una forma especial de válvula, permite el paso a
través de ella de algunos fluidos, mientras que retiene a otros. Finalmente, por
medio de ciertos dispositivos, pueden fabricarse válvulas para controlar la tempe-
ratura, presión, nivel de líquido u otras propiedades de un fluido en un punto
alejado de la válvula.

No obstante, en todos los casos las válvulas inicialmente detienen o controlan
el flujo. Esto se realiza colocando un obstáculo en la trayectoria del fluido, el cual
puede moverse a voluntad dentro de la tubería, sin que prácticamente existan
fugas del fluido hacia el exterior de la misma. Donde la resistencia al flujo que
provoca una válvula abierta sea pequeña, el obstáculo y la abertura que ha de
cerrarse han de ser grandes. Para el control preciso de la velocidad de flujo, lo
cual se consigue a costa de una gran caída de presión, se reduce grandemente el
área de la sección transversal de la conducción, de forma que pueda introducirse
un pequeño obstáculo dentro de la sección reducida.
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Figura 8.3. Válvulas corrientes. (a) Válvula de compuerta. (b) Válvula de asiento.

Válvulas de compuerta y válvulas de asiento. En la Figura 8.3 se representan los
dos tipos más corrientes de válvulas: válvulas de compuerta y válvulas de asiento.
En una válvula de compuerta el diámetro de la abertura a través de la cual pasa
el fluido es prácticamente la misma que la de la tubería, y no varía la dirección
del flujo. Por consiguiente, una válvula de compuerta abierta introduce sola-
mente una pequeña caída de presión. El disco tiene forma de cuña y se adapta a
un asiento que tiene la misma forma; cuando se abre la válvula, el disco se eleva
dentro del cabezal hasta que queda completamente fuera de la trayectoria del
fluido. Las válvulas de compuerta son adecuadas para abrir o cerrar completa-
mente la conducción.

Las válvulas de asiento, también llamadas de globo (debido a la forma
esférica de los primeros modelos utilizados) son ampliamente utilizados para
controlar la velocidad de flujo de un fluido. En una válvula de asiento, el fluido
circula a través de una pequeña abertura y cambia varias veces de dirección. Esto
puede observarse imaginando el flujo a través de la válvula que se representa en
la Figura 8.3b.  La caída de presión, por tanto, es grande en este tipo de válvula.

Válvulas de pistón y de bola. Las válvulas de pistón son útiles en procesos
químicos para temperaturas inferiores a 250 “C. Como en una válvula todo-nada
de laboratorio, un cuarto de giro hace que la válvula pase de totalmente abierta a
totalmente cerrada. Cuando está totalmente abierta, el canal a través de la
válvula puede ser tan ancho como el interior de la tubería y la pérdida de carga
es mínima. En una válvula de bola, el elemento de cierre es esférico y los
problemas de alineamiento y congelación del material son menores que con una
válvula de pistón. Tanto en las válvulas de bola como en las de pistón el área de
contacto entre el elemento móvil y el asiento es grande y además ambas pueden
ser utilizadas como válvulas de regulación. Ocasionalmente las válvulas de bola
tienen aplicaciones en control de flujo.
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Figura 8.4. Válvulas de retención: (a) Por elevación. (6) De bola. (c) De bisagra.

Vúlvulus  de retención. Una válvula de retención permite el flujo solamente en
una dirección. Se abre debido a la presión del fluido que circula en una determi-
nada dirección; cuando se detiene el flujo o tiende a invertirse, la válvula cierra
automáticamente por gravedad o por medio de un resorte que hace presión sobre
el disco. Los tipos corrientes de válvulas de retención se representan en la Figu-
ra 8.4. El disco móvil está señalado en negro.

Recomendaciones prácticas. En el diseño e instalación de un sistema de tuberías,
ha de prestarse mucha atención a los detalles, ya que el buen funcionamiento de
una planta puede depender del hecho, aparentemente insignificante, de la instala-
ción de tuberías. Mencionaremos aquí algunos principios generales que son de
gran interés en relación con este hecho. Al instalar un sistema de tuberías, por
ejemplo, las conduciones  deben ser paralelas y han de evitarse, siempre que sea
posible, los codos en ángulo recto. Deben tomarse precauciones para que las
conducciones se puedan recambiar o limpiar con facilidad. Esto lleva consigo la
necesidad de instalar gran número de uniones o bridas. Para facilitar la limpieza,
en vez de codos, se situarán en lugares clave, cruces y tes,  con su abertura
sobrante cerrada por un tapón. Resulta entonces fácil desmontar y limpiar la
conducción con una varilla o un cepillo limpiatubos. Siempre debe esperarse que
una conducción se obture, pues en casi todos los procesos, los fluidos contienen
alguna suciedad que se va depositando en la conducción y llega un momento en
que se detiene el flujo.

En los sistemas de flujo por gravedad, la tubería debe tener un diámetro
superior al necesario y contener un mínimo de codos. El ensuciamiento de las
conducciones es particularmente importante cuando el flujo es por gravedad, ya
que al no poder aumentar la carga de presión del fluido, puede ocurrir que no se
alcance la velocidad de flujo deseada.

También deben esperarse fugas a través de las válvulas. Cuando sea necesario
detener totalmente el flujo, bien porque las fugas a través de una válvula conta-
minen un producto valioso, o bien porque puedan poner en peligro al personal,
no resulta adecuado utilizar una válvula corriente o de retención. En este caso
una brida ciega, colocada entre dos bridas ordinarias, detiene todo el flujo; o
bien, puede «romperse» la conducción en una unión o en un par de bridas y
cerrar las aberturas con una tapadera o tapón.

Siempre que sea posible, las válvulas han de montarse con el husillo hacia
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arriba, y deben estar a una altura que pueda alcanzarla el operador. Han de
quedar bien sujetas, pero sin tensiones, y con suficiente holgura para permitir la
expansión térmica de la tubería adyacente. Debe dejarse el espacio suficiente
también para poder abrirla completamente y para reponer la caja prensaestopas.

MAQUINARIA PARA EL MOVIMIENTO DE FLUIDOS

Los fluidos se mueven a través de tuberías, aparatos o la atmósfera, por medio de
bombas, ventiladores, soplantes y compresores. Estos dispositivos aumentan la
energía mecánica del fluido. El aumento de energía puede emplearse para incre-
mentar la velocidad, la presión o la altura del fluido. En el caso especial de
metales líquidos, la energía puede ser suministrada por medio de campos electro-
magnéticos giratorios. Los elevadores de aire, las trompas y los eyectores, mue-
ven al fluido utilizando la energía de un segundo fluido. Sin embargo, el método
más.corriente de comunicar energía es por medio de un desplazamiento positivo
o de una acción centrífuga suministrados por fuerzas exteriores. Estos métodos
conducen a las dos clases principales de aparatos para el movimiento de fluidos:
en primer lugar, los que aplican directamente presión al fluido, y en segundo
lugar, los que producen rotación por medio de un par de fuerzas. En el primer
grupo están incluidos los aparatos de presión y, en el segundo, las bombas
centrífugas, soplantes y compresores. Por otra parte, en los aparatos que comuni-
can presión por desplazamiento positivo, la fuerza puede ser aplicada al fluido,
bien por medio de un émbolo que acciona dentro de un cilindro, o bien por
dispositivos giratorios de presión. El primer grupo comprende las llamadas
máquinas alternativas y el segundo corresponde a los aparatos de tipo rotatorio.

Los términos bomba, ventilador, soplante y compresor, no tienen siempre un
significado preciso. Por ejemplo, una boma de aire y una bomba de vacio son
términos que se utilizan para designar máquinas que comprimen un gas. Sin
embargo, una bomba es generalmente un aparato para mover un líquido, y un
ventilador, una soplante o un compresor comunican energía a un gas. Los
ventiladores desplazan grandes volúmenes de gas (generalmente aire) en espacios
abiertos o por el interior de conducciones de gran diámetro. Son máquinas
rotatorias de baja velocidad y generan presiones del orden de unas pocas pulga-
das de agua. Las soplantes son máquinas rotatorias de elevada velocidad, que
operan con desplazamiento positivo o fuerza centrífigua, y que desarrollan una
presión máxima de unas 2 atm. Los compresores descargan a presiones desde
2 atm hasta miles de atmósferas.

Desde el punto de vista de la mecánica de fluidos, los fenómenos que tienen
lugar en estos aparatos pueden clasificarse atendiendo a que el flujo sea compre-
sible o no compresible. En bombas y ventiladores la densidad del fluido no varía
apreciablemente y en su tratamiento resulta adecuada la teoría del flujo no
compresible. En soplantes y compresores el aumento de densidad es demasiado
grande para que pueda justificarse la suposición simplificante de densidad cons-
tante, de forma que es preciso utilizar la teoría del flujo compresible.

En todos los aparatos son importantes las características de operación, así
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como las exigencias de eficacia. Evidentemente son importantes la capacidad de
flujo (generalmente medida en flujo volumétrico por unidad de tiempo para una
densidad especificada), los requerimientos de potencia y la eficacia mecánica.
También son deseables la seguridad de operación y la facilidad de mantenimien-
to. En unidades pequeñas es más importante la sencillez de operación que un
rendimiento mecánico elevado que ahorraría solamente unos pocos kilovatios de
potencia.

Bombas

En las bombas la densidad del fluido es a la vez constante y elevada. Las
diferencias de presión son generalmente considerables y se requiere una construc-
ción robusta.

Carga desarrollada. En la Figura 8.5 se representa esquemáticamente una apli-
cación típica de una bomba. La bomba se instala en la conducción y suministra
la energía necesaria para succionar líquido de un tanque de almacenamiento, y
descargarlo con una velocidad volumétrica de flujo constante a través de la salida
de la conducción, situada a Z,,.  m sobre el nivel del líquido en el tanque. El
líquido entra a la bomba por una toma de succión situada en el punto a y sale
por el punto b, situado en la tubería de descarga. La ecuación de Bernoulli puede
aplicarse entre los puntos a y b. Puesto que la única fricción existente es la que se
produce en la bomba y ésta se incluye en el rendimiento mecánico ‘1, h, = 0. La
Ecuación (4.33) puede escribirse entonces

VW,  = (8.1)

b’

Figura 8.5. Sistema de flujo con bomba.
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Las magnitudes entre paréntesis reciben el nombre de cargas totales y se repre-
sentan por H, es decir

En las bombas, la diferencia de altura que existe entre las tomas de succión y de
descarga es despreciable y 2, y 2, pueden eliminarse en la Ecuación (8.1). Si H,
es la carga total de succión, Hb  la carga total de descarga y AH = Hb  - H,,  la
Ecuación (8.1) puede escribirse

w, =
Hb  - H,  AH=--

rl r
(8.3)

Potencia necesaria. La potencia suministrada a la bomba desde una fuente
externa se representa por PB,  y se calcula a partir de W, mediante la expresión

tiAH
PS =  mw,  =  -

rl
(8.4)

donde ti es la velocidad de flujo de masa.
La potencia comunicada al fluido se calcula a partir de la velocidad de flujo

de masa y la carga desarrollada por la bomba. Se representa por Pr  y se define
por

Pr  = tiAH (8.5)

A partir de las Ecuaciones (8.4) y (8.5)

Las Ecuaciones (8.1) a (8.6) pueden aplicarse también a ventiladores utilizan-
do una densidad media p = (p,  + p,)/2.

Altura de succión y cavitación. La potencia calculada mediante la Ecuación (8.4)
depende de la diferencia de presión entre la descarga y la succión y es indepen-
diente de la presión absoluta. A partir de consideraciones energéticas es irrelevan-
te que la presión de succión sea inferior o superior a la presión atmosférica
siempre que el fluido permanezca en estado líquido. Sin embargo, si la presión de
succión es sólo ligeramente superior a la presión de vapor, algo de líquido puede
vaporizarse súbitamente dentro de la bomba, dando lugar a un proceso que
recibe el nombre de cavitación, que reduce grandemente la capacidad de la
bomba y provoca una severa erosión. Si la presión de succión es realmente menor
que la presión de vapor, la cavitación se producirá en la línea y no puede entrar
líquido en la bomba.
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Para evitar la cavitación es preciso que la presión a la entrada de la bomba
supere a la presión de vapor en una cierta cantidad, que recibe el nombre de
carga neta de succión positiva (NPSH). El valor de la NPSH que se requiere es
del orden de 1,5  a 3 m para bombas centrífugas pequeñas (hasta 400 litros/minu-
to), pero aumenta con la capacidad de la bomba, la velocidad del rodete y la
presión de descarga, recomendándose valores de hasta 15 m para bombas muy
grandes6.  Para una bomba que succiona desde un depósito, como el que se
representa en la Figura 8.5, la NPSH se calcula habitualmente mediante la
presión

NPSH  = !& ___-
g h,,> - & (8.7)

d o n d e  p,,, = presión absoluta en la superficie del depósito
pu  = presión de vapor

h,,  = fricción en la linea de succión

La carga de velocidad en el interior de la bomba, cr,Vi/2g,,  habrá de restarse
al resultado de la Ecuación (8.7) para obtener un valor teóricamente más correcto
de la NPSH, pero este término generalmente sólo representa 0,3  a 0,6 m y se tiene
en cuenta en los valores de la NPSH recomendados por los suministradores de la
bomba.

Para el caso especial de que el líquido sea prácticamente no volátil (p, = 0),
la fricción sea despreciable (h,, = 0) y la presión en el punto a’ sea la atmosférica,
la altura de succión máxima posible se puede obtener restando la NPSH requeri-
da de la lectura barométrica. Para agua fría la máxima altura de succión es de
unos 10 m, que en la práctica se reduce a unos 7,5  m.

Ejemplo 8.1. Benceno a 100 “ F (37,8  “C) se bombea a través del sistema de la Figu-
ra 8.5 a razón de 40 gal/min  (9,09  m3/h).  El depósito está a la presión atmosférica. La
presión manométrica al tina1  de la línea de descarga es 50 lb,/pulg*  (345 kN/m’).  La
descarga está a una altura de 10 pies y la succión de la bomba está a 4 pies por encima
del nivel del depósito. La línea de descarga es una tubería de 1,5 pulg, Catálogo 40. Se
sabe que la fricción en la línea de succión es de 0,5  IbJpulg’  (3,45  kN/m*) y en la linea
de descarga es de 5,5  IbJpulg*  (37,9  kN/m’).  La eficacia mecánica de la bomba es 0,6
(60 por 100). La densidad del benceno es 54 lb/pie3  (865 kg/m3) y su presión de vapor
a 100 “ F (37,8  “C) es 3,8  lb//pul*  (26,2  kN/m*). Calcúlese: (a) la carga desarrollada por
la bomba, (b) la potencia total comunicada, (c) la carga neta de succión positiva.

SOLUCIÓN

(a) El trabajo de bomba W, se obtiene utilizando la Ecuación (4.33). El punto a’
aguas arriba está al nivel del liquido en el depósito y el punto b’ aguas abajo está al
tina1  de la línea de descarga, tal como se muestra en la Figura 8.5. Cuando se toma
el nivel de líquido en el tanque como referencia de alturas y se tiene en cuenta que
va,  = 0, la Ecuación (4.33) conduce a
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La velocidad de salida vb,  se obtiene utilizando los datos del Apéndice 6. Para una
tubería de 1,5 pulg, Catálogo 40, una velocidad de 1 pie/s  corresponde a una velocidad
de flujo de 6,34 gal/min,  y

6  = & = 6,31 pie+

Con q,, = l,O, la Ecuación (4.33) conduce a

w,?  =
(14,7 +  50)144  +  g lo + 6,312 (5,5 + 0,5)144

54 2  x  32,17
+

gc 54

= 159,9 pies-lbf/lb

Según la Ecuación (8.3),  W,q  es también la carga desarrollada, y

AH = Hb - H, = 159,9 pies-lb,/lb  (477,9  J/kg)

(b) La velocidad de flujo de masa es

40 x 54

m = 7.48 x 60
= 4,81 Ib/s  (2,18  kg/s)

La entrada de potencia, según la Ecuación (8.4),  es

P, =
4,81 x 159,9

550 x 0.60
= 2,33 CV (1,74  kW)

(c) La presión de vapor corresponde a una carga de

3,8 x 144
54

= 10,l  pies-lb//lb  (30,2 J/kg)

La fricción en la línea de succión es

h, =
0,5 x 144

54
= 1,33 pies-lb//lb  (3,98  J/kg)

El valor de la NPSH disponible, a partir de la Ecuación (8.7),  tomando g/g,  = 1, es

NPSH = 39,2 - 10,l  - 1,33 - 4 = 23,77  pies (7,25  m)

Bombas de desplazamiento positivo. En el primer gran tipo de bombas un
volumen determinado de líquido queda encerrado en una cámara que, alternati-
vamente, se llena desde la entrada y se vacía a una presión más alta a través de la
descarga. Existen dos subclases de bombas de desplazamiento positivo. En las
bombas alternativas la cámara es un cilindro estacionario que contiene un émbo-
lo, mientras que en las bombas rotatorias la cámara se mueve desde la entrada
hasta la descarga y regresa nuevamente a la entrada.
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Bombas alternativas. Las bombas de émbolo, de émbolo macizo y de diafragma,
son ejemplos de bombas alternativas. En una bomba de émbolo el líquido pasa a
través de una válvula de entrada al interior del cilindro mediante la acción de un
émbolo y posteriormente es forzado a través de una válvula de descarga durante
la carrera de retroceso. La mayor parte de las bombas de émbolo son de doble
efecto, es decir, el líquido es admitido alternativamente a cada lado del émbolo,
de forma que una parte del cilindro se está llenando mientras la otra se está
vaciando. Con frecuencia se utilizan dos o más cilindros en paralelo con cabeza-
les de succión y descarga comunes, y la configuración de los pistones se ajusta
con el fin de minimizar las fluctuaciones del flujo de descarga. El pistón puede ser
accionado por un motor a través de una caja reductora o bien puede utilizarse

Válvulas esféricas
de re tenc ión

Válvulas esféricas
de re tenc ión

Excén t r i ca  a jus tab le

(al

Cámara de a i re - +

i;

Descaraa \ Vá lvu la  es fé r i ca
e descarga

Diaf ragma
f l e x i b l e

Vá lvu la  es fé r i ca

(b)

Figura 8.6. Bombas alternativas  de desplazamiento posit ivo:  (a)  bomba de émbolo maci-
zo;  (b)  bomba de diafragma.
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una conexión directa a un cilindro accionado por vapor. La presión máxima de
descarga de bombas de émbolo comerciales es del orden de 50 atm.

Para presiones más elevadas se utilizan bombas de émbolo macizo, un ejem-
plo de las cuales se muestra en la Figura 8.6~.  Un cilindro de pared gruesa y
pequeño diámetro contiene un émbolo alternativo, perfectamente ajustado, que
es simplemente una prolongación del vástago del émbolo. Al final de la carrera el
émbolo ocupa prácticamente todo el espacio del cilindro. Las bombas de émbolo
macizo son de simple efecto y generalmente están accionadas por un motor.
Pueden descargarse frente a presiones de 1500 o más atm.

En una bomba de diafragma el elemento alternativo es un diafragma flexible
de metal, plástico o caucho. Esto elimina la necesidad de empaquetaduras o
cierres que estén expuestos al líquido que se bombea, lo cual supone una gran
ventaja cuando se manejan líquidos tóxicos o corrosivos. En la Figura 8.66 se
muestra una unidad típica. Las bombas de diafragma operan con cantidades
pequeñas o moderadas de líquido, de hasta 100 g/min,  y pueden desarrollar
presiones superiores a 100 atm.

La eficacia mecánica de las bombas alternativas varía entre 40 y 50 por 100
para bombas pequeñas y entre 70 y 90 por 100 para las más grandes. Dicha
eficacia es prácticamente independiente de la velocidad dentro de los límites
normales de operación y disminuye ligeramente al aumentar la presión de descar-
ga debido a las fugas y la fricción adicional.

Rendimiento volumétrico. La relación entre el volumen de fluido descargado y el
volumen barrido por el émbolo recibe el nombre de rendimiento volumétrico. En
las bombas de desplazamiento positivo el rendimiento volumétrico se mantiene
casi constante al aumentar la presión de descarga, si bien disminuye algo debido
a las fugas. Habida cuenta de su constancia del flujo volumétrico, las bombas de
émbolo, de émbolo macizo y de diafragma son ampliamente utilizadas como
«bombas de medida», que inyectan líquido en un proceso con un flujo volumétri-
co controlado y ajustable.

Bombas rotatorias. Existe una gran variedad de bombas rotatorias de desplaza-
miento positivo. Tienen nombres como, bombas de engranaje, de lóbulo, de
husillo, excéntricas y de paletas. En la Figura 8.7, se representan dos ejemplos de
bombas de engranaje. Al contrario que las bombas alternativas, las rotatorias no
contienen válvulas de retención. Cuanto mejor sea el ajuste entre las partes
móviles y las partes estacionarias menores son las fugas desde la cámara de
descarga hacia la de succión; por otra parte, esto limita también la velocidad de
operación. Las bombas rotatorias trabajan mejor con fluidos limpios y modera-
damente viscosos, tales como aceites lubricantes ligeros. Puede operarse con
presiones de descarga superiores a 200 atm.

En las bombas de engranaje cilíndrico (Fig. 8.7a) los engranajes giran con
buen ajuste dentro de la carcasa. El líquido entra a través de la tubería de succión
por la parte inferior de la carcasa, es ocluido en los espacios que existen entre los
dientes y la carcasa y circula periféricamente hacía la parte superior de la misma
y tinalmente es lanzado hacia el punto de descarga. El líquido no puede volver a
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Descarga

Descarga

Entrada

Entrada

(al (b)

Figura 8.7. Bombas de engranajes: (a) Bomba de engranajes cilíndricos. (b) Bomba de
engranajes internos.

la cámara de succión debido al estrecho ajuste de los engranajes en el centro de la
bomba.

La bomba de engranaje interno (Fig. 8.7b)  consta de una carcasa, dentro de la
cual hay un piñón que engrana con una corona dentada. La corona dentada es
coaxial con la carcasa, pero el piñón, que es movido desde el exterior, está
montado excéntricamente. Una media luna metálica estacionaria llena el espacio
que existe entre los dos engranajes. El líquido es transportado desde la entrada
hasta el orificio de descarga por ambos engranajes, ocluido entre los dientes de
los engranajes y la media luna.

Bombas centrífugas. En la segunda clase más importante de bombas, la energía
mecánica del líquido se aumenta por acción centrífuga. En la Figura 8.84  se
representa un ejemplo sencillo, pero muy corriente de bomba centrífuga. El
líquido penetra a través de una unión de succión, concéntrica con el eje de una
pieza que gira a gran velocidad, llamada impulsor o rodete. El rodete está
provisto de álabes radiales solidarios con el mismo. El líquido circula hacia fuera,
por el interior de los espacios que existen entre los álabes, y abandona el rodete
con una velocidad mucho mayor que a la entrada del mismo. En una bomba que
funciona normalmente, el espacio comprendido entre los álabes está totalmente
lleno de líquido que circula sin cavitación.  El líquido que sale periféricamente del
rodete se recoge en una carcasa en espiral, llamada voluta, y sale de la bomba a
través de un conducción tangencial de descarga. En la voluta, la carga de veloci-
dad del líquido procedente del rodete, se convierte en carga de presión. El fluido
recibe energía del rodete, que a su vez es transmitida al mismo mediante el par de
un eje giratorio, generalmente accionado mediante conexión directa a un motor
de velocidad constante, del orden de 1750 rpm.

En condiciones ideales de flujo sin fricción, el rendimiento mecánico de una
bomba centrífuga es evidentemente del 100 por 100 y q = 1. Una bomba ideal
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que opera con una velocidad determinada, genera una velocidad de descarga
constante para cada carga específica. Las bombas reales, debido a la fricción y a
otras deficiencias, tienen un rendimiento algo menor.

Las bombas centrífugas constituyen, en la práctica, el tipo más corriente de
aparatos de bombeo. Existen muchos otros tipos además de la sencilla máquina
de voluta de la Figura 8.8a. Un tipo muy corriente emplea un rodete de doble
succión, que toma el líquido por ambos lados, según se indica en la Figura 8.86.
Por otra parte, el rodete puede ser abierto o bien puede estar cerrado o reforzado.
En los manuales y libros sobre bombas y especialmente en los catálogos de las
casas constructoras se pueden encontrar los diversos tipo, tamaños y diseños de
bombas centrífugas.

Descarga

Vo lu ta  \&

R o d e t e ,

Anillo desgastable

Caja prensaestopas

(al

Voluta de descargs

Conductos de succión

(6)

Figura 8 .8 . Bombas centrífugas de voluta:  (0)  Succión sencil la.  (b) Succión doble.
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Teoría de la bomba centrífuga. Las ecuaciones fundamentales que relacionan la
potencia, carga desarrollada y capacidad de una bomba centrífuga se deducen
para una bomba ideal a partir de los principios fundamentales de la mecánica de
fluidos. Puesto que el funcionamiento de una bomba real difiere considerable-
mente del de la ideal, las bombas reales se diseñan corrigiendo el caso ideal
mediante medidas experimentales.

En la Figura 8.9 se representa esquemáticamente cómo fluye el líquido a
través de una bomba centrífuga. El líquido entra axialmente por la conexión de
succión en el punto a. En el centro del rodete el líquido se dispersa axialmente y
entra en los canales limitados por los álabes en el punto 1. Fluye a través del
rodete, lo abandona por la periferia del mismo en el punto 2, es recogido en la
voluta y descarga de la bomba por el punto b.

El funcionamiento de la bomba se analiza considerando separadamente las
tres partes del recorrido total: primeramente el flujo desde el punto a hasta el
punto 1; segundo, el flujo a través del rodete desde el punto 1 hasta el punto 2; y
tercero, el flujo a través de la voluta desde el punto 2 hasta el punto 6. El corazón
de la bomba es el rodete y se considerará primeramente la teoría de la mecánica
de fluidos de la segunda sección del camino del fluido.

En la Figura 8.10 se representa un solo álabe de los varios que tiene el rodete.
Los vectores representan las distintas velocidades en los puntos 1 y 2 de entrada

Figura 8.9. Bomba centrífuga en la que se indican los puntos en que se aplica la ecuación
de Bernoulli.
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\

\
\
\ “2

Ll 0
(6)

Figura 8.10. Velocidades a la entrada y en la descarga de los álabes de una
centrífuga. (a) Vectores y álabe. (b) Diagrama vectorial en el extremo de un álabe.

bomba
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y salida del rodete, respectivamente. Consideremos primeramente los vectores en
el punto 2. De acuerdo con el diseño de la bomba la tangente al rodete en su
punta terminal forma un ángulo /12 con la tangente a la circunferencia trazada
por la punta del rodete. El vector v2 es la velocidad del fluido en el punto 2, tal
como es visto por un observador que se moviese con el rodete y, por tanto, es la
velocidad relativa del fluido. Se admiten ahora dos idealizaciones. En primer
lugar, se supone que todo el líquido que circula a través de la periferia del rodete
se mueve con la misma velocidad, de forma que el valor numérico (pero no la
dirección del vector) es v1 en todos los puntos; segundo, se supone que el ángulo
entre el vector v2  y la tangente es el ángulo real del álabe pZ.  Esta suposición es
equivalente a admitir que hay un número infinito de álabes, de espesor cero,
separados entre sí una distancia infinitesimal. Este estado ideal se conoce como
orientación perfecta. El punto 2 situado en el extremo de los álabes se mueve con
una velocidad periférica u2 con respecto al eje. El vector VZ es la velocidad
resultante de la corriente de fluido que abandona el rodete tal como es observado
desde tierra. Recibe el nombre de velocidad absoluta del fluido y es, de acuerdo
con la ley del paralelogramo, el vector suma de la velocidad relativa u2  y la
velocidad periférica u2.  El ángulo formado por los vectores VZ y u2 se representa
por c(~.

Un conjunto análogo de vectores se pueden aplicar a la entrada de los álabes
en el punto 1, tal como se muestra en la Figura 8.10~.  En el diseño normal GL~  es
aproximadamente 90” y el vector VI  puede considerarse radial.

La Figura 8.10b es el diagrama vectorial para el punto 2 y muestra las
relaciones entre los distintos vectores en una forma más conveniente. También se
indica cómo el vector velocidad absoluta Vz puede descomponerse en sus compo-
nentes, un componente radial que se representa por Vr2 y un componente peri-
férico que se representa por V,,.

La comunicación de potencial al rodete y, por tanto, la potencia que requiere
la bomba, puede calcularse a partir de las ecuaciones de la cantidad de movi-
miento angular para flujo estacionario, Ecuación (4.35). Para ser consistente con
la Figura 8.10, ue  de la Ecuación (4.35) se transforma en Vuz y ueI en K1. Por
tanto

(8.8)

Los factores de corrección de la cantidad de movimiento [las b de la Ecua-
ción (4.35)] son la unidad, habida cuenta de la suposición de orientación perfecta.
Por otra parte, en el flujo radial, cuando c(  = 90”, V,  = 0. Por tanto, a la entrada
rlKl = 0 y el segundo término del paréntesis de la Ecuación (8.8) desaparece y

Tg,  = Sw,V,, (8 .9)

Puesto que P = Tm, la ecuación de la potencia para una bomba ideal es

Pfrgc  = fiwr2Vuú, (8 .10)

donde el subíndice r representa una bomba sin fricción,



2 0 8 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

Relaciones carga-flujo para una bomba ideal. A partir de la Ecuación (8.5),  para
una bomba ideal, P = Pfl  = ti  AH, y por tanto

r2 Vu2~A H  =  ~
gc

Puesto que ox2  = u2,

A partir de la Figura S.lOb,  V,, = u2  - K2/tg /j2,  y

AH,  = u2642  - K2k /32)

gc

(8.11)

(8.13)

El flujo volumétrico a través de la bomba viene dado por

4, = K2‘4 P (8.14)

donde A, es el área total de la sección transversal del canal localizado alrededor
de la periferia. Combinando las Ecuaciones (8.13) y (8.14) se obtiene

(8.15)

Puesto que u2,  A, y p2  son constantes, la Ecuación (8.15) muestra que la
relación entre la carga y el flujo volumétrico es lineal. La pendiente de la línea
carga-velocidad de flujo depende del signo de tg p2.  Si p2  es menor de 90”,  como
ocurre casi siempre, la línea tiene una pendiente negativa. El flujo puede hacerse
inestable si la línea es horizontal o tiene una pendiente positiva.

Relación carga-trabajo en una bomba ideal. El trabajo comunicado por unidad
de masa de líquido que pasa a través de una bomba ideal, de acuerdo con las
Ecuaciones (8.4) y (8.10), es

w,, = y = w r2vu2Pf*
m gc

(8.16)

La ecuación de Bernoulli aplicada entre los puntos 1 y 2, suponiendo orienta-
ción perfecta, que no hay fricción y despreciando Z,  - Z,, conduce a

Co

z
r2vu2  = - -p2 PL;vz  v:

P  P  k 2gc
(8.17)
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Por otra parte, aplicando la ecuación de Bernoulli entre los puntos a y 1, así
como entre b  y 2, respectivamente,

Sumando las Ecuaciones (8.17), (8.18) y (8.19),

(8.18)

(8.19)

(8.20)

La Ecuación (8.20) puede escribirse en la forma

AH,=H,-H,=wr,K,=  W,,
gc

(8.21)

La Ecuación (8.21) concuerda con la Ecuación (8.3) para una bomba ideal o sin
fricción, donde q = l,O, AH = AH, y W, = Wpr.

Efecto de la variación de velocidad. Un problema práctico se presenta cuando se
varía la velocidad de rotación de una bomba, para predecir su efecto sobre la
carga, la capacidad y el consumo de plotencia. Cuando la velocidad de rotación n
aumenta, la velocidad de la punta de los álabes u2  aumenta proporcionalmente, y
en una bomba ideal también aumentan de forma proporcional las velocidades V2,
Vu2  y V,,. Por tanto,

la capacidad q varía con n [según la Ec. (8.14)]
la carga AH varía con n2  [según la Ec. (8.12)]
la potencia P varía con n3  [según la Ec. (8.10), puesto que ti  = pq  y, por

tanto, varía con n]

Funcionamiento real de una bomba centrífuga. La carga desarrollada por una
bomba real es considerablemente menor que la calculada a partir de la Ecua-
ción (8.21) para una bomba ideal. Por otra parte, el rendimiento es menor que la
unidad y el consumo de potencia es mayor que el valor ideal. A continuación se
tratan por separado las peididas  de carga y de potencia.

Pérdida de carga; flujo circulatorio. Una suposición básica en la teoría de la
bomba ideal fue la de orientación perfecta, de tal forma que el ángulo entre los
vectores u2  y u2  es igual al ángulo del álabe p2.  En una bomba real la orientación
no es perfecta y la corriente real del fluido sale con un ángulo considerablemente
menor que p2.  La razón física reside en que la velocidad en una determinada
sección transversal dista de ser uniforme. El efecto es el resultado de un flujo
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Figura 8.11. Diagrama vectorial mostrando el efecto de circulación en el rodete de la
bomba.

circulatorio del líquido de un extremo a otro, dentro de los canales del rodete,
que se superpone al flujo neto a través del canal. Debido a la circulación la
velocidad resultante V, es menor que la teórica. El diagrama vectorial de la
Figura 8.11 muestra cómo la circulación modifica las velocidades y ángulos
teóricos. Las líneas de trazo continuo y las magnitudes con comillas correspon-
den a la bomba real, mientras que las líneas de trazo discontinuo y las magnitu-
des sin comillas representan el caso teórico. Tanto la velocidad de rotación, y por
tanto u2, como el flujo a través de la bomba, que es proporcional a V,Z,  son
iguales en los dos casos. Es evidente que decrecen tanto el ángulo & como la
componente tangencial V,,.  Por tanto, de acuerdo con la Ecuación (8.1),  también
disminuye la carga desarrollada.

Curvas características; relación carga-capacidad. Las representaciones gráficas
de la carga real, el consumo total de potencial y el rendimiento, frente a la
velocidad volumétrica de flujo, reciben el nombre de curvas de características de
una bomba. Tales curvas se representan esquemáticamente en la Figura 8.12. En
la Figura 8.12~ la relación entre la carga teórica y la velocidad de flujo (general-
mente llamada «carga-capacidad») es una línea recta, de acuerdo con la Ecua-

AH

0 Q

(al

x Ideal (100%)rk Real

Q

(c)

Figura 8.12. Curvas de características de una bomba centrífuga: (a) carga-capacidad;
(b) potencia; (c) rendimiento.
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ción  (8.21); la carga real desarrollada es considerablemente menor y cae brusca-
mente hacia cero a medida que la velocidad aumenta hasta un cierto valor en
cualquier bomba dada. Esto recibe el nombre de velocidad de flujo a carga cero, y
representa el flujo máximo que puede producir la bomba en cualesquiera condi-
ciones. La velocidad de flujo óptima de operación, es, por supuesto, menor que
ésta.

La diferencia entre las curvas teórica y real se debe esencialmente al flujo
circulatorio. Otros factores que contribuyen a la pérdida de carga son la fricción
del fluido en los conductos y canales de la bomba y a las pérdidas de choque
debidas al cambio brusco de dirección del líquido que sale del rodete, así como a
la unión de la corriente de líquido que circula circunferencialmente alrededor de
la carcasa. La fricción adquire el valor más elevado para la máxima velocidad de
flujo; las pérdidas de choque son mínimas para las condiciones de operación
estipuladas para la bomba y aumentan al aumentar o disminuir el valor especifí-
cado.

Curvas de potencia. En la Figura 8.126 se presentan curvas típicas de la potencia
de fluido PI y la potencia total PB frente a la velocidad de flujo. La diferencia
entre el funcionamiento ideal y el real representa la pérdida de potencia en la
bomba, que se debe a la fricción del fluido y las pérdidas de choque, con
conversión de energía mecánica en calor, y pérdidas por fugas, fricción de disco y
en los cojinetes. Las fugas representan un flujo invertido desde la descarga del
rodete hasta el orificio de succión, y dan lugar a una reducción del volumen real
descargado por la bomba por unidad de potencia consumida. La fricción de disco
es la fricción que tiene lugar entre la superficie exterior del rodete y el líquido que
ocupa el espacio comprendido entre el rodete y la parte interior de la carcasa. Las
pérdidas en los cojinetes representan la potencia que se requiere para vencer la
fricción mecánica en los cojinetes y en prensaestopas o cierre de la bomba.

Rendimiento. Tal como indica la Ecuación (8.6),  el rendimiento de una bomba
es la relación entre la potencia comunicada al fluido y la entrada total de
potencia. La curva de la Figura 8.12c, derivada de las curvas de la Figura 8.12b,
indica que el rendimiento disminuye rápidamente con la velocidad de flujo para
bajas velocidades, alcanza un máximo en la región de la capacidad especificada
de la bomba, y disminuye después a medida que la velocidad de flujo se aproxima
al valor de carga cero.

Bombas centrífugas de múltiple etapa. La máxima carga que se puede generar
con un solo rodete está limitada por la velocidad periférica que razonablemente
puede alcanzarse. Cuando se necesita una carga superior a aproximadamente 20
a 30 m, pueden acoplarse en serie dos o más rodetes sobre un solo eje para
formar una bomba de múltiple etapa. La descarga procedente de la primera etapa
constituye la succión de la segunda; la descarga de ésta, la succión de la tercera, y
así sucesivamente. Las cargas desarrolladas por cada una de las etapas se suman
para dar lugar a una carga total que es varías veces la de una sola etapa.
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Bombas de cebado. La Ecuación (8.21) indica que la carga teórica desarrollada
por una bomba centrífuga, depende de la velocidad del rodete, del radio del
mismo y de la velocidad del fluido que sale del rodete. Si estos factores son
constantes, la carga desarrollada es la misma, cualquiera que sea el peso especí-
fico del fluido y es igual para líquidos y gases. El aumento de presión, sin
embargo, es igual al producto de la carga desarrollada por el peso específico del
fluido. Si una bomba desarrolla, por ejemplo, una carga de 100 pies, y está llena
de agua, el aumento de presión es igual a 100 x 62,3/144  = 43 lbf/pulg2.  Si la
bomba está llena con aire en condiciones ordinarias, el aumento de presión es
del orden de 0,l  lb,/pulg2. Una bomba centrífuga que operase con aire no podría
elevar el líquido desde una conducción de succión inicialmente vacía, ni hacerlo
circular a través de la línea llena de líquido. Una bomba con aire en su carcasa, se
dice que está «taponada con aire» y no puede funcionar hasta que el aire haya
sido reemplazado por líquido. El aire puede ser desalojado cebando la bomba
desde un tanque auxiliar de cebado, conectado a la tubería de succión o bien
introduciendo líquido en la misma mediante un dispositivo de vacío independien-
te. Existen, por otra parte, varios tipos de bombas de autocebado.

Las bombas de desplazamiento positivo comprimen el gas hasta una presión
de descarga deseada y no están sometidas a «taponamiento con aire».

Ventiladores, soplantes y compresores

Los aparatos para compresión y movimiento de gases se clasifican más conve-
nientemente teniendo en cuenta el intervalo de diferencia de presión que pueden
producir. Según este criterio el orden creciente es, ventiladores-soplantes-compre-
sores.

Ventiladores. Los ventiladores de gran tamaño son generalmente centrífugos. El
principio de funcionamiento es exactamente el mismo que el de las bombas
centrífugas. En la Figura 8.13 se representan rodetes típicos de ventiladores. Los
rodetes se montan dentro de una carcasa construida con una lámina de metal
ligero. La holgura es grande y las cargas de salida pequeñas, de 5 a 60 pulg de agua.

Figura 8.13. Rodetes de ventiladores centrífugos.
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A veces, como ocurre en los aparatos de ventilación, prácticamente toda la
energía suministrada se convierte en energía de velocidad y casi nada en carga de
presión. De todas formas, el aumento de velocidad absorbe una cantidad aprecia-
ble de la energía suministrada y ha de incluirse al estimar el rendimiento de la
bomba. El rendimiento total, en cuyo cálculo, a la potencia de salida hay que
sumar las cargas de presión y velocidad, es del orden del 70 por 100.

Puesto que la variación de densidad en un ventilador es pequeña, resultan
adecuadas las ecuaciones utilizadas al estudiar el funcionamiento de las bombas
centrífugas con fluidos no compresibles. Una diferencia entre bombas y aparatos
para el flujo de gases radica en el efecto de la presión y temperatura sobre la
densidad del gas que entra al sistema. El equipo para gases se clasifica ordinaria-
mente en pies cúbicos normales. El volumen en pies cúbicos normales se mide a
una determinada presión y temperatura, independientemente de la temperatura y
presión del gas que llega al aparato. En la industria se emplean diferentes
normalizaciones, pero una de las más frecuentes se basa en una presión de 30 pulg
de mercurio a una temperatura de 60 “ F (520 “R), y corresponde a un volumen
molar de 378,7 pie3/lb-mol.

Ejemplo 8.2. Se ha de emplear un ventilador centrífugo para extraer gases de com-
bustión a una presión de 29,0 pulg (737 mm) Hg y a una temperatura de 200 “ F
(93,3 “C) Hg y descargarlos a una presión de 30,l pulg (765 mm) Hg con una velocidad
de 150 pies/s.  Calcular la potencia al freno para extraer 10 000 pie3  normalesjmin de
gas. El rendimiento del ventilador es del 65 por 100 y el peso molecular del gas 31,3.

SOLUCI6N

La densidad real del gas en la succión es

31,3 x 29,0(460  + 60)
Pa  = 378,7 x 30(460  + 200)

= 0,0629  lb/pie3

y la densidad en la descarga

pb  =  0,0629  g =  0,0653  lb/pie3
( >

La densidad media del gas que circula es pues

p =  (0,0629  +  0,0653)/2  =  0,0641  lb/pie3

La velocidad de flujo de masa es igual a

10000 x 31,3
m = 378,7 x 60

= 13.78 Ib/s

La presión desarrollada es

Pb  - Pa (30,l - 29)144  x 14,7-=
P 29,92  x 0,0641

= 1214 pies-lbf/lb
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La carga de velocidad es igual a

yg’ 1502-=
2& 2 x  32,17

= 349,7 pies-lb#b

Haciendo c(,  = clb = l,O, r0 = 0, Z, = Z,,  en la Ecuación (Kl), resulta

1214 + 349,7

0,65
= 2406 pies-1bJb

De la Ecuación (8.4)

PB=--.--  kW,  _ 13,78
x 2406 x

0,1383 =
75 7 5

60,3 CV (45,0 kW)

Soplantes y compresores. Al aumentar adiabáticamente la presión de un fluido
compresible, aumenta también la temperatura del mismo. Este aumento de tem-
peratura presenta varias desventajas. Puesto que el volumen específico del fluido
aumenta con la temperatura, el trabajo que se requiere para comprimir una
unidad de masa de fluido es mayor que si la compresión fuese isotérmica.
Temperaturas excesivamente elevadas ocasionan problemas con los lubricantes,
prensaestopas y materiales de construcción. Además, el fluido puede ser tal que
no tolere temperaturas elevadas sin descomponerse.

Para el cambio isentrópico (adiabático y sin fricción) de presión de un gas
ideal, la relación de temperatura, de acuerdo con la Ecuación (6.24), es

r, pbl-l’y

I;,=  LI6-I
(8.22)

donde Ta, Tb = temperaturas absolutas de entrada y salida, respectivamente
p.,  Pb = presiones correspondientes a la entrada y salida

Para un gas dado, la relación de temperatura aumenta con la relación de
COmpreSiÓn  pb/p,.  Esta relación es un parámetro básico en la ingeniería de
soplantes y compresores. En el caso de soplantes con una relación de compresión
inferior a aproximadamente 3 o 4, el aumento adiabático de temperatura no es
grande y no se toman medidas especiales para reducirlo. Sin embargo, en com-
presores, donde la relación de compresión puede ser 10 o más, la temperatura
isentrópica es excesivamente elevada. Además, como los compresores reales no
carecen de fricción, el calor que se genera en la fricción es también absorbido por
el gas y se alcanzan temperaturas más altas que la temperatura isentrópica.  Por
tanto, los compresores se enfrían mediante encamisados a través de  los  cuales
circula agua fría o un refrigerante. En compresores pequeños refrigerados la
temperatura del gas a la salida puede acercarse a la de la entrada, alcahzándose
una compresión esencialmente isotérmica. En las unidades muy pequeñas es
suficiente utilizar aletas integradas con el cilindro y que intercambian calor al
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Descarga
a

Rodete Entiada Figura 8.14. Soplante bilobular.

aire. En las unidades grandes, donde la capacidad de refrigeración es limitada, se
sigue un camino, llamado compresión politrópica, que es diferente de la compre-
sión isotérmica  y de la adiabática.

Soplantes de desplazamiento positivo. En la Figura 8.14 se representa una so-
plante de desplazamiento positivo. Estas máquinas operan como las bombas de
engranajes, excepto que, debido al especial diseño de los «dientes», la holgura es
de solamente unas pocas milésimas de pulgada. La posición relativa de los
rodetes se mantiene de una forma muy precisa mediante unos robustos engrana-
jes externos. Una soplante de simple etapa puede descargar gas de 0,4  a 1 atm de
sobrepresión, y a 2 atm para soplantes de dos etapas. La soplante que se
representa en la Figura 8.14 es del tipo bilobular. También son frecuentes unida-
des de tres lóbulos.

Soplantes centrífugas. En la Figura 8.15 se representa una soplante centrífuga de
una sola etapa. En apariencia recuerda a una bomba centrífuga, excepto que la

Voluta  de
descarga

Rotor

Entrada

Figura 8.15. Soplante centrífuga de succión simple.



,216 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

carcasa es más estrecha mientras que los diámetros de la carcasa y de la voluta de
descarga son relativamente mayores que en una bomba. La velocidad de opera-
ción es elevada, de 3600 rpm o superior. La potencia ideal viene dada por la
Ecuación (8.10). La razón de la elevada velocidad y el gran diámetro del rodete
reside en que para generar una presión moderada se necesitan cargas muy
elevadas medidas en metros de un fluido de baja velocidad. Por esta razón las
velocidades representadas en un diagrama vectorial como el de la Figura 8.10
son, para una soplante centrífuga, aproximadamente diez veces mayor que en el
caso de una bomba centrífuga.

Los compresores centrífugos son unidades de múltiple etapa que contienen
varios rodetes sobre un solo eje que gira a alta velocidad en el interior de una
pesada carcasa .1*3 Canalizaciones interiores conducen el fluido desde la descarga
de un rodete a la entrada del siguiente. Estas máquinas comprimen volúmenes
enormes de aire o de un gas de proceso (hasta 200000 pie3/min a la entrada)
hasta una presión de salida de 20 atm. Las máquinas más pequeñas descargan a
presiones de hasta varios centenares de atmósferas. En las unidades que operan a
alta presión se necesita refrigeración entre las etapas.

Las máquinas con flujo axial tratan aun mayores volúmenes de gas (hasta
600 000 pie3/min),  pero con presiones de descarga menores, que van de 2 a 10 o
12 atm. En estas unidades los álabes del rotor impulsan el gas axialmente desde
un conjunto de álabes directamente al siguiente. Normalmente no requieren
refrigeración entre las etapas.

Compresores de desplazamiento positivo. Los compresores rotatorios de despla-
zamiento positivo pueden utilizarse para presiones de descarga del orden de
6 atm. La mayor parte de los compresores que operan con presiones de descarga
superiores a 3 atm son máquinas alternativas de desplazamiento positivo. En la
Figura 8.16 se presenta un ejemplo sencillo de un compresor de simple etapa.
Estas máquinas operan meknicamente  en la misma forma que las bombas
alternativas, con las importantes diferencias de que la prevención de fugas es más
diticil y de que el aumento de temperatura es considerable. Los cabezales y las

Figura 8.16. Compresor alternativo.
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paredes del cilindro están provistos de encamisados para enfriamiento con agua o
un refrigerante. Los compresores alternativos están generalmente accionados por
un motor y casi siempre son de doble efecto.

Cuando la relación de compresión que se requiere es mayor que la que se
puede alcanzar en un solo cilindro se utilizan compresores de etapa múltiple.
Entre las etapas se disponen sistemas de enfriamiento, que son cambiadores de
calor tubulares enfriados con agua o refrigerante. Los sistemas de enfriamiento
entre las etapas tienen suficiente capacidad de transmisión de calor para llevar las
corrientes gaseosas entre las etapas hasta la temperatura inicial de succión. Con
frecuencia se utiliza un enfriador terminal para enfriar el gas de alta presión que
sale de la última etapa.

Ecuaciones para soplantes y compresores. Debido a la variación de densidad
durante el flujo compresible, resulta inadecuada la forma integrada de la ecua-
ción de Bernoulli. Sin embargo, la Ecuación (4.33) se puede escribir en forma
diferencial y utilizarla para relacionar el trabajo con el cambio diferencial de la
carga de presión. En soplantes y compresores las energías cinética y potencial no
varían apreciablemente y se pueden ignorar las cargas estática y de velocidad.
Además, admitiendo que el compresor no tiene fricción, q = 1,0 y h,  = 0. Con
estas simplificaciones la Ecuación (4.33) se transforma en

La integración entre la presión de succión pa  y la presión de descarga pb  conduce
al trabajo de compresión de un gas ideal sin fricción:

yvr = s pb  dp

Pa P

(8.23)

Para utilizar la Ecuación (8.23) hay que evaluar la integral, lo que requiere
información sobre el camino termodinámico que sigue el fluido en la máquina
desde la succión hasta la descarga. El procedimiento es el mismo con independen-
cia de que el compresor sea alternativo, centrífugo o rotativo de desplazamiento
positivo, con la única condición de que el flujo sea sin fricción y de que en una
máquina alternativa la ecuación se aplique a un número entero de ciclos, de
forma que no haya acumulación ni vaciamiento de fluido en los cilindros; de no
ser así, la suposición básica de flujo estacionario en la que se basa la Ecua-
ción (4.33) no se cumpliría.

Compresión adiabática. Para unidades sin enfriamiento el fluido sigue un cami-
no isentrópico. Para gases ideales la relación entre p y p viene dada por la
Ecuación (6.14),  que puede escribirse en la forma
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p = Pa pllY

PA”

Sustituyendo el valor de p de la Ecuación (8.24) en la Ecuación (8.23) e
integrando se obtiene

w,, = p,‘l’
P. s

Pb  d p llY_ = 1  l/Y-

pa P1lY (1 -?l,y)p,  (Pb-
1 - l/Y

Pa )

Multiplicando y dividiendo por pal- lly la expresión anterior se transforma en

w,,  = (y pg)pa  [pJ -lh - l] (8.25)

La Ecuación (8.25) pone de manitiesto  la importancia de la relación de compre-
sión, P,/P~.

Compresión isotérmica. Cuando el enfriamiento durante la compresión es com-
pleto la temperatura permanece constante y el proceso es isotérmico. La relación
entre p y p es simplemente

P Pa- - -
P Po

Eliminando p de las Ecuaciones (8.23) y (8.26) e integrando se obtiene

(8.26)

(8.27)

Para una relación de compresión y condición de succión dadas el trabajo que
se requiere en una compresión isotérmica es menor que en una compresión
adiabática y esta es la razón por la que resulta útil el enfriamiento en compre-
sores.

Existe una estrecha relación entre los casos adiabático e isotérmico. Compa-
rando las ecuaciones anteriores se pone de manifiesto que si y = 1 las ecuaciones
para compresión adiabática e isotérmica son idénticas.

Compresión politrópica. En los compresores de gran tamaño, el camino termo-
dinámico del fluido, no es ni isotérmico ni adiabático. Sin embargo, el proceso
puede suponerse que transcurre sin fricción. Se suele suponer, que la relación
entre la presión y la densidad está dada por la ecuación

P Pa
p”=z (8.28)
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siendo n una constante cuyo valor está comprendido entre 1,O  y y.  Utilizando
esta ecuación, en lugar de la Ecuación (8.24),  es obvio que se obtiene la Ecua-
ción (8.25) poniendo n en vez de y.

El valor de n se determina experimentalmente, midiendo la presión y la
densidad en dos puntos del camino que sigue el proceso, por ejemplo, en la
succión y en la descarga, y aplicando la ecuación

lo!3  (PblPa)n = loi3  (PblP,)
Esta ecuación se deduce de la Ecuación (8.28) substituyendo p por pa y p por Pb, y
tomando logaritmos.

Rendimiento de un compresor. La relación entre el trabajo teórico (o potencia
del fluido) y el trabajo real (potencia total consumida) es el rendimiento del
compresor y se representa por q. La eficacia máxima de los compresores alterna-
tivos es del orden de 80 a 85 por 100.

Ecuación de la potencia. La potencia que requiere un compresor adiabático se
calcula mediante la Ecuación (8.25). La fórmula adimensional es

p
B (8.29)

donde PB = potencia de freno
q,,  = volumen del gas comprimido, pie3/min,  medidas en condiciones

normales
Ta  = temperatura de entrada, “R

Para el caso de compresión politrópica se sustituye y por n. Para compresión
isotérmica

p
B

= O>l‘Wqo log ;
520~1  a

(8.30)

Ejemplo 8.3. Un compresor alternativo de tres etapas ha de comprimir 180 pie3/min
(306 m3/h),  medidos en condiciones normales, de metano desde 14 hasta 900 lbr/pulg’
(0,95  a 61,3  atm) absolutas. La temperatura a la entrada es 80 “ F (26,7  “C). Para el
intervalo de temperatura que cabe esperar las propiedades medias del metano son

C, = 9,3  Btu/lb mol-“F (38,9  J/g mol-“C) y = 1,31

(a) iCuál  es la potencia al freno si el rendimiento mecánico es del 80 por lOO?  (b) iCuál
es la temperatura de descarga de la primera etapa? (c) Si la temperatura del agua de
refrigeración ha de aumentar 20 “F  (ll,1  “C), iqué  flujo de agua se necesitará en los
enfriadores entre las etapas y en el enfriador final con el fin  de que el gas comprimido

*.
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abandone cada uno de los enfriadores a 80 “ F (26,7 OC)?  Admítase que el enfriamiento
del encamisado es suficiente para absorber el calor de fricción.

SOLUCIÓN

(a) Para un compresor de múltiple etapa se puede demostrar que la potencia total
es mínima si cada etapa consume la misma cantidad de trabajo. De acuerdo con la
Ecuación (8.25) esto equivale a utilizar la misma relación de compresión en cada etapa.
Por tanto, para una máquina de tres etapas la relación de compresión en cada etapa
ha de ser igual a la raíz cúbica de la relación global de compresión, 900/14.  Para una
etapa

De acuerdo con la Ecuación (8.29),  la potencia que se requiere es

p
B
= (80 + 460)(0,0643) x 1>31 x 180 (41-1,1,31  _ 1)  = 246  cv

520(1,31  - 1)(0,80)

La potencia total para todas las etapas es 3 x 24,6 = 73,8 CV (55,O kW)
(b) A partir de la Ecuación (8.22),  la temperatura a la salida de cada etapa es

Tb = (80 + 460)41-'*31 = 750 “R = 290 “ F (143,3  “C)

(c) Puesto que 1 Ib mol = 378,7 pie3  en c.n.,  la velocidad de flujo es

180 x 60
378,7

= 28,5 Ib mol/h  (12,9 kg mol/h)

La carga de calor en cada enfriador es

28,5(290  - 80)(9,3)  = 55,660 Btu/h

La carga total de calor es 3 x 55 660 = 166 980 Btu/h. La necesidad de agua de
refrigeración es

166,980
___  = 8349 Ib/h  = 16,7 gal/min  (3,79  m3/h)

20

Bombas de vacío. Un compresor que succiona a una presión por debajo de la
atmosférica y descarga a la presión atmosférica, recibe el nombre de bomba de
vacío. Cualquier tipo de soplante o compresor alternativo, rotatorio o centrífugo,
puede adaptarse para hacer vacío, modificando el diseño de forma que entre gas
a densidad baja por la succión y se alcance la relación de compresión necesaria. A
medida que disminuye la presión absoluta en la succión, el rendimiento volumé-
trico disminuye y se hace cero para la menor presión absoluta que puede alcanzar
la bomba. El rendimiento mecánico, por otra parte, es generalmente más bajo
que para un compresor. El volumen desplazado aumenta rápidamente al dismi-

1.
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nuir la presión de succión puesto que para hacer circular una cantidad relativa-
mente grande de gas, se necesita un aparato de gran tamaño. La relación de
compresión que se utiliza en las bombas de vacío, es mayor que en compresores y
es del orden de 100 o más, de forma que la temperatura adiabática de descarga es
muy alta. Sin embargo, realmente, la compresión es prácticamente isotérmica
debido a que como la velocidad de flujo de masa es pequeña, la transmisión de
calor desde la superficie metálica es relativamente grande.

Eyectores. Un tipo importante de bombas de vacío, en las que no se utilizan
partes móviles, son los eyectores, un ejemplo de los cuales se representa en la
Figura 8.17. En estos aparatos, el fluido que ha de moverse es arrastrado por una
corriente de un segundo fluido, que se mueve con velocidad elevada.

Un ejemplo corriente es la trompa de vacío, empleada en los laboratorios, en
la cual la corriente de agua arrastra al aire desde la línea de succión. El fluido
móvil y el que ha de moverse pueden ser el mismo y, así, se emplea aire
comprimido para mover aire, pero en general esto no ocurre. En la industria se
utilizan mucho los eyectores de vapor, que resultan útiles para producir un vacío
relativamente alto. Como se indica en la Figura 8.17, penetra vapor de agua a
una presión aproximada de 7 atm en una boquilla convergente-divergente, de la
cual pasa a velocidad supersónica a un cono difusor. El aire o gas que es preciso
arrastrar se mezcla con el vapor en la primera parte del difusor, disminuyendo la
velocidad del mismo hasta que se hace acústica o inferior; en la sección divergen-
te del difusor, la energía cinética de los gases mezclados, se convierte en energía
de presión, de forma que la mezcla puede descargarse directamente a la atmósfe-
ra. Con frecuencia se conduce a un condensador enfriado por agua, sobre todo
cuando se utiliza más de una etapa, pues de lo contrario, cada etapa habría de
manejar todo el vapor admitido a los anteriores. En los procesos industriales se
emplean hasta cinco etapas.

Los eyectores exigen muy poca atención y mantenimiento y son especialmente
útiles cuando intervienen gases corrosivos que dañarían a las bombas mecánicas
de vacío. En casos especiales, las boquillas y difusores pueden hacerse de metal

Boqui l la  para e l  vapor  de agua

t
Descarga

Entiada
de vapor

Figura 8.17. Eyector de vapor de agua.
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resistente a la corrosión, grafito u otro material inerte. Los eyectores, pa&icular-
mente los de la etapa múltiple, consumen grandes cantidades de vapor y  de  agua.
Muy raramente se utilizan para producir presiones absolutas inferiores s 1 mm
Hg. Los eyectores de vapor ya no son tan populares como antes ddbido  al
aumento dramático del coste del vapor de agua. En numerosas situac&.,~s  en las
que la corrosión no es importante, se han sustituido por bombas meC@cas  de
vacío que consumen mucha menos energía para efectuar el mismo setvicio.

Estudio comparativo de los distintos aparatos para el movimiento de fluidos, En
general, las máquinas de desplazamiento positivo manejan cantid
queñas de fluido, para presiones de descarga más elevadas qu
centrífugas. Las bombas de desplazamiento positivo no están so
namiento con aire» y son normalmente autocebables. La veloc
tanto en máquinas de desplazamiento positivo, como en las soplantes
mente independiente de la presión de descarga, de forma que esto
utilizan ampliamente para el control y medida del flujo. Los aparato
tienen grandes exigencias de mantenimiento, pero producen en cam
más altas. El fluido descarga en forma de una corriente pulsante.
rotatorias trabajan mejor con fluidos relativamente viscosos, pr
corriente constante desde presiones moderadas hasta muy altas.
emplear para bombear suspensiones. Las soplantes rotatorias desc
una presión máxima de 2 atm, cuando son de una sola etapa.
descarga de las bombas de desplazamiento positivo no se puede cerr
de deteriorar la bomba, de modo que se necesita una conducción 1
con una válvula de escape.

Las máquinas centrífugas, tanto bombas como soplantes, descargakel fluido
con una presión uniforme, sin golpes ni pulsaciones. Operan a velocidades mayo-
res que las máquinas de desplazamiento positivo y se conectan directamente al
motor en vez de a una caja reductora. La línea de descarga puede cerrarse
totalmente sin que se produzcan averías. Las bombas centrífugas pueden tratar
una gran variedad de líquidos corrosivos y suspensiones. Para una capacidad
determinada los compresores centrífugos son mucho más pequeños que los com-
presores alternativos y requieren menos mantenimiento.

Las máquinas alternativas son eficaces para producir vacío, con presiones
absolutas inferiores a 10 mm Hg. Las bombas de vacío rotatorias pueden dismi-
nuir la presión absoluta hasta 0,Ol  mm Hg, y para un amplio intervalo de bajas
presiones dan lugar a una operación más barata que los eyectores de vapor de
agua de etapa múltiple. Para vacíos muy elevados se necesitan diseños especiali-
zados, tales como bombas de difusión.

MEDIDA DEL FLUJO DE FLUIDOS

Para el control de procesos industriales es esencial conocer la cantidad de mate-
ria que entra y sale del proceso. Puesto que los materiales se transportan, siempre
que es posible, en forma fluida, es importante medir la velocidad con la que un
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Ruido  circula a través de una tuberia u otra conducción. Industrialmente se
Utilizan muchos tipos diferentes de medidores, que comprenden: (1) medidores
basados en la medida directa del peso o del volumen, (2) medidores de carga
Variable, (3) medidores de área, (4) medidores de corriente, (5) medidores de
desplazamiento positivo, (6) medidores magnéticos, y (7) medidores ultrasónicos.

Los medidores en los que se pesa o mide el volumen son sencillos y no se
considerarán en este libro. Los medidores de corriente, tales como los anemóme-
tros de cazoleta o de paletas, están formados por un dispositivo que gira con una
velocidad determinada según la velocidad del fluido en el que está sumergido el
medidor. Los medidores de desplazamiento positivo comprenden diferentes tipos
de bombas de medida, que difieren en la tinalidad,  pero no en el fundamento de
las bombas rotatorias y alternativas descritas anteriormente en este capítulo. Los
medidores de flujo magnético se basan en la creación de potencial eléctrico por el
movimiento de un fluido conductor a través de un campo magnético uniforme
generado exteriormente. Según la ley de Faraday de la inducción electromagnéti-
ca, el voltaje generado es directamente proporcional a la velocidad de flujo del
fluido. Los medidores de flujo magnéticos comerciales pueden medir la velocidad
de casi todos los líquidos, excepto los hidrocarburos, cuya conductividad eléctri-
ca es demasiado pequeña. Puesto que el voltaje inducido depende exclusivamente
de la velocidad, las variaciones de densidad o viscosidad del líquido no afectan a
la lectura del medidor. Los medidores ultrasónicos utilizan el desplazamiento
Doppler de la frecuencia de las señales ultrasónicas que se reflejan desde disconti-
nuidades tales como burbujas o partículas sólidas en la corriente líquida. No
tienen partes móviles, no añaden caída de presión ni distorsionan el modelo de
flujo del fluido.

Los medidores más ampliamente utilizados para la medida del llujo son los
diferentes tipos de medidores de carga variable y los de área variable. Los
medidores de carga variable comprenden los medidores de venturi, los medidores
de orilicio  y los tubos de pitot; los medidores de área variable comprenden los
diferentes tipos de rotámetros.

Tubo de venturi. En la Figura 8.18 se representa un tubo de venturi, que consta
de una sección de entrada A, formada por un pequeño cilindro y un tronco de
cono, una garganta B, y una sección de salida C, consistente en un largo tronco
de cono. En la sección situada aguas arriba, en la unión de las partes cilíndrica y
cónica, existe una cámara anular D,  que comunica con la parte interior del tubo,
mediante unos pequeños orificios E. La cámara anular y los pequeños orificios,
forman un anillo piezométrico, cuya misión es promediar las presiones individua-
les transmitidas a través de los distintos orificios. La presión media se transmite a
través de la toma de presión F situada aguas arriba. En el extrechamiento o
garganta, se forma otro anillo piezométrico mediante una cámara anular G y un
recubrimiento H. El recubrimiento está taladrado perfectamente y pulimentado
hasta un diámetro determinado, ya que se reduce la exactitud de la medida si el
estrechamiento no está bien mecanizado. La presión en el estrechamiento se
transmite a través de la toma de presión 1.  Entre las tomas F e 1,  se conecta un
manómetro u otro aparato para medir diferencias de presión.
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Figura 8.18. Venturímetro: A, sección de entrada. B, sección de la garganta. C, sección
de salida. D, G, cámaras piezométricas. E, orificios de las cámaras piezométricas. F, toma
de presión aguas arriba. H, recubrimiento. 1, toma de presión aguas abajo.

En el tubo de venturi, la velocidad aumenta en el cono anterior y la presión
disminuye, utilizándose la caída de presión, como se verá más adelante, para
medir la velocidad de flujo a través del aparato. Pasado el estrechamiento, la
velocidad disminuye y se recupera en gran parte la presión original en el cono
posterior. Con el fin de que la recuperación de presión sea grande, el ángulo del
cono posterior C, es pequeño, de forma que se evita la separación de capa límite y
la fricción es mínima. Puesto que la separación no tiene lugar en la disminución
de la sección transversal, el cono anterior puede hacerse más corto que el poste-
rior, con lo que se ahorra espacio y material. Aunque los venturímetros pueden
aplicarse para medidas de gases, se utilizan con mayor frecuencia para la medida
de líquidos, especialmente agua. El tratamiento que sigue está restringido para
fluidos no compresibles.

La ecuación básica del tubo de venturi, se obtiene escribiendo la ecuación de
Bernoulli para fluidos no compresibles, entre las tomas de presión F e Z. Se
supone que la fricción es despreci,able, que el aparato está en posición horizontal
y que no existe bomba. Si Va y Tb  son las velocidades medias aguas arriba y
abajo, respectivamente, y p la densidad del fluido, la Ecuación (4.33) se transfor-
ma en

clbe  _  cI,  e = 2gc(i’,  - Pb)
P

(8.3 1)

Puesto que la densidad es constante, la relación de continuidad, Ecuación (4.7)
puede escribirse

siendo D,  = diámetro de la tubería
D, = diámetro del estrechamiento del aparato

p = relación de diámetros D,lD,
. . j’

(8 .32)
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Si se elimina V, entre las Ecuaciones (8.31) y (8.32) se obtiene

(8.33)

Coeficiente de venturi. La Ecuación (8.33) es aplicable solamente al flujo sin
fricción de fluidos no compresibles. Para tener en cuenta la pequeña pérdida por
fricción entre los puntos a y b, es preciso corregir la Ecuación (8.33) introducien-
do un factor empírico C,

- Pb) (8.34)

En la definición de C, se tienen en cuenta también los pequeños efectos de los
factores de energía cinética u,,  y ab.  El coeficiente C, se determina experimental-
mente y se denomina coeficiente de venturi, sin incluir la velocidad de aproxima-
ción. El efecto de la velocidad de aproximación se tiene en cuenta en el término
l/dm.  Cuando Db  es menor que D,/4,  la velocidad de aproximación y el
término fl  pueden despreciarse, puesto que el error que se comete es menor del
0,2 por 100.

Para tubos de venturi bien diseñados, el coeficiente C, es del orden de 0,98
para tuberías de 2 a 8 pulgadas de diámetro y del orden de 0,99 para diámetros
mayores4.

Velocidades de jlujo volumétrico y de masa. Generalmente no es la velocidad a
través del estrechamiento Vbb,  lo que se desea conocer. Las velocidades de flujo
que tienen interés práctico son las velocidades de flujo volumétrico y de masa. La
velocidad de flujo de masa se calcula sustituyendo el valor de Pb  de la Ecua-
ción (8.34) en la Ecuación (4.6) obteniéndose

(8.35)

siendo ti = velocidad de flujo de masa
Sb  = área del estrechamiento

La velocidad volumétrica de flujo se obtiene dividiendo la velocidad de flujo de
masa por la densidad, o sea

- Pb) (8.36)

siendo q = velocidad volumétrica de flujo
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Recuperación de presión. Si el flujo a través del medidor de venturi fuese sin
fricción, la presión del fluido a la salida del medidor sería exactamente la misma
que a la entrada y la presencia del medidor en la línea no daría lugar a una
pérdida de presón permanente. La caída de presión en el cono situado aguas
arribas, p, - pb,  se recuperaría totalmente en el cono de salida. Por supuesto que
la fricción no se puede suprimir totalmente y hay una pérdida permanente de
presión, con la consiguiente pérdida de energía. Debido al pequeño ángulo de
divergencia del cono de recuperación, la pérdida de presión permanente en un
tubo de venturi es relativamente pequeña. En un medidor correctamente diseña-
do la pérdida permanente es del orden del 10 por 100  de la lectura diferencial del
venturi p, - p,,, de forma que se recupera aproximadamente el 90 por 100 de la
presión diferencial.

Ejemplo 8 .4 . Se desea instalar un medidor de venturi en una conducción de 4 pulg
(100 mm), Catálogo 40, para medir el flujo de agua. Es de esperar que la máxima
velocidad de flujo sea 325 gal/min  (73,8 m3/h) a 60 “ F (156 “C). Para medir la presión
diferencial se utiliza un manómetro diferencial de 50 pulg (1,27  m), que contiene mer-
curio, y sobre el mismo se pone agua en las dos ramas. La temperatura del agua es
de 60 “ F (15,6 “C). iQué  diámetro del estrechamiento deberá especificarse para el
venturi, con una aproximación de 1/8 pulg (3 mm), y cuál será la potencia necesaria
para que el medidor opere a toda carga?

SOLUCI6N

Se puede utilizar la Ecuación (8.36) para calcular el tamaño del estrechamiento. Los
valores que han de sustituirse en dicha ecuación son

325
’ = =60 x 7,48 0,725 pie3/s p = 62,37 lb/pie3 (AP. 4)

C,  = 0,98 g, = 32,17  pies-lb/lbJ-s2

Tomando (g/g,) = 1,

p.  - pb  = t  (13,6 - 1,0)(62,37)  = 3275 lb,/pie*

Sustituyendo los anteriores valores en la Ecuación (8.36) se obtiene

0,725 = JI-“84

de donde
JG+F

=  0,01275  =  y5-4;

Como primera aproximación se toma J1-8” = l,O. Por tanto

D, = 0,127 pies = 153 pulg jj = 453- = 0,380
4,026
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Y &-q = ~cziz?  = 0,98

El efecto de este término es despreciable a la vista de la precisión deseada para el
resultado final. El diámetro del estrechamiento, con una aproximación de 1/8 pulg,
será de 14  pulg (38 mm).

Pérdida de potencia. La pérdida permanente de presión es el 10 por 100 de la presión
diferencial, o sea, 3275 Ib//pie’.  Puesto que la máxima velocidad de flujo volumétrico
es 325/7,48  = 43,4  pie3/min,  la potencia necesaria para operar el venturi con todo el
flujo es

P
43,4  x 327,s

=
33 000

= 0,43  CV (0,32  kW)

Medidor de orificio. El tubo de venturi posee ciertas desventajas prácticas en las
operaciones industriales ordinarias. Es caro, ocupa un espacio considerable y no
se puede variar la relación entre el diámetro del estrechamiento y el diámetro de
la tubería. Para un cierto aparato y un determinado sistema manométrico, la
máxima velocidad de flujo está fijada, de forma que si varía el intervalo de flujo,
el diámetro del estrechamiento puede resultar demasiado grande para obtener
una lectura exacta o demasiado pequeño para acomodarse a la nueva velocidad
máxima de flujo. El medidor de orificio elimina estos inconvenientes, pero en
cambio origina un mayor consumo de potencia.

En la Figura 8.19 se representa un orificio de bordes rectos. Consiste en una
placa perfectamente taladrada y mecanizada, con un orificio concéntrico con la

Figura  819. Medidor de orificio.
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tubería en la que está instalado. El orificio de la placa puede estar biselado en la
parte posterior. Se instalan las tomas de presión, una anterior y otra posterior a
la placa, y se conectan a un manómetro u otro aparato equivalente de medida de
presiones. La posición de las tomas es arbitraria y el coeficiente del aparato
depende de la posición de dichas tomas. En la Tabla 8.2, se detallan tres métodos
de situación de las tomas de presión. Las tomas que se representan en la Figu-
ra 8.19 son de vena contracta.

Tabla 8.2. Datos de tomas de presión en orificios

Distancia  a  la  toma anterior Distancia a la toma posterior
Tipo de toma desde la cara anterior del orificio desde la cara posterior del orificio

A la brida 1 pulgada 1 pulgada

De vena 1 diámetro de tubería (interior) 0,3  a 0,8  diámetros de tubería,
contracta dependiendo de p

A la tubería 2% diametros  nominales de tubería 8 diámetros nominales de tubería

El fundamento del medidor de oriticio,  es idéntico al del tubo de venturi. La
disminución de la sección transversal de la corriente al pasar a través del orificio
aumenta la carga de velocidad a expensas de la carga de presión, y la disminución
de presión entre las tomas se mide mediante un manómetro. La ecuación de
Bernoulli permite correlacionar el aumento de la carga de velocidad, con la
disminución de la carga de presión.

El medidor de orificio presenta una complicación importante que no se
encuentra en el tubo de venturi. Debido a la brusquedad del orificio la corriente
del fluido se separa en el lado posterior de la placa del mismo y forma un chorro
libre, apareciendo una vena contracta, tal como se indica en la Figura 8.19. El
chorro no está bajo el control de paredes sólidas, como en el caso del tubo de
venturi, y el área del chorro está comprendida entre la correspondiente a la
abertura del orificio y la de la vena contracta. El área en un punto determinado,
por ejemplo, en la toma de presión posterior, no se puede determinar fácilmente,
de forma que no es fácil relacionar la velocidad del chorro en la toma posterior
con el diámetro del orificio. El coeficiente de un orificio es más empírico que el de
un tubo de venturi y, por tanto, es preciso modificar en este caso el tratamiento
cuantitativo.

Se dispone en la bibliografía de normas rigurosas y detalladas para medidores
de orificio’, que han de seguirse exactamente si se ha de utilizar el medidor sin
calibrado previo. Para un diseño aproximado o preliminar, se emplea satisfacto-
riamente una ecuación semejante a la Ecuación (8.34) en la forma

(8.37)
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siendo U, = velocidad a través del orificio, m/s
/? = relación entre el diámetro del orificio y el diámetro del tubo

p,,  p,, = presiones en los puntos a y b de la Figura 8.19

En la Ecuación (8.37) C, es el coeficiente de orificio, velocidad de aproximación
no incluida. Sirve para corregir la contracción del chorro de fluido entre el orificio
y la vena contracta, la fricción y a, y ab.  C,,  se determina siempre experimental-
mente; variando considerablemente al variar fl  y el número de Reynolds es el
orificio NRe,  0’ Este número de Reynolds se define por

N
D,u,p  4k

Re,0 =  - =
P ~D,P

(8.38)

siendo D, el diámetro del orificio.
La Ecuación (8.37) es útil con fines de diseño porque C, es prácticamente

constante e independiente de fi  cuando NRe,o  es mayor que 20000. En estas
condiciones, C, puede tomarse igual a 0,61.  Por otra parte, si es menor que 0,25,
el término ,/m  difiere muy poco de la unidad y la Ecuación (8.31) se
transforma en

u,  = 0,61 2&(P,
J

- Pb)
P

(8 .39)

La velocidad de flujo de masa ti está dada por

k =  G%P  =  0,6&,/2g,(p,  - P&P (8.40)

Sustituyendo S,  por su valor, es decir, el área de la sección transversal del
orificio, en la Ecuación (8.40)

(8 .41)

y despejando fi2,  se obtiene la siguiente ecuación que permite calcular /? direc-
tamente

p =
4ni

W1~D,z,/&c(p,  - PJP
(8.42)

Si no se desea una gran precisión, la Ecuación (8.42) resulta adecuada para el
diseño de orificios. Sin embargo, debe efectuarse una comprobación del número
de Reynolds, puesto que el coeficiente 0,61 no es exacto cuando NRe,o  es aproxi-
madamente menor que 20 000.

Es muy importante que antes y después del orificio exista suficiente longitud
de tubería recta con el fin de que el tipo de flujo sea normal y no esté dístorsíona-
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do por válvulas, accesorios u otros aparatos. Si no ocurre así, la distribución de
velocidad es anormal y el coeficiente del orificio es afectado en una forma que no
se puede predecir. Se dispone de datos para la longitud mínima de tubería recta
que debe existir aguas arriba y abajo del orificio, para asegurar una distribución
normal de velocidad2b.  Pueden utilizarse placas de enderezamiento en la corrien-
te de aproximación si no se dispone de la longitud de tubería necesaria aguas
arriba del orificio.

Recuperación de presión. A causa de las elevadas pérdidas por fricción, debido a
los remolinos que se generan en la reexpansión del chorro, una vez sobrepasada
la vena contracta, la recuperación de presión en un medidor de orificio es muy
deficiente. La pérdida de potencia que se origina es una de las desventajas del
medidor de orificio. La fracción de la presión diferencial que se pierde permanen-
temente depende del valor de p,  según se observa en la Figura 8.20. Para un valor
de fl  de 0,5 la perdida de carga es aproximadamente un 13 por 100 de la presión
diferencial.

Cuando la toma de presión posterior está situada a ocho diámetros de la
tubería aguas abajo del orificio, la diferencia de presión que se mide entre las
tomas es en realidad una medida de la pérdida permanente, en vez de la presión
diferencial en el orificio.

Ejemplo 8.5. Un medidor de orificio provisto de bridas se instala en una conducción
con el fin  de medir la velocidad de flujo de una fracción de petróleo que se introduce
en una unidad de craqueo. El petróleo circula a 100 “ F (37,8 “C) a través de una
tubería de 4 pulg (100 mm), Catálogo 40. Para la instalación se dispone de un adecua-
do tramo de tubería recta horizontal. La velocidad máxima de flujo se estima en
12 000 bbl/d  (1 bbl = 42 gal USA) (79,5 m3/h),  medida a 60 “ F (15,6 “C). Como fluido
manométrico se utilizará mercurio, y glicol, de densidad relativa l,ll, como líquido
de cierre en las ramas del manómetro. La máxima lectura del manómetro ha de ser
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Figura 8.20. Pérdida global de presión en medidores de orificio. (American Society oj
Mechanical  Engineers 2a.)
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30 pulg  (762 mm). La viscosidad del petróleo a 100 “ F (37,8  “C) es 5,45 cP.  La densidad
relativa (60 “F/60  T) del petróleo es 0,8927.  La relación entre la densidad del petróleo a
100 “ F (37,8 “C) y 60 “ F (15,6 “C) es 0,984. Calcúlese (a)  el diámetro de orificio y
(b) la pérdida de potencia.

SOLUCIÓN

(u) Se utiliza la Ecuación (8.42). Los valores a sustituir son:

Densidad a 60 “F: ps  =  0,8927  x  62,37  =  55,68 lb/pie3

Densidad a 100 “F:

p  = 0,8927  x 62,37  x 0,984 = 54,79  lb/pie3

. 12000x42x55,68
m = =

24 x 3600 x 7,48
43,42 lb/s

Da= 4,026 - = 0,3355  pies12

p.  - pa  = G (13,6 - 1,11)62,37
0
k = 1948 lb,/pie’

Por tanto, a partir de la Ecuación (8.42),

4  x
/p = 43,42

~93355~  x 0,61 2 x 32,17  x  1 9 4 8  x
= 0,3073

54,79

d e donde /3  = 0,554, D,  = 0,554 x 0,3355  = 0,186 pies.y El diámetro del orificio e s
1 2 x 0,186 = 2,23 pulg (56,6 mm). La viscosidad es

p = 5,45 x 6,72 x 10d4  = 0,00367  lb/pies-s

Según la Ecuación (8.38),  el número de Reynolds es

N
4  x  43,42

Revo =  ~0,186  x  0,00367
= 81000

El número de Reynolds es suficientemente grande para justificar el valor de 0,61
para C,.

(b) Puesto que /? = 0,554, la fracción de la presión diferencial que se pierde
permanentemente, según la Figura 8.20, es el 68 por 1 OO de la diferencial en el orificio.
El consumo máximo de potencia del orificio es

43,42  x 1948 x 0,68
=0,984 x 62,37 x  0,8927  x 550 1,9 CV (1,4 kW)

Flujo de fluidos compresibles a través de tubos de venturi y orificios. El  trata-
miento precedente sobre medidores de flujo se ha limitado exclusivamente al flujo
de fluidos de densidad constante. Cuando los fluidos son compresibles se pueden
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utilizar ecuaciones y coeficientes de descarga similares para los distintos medido-
res. La Ecuación (8.35) para medidores de venturi se modifica en la forma

(8.43)

Para medidores de orificio la Ecuación (8.40) se transforma en

ih = 0~6~Y&/2&(P,  - PhP. (8.44)

En las Ecuaciones (8.43) y (8.44) Y es un factor de expansión adimensional y pa es
la densidad del fluido para las condiciones existentes aguas arriba. Para el flujo
isentrópico de un gas ideal a través de un venturi, Y puede calcularse teórica-
mente integrando la Ecuación (6.25) entre los puntos a y b y combinando el
resultado con la definición de Y implícita en la Ecuación (8.43). El resultado es

YU  - B”)Cl  - (Pb/Pll)‘-l’yl
(Y  - 1)U  - PblPlJC1  - B4(P*/Pa)2”1

(8.45)

La Ecuación (8.45) indica que Y es una función de pb/pa, fl  y y. Esta ecuación
no puede utilizarse para orificios debido al efecto de vena contracta. Una ecua-
ción empírica en función de pb/pa,  fl  y y, para orificios normalizados de bordes
rectos, es

y = 1 _  0741  + 0,35B4

Y
(8.46)

En la Figura 8.21 se presentan valores típicos de Y calculados para aire mediante
las Ecuaciones (8.45) y (8.46). Esta figura no debe utilizarse cuando pb/pa  es
aproximadamente menor que 0,53,  que es la relación crítica de presión para la
cual el flujo de aire se.hace  sónico.

Tubo de pitot. El tubo de pitot es un aparato que sirve para medir la velocidad
local a lo largo de una línea de corriente. El principio del mismo se indica en la
Figura 8.22. La abertura del tubo de impacto a es perpendicular a la dirección de
flujo. La abertura del tubo estático b es en cambio paralela a la dirección de flujo.
Los dos tubos están conectados a las ramas de un manómetro u otro sistema
equivalente de medida de pequeñas diferencias de presión. El tubo estático mide
la presión estática p,, puesto que no existe componente de la velocidad perpendi-
cular a la abertura. La abertura de impacto contiene un punto de estancamiento
B. La línea de corriente AB termina en el punto de estancamiento B.

La presión pS medida en el tubo de impacto, es la presión de estancamiento
del fluido, dada para el caso de gases ideales por la Ecuación (7.8). Por consi-
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Figura 8.21. Factores de expansión para medidores de flujo de aire. [Con autorizacien
de L. Streeter (ed.),  «Handbook  of Fluid Dynamics»,  p. 14-14.  Copyright, 1961,  McGraw-
Hill  B o o k  Company.]

guiente,  se puede aplicar la Ecuación (7.9),  siendo p.  la presión estática medida en
el tubo b. Despejando u,,  en la Ecuación (7.9) se obtiene

2&(Ps  - Po) 1 112
240  = ( 8 . 4 7 )

*..

Puesto que el manómetro del tubo de pitot, mide la diferencia de presión pS - po,
la Ecuación (8.47) da la velocidad local en el punto en el que se ha situado el tubo

Di recc ión

de flujo *

Figura 8.22. Fundamento del tubo de pitot.
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de impacto. Normalmente en la ecuación anterior sólo se considera el primer
término, que contiene el número de Mach.

Para fluidos no compresibles, el factor de corrección del número de Mach, es
igual a la unidad y la Ecuación (8.47) se transforma sencillamente en

2ghMg  =
J

- Po)
P

La velocidad medida por un tubo de pitot ideal debería cumplir exactamente
la Ecuación (8.47). En los aparatos bien diseñados, el valor concuerda con el
teórico con un error no superior al 1 por 100, pero cuando han de realizarse
medidas precisas, el tubo de pitot debe calibrarse y aplicar un factor de correc-
ción adecuado. Este factor se utiliza como coeficiente que multiplica al segundo
miembro de la Ecuación (8.47) y es prácticamente igual a la unidad para tubos de
pitot bien diseñados.

Es preciso tener en cuenta que, así como los medidores de orificio y el tubo de
venturi miden la velocidad media de toda la corriente de fluido, el tubo de pitot
mide solamente la velocidad en un punto. Como se ha visto en el Capítulo 4, esta
velocidad varía a través de la sección de la tubería. Por consiguiente, para
obtener la velocidad media verdadera para toda la sección transversal, se utiliza
uno de los dos procedimientos siguientes. Puede situarse el tubo, exactamente
centrado en el eje de la tubería y calcular la velocidad media a partir de la
velocidad máxima mediante la Figura 5.7. Si se utiliza este procedimiento, es
preciso tomar la precaución de instalar el tubo de pitot por lo menos 100
diámetros aguas abajo de cualquier perturbación del flujo, de forma que la
distribución de velocidad sea normal. El otro procedimiento consiste en efectuar
medidas en un cierto número de localizaciones conocidas de la sección transver-
sal de la tubería y calcular la velocidad media P para toda la sección mediante
integración gráfica de la Ecuación (4.4).

Las desventajas del tubo de pitot son: (1) no da directamente la velocidad
media, y (2) sus lecturas para gases son extraordinariamente pequeñas. Cuando se
utiliza para medir gases a baja presión, debe utilizarse algún tipo de manómetro
multiplicador, como el que se representa en la Figura 2.5.

Ejemplo 8.6. Se hace circular aire a 200 “ F (93,3  “C) a través de una larga chimenea
circular de 36 pulg (914 mm) de diámetro. Se toma una medida con un tubo de pitot
situado en el centro de la chimenea a suficiente distancia de las perturbaciones del
flujo para que exista una distribución normal de velocidad. La lectura del pitot es
0,54  pulg  (13,7  mm) de H,O y la presión estática en el punto de medida es 15,25  pulg
(387 mm) de H,O. El coeficiente-del tubo de pitot es  0,98.

Calcúlese el flujo de aire, en pies cúbicos por minuto, medido a 60 “ F (15,6  “C) y
una presión barométrica de 29,92  pulg (760 mm) Hg.

,%LUCIóN

La velocidad en el centro de la chimenea, que es la medida por el instrumento, se
calcula mediante la Ecuación (8.47) utilizando el coeficiente 998  para corregir las
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imperfecciones del modelo de flujo originadas por la presencia del tubo. A continua-
ción se presentan los datos que se requieren. La presión absoluta en el instrumento es

15,25
p = 29,92  + - =

13,6
31,04  pulg Hg

La densidad del aire en las condiciones de flujo es

29 x 492 x 31,04
’ =  359(460  +  200)(29,92)

= 0,0625  lb/pie3

A partir de la lectura del manómetro

0,54
ps  - p,,  = 12 62,37  = 2,81 Ib,/pie’

Según la Ecuación (8.48),  la velocidad máxima, suponiendo que N,, es despreciable, es

umg.  =  0,9*JLQ&Q.$$  =  52,71 pies/s

Esta velocidad es suficientemente baja como para despreciar la corrección del número
de Mach. Para obtener la velocidad media a partir de la velocidad máxima se utiliza
la Figura 5.7. El número de Reynolds, basado en la velocidad máxima, se calcula como
sigue. A partir del Apéndice 9, la viscosidad del aire a 200 “ F es 0,022 cP,  y

N Re. rnAX  =
(36/12)(52,7)(0,0625) = 670  ooo
0,022 x 0,000672

Según la Figura 5.7, la relación V/U,,,~. es algo superior a 0,86.  Utilizando 0,86  como
un valor estimado,

r =  0,86 x  52,7 =  45,3 pie@

El número de Reynolds NRe  es 670 000 x 0,86 = 576 000, y V/U,,,~~,  de acuerdo con
la estimación, es exactamente 0,86.  La velocidad volumétrica de flujo es

4 = 45,3 0 3 2 7t -0 31,04 =
12 4 660 29,92

1 5 704 pie3/min (7,41 m3/s)

Medidores de área: rothmetros. En los orificios, boquillas y tubos de venturi, la
variación de la velocidad de flujo a través de una sección constante genera una
caída de presión variable, que está relacionada con la velocidad de flujo. Otro
tipo de medidores, llamados medidores de úrea,  son aparatos en los que la caída
de presión es constante, o prácticamente constante, mientras que el área a través
de la cual circula el fluido varía con la velocidad de flujo. Mediante un adecuacto
calibrado se relaciona el área con la velocidad de flujo.

El medidor de área más importante es el rotámetro, que se representa en la
Figura 8.23. Consta esencialmente de un tubo cónico de vidrio, que se instala
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Figura  8.23. Rotámetro. (Cortesía de Fischer y Porter Co., Warminster, Penn.)
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verticalmente con el extremo más ancho hacia arriba. El fluido asciende a través
del tubo cónico y mantiene libremente suspendido un «flotador» (que en realidad
no flota, sino que está completamente sumergido en el fluido). El flotador es el
elemento indicador y cuanto mayor es la velocidad de flujo, mayor es la altura
que alcanza en el tubo. Toda la corriente de fluido tiene que circular a través del
espacio anular que existe entre el flotador y la pared del tubo. El tubo está
graduado y la lectura viene dada por el borde de lectura del flotador, que
corresponde a la mayor sección transversal del mismo. Es necesario disponer de
una curva de calibrado para convertir la lectura de la escala en velocidad de flujo.
Los rotámetros pueden utilizarse tanto para la medida de flujo de líquidos, como
de gases.

El tubo de vidrio de un rotámetro es perfectamente tronco-cónico o puede
estar provisto de tres rebordes o estrías paralelos al eje del tubo. Para líquidos
opacos, temperatura y presiones elevadas, o en condiciones en las que no se
puede utilizar vidrio, se emplean tubos metálicos. Como en un tubo metálico no
se ve el flotador, es preciso disponer de algún medio para indicar o transmitir las
lecturas del rotámetro. Esto se consigue conectando una varilla, denominada
extensión, a la parte superior o inferior del flotador y utilizando la extensión
como un imán. La extensión está introducida en un tubo hermético montado
sobre uno de los accesorios. Puesto que el interior de este tubo comunica directa-
mente con el interior del rotámetro, no se necesitan prensaestopas para la exten-
sión. El tubo está rodeado exteriormente por una bobina de inducción. La
longitud de la extensión expuesta a las espiras varía con la posición del flotador.
Esto a su vez da lugar a una variación de la inducción de la bobina, cuya medida
eléctrica puede utilizarse para la lectura directa, inscripción en un aparato o
registrado, o como señal para un sistema de control, que acciona una válvula de
regulación del flujo. También se puede utilizar un sistema magnético dispuesto
exteriormente a la extensión y junto a la escala vertical, como indicador visual de
la posición del extremo superior de la extensión. Con estas modificaciones, el
rotámetro se ha desarrollado para ser además de un simple sistema visual de
indicación de tubos de vidrio, un instrumento muy útil para registro y control.

Los flotadores pueden construirse de metales de diferentes densidades desde
plomo hasta aluminio, y también de vidrio o plástico. Son frecuentes los flotado-
res de acero inoxidable. La forma y dimensiones de los flotadores son muy
variadas, dependiendo de las aplicaciones.

Teoría y calibrado de rothmetros. Para una determinada velocidad de flujo, la
posición de equilibrio de un flotador en un rotámetro se establece mediante la
compensación de tres fuerzas: (1) el peso del flotador, (2) la fuerza de flotación del
fluido sobre el flotador, y (3) la fuerza de rozamiento sobre el flotador. La fuerza 1
actúa hacia abajo mientras que las fuerzas 2 y 3 lo hacen hacia arriba. En el
equilibrio

donde FD = fuerza de rozamiento
g = aceleración de la gravedad
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g,  = factor de proporcionalidad de la ley de Newton
uf = volumen del flotador
pf = densidad del flotador

p = densidad del fluido

El volumen uí puede substituirse por m//p,,  siendo mJ la masa del flotador, y la
Ecuación (8.49) se transforma en

Para un medidor dado que opera con un cierto fluido, el segundo miembro de la
Ecuación (8.50) es constante e independiente de la velocidad de flujo. Por tanto,
FD  es también constante y, cuando la velocidad de flujo aumenta, la posición del
flotador se modifica con el fin de mantener constante la fuerza de rozamiento.
Dicha fuerza de rozamiento FD  puede expresarse como el producto de un coeti-
ciente  de rozamiento por el área proyectada del flotador y por la carga de
velocidad, tal como expresa la Ecuación (7.1),  pero la carga de velocidad está
basada sobre la velocidad máxima alrededor del flotador, que se localiza en el
diámetro mayor o borde de medida del flotador. Por tanto,

Si la variación del coeficiente de rozamiento es pequeña, lo que generalmente
ocurre para rotámetros grandes con fluidos de viscosidad baja o moderada, y la
velocidad total de flujo es proporcional a la superficie anular comprendida entre
el flotador y la pared,

( 8 . 5 2 )

donde D,  = diámetro del flotador
D, = diámetro del tubo

Para un tubo troncocónico, cuyo diámetro inferior es igual al diámetro del
flotador, el área disponible para el flujo es una función cuadrática de la altura del
flotador h:

(0: - 0:)  = (D/  + ah)’ - 0;  = 2D,ah  + a2h2 ( 8 . 5 3 )

Cuando la separación entre la pared del tubo y el flotador es pequeña, el término
a2h2  es relativamente poco importante y el flujo es casi una función lineal de la
altura h. Por consiguiente, el rotámetro tiende a presentar una relación aproxi-
madamente lineal entre el flujo y la posición del flotador, contrariamente a lo que
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ocurre con la curva de calibrado de un medidor de orificio, donde la velocidad de
flujo es proporcional a la raíz cuadrada de la lectura. El calibrado de un rotáme-
tro, contrariamente al de un medidor de orificio, no es sensible a la distribución
de velocidad en la corriente de entrada y, por tanto, no se requiere un tramo
previo de tubería larga y recta ni placas de enderezamiento de la corriente. En la‘
bibliografía 5 pueden encontrarse métodos para la construcción generalizada de
curvas de calibrado.

SIMBOLOS
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Area,  pie2  o m2; A,, área proyectada del flotador del rotámetro; A,,  área de la
sección transversal de los canales en la periferia del rodete de una bomba
Coeficiente en la Ecuación (8.53)
Coeficiente de descarga, adimensional
Coeficiente de un orificio, sin incluir la velocidad de acercamiento
Calor especifico molar a presión constante, Btu/lb  mol-“F o J/g  mol-“C
Coeficiente de un venturi, sin incluir la velocidad de acercamiento
Calor específico a presión constante, Btu/lb-“F  o J/g-“C
Calor específico a volumen constante, Btu/lb-“F  o J/g-“C
Diámetro, pies o m; LI,, de la tubería; D,,  de la garganta de un venturi; D,, del
flotador de un rotámetro; D,,  del orificio; D,, del tubo de un rotámetro
Coeficiente de rozamiento, Ib/  o N
Aceleración de la gravedad, pies/s2  o m/s2
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb/-s2
Carga total, pies-lbf/lb  o J/kg;  H,, en el punto a; Hb, en el punto b
Altura del flotador de un rotámetro, pulg o mm
Pérdidas por fricción, pies-lbf/lb  o J/kg  hf,,  en la línea de succión de una bomba
Masa molecular
Masa, Ib o kg; mf,  del flotador de un rotámetro
Velocidad de flujo de masa, lb/s  o kg/s
Carga neta de aspiración positiva
Número de Mach, adimensional
Número de Reynolds en una tubería, Dpp/p
Numero de Reynolds local máximo en una tubería, Du,,,p/p
Número de Reynolds en el orificio, D,u,p/p
Constante en la Ecuación (8.28)
Potencia, pies-lb,/s  o W,  PB,  potencia suministrada a la bomba, CV o kW, P,,
potencia del fluido en una bomba; Plr, en una bomba ideal
Presión, lb,/pie2  o atm; p,,,  en el punto a; p,,,,  en el punto a’;  pb,  en el punto b;
pbz,  en el punto b’;  p,,  presión de impacto; p,“,  presión de vapor; p,,,  presión
estática; pl, p2,  en los puntos 1 y 2
Velocidad volumétrica de flujo, pie3/s  o m3/s;  q,,  a través de una bomba ideal;
q,,, capacidad de un compresor, std pie3/min
Constante de la ley de los gases, 1545 pies-lb//lb  mol-“R o 8,314 N-m/g mol-K
Radio, pies o m; rr, del rodete en la succión; r2,  del rodete en la descarga
Area  de la sección transversal, pie2  o m2; S,, de la garganta del venturi; SO,  del
orificio
Temperatura absoluta, “R  o K; T,,  a la entrada del compresor; Tb,  a la salida
del compresor; también par de fuerzas, pies-Ib,  o J
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U Velocidad local del fluido, pies/s  o m/s;  umaxr velocidad máxima en la tubería;
u,, en el orificio; uO,  en el punto de impacto de un tubo de pitot; ur,  velocidad
periférica a la entrada del rodete de una bomba; u2, en la descarga del rodete

V Velocidad resultante, absoluta, en el rodete de una bomba, pies/s  o m/s;  J&,
componente radial de la velocidad V,; V,,  componente tangencial; VUI,  de la
velocidad VI; J&,  de la velocidad Vz;  VI, en el punto de succión; V2,  en el punto
de descarga

P Velocidad media del fluido, pies/s  o m/s;  ro’,,  en el punto a;  &, en el punto a’;
rs,  en el punto b;  rb,, en el punto b

V Velocidad del fluido con relación al rodete de la bomba, pie@  o m/s;  ur,  en el
punto de succión; v2,  en el punto de descarga

Uf Volumen del flotador del rotámetro, pie3  o m3

w, Trabajo de bomba, pies-lbf/lb  o J/kg;  W,, para una bomba ideal
Y Factor de expansión para un medidor de flujo
Z Altura sobre el plano de referencia, pies o m; Z,, en el punto a;  Z,.,  en el punto

a’;  Z,, en el punto b; Z,.,  en el punto b

Letras griegas

u

B

Y
AH
rl
P
P

w

Factor de corrección de la energia cinética; c(,,  en el punto a;  cls,  en el punto b;
c(~,  en el punto b’;  también ángulo entre las velocidades absoluta y periférica en
el rodete de una bomba; ur,  en el punto de succión; L-Q,  en el punto de descarga.
Angulo del álabe en el rodete de una bomba; Pr, en el punto de succión;
/&,  en el punto de descarga; también relación entre el diámetro del orificio o el
estrechamiento de un venturi y el diámetro de una tubería
Relación de calores específicos, cc/c,
Carga desarrollada por la bomba; AH,, en una bomba ideal o sin fricción
Rendimiento mecánico global de una bomba, ventilador o soplante
Viscosidad absoluta, lb/pies-s  o CP
Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  p.,  en el punto a;  pb,  en el punto 6; pr,  del flotador
de un rotámetro; p,,, del fluido que se acerca a un tubo de pitot; p,  densidad
media (P,  + d/2
Velocidad angular, rad/s

PROBLEMAS

8.1. Hágase una estimación preliminar del tamaño aproximado de tubería que se re-
quiere para los siguientes servicios: (a) un gaseoducto  transcontinental para transportar
6000 std pie3/min  de gas natural a una presión media de 50 lb//pulg’  absolutas y una
temperatura media de 60 “F; (b) el transporte de una suspensión de cristales de p-nitro-
fenol en agua hasta un separador centrífugo continuo a razón de 2000 lb/h  de sólidos. La
suspensión contiene 45 por 100 en peso de sólidos. Para el p-nitrofenol p = 92,2 lb/pie3.
8.2. Aire, que entra a 70 “ F y presión atmosférica, ha de comprimirse hasta una presión
manométrica de 4000 lb~/pulg2  en un compresor alternativo con un caudal de 125 pie3/min
en CV. iCuántas etapas deberán utilizarse? ¿Cuál  es el trabajo de árbol teórico por pie
cúbico en condiciones normales para compresión adiabática sin fricción? iCuál es la
potencia al freno si la eficacia de cada etapa es del 85 por lOO?  Para.el aire y = 1,40.
8.3. iCuál es la temperatura de descarga del aire a la salida de la primera etapa del Pro-
blema 8.2?
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8.4. En el medidor de orificio del Ejemplo 8.5 la lectura del manómetro, para una
determinada velocidad de flujo constante, es 1,75 pulg. Calcúlese el flujo a través de la
línea, en barriles por día, medido a 60 “F.
8.5. Gas natural, con una densidad relativa al aire de 0,60  y una viscosidad de 0,011 cP,
circula a través de una tubería de 6 pulg,  Catálogo 40, en la que se ha instalado un orificio
normalizado de bordes rectos provisto de tomas a la brida. En la toma situada aguas
arriba el gas está a 100 “ F y 20 lbf/pulg2.  La lectura del manómetro es 46,3  pulg de agua a
60 “F. La relación de calores específicos para el gas natural es 1,30. El diámetro del orificio
es de 2,00 pulg. Calcúlese la velocidad de flujo de gas a través de la línea, en pies cúbicos
por minuto, a la presión de 14,4 lbr/pulg2  y a la temperatura de 60 “F.
8.6. Un medidor de venturi horizontal, cuyo diámetro del estrechamiento es de 20 mm,
está situado en una tubería de 75 mm de diámetro interior. A través de la línea circula
agua a 15 “C. Un manómetro, que contiene mercurio bajo agua, mide la presión diferen-
cial en el instrumento. Cuando la lectura del manómetro es 500 mm, Lcuál  es la velocidad
de flujo en galones por minuto? Si el 12 por 100 de la presión diferencial corresponde a
pérdida permanente, jcuál  es el consumo de potencia del medidor?
8.7. Se desean bombear 10000 kg/h  de tolueno a 114 “C y 1,1 atm de presión absoluta
desde el calderín de una torre de destilación hasta una segunda unidad de destilación sin
enfriar el tolueno antes de que entre en la bomba. Si las pérdidas por fricción en la línea
que une el calderín con la bomba son de 7 kN/m’,  y la densidad del tolueno es 866 kg/m3,
ia qué distancia por encima del nivel del líquido en el calderín ha de mantenerse la bomba
para producir una carga neta de aspiración positiva de 2,5 m?
8.8. Calcúlese la potencia necesaria para accionar la bomba del Problema 8.7 si la
bomba ha de elevar el tolueno 10 m, la presión en la segunda unidad es la atmosférica y
las pérdidas por fricción en la línea de descarga son 35 kN/m’.  La velocidad en la línea
de descarga de la bomba es 2 m/s.
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CAPITULO

NUEVE

AGITACION Y MEZCLA DE LIQUIDOS

El éxito de muchas operaciones industriales depende de la eficaz agitación y
mezcla de fluidos. Aunque con frecuencia tienden a confundirse, agitación y
mezcla no son sinónimos. La agitación se refiere al movimiento inducido de un
material en una forma especítica,  generalmente con un modelo circulatorio den-
tro de algún tipo de contenedor. La mezcla es una distribución al azar de dos o
más fases inicialmente separadas. Un único material homogéneo, tal como un
tanque con agua fría, puede ser agitado pero, en cambio, no puede mezclarse
mientras no se le adicione otro material, tal como una cierta cantidad de agua
caliente o algún sólido pulverulento.

El término mezcla, o mezclado, se aplica a una gran variedad de operaciones
que difieren ampliamente en el grado de homogeneidad del material «mezclado».
Consideremos, en un caso, dos gases que han de mezclarse totalmente, y un
segundo caso en el que arena, grava, cemento y agua que se voltean en un tambor
rotatorio durante un largo período de tiempo. En ambos casos se dice que el
producto final está mezclado. Es evidente que los productos no son igualmente
homogéneos. Las muestras de gases mezclados -aun cuando las muestras sean
muy pequeñas- tienen todas la misma composición. Por otra parte, pequeñas
muestras de hormigón mezclado difieren mucho de la composición.

Este capítulo trata de la agitación de líquidos de baja o moderada viscosidad,
así como de la mezcla de líquidos, de dispersiones líquido-gas y suspensiones
líquido-sólido. La agitación y mezcla de líquidos muy viscosos, pastas y polvos
de sólidos secos se tratan en el Capítulo 29.

AGITACION DE LIQUIDOS

Finalidades de la agitación. Los líquidos se agitan con diversos fines, dependien-
do de los objetivos de la etapa del proceso. Dichos fines  comprenden:

1. Suspensión de partículas sólidas.
2 . Mezclado de líquidos miscibles, por ejemplo, alcohol metílico y agua.
3 . Dispersión de un gas en un líquido en forma de pequeñas burbujas.

242
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4 . Dispersión de un segundo líquido, inmiscible con el primero, para formar
una emulsión o suspensión de gotas diminutas.

5 . Promoción de la transformación de calor entre el líquido y un serpentín o
encamisado.

Con frecuencia un agitador cubre varias finalidades al mismo tiempo, como
ocurre en el caso de la hidrogenación catalítica de un líquido. En un recipiente de
hidrogenación el hidrógeno gaseoso es dispersado en el líquido en el que están
suspendidas las partículas sólidas del catalizador, retirando simultáneamente el
calor de reacción por medio de un serpentín o camisa de refrigeración.

Equipo de agitación. Los líquidos se agitan con más frecuencia en tanques o
recipientes, generalmente de forma cilíndrica y provistos de un eje vertical. La
parte superior del recipiente puede estar abierta al aire o cerrada. Las proporcio-
nes del tanque varían bastante dependiendo de la naturaleza del problema de
agitación. Sin embargo, en muchas situaciones se utiliza un diseño estandarizado
como el que se muestra en la Figura 9.1. El fondo del tanque es redondeado y no
plano, con el fín de eliminar los rincones escarpados o regiones en las que no
penetrarían las corrientes de fluido. La altura del líquido es aproximadamente
igual al diámetro del tanque. El rodete va instalado sobre un eje suspendido, es
decir, un eje soportado en la parte superior. El eje está accionado por un motor, a
veces directamente conectado al eje, pero más frecuentemente acoplado al eje a
través de una caja reductora de velocidad. Generalmente lleva incorporados

Reductor de velocidad

Rama sumergida

Encamisado

Superf ic ie del  l iquido

Vaina termométrica

Placa deflectora R o d e t e

Válvula de vaci

Figura  9 .1 . Tanque  t íp ico  de  proceso  con  ag i tac ión .
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también accesorios tales como tubuladuras de entrada y salida, serpentines,
encamisados y vainas para termómetros u otros instrumentos de medida de la
temperatura.

El rodete crea un modelo de flujo en el sistema, dando lugar a que el líquido
circule a través del tanque y eventualmente retorne al rodete. Más adelante, en
este capítulo, se tratan con detalle los modelos de flujo en tanques agitados.

Rodetes. Los agitadores de rodete se dividen en dos clases: los que generan
corrientes paralelas al eje del rodete, y aquellos que generan corrientes en direc-
ción tangencial o radial. Los primeros reciben el nombre de rodetes deflujo axial,
y los segundos rodetes de flujo radial.

Los tres principales tipos de rodetes son hélices, palas y turbinas. Cada uno
de ellos comprende muchas variantes y subtipos que no se considerarán aquí.
Otros rodetes especiales resultan también útiles en situaciones especiales, pero los
tres tipos principales mencionados resuelven tal vez el 95 por 100 de todos los
problemas de agitación de líquidos.

Hélice. Una hélice es un rodete con flujo axial y alta velocidad que se utiliza
para líquidos de baja viscosidad. Las hélices pequeñas giran con la misma
velocidad que el motor, entre 1150 y 1750 rpm; las grandes giran entre 400 y 800
rpm. Las corrientes de flujo que salen del rodete continúan a través del líquido en
una dirección determinada hasta que chocan con el fondo o las paredes del
tanque. La columna, altamente turbulenta, de remolinos de líquido que abando-
na el rodete, arrastra al moverse líquido estancado, probablemente en mayor
proporción que lo haría una columna equivalente procedente de una boquilla
estacionaria. Las placas de un rodete cortan o cizallan vigorosamente el líquido.
Debido a la persistencia de las corrientes de flujo, los agitadores de hélice son
eficaces en tanques muy grandes.

Una hélice giratoria traza una hélice en el fluido y, si no hubiese deslizamien-
to entre el fluido y la hélice, una revolución completa provocaría el desplazamien-
to longitudinal del liquido una distancia fija, dependiendo del ángulo de inclina-
ción de las palas de la hélice. La relación entre esta distancia y el diámetro de la
hélice se conoce como paso de hélice. Una hélice con un paso de 1,0 se dice que
tiene paso cuadrado.

En la Figura 9.2a  se representa una hélice típica. Las más frecuentes son las
hélices marinas de tres palas con paso cuadrado; para tines  especiales se utilizan
hélices de cuatro palas, ruedas dentadas y otros diseños.

Las hélices raramente superan las 18 pulg de diámetro, con independencia del
tamaño del tanque. En tanques profundos pueden instalarse dos o más hélices
sobre el mismo eje, generalmente dirigiendo el líquido en la misma dirección. A
veces, dos hélices operan en direcciones opuestas, o en «push  pull»,  con el tin de
crear una zona de turbulencia especialmente elevada entre ellas.

Pacas. Para los problemas más sencillos, un agitador eficaz consta de una pala
plana que gira sobre un eje vertical. Son frecuentes los agitadores de dos y cuatro
palas. A veces las palas están inclinadas, pero lo más frecuente es que sean
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(al (b) (c) (4

Figura 9.2. Rodetes de mezcla: (a) hélice marina de tres palas; (b) turbina abierta de palas
rectas; (c) turbina de disco con palas; (d)  turbina abierta de palas curvas.

verticales. Las palas giran a bajas o moderadas velocidades en el centro del
tanque, impulsando el líquido radial y tangencialmente, sin que haya práctica-
mente movimiento vertical excepto que las placas están inclinadas. Las corrientes
que generan se desplazan hacia fuera hasta la pared del tanque y después hacia
arriba o hacia abajo. En tanques profundos se instalan varias palas, unas sobre
otras, en un mismo eje. En algunos diseños las placas se adaptan a la forma de las
paredes del tanque, de forma que rascan la superfice y pasan sobre ella con una
muy pequeña holgura. Una pala de este tipo recibe el nombre de agitador de
áncora. Las áncoras resultan útiles para prevenir que se depositen sólidos sobre
una superficie de transmisión de calor, tal como un tanque encamisado, pero en
cambio son malos mezcladores. Casi siempre operan conjuntamente con un
agitador de alta velocidad que generalmente gira en sentido contrario.

Los agitadores industriales de palas giran a velocidades comprendidas entre
20 y 150 rpm. La longitud total de un rodete de palas está típicamente compren-
dido entre el 50 y el 80 por 100 del diámetro interior del tanque. La anchura de la
pala es de un sexto a un décimo de su longitud. A velocidades muy bajas los
agitadores de palas generan una agitación muy suave en tanques sin placas
deflectoras, las cuales son necesarias para velocidades más elevadas, pues de lo
contrario el líquido se desplaza en bloque alrededor del tanque con velocidad
alta, pero con poca mezcla.

Turbinas. En la Figura 9.2b,  c y d se representan algunos de los numerosos
diseños de turbinas. La mayoría de ellos recuerdan a los agitadores con numero-
sas palas cortas, que giran a altas velocidades sobre un eje montado centralmente
en el. tanque. Las placas pueden ser rectas o curvas, inclinadas o verticales. El
rodete puede ser abierto, semicerrado o cerrado. El diámetro del rodete es menor
que el de las palas, variando entre el 30 y el 50 por 100 del diámetro del tanque.

Las turbinas son eticaces para un amplio intervalo de viscosidades. En líqui-
dos de baja viscosidad las turbinas generan fuertes corrientes que persisten en
todo el tanque, destruyendo bolsas de fluido estancado. Cerca del rodete hay una
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zona de corrientes rápidas, elevada turbulencia e intensa cizalladura. Las corrien-
tes principales son radiales y tangenciales. Los componentes tangenciales inducen
la formación de vórtices y remolinos, que deben ser destruidos por placas deflec-
toras o por un anillo difusor para que la agitación sea más eficaz.

Modelos de flujo en tanques agitados. El tipo de flujo que se produce en un
tanque agitado, depende del tipo de rodete, de las características del fluido y del
tamaño y proporciones del tanque, placas deflectoras y agitador. La velocidad del
fluido en un punto del tanque tiene tres componentes, y el tipo de flujo global en

, el mismo depende de las variaciones de estas tres componentes de la velocidad de
un punto a otro. La primera componente de velocidad es radial y actúa en
dirección perpendicular al eje del rodete. La segunda es longitudinal y actúa en
dirección paralela al eje. La tercera es tangencial o rotacional, y actúa en direc-
ción tangencial a la trayectoria circular descrita por el rodete. Para el caso
corriente de un eje vertical, las componentes radial y tangencial están en un plano
horizontal y la componente longitudinal es vertical. Las componentes radial y
longitudinal son útiles por cuanto dan lugar al flujo necesario para que se
produzca la mezcla. Cuando el eje es vertical y está dispuesto en el centro del
tanque, la componente tangencial de velocidad es generalmente perjudicial para
la mezcla. El flujo tangencial sigue una trayectoria circular alrededor del eje y,
según se representa en la Figura 9.3, crea un vórtice en la superficie del líquido
que, debido a la circulación en flujo laminar, da lugar a una estratificación
permanente en diferentes niveles de sustancias sin mezclar, sin que exista flujo
longitudinal de un nivel a otro. Si están presentes partículas sólidas, las corrientes
circulatorias tienden a lanzar las partículas contra la pared del tanque, debido a
la fuerza centrífuga, desde donde caen acumulándose en la parte central del fondo
del tanque. Por consiguiente, en vez de mezcla se produce la acción contraria, o
sea, concentración. En el flujo circulatorio el líquido fluye según la dirección del
movimiento de las palas del rodete y, por consiguiente, disminuye la velocidad
relativa que existe entre las palas y el líquido, con lo cual se limita la potencia que
puede ser absorbida por el líquido. En un tanque sin placas deflectoras, el flujo
circulatorio es inducido por todos los tipos de rodete, tanto si el flujo es axial
como radial. En efecto, si los remolinos son intensos, el tipo de flujo dentro del
tanque es esencialmente el mismo, independientemente del diseño del rodete.
Para velocidades de giro del rodete elevadas, la profundidad del vórtice puede ser
tan grande que llegue al rodete mismo, dando lugar a que en el líquido se
introduzca el gas que está encima de él, lo cual normalmente debe evitarse.

Prevención de flujo circulatorio. El flujo circulatorio y los remolinos pueden
evitarse por uno de los tres métodos siguientes. En tanques de pequeño tamaño
se dispone el rodete separado del centro del tanque, según indica la Figura 9.4. El
eje se mueve así alejado de la línea que pasa por el centro del tanque, inclinándo-
se después según un plano perpendicular a la dirección del movimiento. En los
tanques de mayor tamaño, el agitador puede montarse en la parte lateral del
tanque, con el eje en un plano horizontal, pero formando un cierto ángulo con el
radio, según se indica en la Figura 9.5.
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Figura 9.3. Formación de vórtice y tipo de flujo
en un tanque agitado. (Según Lyon~‘~.)

Figura 9.4. Agitador no centrado.
(Según Bisel1 et d.‘.)
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Figura 9.5. Rodete con entrada lateral. (Segtia  Bissell et aL2.)

En los tanques de gran tamaño, con agitadores verticales, el método más
conveniente de reducir los remolinos es instalar placas deflectoras, que impiden el
flujo rotacional sin afectar al flujo radial y longitudinal. Un método sencillo y
eficaz de destruir los remolinos, se consigue instalando placas verticales perpendi-
culares a la pared del tanque. En la Figura 9.6 se representan placas deflectoras
de este tipo, y el tipo de flujo a que dan lugar. Excepto en tanques muy grandes,
son suficientes cuatro placas deflectoras, para evitar los remolinos y la formación
de vórtice. Para agitadores de turbina, la anchura de la placa deflectora  no es
preciso que sea mayor de la doceava parte del diámetro del tanque; para agitado-
res de hélice, basta con un octavo ‘. Cuando el rodete entra al tanque lateral-
mente, está inclinado, o desplazado del centro, no son necesarias placas deflec-
toras.

Una vez que el flujo circulatorio ha cesado, el modelo específico de flujo en el
tanque depende del tipo de rodete. Los agitadores de hélice generalmente dirigen
el líquido hacia el fondo del tanque, donde la corriente se esparce radialmente en
todas las direcciones hacia la pared, asciende a lo largo de la pared y retorna
desde la parte superior hasta el punto de succión del rodete. Este modelo de flujo
se representa en la Figura 9.6. Se utilizan agitadores de hélice cuando se desean
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Placa  de f lec to ra  - def lec to ra

Figura 9.6. Modelo de flujo en un tanque
con placas deflectoras y un agitador de tur-
bina instalado centralmente.

fuertes corrientes verticales, por ejemplo, cuando han de mantenerse partículas
sólidas en suspensión. No se utilizan ordinariamente cuando la viscosidad del
líquido es superior a aproximadamente 50 P. Con el fin de obtener un fuerte flujo
axial para la suspensión de sólidos también se utilizan turbinas con una inclina-
ción de las placas de 45”.

Los agitadores de palas y las turbinas de placas planas producen un buen
flujo radial en el plano del rodete, dividiendo el flujo hacia la pared para formar
dos modelos distintos de circulación, tal como se muestra en la Figura 9.3. Una
parte fluye hacia abajo a lo largo de la pared y retorna hacia el centro del rodete
desde el fondo, mientras que otra asciende hacia la superficie y retorna al rodete
desde la parte superior. En un tanque sin placas deflectoras hay un fuerte flujo
tangencial así como formación de vórtices para moderadas velocidades de giro
del agitador. Cuando se instalan placas deflectoras, aumenta el flujo vertical y se
produce una mezcla más rápida del líquido.

En un tanque cilíndrico vertical la profundidad del líquido deberá ser igual, o
algo mayor, que el diámetro del tanque. Si se desea una mayor profundidad de
líquido se pueden instalar dos o más rodetes sobre el mismo eje, actuando cada
rodete como un mezclador separado. Para cada rodete se generan dos corrientes
de circulación, tal como se muestra en la Figura 9.7. El rodete inferior, bien de
tipo turbina o de hélice, se instala a aproximadamente un diámetro del rodete por
encima del fondo del tanque.

Tubos de aspiración. El flujo de retorno a un rodete de cualquier tipo llega al
rodete desde todas las direcciones, ya que no está bajo el control de superticies
sólidas. Por ejemplo, el flujo hacia y desde un rodete es esencialmente similar al
flujo de aire hacia y desde un ventilador que opera en una habitación. En la
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Placa  de f lec to ra P laca  de f lec to ra

Figura 9.7. Turbinas múltiples en todo el tanque.

mayor parte de las aplicaciones de los mezcladores de rodete esto no constituye
una limitación, pero cuando es preciso controlar la dirección y velocidad de flujo
en la succión del rodete, se utilizan tubos de aspiración como los que se muestran
en la Figura 9.8. Estos dispositivos pueden resultar útiles cuando se desea un
elevado esfuerzo constante en el rodete, tal como ocurre en la preparación de
ciertas emulsiones, o cuando es preciso dispersar en el líquido partículas sólidas
que tienden a flotar sobre la superficie del líquido en el tanque. Los tubos de
aspiración para rodetes se montan alrededor de los mismos, mientras que en el
caso de turbinas se montan enmediatamente encima, tal como se muestra en la
Figura 9.8. Los tubos de aspiración aumentan la fricción del fluido en el sistema

Placa  de f lec to ra P laca  de f lec to ra

T u b o  d e
asp i rac ión

P laca  de f lec to ra

(al (b)

/

Figura 9.8. Tubos de aspiración en un tanque con placas deflectoras: (a) turbina; (b)
hélice. (Según Bissell et al.‘.)
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y, para una potencia de entrada dada, reducen la velocidad de flujo, de forma que
no se usan si no son absolutamente necesarios.

Diseño estándar de turbina. El diseñador de un tanque agitado dispone de un
gran número, que no es habitual, de elecciones sobre el tipo y localización del
agitador, las proporciones del tanque, el número y dimensiones de las placas
deflectoras, etc. Cada una de estas decisiones afectan a la velocidad de circulación
del líquido, los modelos de velocidad y el consumo de potencia. Como punto de
partida en el diseño de los problemas ordinarios de agitación, generalmente se
utiliza un agitador de turbina del tipo que se muestra en la Figura 9.9. Las
proporciones típicas son

D 1 H-JI=- 1
J 1

D, 3 F= 0,=12
E 1 pi L 1
-=
Dll II 0,=4

El número de placas deflectoras es generalmente de 4; el número de palas del
agitador varía entre 4 y 16, pero generalmente es de 6 u 8. Situaciones especiales
pueden, por supuesto, aconsejar proporciones diferentes de las que se acaban de
indicar; por ejemplo, puede resultar ventajoso colocar el agitador más alto o más
bajo en el tanque, o bien puede ser necesario utilizar un tanque más profundo
para alcanzar el resultado apetecido. Con todo, las proporciones estándar antes
relacionadas son ampliamente aceptadas y en ellas se basan muchas de las
correlaciones publicadas sobre el funcionamiento de agitadores.

Figura 9.9. Medidas de un agitador de turbina. (Según Rushton et d3’.)
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CIRCULACION, VELOCIDADES Y CONSUMO DE POTENCIA
EN TANQUES AGITADOS

Para que un tanque de proceso sea eficaz, con independencia del problema de
agitación, el volumen de fluido movido por el agitador debe ser suficiente para
llevar las corrientes hasta las partes más remotas del tanque. En las operaciones
de mezcla y dispersión la velocidad de circulación no es el único factor, ni
siquiera el más importante, sino que con frecuencia la turbulencia de la corriente
controla la eficacia de la operación. La turbulencia es una consecuencia de que
las corrientes estén adecuadamente dirigidas y de que se generen grandes gradien-
tes de velocidad en el líquido. Tanto la circulación como la generación de
turbulencia consumen energía. Más adelante se estudia las relaciones entre el
consumo de potencia y los parámetros de diseño de tanques agitados. Según se
verá, algunos problemas de agitación requieren grandes flujos o elevadas veloci-
dades medias, mientras que otros necesitan una elevada turbulencia o disipación
local de potencia. Aun cuando tanto la velocidad de flujo como la disipación de
potencia aumentan con la velocidad del agitador, la selección del tipo y tamaño
del agitador influye sobre los valores relativos de la velocidad de flujo y la
disipación de potencia. En general, se utilizan grandes agitadores que se mueven
a velocidades medias para promover el flujo, y agitadores más pequeños a
velocidad elevada cuando lo que se requiere es una elevada turbulencia interna.

Número de flujo. Un agitador de turbina o de hélice es, en esencia, un rodete de
una bomba que funciona sin carcasa y con flujos de entrada y salida no dirigidos.
Las relaciones que rigen el comportamiento de turbinas son similares a las de las
bombas centrífugas que se han estudiado en el Capítulo 8 13e. Consideremos el
rodete de turbina de palas rectas que se muestra en la Figura 9.10. Se utiliza la
misma nomenclatura que en la Figura 8.11: u2  es la velocidad de las puntas de las
palas; V:, y V,‘2  son las velocidades tangencial y radial del líquido que abandona
los extremos de las palas, y Vi es la velocidad total del líquido en el mismo

Vectores de velocidad
un rodete de turbina.

en el extremo
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punto. Supóngase que la velocidad tangencial del líquido es una fracción k de la
velocidad en el extremo de la pala, o sea

V;,  =  ku, =  kzD,n (9 .1)

puesto que u2 = nD,n. De acuerdo con la Ecuación (8.14),  la velocidad volumé-
trica de flujo es

4 = GA, (9 .2)

donde A, es el área del cilindro barrido por los extremos de las palas del rodete

A, = xD,W (9 .3)

donde D, = diámetro del rodete
W = anchura de las palas

De acuerdo con la geometría de la Figura 9.10

(9.4)

Sustituyendo de la Ecuación (9.1) para V&,  se obtiene

Vi, =  nD,n(l  - k )  tanPi (9 .5)

Por tanto, la velocidad volumétrica de flujo, según las Ecuaciones (9.2) a (9.4),  es

q = ~?D,fn  W(l - k) tan /?; (9 .6)

Para rodetes geométricamente semejantes W es proporcional a D, y, por tanto,
para valores dados de k y fi;

q oc  nD: (9 .7)

La relación de estas dos magnitudes recibe el nombre de número deflujo NQ,
que está definido por

Las Ecuaciones (9.6) a (9.8) indican que si b; está fijado, No  es constante. Para
hélices marinas /?; y No  pueden considerarse constantes; para turbinas, No  es una
función de los tamaños relativos del rodete y el tanque. Para el diseño de tanques
agitados provistos de placas deflectoras,  se recomiendan los siguientes valores:

Para hélices marinas 13b  (paso cuadrado) NQ  = 0,5
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Para una turbina de 4 palas con 45” r3’  ( W/D,  = 6) N, = 0,87
Para una turbina con 6 palas planas l6 ( W/D,  = t) N, = 1,3

Estas ecuaciones calculan el flujo de descarga desde el borde del rodete y no el
flujo total generado. La corriente de alta velocidad del líquido que sale del
extremo del rodete arrastra algo de la masa de líquido que se mueve lentamente y
que decelera el chorro, pero en cambio aumenta la velocidad total de flujo. Para
turbinas de palas planas, el flujo total, estimado a partir del tiempo medio de
circulación de las partículas o trazadores en disolución16,  es

(9.9)

Para una relación-típica D,/D,  = 3, q es 2,76nD,f,  o bien, 2,l  veces el valor
para el rodete (No = 1,3).  La Ecuación (9.9) deberá utilizarse solamente para
relaciones D,lD,  comprendidas entre 2 y 4.

Modelos de velocidad y gradientes de velocidad. Más detalles acerca de los
modelos de flujo, de las velocidades locales y del flujo total generado por el
rodete se han obtenido utilizando pequeñas sondas de velocidad16  o mediante
medidas fotográficas de partículas trazadorasg. En la Figura 9.11 se presentan
algunos de los resultados de Cutter para una turbina de 4 pulg de palas rectas en
un tanque de ll,5  pulg. Cuando el fluido sale de las palas del rodete, la compo-
nente radial de la velocidad del fluido Vi en la línea central del rodete es
aproximadamente 0,6 veces la velocidad u2  en el extremo. La velocidad radial
disminuye con la distancia vertical desde la línea central, pero el chorro se
extiende más allá del borde de las palas a causa del arrastre, y la integración

0 2 4 5 6
DIS:ANCIA  AAiAL,  PULGADAS

Figura 9.11. Velocidad radial y;‘/uz y ve-
locidad volumétrica de flujo q/qs en un
tanque agitado con una turbina. (Según
Cutterg,)
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conduce a un flujo total de 0,75 qs,  donde qB es el flujo que existiría si todo el
fluido se moviese con una velocidad u2 a través de las paredes del cilindro
barrido por las palas.

A medida que el chorro se desplaza hacia fuera del rodete, se va retardando
debido a que aumenta el área disponible para el flujo y a que hay más arrastre de
líquido. A lo largo de la línea central del rodete la velocidad cae más o menos
linealmente con la distancia radial y, tal como ha sido demostrado por otros
estudios 16, el producto V,!r  es prácticamente constante. El flujo volumétrico total
aumenta con el radio hasta aproximadamente 1,2q,  debido al arrastre adicional,
y después cae cerca de la pared del recipiente debido a que el flujo comienza a
dividirse en corrientes de circulación ascendentes y descendentes. El flujo máximo
de 1,2q,,  comparado con la velocidad radial de descarga de 0,6u,,  indica que el
flujo total duplica a la descarga directa del rodete, que concuerda con el factor 2,l
calculado utilizando la Ecuación (9.9).

Los gradientes de velocidad en un tanque agitado varían linealmente de un
punto a otro en el fluido. El gradiente será muy grande cerca del borde del chorro
que sale del rodete, debido a que la velocidad es elevada y el chorro es relativa-
mente estrecho. El gradiente de velocidad en el extremo de la pala, basado en la
velocidad vertical en dicho punto, es aproximadamente 0,924/0,75  W,  donde 0,9u es
la resultante de las velocidades radial y tangencial, y 0,75 W es la mitad de la
anchura del chorro que sale del rodete. Puesto que u = rcnD,  y W = Da/5  para
una turbina estándar, esto corresponde a un gradiente de velocidad de 19n,  que
puede servir como una estimación de la máxima cizalladura en la región próxima
al rodete de la turbina. A medida que el chorro se desplaza hacia fuera del rodete,
se retarda y el gradiente de velocidad en el borde del chorro disminuye. Detrás de
las palas de la turbina hay vórtices intensos, donde la cizalladura local puede ser
tan elevada como 50nj4.

La Figura 9.12 muestra las corrientes de fluido en una turbina de seis palas,
de 6 pulg de diámetro, girando a 200 rpm en un tanque que contiene agua fría2’.
El plano de observación pasa a través del eje vertical del rodete e inmediatamente
delante de una placa deflectora radial. El fluido sale del rodete en dirección
radial, se separa en corrientes longitudinales que fluyen hacia arriba y abajo
sobre la placa deflectora, luego fluyen hacia dentro del eje del rodete y, por
último, retornan a la entrada del rodete. En el fondo del tanque, inmediatamente
debajo del eje, el fluido circula con un movimiento de remolino. En todas partes
las corrientes son fundamentalmente radiales y longitudinales.

Los números de la Figura 9.12 indican el valor escalar de la velocidad del
fluido en distintos puntos, como fracciones de la velocidad del extremo de las
palas del rodete. Para las condiciones utilizadas, la velocidad de dicho extremo es
de 4,8  pie+.  La velocidad en el chorro cae bruscamente desde la velocidad en el
extremo de la pala hasta aproximadamente 0,4  veces dicha velocidad cerca de la
pared del tanque. Las velocidades en otras localizaciones del tanque son del
orden de 0,25 veces la velocidad en el extremo, aunque hay dos regiones toroida-
les de fluido casi estancado, una encima y otra debajo del rodete, donde la
velocidad es solamente 0,lO a 0,15 veces la velocidad en el extremo de la pala.

Al aumentar la velocidad del rodete aumenta la velocidad del extremo de las
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Figura 9.12. Modelos de velocidad de
un agitador de turbina. (Según Morrison
et ~71.*~.)

palas, así como la velocidad de circulación. Sin embargo, esto no da lugar a que
la velocidad del fluido en una determinada localización aumente en la misma
proporción; un chorro que se mueve rápidamente arrastra mucho más material
desde la masa global de líquido que un chorro que se mueve más lentamente, y la
velocidad del chorro disminuye muy rápidamente al aumentar la distancia al
rodete.

Consumo de potencia. Un importante factor en el diseño de un tanque agitado
es la potencia que se requiere para mover el rodete. Cuando el flujo en el tanque
es turbulento, la potencia necesaria puede estimarse a partir del producto del
flujo q generado por el rodete y la energía cinética Ek  por unidad de volumen de
fluido

q = nDzNQ

o bien E
k

2&

La velocidad Vi es ligeramente menor que la velocidad en el extremo u2.  Si la
relación V;/u,  se representa por a, V; = cmnD,  y la potencia necesaria es

(9.10)
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En forma adimensional

&Tc u27r2
n3Dap

= - NQ
2

(9 .11)

El primer miembro de la Ecuación (9.11) recibe el nombre de número de poten;
cia, Np, definido por

N,,  = Pg,
n3Dfp

Para una turbina estándar de seis palas, No  = 1,3,  y si a se toma como 49,
Np = 5,2.  Como se verá más adelante, este resultado concuerda bien el valor
observado.

Correlación de la potencia. Para estimar la potencia que se requiere para hacer
girar un rodete dado con una velocidad determinada, es preciso disponer de
correlaciones empíricas de la potencia (o del número de potencia) en función de
otras variables del sistema. La forma de tales correlaciones puede encontrarse por
análisis dimensional, en función de las medidas importantes del tanque y del
rodete, la distancia del rodete al fondo del tanque, la profundidad del líquido, así
como las dimensiones de las placas deflectoras cuando se utilizan. También deben
de estar fijados el número y disposición de las placas deflectoras, así como el
número de palas del rodete. Las variables que intervienen en el análisis son las
medidas importantes del tanque y del rodete, la viscosidad ,U  y la densidad p del
líquido, la velocidad de giro n, y, puesto que se aplica la ley de Newton, la
constante adimensional g,.  Por otra parte, salvo que se tomen precauciones para
evitarlo, se formará un vórtice en la superficie del líquido. Algo de líquido se
elevará por encima del nivel medio de la superficie del líquido, correspondiente al
tanque no agitado, y esta elevación tiene que vencer la fuerza de la gravedad. Por
tanto, hay que introducir la aceleración de la gravedad g como un factor en el
análisis.

Las distintas medidas lineales pueden convertirse todas en relaciones adimen-
sionales, llamadas factores de forma, dividiendo cada uno de los términos por
uno de ellos que se toma como base. El diámetro del rodete D, es una elección
adecuada para esta medida de base, y los factores de forma se calculan dividiendo
cada una de las restantes medidas por el valor de D, o 0,.  Supongamos que los
factores de forma, así definidos, se representan por S,,  S2,  SJ,  . . . . S,.  El diámetro
del rodete se toma así también como una medida del tamaño del equipo y se
utiliza como una variable en el análisis, de la misma forma que el diámetro de la
tubería en el análisis dimensional de la fricción en tuberías. Dos mezcladores que
tienen las mismas proporciones geométricas, pero diferentes tamaños, tendrán
idénticos factores de forma, pero diferirán en el valor de D,. Los diseños que
cumplen este requerimiento se dice que son geométricamente semejantes, o bien,
que poseen semejanza geométrica.



258 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

Cuando se ignoran temporalmente los factores de forma y se supone que el
líquido es newtoniano, la potencia P es una función de las restantes variables,
0 sea

P = W, D,, g,, 11~~ g, P) (9 .13)

Aplicando el método del análisis dimensional que se presenta en el Apéndice 4, se
obtiene 32

(9 .14)

Teniendo en cuenta los factores de forma, la Ecuación (9.14) puede escribirse así

pgc- = * nD:p n2D,
n3Dzp

7 3 g Y s,, s,, . . . . sn (9 .15)

El primer grupo adimensional de la Ecuación (9.14),  PgJn3Dzp, es el número
de potencia Np.  El segundo, nDzp/p,  es el número de Reynolds NRe;  el tercero,
n2D,/g,  es el número de Froude NFr La Ecuación (9.15) puede, por tanto,
escribirse

Np = WL hr, S,,  S2, . . . . sn) (9 .16)

Significado de los grupos adimensionales l’. Los tres grupos adimensionales de la
Ecuación (9.14) pueden interpretarse de una forma sencilla. Consideremos el
grupo nDip/p. Puesto que la velocidad del extremo del rodete u2  es igual a zD,n,

nDip  WM,p  ccNRe = - = UZD,P

P P P
(9 .17)

y este grupo es proporcional al número de Reynolds calculado a partir del
diámetro y de la velocidad periférica del rodete. Esta es la razón del nombre del
grupo.

El número de potencia Np  es análogo a un factor de fricción o a un coeficiente
de rozamiento. Es proporcional a la relación entre la fuerza de rozamiento que
actúa sobre una unidad de área del rodete y la fuerza inercial. La fuerza inercial,

,a  su vez, está relacionada con el flujo de cantidad de movimiento correspondiente
al movimiento global del fluido.

El número de Froude NFr  es una medida de la relación entre la fuerza inercia1
y la fuerza gravitacional por unidad de área que actúa sobre el fluido. Interviene
en situaciones fluidodinámicas donde hay un movimiento de olas significativo
sobre la superficie del líquido. Es especialmente importante en el diseño de
barcos.

Puesto que las fuerzas individuales están arbitrariamente definidas y varian
mucho de un punto a otro del recipiente, sus valores numéricos locales no son
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significativos. Sin embargo, los valores de los grupos adimensionales para todo el
sistema son importantes, ya que proporcionan magnitudes de correlación que
conducen a ecuaciones empíricas mucho más sencillas que las basadas en la
Ecuación (9.13). A continuación se consideran ecuaciones para el número de
potencia que son ejemplos de tales correlaciones.

Correlaciones de potencia para rodetes específicos. Los distintos factores de
forma de la Ecuación (9.16) dependen del tipo y disposición del equipo. Las
medidas necesarias para un tanque típico agitado con una turbina se muestran en
la Figura 9.9; los correspondientes factores de forma para este mezclador son
SI  =  D,/D,,  S,  =  EID,,  S3  =  L I D , ,  S,  =  WID,,  S, =  JID,  y  S,  =  HID,.
Además, tienen que estar especificados el número de placas deflectoras y el
número de palas del rodete. Si se utiliza una hélice, son importantes el paso y el
número de palas.

Tanques con placas defectoras. En la Figura 9.13 se representan curvas típicas
con Np VS. NRe  para tanques con placas deflectoras, equipados con turbinas de
seis placas planas localizadas centralmente. La curva A corresponde a palas
verticales con S,  = 0,25; la curva B es para un rodete similar pero con palas más
estrechas (S, = 0,125). La curva C es para una turbina de palas y, por lo demás,
similar a la correspondientes a la curva B. La curva D es para un tanque sin
placas deflectoras.

La curva A de la Figura 9.14 corresponde a un rodete de tres palas instalado
centralmente en un tanque con placas deflectoras. Las hélices y las turbinas con
placas inclinadas presentan un consumo de potencia considerablemente menor
que una turbina con placas verticales.

C u r v a  S , S, S, S , S ,

0 . 3 3 1.0 0 . 2 5 0 . 2 5 0.1 1,O
0 . 3 3 1.0 0 . 2 5 0 , 1 2 5 0 . 1 1 .O

C 0:33 1.0 0 . 2 5  0 . 1 2 5  0 . 1 1.0 / 1 III//I

f$,e  = D:nplp

Figura 9.13. Número de potencia NP frente a NRe  para turbinas de seis palas. (Según
Bates et al.‘; Rushton  et a1.32.)  Para la porción de trazos de la curva D, el valor de Np que
se obtiene de la figura hay que multiplicarlo por NF,.
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10

1.0

O,l

N,, = D:nplp

Figura 9.14. Número de potencia Np  frente a NRc para rodetes de tres palas. (Según
Rushton et aL3’.) Para las porciones de trazos de las curvas B,  C y D, el valor de Np  que se
obtiene de la figura hay que multiplicarlo por Gr.

Tanque sin placas defectoras. Para bajos números de Reynolds, inferiores a 300,
las curvas para tanque con y sin placas deflectoras son idénticas. Sin embargo, las
curvas divergen para números de Reynolds más elevados, tal como muestran la
porción de trazos de la curva D de la Figura 9.13 y las curvas B, C y D de la
Figura 9.14. En esta región de los números de Reynolds, que habitualmente se
evita en la práctica cuando se utilizan tanques sin placas deflectoras, se forma un
vórtice y tiene influencia el número de Froude. La Ecuación (9.16) se modifica
entonces de esta forma

El exponente m de la Ecuación (9.18),  para un conjunto dado de factores de
forma, está empíricamente relacionado con el número de Reynolds por la ecua-
ción32

m = a - loglo NRe
b

donde a y b son constantes. En la Tabla 9.1 se dan los valores de a y b para las
curvas de las Figuras 9.13 y 9.14. Para utilizar las curvas de trazos de las Figu-
ras 9.13 y 9.14 hay que corregir el número de potencia Np, leído de la escala de
ordenadas, multiplicándolo por A$‘~  (véase el Ej. 9.2).
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Tabla 9.1. Constantes a y b  de la
Ecuación (9.19)

Figura Línea u b

9.13 D LO 40,o
9.14 B 197 18,0
9.14 c 0 18,O
9.14 D 2,3 18,O

Efecto de la geometría del sistema. Los efectos de los factores de forma Sr, S,,
. ..) S, sobre Np en la Ecuación (9.16) son unas veces pequeños y otras muy
grandes. A veces, dos o más factores están relacionados entre sí; por ejemplo, el
efecto de variar SI puede depender del valor de S, o Sî.  Con una turbina de
palas planas que opera a elevados números de Reynolds en un tanque con placas
deflectoras, los efectos de moditicar la geometría del sistema pueden resumirse
como sigue l:

1 . Al disminuir S,, la relación entre el diámetro del rodete y el diámetro del
tanque, Np aumenta cuando las placas deflectoras son pocas y estrechas,
mientras que Np disminuye cuando las placas son muchas y anchas. Por
tanto, los factores de forma SI y Ss están interrelacionados. Con cuatro
placas deflectoras y S, igual a 1112,  como ocurre frecuentemente en la
práctica industrial, una modificación de S, casi no tiene efecto sobre Np.

2 . El efecto de modificar SZ,  la holgura, depende del diseño de la turbina. Al
aumentar S, aumenta Np para una turbina de disco del tipo que se
muestra en la Figura 9.9. En una turbina de palas inclinadas, al aumentar
SZ disminuye considerablemente Np, mientras que para una turbina de
placas rectas Np disminuye ligeramente.

3 . Con una turbina abierta de palas rectas, el efecto que produce la varia-
ción de Sb, la relación entre la anchura de las palas y el diámetro del
reactor, depende del número de palas. Para una turbina de seis palas, Np
es directamente proporcional a Sb,  mientras que para una turbina de
cuatro palas Np aumenta con Sao’“.

4 . Dos turbinas de palas rectas instaladas sobre el mismo eje consumen del
orden de 1,9  veces la potencia de una sola turbina, siempre que el espacia-
do entre los dos rodetes sea al menos igual al diámetro del rodete. Dos
turbinas poco separadas entre sí pueden consumir hasta 2,4  veces la
potencia de una sola turbina.

5. La forma del tanque tiene relativamente poca influencia sobre Np.  La
potencia consumida en un tanque cilíndrico horizontal, con placas deflec-
toras o no, o en un tanque vertical de sección cuadrada provisto de placas
deflectoras es la misma que en un tanque cilíndrico vertical. En un tanque
de sección cuadrada sin placas deflectoras, el número de potencia es
aproximadamente 0,75 veces la de un tanque cilíndrico con placas deflec-
toras. Los modelos de circulación están, por supuesto, afectados por la
forma del tanque, pero el consumo de potencia no.
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Chlculo  del consumo de potencia. La potencia comunicada al liquido se calcula
combinando la Ecuación (9.16) y la definición de NP para dar

(9 .20)

Para bajos números de Reynolds las líneas de Np VS. NRe  coinciden para un
tanque con y sin placas deflectoras, y la pendiente de la línea en coordenadas
logaritmicas es - 1. En este intervalo el flujo es laminar, la densidad no influye y
la Ecuación (9.16) se transforma en

de donde

(9 .21)

(9 .22)

Las Ecuaciones (9.21) y (9.22) pueden utilizarse para valores de NRe  menores
que 10.

En tanques con placas deflectoras, para números de Reynolds superiores a
aproximadamente 10 000, el número de potencia es independiente del número de
Reynolds y la viscosidad ya no influye. En este intervalo el flujo es totalmente
turbulento y la Ecuación (9.16) se transforma en

Np = K, = $&$,  S2, . ..> sn) (9 .23)

de donde p _ KTn3D%
gc

Tabla 9.2. Valores de las constantes KL  y KT
en las Ecuaciones (9.21) y (9.23) para tanques
con cuatro placas deflectoras en la pared del
tanque, cuya anchura es igual a la décima parte
del dihmetro  del tanque?

Tipo de rodete1 KL K,

Hélice, paso cuadrado, tres palas
Paso de 2, tres palas

Turbina, seis palas planas
Seis palas curvas

Turbina de ventilador, seis palas
Palas planas, dos palas$
Turbina cerrada, seis palas curvas

Con estator, sin deflectores

41,0 0,32
43,s  1,oo

71,0 6,30
70,o 4,80
70,O 1,65
36,5 1,70
97,2 1,08

172,5 1,12

(9 .24)

7 Según J. H. Rushton, Ind.  Eng. Chem, 44:2931
(1952) .

$ Para turbinas LID,  = 1/4,  W/D,  = 115.
5 W/D, = 1/5.
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En la Tabla 9.2 se dan valores de las constantes K, y KL para distintos tipos de
rodetes y tanques.

Ejemplo 9.1. Una turbina de seis palas planas se instala centralmente en un tanque
vertical. El tanque tiene 6 pies (1,83 m) de diámetro; la turbina tiene 2 pies (0,61 m) de
diámetro y está situada 2 pies (0,61 m) por encima del fondo del tanque. Las palas de
la turbina tienen una anchura de 6 pulg. El tanque está lleno hasta una altura de 6 pies
(1,83  m) con una disolución de sosa cáustica al 50 por 100 a 150 “ F (65,6  “C), que tiene
una viscosidad de 12 CP y una densidad de 93,5 lb/pie3  (1498 kg/m3).  La turbina gira a
90 rpm. El tanque está provisto de placas deflectoras. ¿Qué  potencia se requiere para
la operación del mezclador?

SOLUCIÓN

Para las condiciones de este problema es aplicable la Figura 9.13. Para el cálculo del
número de Reynolds, los valores que se requieren, en unidades consistentes, son

Por tanto

D, = 2 pies n = $$ = 1,5 r/s

p = 12 x 6,72 . 10m4 = 8,06  x  lo-’  Ib/pies-s

p = 93,5 Ib/pie3 g = 32,17  pies/s*

22  x
NRs DOnp 1,5 x 93,5

= - = =
8,06 x 10-3

69600
P

A partir de la curva A (Fig. 9.13),  para Nse  = 69 600, Np  = 6,0, y a partir de la
Ecuación (9.20)

x
P = 6,0

93,5 x 1,53 x 25
= 1883

32,17
pies-lb,/s

La potencia necesaria es 18831550  = 3,42 CV (2,55  kW)

Ejemplo 9.2. $uál  sería el requerimiento de potencia en el tanque del Ejemplo 9.1 si
no tuviese placas deflectoras?

SOLUCIÓN

Se aplica ahora la curva de la Figura 9.13. Puesto que la parte de trazos de la curva es
la que ha de utilizarse, interviene el número de Froude; su efecto se calcula en la
siguientes forma:

n*D
NFr = 2

1,5* x 2
=  ~ =  0,14

g 32,17

A partir de la Tabla 9.1, las constantes a y b  para sustituir en la Ecuación (9.19) son
a = 1,0 y b = 40,O. A partir de la Ecuación (9.19)

1,0 - log,,  69600
1?1=

40,o
= -0,096
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El número de potencia leído de la Figura 9.13, curva D,  para NRs = 69 600, es 1,07; el
valor corregido de Np  es 1,07 0,14- O*Og6  = 1,29. Por tanto, según la Ecuación (9.20),

1,29 x 93,5 x 1,53 x 25
P = = 406

32.17
pies-1bJs

La potencia necesaria es 4061550  = 0,74  CV (0,55  kW)

Generalmente no es buena práctica operar un tanque sin placas deflectoras en
estas condiciones de agitación.

Ejemplo 9.3. El mezclador del Ejemplo 9.1 ha de utilizarse para mezclar un látex de
caucho que tiene una viscosidad de 1200 CP y  una densidad de 70 lb/pie3  (1120 kg/m3).
iQué potencia será necesaria?

SOLUCIÓN

El número de Reynolds es ahora

Nce  =
22 x 1,5 x 70

1200 x 0,0672

que está en el intervalo de flujo laminar. Para NRe
curva A, Np = 12,5, y

P =
12,5 x 70 x 1,53 x 2’

=
32,17

= 5,2

= 5,2, a partir de la Figura 9.13,

2940 pies-lb,/s

La potencia necesaria es 2940/550  = 5,35 CV (3,99 kW). Esta potencia es independiente
de que el tanque tenga placas deflectoras o no. No existe razón para colocar placas
deflectoras en un mezclador operado a bajos números de Reynolds, toda vez que en
estas condiciones no se forma vórtice.

Obsérvese que el aumento de unas 10000 veces en la viscosidad, aumenta la
potencia en solamente del orden de un 60 por 100 sobre la que se requiere para el
tanque con placas deflectoras operando con el líquido de baja viscosidad.

Consumo de potencia con líquidos no newtonianos. En las correlaciones de datos
de potencia para líquidos no newtonianos, el número de potencia, PgJn3Dap,  se
define de la misma forma que para fluidos newtonianos. El número de Reynolds
no se define fácilmente, ya que la viscosidad aparente del fluido varía con el
gradiente de velocidad, y éste varía considerablemente de un punto a otro del
tanque. Sin embargo, se han obtenido correlaciones útiles, con un número de
Reynolds definido de acuerdo con la Ecuación (9.17), utilizando una viscosidad
media aparente pGr,,  calculada a partir del gradiente medio de la velocidad (du/dy).
El número de Reynolds es pues

N
nQfp

1. Re,n = -
fl aP

(9.25)
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Para un fluido que sigue la ley de la potencia, de acuerdo con la Ecua-
ción (3.7),  la viscosidad media aparente está relacionada con el gradiente medio
de velocidad, de acuerdo con la ecuación

du  d-1
P SP

=K’-

04 m e d

Sustituyendo en la Ecuación (9.25) se obtiene

N nD:p
Re,n = ZC’(du/dy)me;’

(9.26)

(9.27)

Para un agitador de turbina de palas rectas, se ha encontrado que para
fluidos pseudoplásticos, el gradiente medio de velocidad dentro del tanque está
íntimamente relacionado con la velocidad del rodete. Para numerosos pseudo-
plásticos una relación satisfactoria, aunque aproximada, es 5* “9 ‘l

duC-14 m e d
= lln (9.28)

Obsérvese que el gradiente medio de velocidad de lln es ligeramente superior a
la mitad del gradiente máximo estimado de 19n (véase la pág. 255). El gradiente
de la velocidad volumétrica de flujo para el tanque es, probablemente, mucho
menos que lln,  pero el valor del consumo de potencia depende fuertemente de
los gradientes en la región del agitador.

Combinando las Ecuaciones (9.27) y (9.28) y reordenando se obtiene

N
n2-n’  Dip

Re,n = Il,,‘-‘K,

En la Figura 9.15 se representa la correlación número de potencia-número de
Reynolds, para un rodete de turbina de 6 palas con fluidos pseudoplásticos. La
línea de trazos está tomada de la Figura 9.13 y se aplica a fluidos newtonianos, en
los cuales NRe  = nD,fp/p.  La curva continua corresponde a líquidos pseudoplásti-
cos,  en los cuales NRe,” está dado por las Ecuaciones (9.25) y (9.29). Para números
de Reynolds menores que 10 y mayores que 100, los resultados que se obtienen
para líquidos pseudoplásticos son los mismos que para líquidos newtonianos. En
el intervalo entre 10 y 100 del número de Reynolds, los líquidos consumen una ’
potencia menor que los líquidos newtonianos. La transición de flujo laminar a
turbulento en líquidos pseudoplásticos no tiene lugar hasta que NRe  es igual a 40,
en vez de 10, como ocurre para los líquidos newtonianos.

Los modelos de flujo en un líquido pseudoplástico agitado difieren considera-
blemente de los de un líquido newtoniano. En las proximidades del rodete, los
‘gradientes de velocidad son elevados y la viscosidad aparente es pequeña, para
un líquido pseudoplástico. A medida que el líquido se aleja del rodete, el gradien-
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50

,

Figura 9.15. Correlación de potencia para una turbina de seis palas con líquidos no
newtonianos.

te de velocidad disminuye y aumenta la viscosidad aparente del líquido. La
velocidad del líquido cae rápidamente, los gradientes de velocidad disminuyen
aún con mayor rapidez y la viscosidad aparente aumenta, por consiguiente,
todavía más. Incluso cuando existe una turbulencia elevada en las proximidades
del rodete, la masa global de líquido puede moverse con flujo laminar lento y
consumir relativamente poca potencia. Los anillos en forma de bucle, de líquido
estancado, que se indican en la Figura 9.12, son muy marcados cuando el líquido
que se agita es pseudoplástico.

MEZCLA

La operación de mezcla es mucho más difícil de estudiar y describir que la
agitación. Los tipos de flujo de la velocidad de un líquido en un tanque agitado,
aunque complejos, son bastante definidos y reproducibles. El consumo de poten-
cia se mide fácilmente. Los resultados de los estudios de mezcla, sin embargo, son
ditkiles  de reproducir y dependen en gran medida de cómo se defina la «mezcla»
por el experimentador. Con frecuencia el criterio de mezcla es visual, como
ocurre en la utilización de fenómenos de interferencia para seguir la mezcla de
gases en una conducción23 o en el cambio de color de un indicador ácido-base,
para la determinación del grado de mezcla de líquidos 11, 26. Otros criterios que
han sido utilizados son, la velocidad de caída de las fluctuaciones de concentra-
ción que tienen lugar cuando un fluido contaminante se inyecta en la corriente
del fluido; la variación de composición de pequeñas muestras tomadas al azar, en
distintos puntos de la mezcla; la velocidad de transferencia de un soluto de una
fase líquida a otra; y en mezclas sólido-líquido, la uniformidad que se observa
visualmente en la suspensión.
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Mezcla de líquidos miscibles. La mezcla de líquidos miscibles en un tanque es un
proceso rápido si el régimen de flujo es turbulento. El rodete produce una
corriente de alta velocidad y el fluido probablemente se mezcla con rapidez en la
región próxima al rodete debido a la intensa turbulencia. A medida que la
corriente se modera, arrastrando algo de líquido y fluyendo a lo largo de la
pared, hay algo de mezcla radial debido a que los grandes remolinos se rompen
en otros más pequeños, pero probablemente hay poca mezcla en la dirección de
flujo. El líquido completa un lazo de circulación y retorna a la entrada del rodete,
donde ocurre de nuevo una vigorosa mezcla. Los cálculos basados en este
modelo ponen de manifiesto que debería alcanzarse una mezcla esencialmente
completa (99 por 100) si el contenido del tanque circulase alrededor de 5 minutos.
El tiempo de mezcla puede, por tanto, predecirse a partir de las correlaciones
para el flujo total producido por distintos rodetes. Para una turbina estándar de
seis palas

o bien

5V 5 nD,2H  1t,x-=
4 4  0,92nDi D ,

= cte = 4,3

(9.30)

(9.3 1)

(9.32)

Para un tanque y agitador dados, o para sistemas geométricamente semejan-
tes, el tiempo de mezcla predicho es inversamente proporcional a la velocidad del
agitador, lo cual se ha confirmado mediante estudios experimentalesg*24.  En la
Figura 9.16 se presentan los resultados para distintos sistemas, representando nt,
frente a NRe.  Para una turbina con DJD,  = 1/3 y D,/H = 1 el valor de nt,  es 36
para NRe  > 103,  y el valor predicho es de 38.

Los tiempos de mezcla son apreciablemente mayores cuando los números de
Reynolds están comprendidos en el intervalo de 10 a 1000, si bien el consumo de
potencia no es muy diferente que el correspondiente al intervalo turbulento. Tal
como muestra la Figura 9.16, el tiempo de mezcla utilizando turbinas con placas
deflectoras  varía aproximadamente con la potencia - 1,5  de la velocidad del
agitador en esta región, y después aumenta más bruscamente a medida que se
reduce todavía más el número de Reynolds. Los datos de la Figura 9.16 son para
ciertas relaciones entre los tamafios del rodete y del tanque. En la Figura 9.17 se
muestra una correlación general propuesta por Norwood y Metzner26.  Su factor
del tiempo de mezcla puede reordenarse para ver cómo difiere de la predicción
para el régimen turbulento de la Ecuación (9.32):

f,=
tT(nD,2)2’3g”6D;‘2

H”2D3’2 (9.33)
*
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NUMERO DE REYNOLDS, N,, = nD:plp

Figura 9.16. Tiempos de mezcla en tanques agitados. Las líneas de trazos son para
tanques sin placas deflectoras; la línea continua es para un tanque con placas deflectoras.

La presencia del número de Froude en la Ecuación (9.33) implica que hay algo de
efecto de vórtice, que puede existir para bajos números de Reynolds, pero es
dudoso si este término debe de incluirse o no para un tanque con placas deflecto-
ras a elevados números de Reynolds.

Para mezclar ciertos tipos de líquidos pueden ser preferibles otros tipos de
rodetes. Un agitador de cinta helicoidal da lugar a tiempos de mezcla mucho más

103

1
1 1 0 102 103 10’ 1 0 ’ 106

nD,‘pN,,  = ~
P

Figura 9.17. Correlación de tiempos de mezcla para líquidos miscibles en un tanque con
placas deflectoras agitado con una turbina. (Según Norwood y Metzner26.)
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cortos para el mismo consumo de potencia con líquidos muy viscosos24,  pero es
más lento que la turbina para líquidos poco viscosos. Los tiempos de mezcla con
hélices son altos en comparación con las turbinas, pero el consumo de potencia es
más de un orden de magnitud inferior para la misma velocidad del agitador. Los
datos de la Figura 9.16 están tomados de una correlación general de Fox y
Gex ll, cuya función del tiempo de mezcla difiere tanto de la Ecuación (9.32)
como de la (9.33):

f,‘=
t,(nD,Z)2’3g”6

H”‘D
(9.34)

f

Sus datos fueron para D,/D,  = 0,07 hasta 0,18; la extrapolación para D,/Dt  =
= 1/3 en la Figura 9.16 es algo incierta.

En un líquido pseudoplástico, los tiempos de mezcla, para números de Rey-
nolds inferiores a aproximadamente 1000, son mucho mayores que en líquidos
newtonianos para las mismas cantidades del rodete ’ 2T  24. En las regiones de bajo
esfuerzo constante, lejos del rodete, la viscosidad aparente del líquido pseudo-
plástico es mayor que en las proximidades del mismo. En estas regiones remotas
los remolinos turbulentos se amortiguan rápidamente y con frecuencia se forman
zonas de líquido casi estancado. Ambos efectos conducen a mal mezclado y
largos tiempos de mezcla. A elevados números de Reynolds hay poca diferencia
entre las características de mezcla de líquidos newtonianos y pseudoplásticos.

Cuando se dispersan en líquido burbujas de gas, gotas de líquido o partículas
sólidas, aumenta el tiempo de mezcla para la fase continua, aun cuando la
comparación se realice para la misma entrada de potencia específica lo. El efecto
aumenta con la viscosidad, y para líquidos viscosos el tiempo de mezcla puede
aumentar hasta el doble del valor normal cuando la retención de gas es sola-
mente del 10 por 100.

Ejemplo 9.4. Un tanque agitado de 6 pies (1,83  m) de diámetro contiene una turbina
de seis palas rectas de 2 pies (0,61  m) de diámetro, situada un diámetro del rodete por
encima del fondo del tanque, y que gira a 80 rpm. Se ha propuesto este tanque para
neutralizar una disolución acuosa diluida de NaOH  a 70°F con una cantidad este-
quiométricamente equivalente de ácido nítrico concentrado (HNO,). La altura final
del líquido en el tanque ha de ser 6 pies (1,83  m).  Suponiendo que todo el ácido se
añade al tanque de una vez, jcuánto  tiempo se requiere para que la neutralización sea
completa?

SOLUCIÓN *

Se utiliza la Figura 9.16. Las cantidades que se necesitan son

D,  = 6 pies D, = 2 pies E = 2 pies
8 0

! n = - =
6 0

1,333 r/s

Densidad del líquido: p = 62,3  lb/pie3 (AP. 14)
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Viscosidad del líquido: p =  6,6 x  10m4 lb/pies-s (AP. 14)

El número de Reynolds es

22
NRc nQ3-J 1,333 x x 62,3

= ~ = =
6,60 x 10-4

503 000
P

A partir de la Figura 9.16, para NRs = 503 000, nt, = 36. Por tanto

36
t, = - = 27 s

1,333

Mezcla en chorros. En grandes tanques de almacenamiento, la mezcla se realiza
a veces utilizando un chorro de líquido que entra lateralmente. La corriente
mantiene su identidad durante una distancia considerable, tal como puede obser-
varse en la Figura 9.18, que muestra el comportamiento de un chorro circular de
líquido que sale de una boquilla y fluye a alta velocidad dentro de una masa
estancada del mismo líquido. La velocidad en el chorro a la salida de la boquilla
es uniforme y constante. Permanece así formando un núcleo cuya sección dismi-
nuye con la distancia a la boquilla. El núcleo está rodeado por un chorro
turbulento que se expande, en el cual la velocidad radial disminuye con la
distancia a la línea central del chorro. El núcleo que se va estrechando desaparece
a una distancia de la boquilla de 4,3  Di,  donde Dj  es el diámetro de la boquilla. El
chorro turbulento mantiene su integridad bastante más allá del punto en el que
desaparece el núcleo, pero su velocidad va disminuyendo paulatinamente. El
crecimiento radial de la velocidad va acompañado de un aumento de la presión
de acuerdo con la ecuación de Bernoulli. El fluido circula hacia el interior del
chorro y es absorbido, acelerado y mezclado dentro del chorro aumentado. Este
proceso recibe el nombre de arrastre. Una ecuación aplicable para distancias
superiores a 4,3  Dj  es

4e  = (& - l)q,

Límite nominal del chorro y

Arrastre de fluido

En B, flujo total = 3q,

Figura 9.18. Flujo de un chorro circular sumergido. (Según Rushton y

(9 .35)

Olakhue  33.)
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donde ge = volumen de líquido arrastrado por unidad de tiempo para la
distancia X de la boquilla

q. = volumen de líquido que sale de la boquilla por unidad de tiempo

Además de arrastre, en el líquido entre el chorro y el líquido que lo rodea,
existen intensos esfuerzos cortantes. Estos esfuerzos cortantes arrancan remolinos
en los bordes y generan una considerable turbulencia que también contribuye a
la acción de mezcla.

Con solamente un gran flujo de líquido no se consigue una mezcla satisfacto-
ria, sino que es preciso dar suficiente espacio y tiempo a la corriente para que se
mezcle con la masa de fluido por la acción del mecanismo de arrastre.

Se dispone de correlaciones l1 para el tiempo de mezcla con un chorro que
entra lateralmente.

Mezcladores sin movimiento. Los gases o los fluidos no viscosos pueden con
frecuencia mezclarse satisfactoriamente, haciéndolos circular juntos a través de
una determinada longitud de conducción abierta o de una tubería que contiene
placas con orificios o placas deflectoras segmentadas. En condiciones adecuadas
la longitud de tubería puede ser tan corta como 5 a 10 diámetros de tubería, pero
se recomiendan de 50 a 100 diámetros de tubería”.

Los trabajos más dificiles  de mezclado se llevan a cabo mediante mezcladores
sin movimiento, que son aparatos comerciales en los que elementos estacionarios
dividen y recombinan sucesivamente partes de la corriente del fluido6’  ‘. En el
mezclador que se presenta en la Figura 9.19, cada uno de los elementos helicoida-
les cortos divide la corriente en dos, la hace girar un ángulo de 180”, y la descarga
en el elemento siguiente que está colocado formando un ángulo de 90” con el
borde trasero del primer elemento. El segundo elemento divide nuevamente la
corriente ya dividida y la gira 180” en sentido contrario. Por tanto, para n
elementos hay 2” divisiones y recombinaciones, o sea, más de 1 millón en un
mezclador de 20 elementos. La caída de presión típica es de unas cuatro veces
mayor que en la misma longitud de tubería vacía. La mezcla, aun para materiales
altamente viscosos, es excelente después de 6 a 20 elementos. Los mezcladores
estáticos se utilizan para el mezclado de líquidos, dispersión de gases y líquidos,
reacciones químicas y transmisión de calor. Son especialmente eficaces para el
mezclado de fluidos de baja viscosidad, con pastas o líquidos viscosos.

Selección de mezcladores. No existe necesariamente una relación directa entre la
potencia consumida y el grado de mezcla. Cuando un líquido de baja viscosidad
gira alrededor de un tanque sin placas deflectoras, los distintos elementos del
líquido pueden seguir caminos circulares paralelos de una forma casi indefinida
sin apenas mezclarse. Poca de la energía suministrada se utiliza para mezclar. Si
se colocan placas deflectoras la mezcla se produce rápidamente, utilizándose la
mayor parte de la energía para el mezclado y relativamente poca para circula-
ción.

Cuando el tiempo de mezclado es crítico, el mejor mezclador es el que
produce la mezcla en el tiempo requerido con el menor consumo de potencia. En
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Figura 9.19. Mezclador sin movimiento,

muchos casos es deseable, pero no esencial, un corto tiempo de mezcla, y el
tiempo de mezcla es un compromiso entre el coste de la energía necesaria y el
coste de adquisición del mezclador. Para mezclar reactivos en un tanque de
alimentación o productos de diferentes cargas en un tanque de almacenamiento,
puede utilizarse un mezclador de tamaño relativamente pequeño, aunque se
necesiten varios minutos para alcanzar una mezcla completa.

Suspensión de particulas  sólidas. Las partículas sólidas se suspenden en líquidos
con muchos tines,  tales como producir una mezcla homogénea para alimentación
de una unidad de proceso, disolver los sólidos, catalizar  una reacción química o
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promover el crecimiento de un producto cristalino en una disolución sobresatu-
rada. La suspensión de sólidos en un tanque agitado es en cierto modo análoga a
la fluidización de sólidos con líquidos que se estudia en el Capítulo 7, donde las
partículas se separan y mantienen en movimiento por medio del fluido que pasa
sobre ellas. Sin embargo, el modelo de flujo del fluido creado por el agitador tiene
regiones de flujo horizontal, ascendente y descendente, y para mantener los
sólidos en suspensión en el tanque, generalmente se requieren velocidades medias
del fluido mucho menores que las que harían falta para fluidizar los sólidos en
una columna vertebral.

Cuando los sólidos están suspendidos en un tanque agitado, existen diferentes
formas para definir la condición de la suspensión. Diferentes procesos requieren
distintos grados de suspensión y es importante utilizar la definición y correlación
apropiadas en los problemas de diseño y cambio de escala. A continuación, se
presentan los grados de suspensión atendiendo al aumento de la uniformidad y
del consumo de potencia.

1. Suspensión prácticamente completa con jiliteado. La mayor parte del sólido
está suspendido en el líquido, con un pequeño porcentaje de partes tiliteadas de
sólido en la periferia exterior del fondo o de otras partes del tanque. La existencia
de una pequeña cantidad de sólidos que no están en movimiento puede permitir-
se en un tanque de alimentación de una unidad de proceso, toda vez que estas
pequeñas cintas de sólidos no crecen de espesor ni se aglomeran3’. La presencia
de filiteado es indeseable para cristalización y reacción química.

2. Movimiento completo de las partículas. Todas las partículas o bien están
suspendidas, o se mueven a lo largo del fondo del tanque. Las partículas que se
mueven a lo largo del fondo del tanque tienen un coeficiente de transferencia de
materia mucho menor que las partículas suspendidas, lo cual afecta al funciona-
miento de la unidad14.

3. Suspensión completa o suspensión completa fuera del fondo. Todas las partícu-
las están suspendidas fuera del fondo del tanque o bien no permanecen sobre el
fondo más que 1 o 2 s. Cuando se alcanza justamente esta condición, general-
mente habrá gradientes de concentración en la suspensión y puede existir una
región de líquido claro cerca de la parte superior del tanque. El gradiente en la
concentración de sólido tendrá poco efecto sobre el funcionamiento de una
unidad, tal como un tanque de disolución o un reactor químico, y el coeficiente
de transferencia de materia no aumentará mucho más al aumentar la velocidad
de giro del agitador.

4. Suspensión uniforme. Para velocidades del agitador considerablemente
superiores a las que se requieren para obtener una suspensión completa, ya no
hay líquido claro cerca de la parte superior del tanque y la suspensión se hace
uniforme. Sin embargo, todavía puede haber gradientes verticales de concentra-
ción, especialmente si los sólidos tienen una amplia distribución de tamaños, y es
preciso tener cuidado al tomar una muestra representativa del tanque.
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La suspensión completa de sólidos será conveniente para muchos fines, y las
correlaciones desarrolladas para predecir las condiciones de suspensión han utili-
zado generalmente este criterio. Algunas de estas correlaciones se consideran aquí
juntamente con directrices para el cambio de escala. Téngase presente que estas
correlaciones dan la condición mínima de agitación para suspensión, y que los
requerimientos para dispersión de un gas, o buena transmisión de calor hacia un
serpentín o un encamisado, pueden conducir en algunos casos a mayores consu-
mos de potencia.

La facilidad con la que los sólidos se suspenden en un líquido depende de las
propiedades físicas de la partícula y del líquido, así como de los modelos de
circulación en el tanque. La velocidad límite de sedimentación libre de partículas
puede calcularse utilizando la curva del coeficiente de rozamiento (Fig. 7.3). En
las regiones donde el flujo es generalmente ascendente, la velocidad media del
fluido tiene que superar a la velocidad de sedimentación para mantener las
partículas en suspensión. Sin embargo, el factor limitante es la velocidad cerca del
fondo, donde el flujo es casi horizontal, y para obtener suspensión completa la
velocidad media en el tanque ha de ser con frecuencia varias veces superior a la
velocidad de sedimentación. Las partículas suspendidas se mueven entonces casi
tan rápidamente como todo el fluido en la mayor parte del tanque, siguiendo los
modelos de flujo que se presentan en la Figura 9.6 para un rodete que dirige el
flujo hacia abajo, o en la Figura 9.12 para una turbina con flujo radial. Es más
difícil suspender partículas que tienen una velocidad de sedimentación elevada,
pero no existe una correlación directa entre esta velocidad y una velocidad
característica en el tanque, tal como la velocidad del extremo de las palas o la
velocidad media de ascenso cerca de la pared. A modo de ilustración, la velocidad
de sedimentación de una suspensión disminuye al aumentar la concentración de
sólidos [Ec.  (7.48)],  pero en cambio la potencia que se requiere para obtener
suspensión completa aumenta con la concentración de sólidos.

Cambio de escala. Se han publicado varios estudios acerca de las condiciones
que se requieren para la suspensión de partículas, pero los datos son principal-
mente para pequeños tanques y todavía es incierto el mejor método para el
cambio de escala. En la Figura 9.20 se muestran los resultados de algunos
estudios; las líneas de trazo continuo son para los tamaños de tanques realmente
utilizados, mientras que las líneas de trazos se sugieren para el cambio de escala.
El método de cambio de escala recomendado por Connolly y Winter 8 consiste en
mantener la semejanza geométrica y aplicar el mismo par por unidad de volumen
de suspensión, lo que es equivalente a mantener constante la velocidad de los
extremos de las palas. El par T es igual a P/27cn  y, para altos números de
Reynolds, P varía con n3D2, de forma que (nII,)  es constante con este criterio. El
consumo de potencia por unidad de volumen P/V es, por tanto, inversamente
proporcional a Da  o a D,.

Zwietering 36 midió la velocidad crítica para suspensión completa y encontró
que se requería menos potencia por unidad de volumen para tanques grandes, si
bien tal como indica la Figura 9.20, la disminución no era tan grande como la
indicada por Connolly y Winter. La correlación de Zwietering parece ser la más
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Figura 9.20. Potencia necesaria para suspensión completa de sólidos en tanques agita-
dos, con una pala36,  una hélice36  y una turbina inclinada’.

fiable para el cambio de escala o para predecir las condiciones de suspensión en
ausencia de datos de laboratorio. La velocidad crítica del agitador viene dada por
la ecuación adimensional

0,45

n~0,85  -  S,,%‘D;,2
ca -

Bo,‘3

donde n,  = velocidad crítica del agitador
D, = diámetro del agitador

v = viscosidad cinemática
D, = tamaño medio de las partículas

g = aceleración de la gravedad
Ap = diferencia de densidad

p = densidad del fluido
B = 100 x peso de sólido/peso de líquido
S = constante

(9 .36)

En la Tabla 9.3 se presentan valores de S.



276 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

La Ecuación (9.36) muestra que la velocidad del agitador puede disminuir en
el cambio de escala casi en la misma proporción en la que aumenta D, si se
mantiene la semejanza geométrica. Para un sistema dado, nD,O**' es una constan-
te C1  y la velocidad del extremo de las palas viene dada por

ClnD, = -
Do,85

D, = C,Då*"
L1

Por consiguiente, tanto la velocidad de los extremos de las palas como las
velocidades en los distintos puntos del tanque, aumentan con D,0*15.

Tabla  9 .3 . Constante S en la Ecuación (9.36)
para la velocidad crítica del agitador

Tipo de rodete DAD, &lE  S

Turbina de seis palas
D,/W = 5

Np = 6,2
Agitador de dos palas
D,/W = 4

Np = 2,5
Hélice de tres palas

Np = 0,5

2 4 491
3 4 775
4 4 ll,5
2 4 48
3 4 8
4 4 12,5
3 4 65
4 4 895
4 2,5  9,5

La potencia por unidad de volumen que se requiere para conseguir suspen-
sión completa disminuye considerablemente con el cambio de escala. Si se utiliza
la Ecuación (9.36),

P Cn3D5
- = + = CzS3(&)'D@)
V

(9.38)

De acuerdo con la Ecuación (9.36),  la velocidad del agitador para suspensión
completa varía solamente con la potencia 0,2  del tamaño de las partículas y con
la potencia 0,45 de la diferencia de densidad, que es inferior al efecto de estas
variables sobre la velocidad límite. También aumenta con la potencia 0,l  de la
viscosidad, lo cual es sorprendente, ya que la velocidad límite lo hace de forma
inversamente proporcional. Un aumento de la viscosidad conduce a un mayor
espesor de la capa límite en el fondo del tanque, y esto aparentemente hace más
difícil que los remolinos turbulentos barran las partículas fuera del fondo, si bien
caen más lentamente una vez en suspensión.

Tal como muestra la Tabla 9.3, la. velocidad del .agitador  para. suspensión
Ir  ,_  ,.
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completa es casi la misma para hélices, agitadores de palas y turbinas, si bien el
consumo de potencia varía en un orden de magnitud. La turbina estándar de
palas planas requiere la mayor potencia para suspensión, y el rodete la menor.
Sin embargo, una turbina de palas planas probablemente tendrá la misma veloci-
dad crítica aproximada del agitador que otros rodetes, y consume solamente un
cuarto de potencia que la potencia estándar. Con un agitador de palas o una
turbina se requiere menos potencia para la suspensión de sólidos si la relación
DJD,  aumenta, pero con hélices de diferentes tamaños la potencia es aproxima-
damente la misma. Todos los rodetes son más eficaces para mantener suspensión
completa cuando se colocan más cerca del fondo del tanque y, con frecuencia, se
utiliza una separación de aproximadamente D,/4.

Ejemplo 9.5. Un tanque agitado de 6 pies (1,83  m) de diámetro que opera con un
espesor de líquido de 8 pies (2,44  m) se utiliza para preparar una suspensión de
espatoflúor de 150 mallas en agua a 70 “F. El sólido tiene una densidad relativa de 3,18
y la suspensión contiene 25 por 100 de peso sólido. El rodete es una turbina de cuatro
palas rectas de 2 pies (0,61 m) de diámetro situado a 15 pies sobre el fondo del tanque.
(a) $uál  es la velocidad crítica del agitador para suspensión completa, suponiendo *
que dicha velocidad es la misma que para una turbina estándar? (b) ¿Qué  potencia se
requiere?

SOLUCIbN

Q 6-=-=
Da 2

3 D, = 2 pies = 61 cm

Q 6

-=1,5=
4

E

A partir de la Tabla 9.3

s  =  75

p = 0,98 CP

v = 0,0098  cm2/s

D,  = 0,0104  cm

AP 2,18
g - = 980 x

10 2
= 2136 cm/s2

P

B 100 0,25= x 075 = 33,3
>

(a) A partir de la Ecuación (9.36)

n,  = & (0,0098)“~‘(0,0104)o~2(33,3)o,‘3(2136)o~45  = 2$6 r/s  = 172 rpm

KTn3D5
(b) P = 2

&
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p,,,  = densidad de la suspensión =
1

0,25/3,18  + 0,75
= 1,207 g/cm3  = 75,2  lb/pie3

A partir de la Figura 9.13, curva C, KT = 1,5

p = &WW2>W3(2)5  = 4 77 cv
32,2 x 550 ’

P 477
-=
V 226,2  pie3  x 7,48  gal/pie3

x 1000  = 2,82  CV/1000  gal (0,56  kW/m3)

OPERACIONES DE DISPERSION

En los sólidos en suspensión, tanto el tamaño como el área superficial de las
partículas sólidas expuestas al líquido están lijados. Por el contrario, en las
operaciones de dispersión gas-líquido o líquido-líquido, el tamaño de las burbu-
jas o de las gotas y el área interfacial total entre las fases dispersa y continua
varían con las condiciones y el grado de agitación. Constantemente es preciso
crear área nueva venciendo las fuerzas de tensión interfacial. Las gotas y burbujas
coalescen y se redispersan constantemente. En la mayor parte de las operaciones
de dispersión de gases, las burbujas ascienden a través de la masa global de
líquido y escapan por la superficie, debiendo ser reemplazadas por otras nuevas.

En esta situación dinámica, el volumen de la fase dispersa que está retenida en
la masa global de líquido también es variable, dependiendo de la velocidad de
ascenso de las burbujas y del flujo volumétrico de la alimentación. Para caracteri-
zar el sistema se utilizan medias aritméticas, ya que la retención, el área inter-
facial y el diámetro de las burbujas varía con el tiempo y la posición en el tanque.

Características de la fase dispersa; dihmetro medio. A pesar de estas variaciones,
existe una relación básica entre la retención Y (la fracción de volumen de fase
dispersa existente en el sistema), el área interfacial a por unidad de volumen, y el
diámetro de las burbujas o gotas D,. Si el volumen total de dispersión se toma
como unidad, el volumen de fase dispersa es, por definición, Y. Sea N el número
de gotas o burbujas en este volumen. Si todas las gotas o burbujas fuesen esferas
de diámetro D,, su volumen total vendría dado por

nND;  _- -
6

Y

La superficie total de las gotas o burbujas contenidas en este volumen sería

nND2 =  aP (9 .40)

Dividiendo la Ecuación (9.39) por la Ecuación (9.40) y reordenando se obtiene

D =!?!
P a

(9 .41)
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En realidad, las gotas y burbujas difieren, por supuesto, en el tamaño y no son
eficaces. Sin embargo, para valores dados de Y y a se puede definir un diámetro
medio equivalente por medio de una ecuación similar a la Ecuación (9.41),

jj  ,!E
s a

(9 .42)

El diámetro 0, de la Ecuación (9.42) recibe el nombre de diámetro medio uolumen-
superficie o diámetro medio de Sauter.

Dispersión de gases; comportamiento de las burbujas. En un líquido en reposo,
una sola burbuja que se desprende de un orificio circular sumergido será una
esfera si la velocidad de flujo es pequeña. En estas condiciones el diámetro de la
burbuja D,  se puede calcular igualando la fuerza neta de flotación que actúa
sobre la burbuja a la fuerza de rozamiento en el borde del orificio. La fuerza neta
de flotación, que actúa hacia arriba, es

d o n d e  pr. = densidad del líquido
PV = densidad del vapor

La fuerza de rozamiento es

FD  = 710,~ (9 .44)

donde D, = diámetro del orificio
0 = tensión interfacial

Cuando la burbuja se hace suficientemente grande, la fuerza de rozamiento ya no
es suficiente para mantenerla adherida al borde del orificio; en este momento las
fuerzas opuestas se igualan y la burbuja se desprende del orificio. El diámetro de
la burbuja puede obtenerse combinando las Ecuaciones (9.43) y (9.44)

D,  = I@Lfg;J3 (9 .45)

Para muy bajas velocidades de flujo las burbujas formadas son ligeramente
inferiores a las predichas por la Ecuación (9.45) debido a que queda algo de gas
retenido detrás cuando se desprende la burbuja. Para velocidades de flujo más
elevadas, D, es superior al predicho, debido al gas adicional que entra durante la
separación de la burbuja del orificio. Para velocidades todavía mayores, la co-
rriente gaseosa forma un chorro continuo que consiste esencialmente en grandes
burbujas irregularmente separadas y que se desintegran en burbujas más peque-
ñas a unas pocas pulgadas por encima del orificio. En tanques agitados o en
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columnas de burbujeo sin agitación, el tamaño medio de las burbujas depende
generalmente de la velocidad superficial en el equipo y de la disipación de
potencia en vez del tamaño de los oficicios  del dispersor.

Tal como se ha visto en el Capítulo 7, a medida que aumenta el diámetro, las
burbujas cambian de forma, pasando de esféricas a elipsoidales y lenticulares. Las
burbujas más grandes con frecuencia ascienden recorriendo caminos en espiral,
con velocidades límite que son casi constantes e independientes de su tamaño
(véase la Fig. 7.7). En las nubes o enjambres de burbujas se produce una conside-
rable coalescencia. La velocidad de ascenso de las nubes de pequeñas burbujas es
considerablemente menor que la de las burbujas aisladas pero, en cambio, no hay
gran diferencia con la de burbujas solitarias cuando las burbujas son grandes.

Dispersión de gases en tanques agitados. Los gases normalmente se introducen
como alimentación en un tanque de proceso a través del extremo abierto de una
tubería sumergida, de un dispersor tipo regadera, o a través de una placa porosa
metálica o de material cerámico. A veces, el gas proporciona por sí mismo
suticiente  agitación del líquido, pero lo más frecuente es utilizar un agitador de
turbina para dispersar el gas y hacer circular el líquido y las burbujas a través del
tanque.

Para bajas retenciones de gas (Y < 0,15) se dispone de ecuaciones adimensio-
nales  para la dispersión de gases en líquidos puros, utilizando un agitador de
turbina de seis palas4*. El diámetro medio de las burbujas, BS,  en milímetros,
viene dado por

k%)  Ov6
‘:  = 4,15 (pgc/q0,4&2 w2 + 0,9

El diámetro medio de las burbujas no varía mucho con la velocidad del agitador
y, generalmente, está comprendido entre 2 y 5 mm. En la región de elevado
esfuerzo cortante, cercana al extremo de las palas, se forman las burbujas más
pequeñas, pero coalescen rápidamente, y el tamaño medio está determinado por
el equilibrio entre la coalescencia y la rotura en el resto del tanque. La teoría de
la rotura turbulenta de gotas indica que el tamaño varía con el grupo
(~ge)o,6/(Pg,/V)o,4pL,2,  pero los demás términos de la Ecuación (9.46) han de
determinarse empíricamente. El término Y ll2 refleja la importancia de la coales-
cencia  de las burbujas, que es más frecuente para elevadas retenciones de gas.

El área interfacial puede calcularse a partir del tamaño medio de las burbujas
y de la retención, o bien, a partir de la siguiente ecuación4*,  donde a’ está en
mm-‘:

( 9 . 4 7 )

s i e n d o  VS = velocidad superficial del gas
= flujo volumétrico de la alimentación de gas dividido por el área de

la sección transversal del tanque
u, = velocidad de ascenso de las burbujas en el líquido estancado
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La Ecuación (9.47) estima por defecto el área en tanques de mezcla agitados
con elevados números de Reynolds, debido a la incorporación adicional de gas en
el líquido por aireación superficial. Combinando las Ecuaciones (9.42),  (9.46) y
(9.47) se obtiene la siguiente ecuación adimensional para la retención de gas

1’2Y= ( v,yI  > 1’2 + () 216 (p&/v”~4P~‘29ut (%)oT6
0 3

4 (9.48)

En las Ecuaciones (9.46) a (9.48) todas las magnitudes con la dimensión de
longitud están en milímetros.

La velocidad límite interviene en las Ecuaciones (9.47) y (9.48),  pero dicha
velocidad no cambia mucho con el diámetro para burbujas mayores de 1 mm
(Fig. 7.7),  y para gases en agua o líquidos similares se puede utilizar un valor de
0,2  m/s.  Para burbujas de aire en disoluciones de electrólitos, la coalescencia está
grandemente retardada y el tamaño medio de las burbujas puede ser mucho
menor que en agua pura, con el correspondiente aumento del área interfacial y la
retención de gas.

Consumo de potencia en dispersores de turbina. La potencia consumida por un
rodete de turbina que dispersa un gas es menor que el correspondiente a la
Figura 9.13 para la agitación de líquidos. La relación entre la potencia cuando el
gas está presente y la del líquido cuando está solo, depende principalmente de la
velocidad superfícial  del gas, y en la Figura 9.21 se presentan algunos datos para
la dispersión de aire en agua con una turbina estándar de seis palas para D,/D, =
= 1/3.  La potencia relativa P,IP, disminuye hasta 0,5  para una velocidad del
orden de 0,Ol m/s,  y después varía más lentamente para velocidades más eleva-
das. El valor de Pg/Po  es mayor para los tanques más grandes, pero no se sabe si
esta tendencia continúa o no para tanques todavía mayores.

La potencia relativa disminuye, en general, lentamente al aumentar la veloci-
dad del agitador; a elevados números de Reynolds los valores de Pg  aumentan

0.8

W3
4p
20.4

0
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18

VELOCIDAD SUPERFICIAL DEL GAS, vr  mm/s

Figura 9.21. Consumo de potencia en tanques aireados agitados con turbinas.
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aproximadamente con la potencia 2,5  a 2,9  de la velocidad del agitador, en
comparación con la potencia 3,0 para líquidos 3* “, 29. La potencia relativa de-
pende también de las propiedades físicas del líquido ’ 5,  pero los efectos dependen
del tamaño del tanque y del tipo de agitador, y no se dispone de una correlación
completa.

La disminución de la potencia con la gasificación no es exactamente debida a
la menor densidad de la dispersión gas-líquido, ya que la retención de gas es
generalmente del 10 por 100 o inferior cuando PJP,,  se reduce hasta 0,5.  La
disminución de potencia está relacionada con la formación de bolsas de gas
detrás de las palas de la turbina 34. Las burbujas son capturadas en el campo
centrífugo de los vórtices que se forman detrás de los bordes horizontales de las
palas y la coalescencia da lugar a grandes cavidades que interfieren el normal
flujo de líquido.

La variación en la disipación de potencia con gasificación debe tenerse en
cuenta en el diseño de grandes unidades. El motor elegido, con un par adecuado
para tratar un sistema gasificado, podrá sobrecargarse si el sistema ha de operar
ocasionalmente sin flujo de gas, de forma que puede ser necesario que tenga dos
velocidades de giro. Por otra parte, el buen funcionamiento requiere a veces una
disipación constante de potencia por unidad de volumen, y el cambio de escala
puede conducir a diferentes valores de VS y P,/P,.

Capacidad de tratamiento de gas con agitadores de turbina. Si se aumenta pro-
gresivamente la entrada de gas a un tanque provisto de un agitador de turbina, se
alcanza eventualmente un punto en el que el rodete se inunda, es decir, está
rodeado por una cantidad excesiva de gas y ya no puede operar eficazmente. Si se
reduce entonces algo el flujo de gas, el agitador comienza nuevamente a hacer
circular el líquido y a dispersas el gas; este punto se conoce como punto de
redispersión. El número de flujo N,, 8, basado en la velocidad de flujo de gas qs  en
el punto de redispersión, se ha correlacionado con el número de Froude para
obtener 35

N 4s
Q.s - no,3 = 0,194N$;75 (9.49)

donde NFr  es igual a n2D,/g.  Para poder aplicar la Ecuación (9.49),  NFr  debe estar
comprendido entre 0,5  y 2,0. Se ha encontrado35  que para el punto de redisper-
sión, cuando NFr  está comprendido entre 0,5  y LO,  el número de potencia Np,  g
viene dado por

N Pf&
p* 9

= ~ = 1,3fjN$56
n3#pL

Las Ecuaciones (9.46) a (9.50) proporcionan una base para el diseño de
tanques agitados con turbinas para la dispersión de gases, tal como se ilustra en
los ejemplos siguientes.
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Ejemplo 9.6. Un tanque cilíndrico de 2 m de diámetro, provisto de placas deflectoras,
se agita con un rodete de turbina de 0,667 m de diámetro que gira a 180 rpm. El
tanque contiene agua a 20 “C, a través de la cual se hacen pasar 100 m’/h de aire a la
presión atmosférica. Calcúlese: (a) el consumo de potencia total y por unidad de
volumen de líquido; (6) la retención de gas; (c) el diámetro medio de las burbujas; y (d)
el área interfacial por unidad de volumen de líquido. Para el agua, la tensión inter-
facial es 72,75  dina/cm.  La velocidad de ascenso de las burbujas puede considerarse
constante e igual a 0,2 m/s.

SOLUCIÓN

(a) Primeramente se calcula el consumo de potencia para el líquido sin gas, y
después se corrige, mediante la Figura 9.21, para tener en cuenta el efecto del gas. Para
las condiciones del problema,

D, = 0,667 m n = 3 r/s p  = 1000 kg/m3

p = 1 CP = 1 x 10m3 kg/m-s qs = 100 m3/h

Por tanto

3 x
0,667*

x 1000
he = =

1  x  10-3
1,33 x 106

Para este elevado número de Reynolds es aplicable la Ecuación (9.24). De acuerdo con
la Tabla 9.2, para una turbina de palas planas, Kr = 6,3. Por tanto, a partir de la
Ecuación (9.24),  la potencia que se requiere para el líquido sin gas es

x 33
P, 6,3

x 0,6675 x 1000
= =

1000
22,45 k W

El área de la sección transversal del tanque es nDf/4,  o sea, 3,142 m*; por tanto, la
velocidad superficial del gas es

VS =
100

3600 x 3,142
= 0,00884  m/s

De acuerdo con la Figura 9.21, P,/P,  está comprendido entre 0,60  y 0,70,  o sea, 0,65
para un tanque de 2 m. Por tanto

P, = 0,65  x 22,45 = 14,59 kW

La profundidad de líquido, considerando el diseño estándar que se representa en la
Figura 9.9, es igual a D,, es decir, 2 m. Por consiguiente, el volumen de líquido es

aD:D,v=-=
4

27~  = 6,28 m3

y el consumo de potencia por unidad de volumen es

= 2,32 kW/m3  (ll,6 CV/1000 gal)
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este resultado no representa una potencia anormalmente elevada para un agitador que
dispersa un gas. Debido a las velocidades elevadas de los extremos de las palas que se
requieren para obtener una buena dispersión, el consumo de potencia es notablemente
mayor que en la simple agitación de líquidos.

(b) Puesto que la retención probablemente será baja, se utiliza la Ecuación (9.48).
Con el fin  de sustituir en la Ecuación (9.48),  resultan útiles las siguientes equivalencias:

1 dina/cm  = 1 g/s2

1 kg/m3 = 10m6 g/mm’

1  kW/m3  =  lo3  g/mm-s3

Por tanto, a partir de las condiciones del problema y la potencia calculada en el
apartado (u),

õ = 12,75 g/s2 pL  = 10m3 g/mm3

PL?- = 2,32  x 10’  g/mm-s3
V

Sustituyendo en la Ecuación (9.48) se obtiene

Y = rcY)li2  + 0,216
(2,32  x 103)o*4(10-3)o.2  0,00884  1’2

72,750,6 (&

Resolviendo como una ecuación cuadrática se obtiene Y = 0,0781.
(c) Se obtiene ahora el diámetro medio de las burbujas a partir de la Ecua-

ción (9.46). Sustituyendo se obtiene

r;i;  = 4,15
72,7Sov6

00781"2 + 09 = 3,6 mm
(2,32  x 103)o.4(10-3)o*2  ’ >

(d) A partir de la Ecuación (9.42)

6'4' 6 x
a’ 0,0781= - = =

0: 396
0,130 mm-’

Ejemplo 9.7. (a) Estímese la máxima capacidad de tratamiento de gas del tanque
descrito en el Ejemplo 9.6. (b) iCuál es el consumo de potencia en estas condiciones de
máxima entrada de gas?

SOLUCIÓN

(a) Se utiliza la Ecuación (9.49). El número de Froude es

hr =
_ 3' x 0 , 6 6 72D <1

= 0,612
g 9,807

A partir de la Ecuación (9.49)

qg  = 0,194 x 0,612°*75 x 3 x 0,6673  = 0,119s  m3/s  o 430 m3/h
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(b) A partir de la Ecuación (9.50)

P,  =  1,36 x  0,612-“*56
33 x 0,667' x 1000

1000
= 6,38  kW

Obsérvese que este resultado es inferior a un tercio de la potencia Po  que se requiere
para el líquido sin entrada de gas.

Dispersión de líquidos en líquidos. Un líquido, tal como benceno, puede disper-
sarse en otro líquido, tal como agua, que es insoluble con el primer líquido,
utilizando diferentes tipos de equipo. En tanques agitados o en dispersores de
tubería los tamaños de las gotas están comprendidos en el intervalo de 0,l  a
1,O  mm, que son mucho más pequeñas que las burbujas de gas en agua. Tales
dispersiones líquidas no son estables, puesto que las gotas decantarán (o ascende-
rán) y coalescerán en ausencia de agitación. Emulsiones estables de gotitas muy
pequeñas pueden formarse en molinos coloidales u otros aparatos que generan
esfuerzos cortantes muy elevados.

Se han propuesto muchas correlaciones para el tamaño de las gotas, algunas
de ellas basadas en la potencia por unidad de volumen y otras en la velocidad del
extremo de las palas del agitador. Una correlación para agitadores de turbina,
análoga a la Ecuación (9.46) para gases, es4’

1 0yl/Z  !!!! 1/4

pL, (9.5 1)

El término de viscosidad indica que es dificil dispersar un líquido viscoso en una
fase continua de baja viscosidad; en esta situación hay menos esfuerzo cortante
en la superficie de la gota que con gotas de líquido de baja viscosidad, y la gota
viscosa resiste la deformación. Sin embargo, esta ecuación deberá utilizarse para
valores muy bajos de pd/pC, ya que no ajusta los datos para la dispersión de gases
en líquido. Una ecuación alternativa propuesta para la dispersión de líquidos con
turbinas de seis palas es4’

b ‘396
--t  = 0,06(1 + 9Y)
DO

(9 .52)

donde pc  es la densidad de la fase líquida continua.
El grupo n2Dzp,/agc  recibe el nombre de número de Weber N,,.  Puede

escribirse en la siguiente forma, que pone de manifiesto que es la relación entre la
energía cinética del fluido para la velocidad en el extremo de la pala del rodete y
la de una fuerza de tensión superficial basada en D,

W,)’N -We = PC
w,lD,

En otras situaciones se han utilizado muchas otras definiciones del número de
Weber. Las Ecuaciones (9.51) y (9.52) predicen que el tamaño medio de las gotas
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D varía con n-  1*2D,oq8,  o bien aproximadamente con el inverso de la velocidad del
extremo de las palas, y que la mejor dispersión, para la misma entrada de
potencia, se obtiene utilizando un pequeño rodete que gira a alta velocidad.

D En un dispersor de tubería, los dos líquidos se hacen circular con flujo
turbulento a través de una placa con orificios. El tamaño medio de las gotas a
300 mm aguas abajo de una placa con orificios puede predecirse a partir de la
relación ‘O

donde D = diámetro de la tubería
D, = diámetro del orificio

P = velocidad media del líquido a través de la tubería
pc  = densidad de la fase continua
pc  = viscosidad de la fase continua

El grupo DpV’/ag,  recibe también el nombre de número de Weber.

Ejemplo 9.8. Se proyecta dispersar 10 gal/min (2,271 m3/h)  de benceno en 100
gal/min (22,71  m3/h)  de agua a 20 “C con un tamaño medio de las gotas de 15 Pm.
iPuede  realizarse en un dispersor de tubería? En caso afirmativo, iqué  diámetros de la
tuberia y del orificio se necesitarían? La tensión interfacial entre el benceno y el agua a
20 “C es 35 dina/cm.

SOLUCIÓN

A partir de las condiciones del problema

B, =  15 x 10m2 mm p,  =  1  CP =  10m3 kg/m-s

pc = 1000 kg/m3 õ =  35 x 1O-3  kg/s2

Se utiliza la viscosidad de la fase continua debido a que las gotas dispersas tienen poco
efecto sobre la viscosidad efectiva de la mezcla, excepto que la fracción en volumen de
las gotas sea elevada. La fracción en volumen es

10
Y=

100 + 10
= 0,0909

Las densidades del agua y del benceno a 20 “C son 1000 y 879 kg/m3,  respectivamente.
Por tanto, la densidad de la mezcla es

p = (0,0909)(879)  + (1 - 0,0909)(1000)  = 989 kg/m3

Ahora es necesario elegir una velocidad razonable del líquido, así como el corres-
pondiente tamaño de la tubería. Se supone que V  es del orden de 5 pie@  (1,524 m/s).
El flujo volumétrico total es 110 gal/min.  Por tanto, a partir del Apéndice 6, resulta
adecuada una tuberia estándar de 3 pulg, Catálogo 40, para la cual D = 3,068 pulg
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(77,93  mm) y P = 110/23,00  = 4,783 pies/s  (1,458 m/s).  Otros valores que se necesitan
son, por tanto,

Drp
- = NRe  =

0,07793  x 1,458 x 989

P 10-3
= 112370

DpP2
N

0,07793  x 989 x 1,458’
- = we  = = 4681

WC 35 x 10-3

Sustituyendo en la Ecuación (9.53) y despejando D, se obtiene

D3.73 = (lp50
x 10-2)(77,932~73)(112  370°*065)(46810*722)  = 12* 910

21,6 x 0,0909°*‘21

D, = 128910113,73  = 23,4 mm (0,922 pulg)

Parece, por tanto, posible cumplir las condiciones del problema con un diámetro
de tubería de 3,068 pulg (77,93  mm) y un diámetro de los orificios de 0,922 pulg
(23,4 mm).

Cambio de escala en el diseño de un agitador. El principal problema en el diseño
de un agitador es el cambio de escala desde un agitador de laboratorio o planta
piloto hasta la unidad a toda escala. El cambio de escala de tanques para la
suspensión de sólidos ya se ha considerado anteriormente. Para el cambio de
escala en algunos otros problemas se dispone de correlaciones generalizadas
como las que se presentan en las Figuras 9.13 a 9.17. Para muchos otros proble-
mas no se dispone de correlaciones adecuadas; para estas situaciones se han
propuesto diferentes métodos de cambio de escala todos ellos basados en la
semejanza geométrica entre el equipo de laboratorio y de la planta. Además, aun
cuando se obtenga semejanza geométrica, no ocurre lo mismo con la semejanza
cinemática, de forma que los resultados del cambio de escala no siempre son
totalmente predecibles. Como ocurre en la mayoría de los problemas de ingenie-
ría, el diseñador ha de valerse de su buen criterio y experiencia.

El consumo de potencia en grandes tanques puede predecirse exactamente a
partir de las curvas de Np VS. NRe, tales como las que se presentan en las Figu-
ras 9.13 y 9.14. Tales curvas pueden encontrarse en la bibliografía o bien cons-
truirse a partir de estudios en planta piloto utilizando pequeños tanques del
diseño propuesto. Con líquidos de baja densidad, la potencia consumida por el
agitador por unidad de volumen de líquido se ha utilizado como una medida de
la eficacia de mezcla, basándose en la idea de que una mayor potencia conduce a
un más alto grado de turbulencia y, consecuentemente, a una mejor mezcla. Los
estudios experimentales han puesto de manifiesto que esto, por lo menos de
forma aproximada, se cumple. Para un determinado mezclador la potencia con-
sumida puede relacionarse directamente con la velocidad de disolución del gas o
de ciertas reacciones, tales como oxidaciones, que dependen del íntimo contacto
de ambas fases. De una forma cualitativa aproximada, puede decirse que de 1/2 a
1 CV por cada 1000 galones de líquido poco viscoso producen una agitación
«moderada», de 2 a 3 CV por 1000 galones generan una situación «vigorosa», y de
4 a 10 CV por 1000 dan una agitación «intensa». Estos números se refieren a la
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potencia realmente comunicada al líquido y no incluyen la potencia utilizada en
mover las cajas reductoras o en hacer girar el eje del agitador en los cojinetes y
prensaestopas. El agitador del Ejemplo 9.4 requeriría del orden de 1) CV por 1000
galones de líquido y daría lugar a una agitación más bien moderada. (Téngase en
cuenta que 5 CV por 1000 galones es equivalente a 1,0 kW/m3.)

La relación óptima entre el diámetro del rodete y el diámetro del tanque para
una entrada de potencia dada, es un importante factor de cambio de escala. Esta
relación está fuertemente influenciada por la naturaleza del problema de agita-
ción: para algunos fines el rodete deberá ser pequeño en comparación con el
tamaño del tanque, mientras que para otros ha de ser grande. Por ejemplo, para
dispersar un gas en un líquido la relación óptima es 0,25; para poner dos líquidos
inmiscibles en contacto, como en el caso de tanques de extracción líquido-líquido,
la razón óptima2’ es 0,40. Para algunas operaciones de mezcla la razón deberá
ser 0,6 o aun superior. En una determinada operación, puesto que la entrada de
potencia se mantiene constante, cuanto menor es el rodete mayor será su veloci-
dad. En general, las operaciones que dependen de grandes gradientes de veloci-
dad, en vez de elevadas velocidades de circulación, se realizan mejor utilizando
pequeños rodetes de alta velocidad, como ocurre en el caso de dispersión de
gases. Para las operaciones que dependen de altas velocidades de circulación más
que de bruscos gradientes de velocidad, se utilizará un rodete grande que gira
lentamente.

Los tiempos de mezclado son generalmente mucho más cortos en tanques
pequeños que en grandes, y por esta razón no resulta adecuado operar con los
mismos tiempos de mezcla en tanques de diferentes tamaños. Esto se ilustra en el
siguiente ejemplo.

Ejemplo 9.9. Un tanque de planta piloto de 1 pie (305 mm) de diámetro se agita
mediante un rodete de turbina de seis palas de 4 pulg (102 mm) de diámetro. Cuando
el número de Reynolds del rodete es 104, se ha encontrado que el tiempo^de  mezcla de
dos líquidos es de 15 s. La potencia necesaria es de 2 CV por 1000 galones (0,4 kW/m’)
de líquido. (u)  iQué potencia se necesitará para obtener el mismo tiempo de mezcla en
un tanque de 6 pies (1830 mm) de diámetro? iCuál sería el tiempo de mezcla en el
tanque de 6 pies (1830 mm) si la potencia comunicada por unidad de volumen fuese la
misma que en el tanque de la planta piloto?

SOLUCIÓN

(u) Puesto que el número de Reynolds en el tanque de la planta piloto es grande,
no es de esperar que se aplique el término del número de Froude de la Ecuación (9.33),
y se utilizará la correlación de la Figura 9.16 en vez de la relación más complicada de
la Figura 9.17. A partir de la Figura 9.16, para números de Reynolds de lo6  y
superiores, el factor nt, del tiempo de mezcla es constante y,  puesto que r, se supone
que es constante, la velocidad de giro n  será la misma en ambos tanques.

En tanques geométricamente semejantes, la entrada de potencia por unidad de
volumen es proporcional a P/Dz.  A partir de la Ecuación (9.24),  para números de
Reynolds elevados,

P KTn3D,Zp-=
0.” gc
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Para un líquido de una densidad dada, esta ecuación se transforma en

P
- = c n3~=
0.”  = a

donde c2  es una constante. A partir de esta relación, las entradas de potencia por
unidad de volumen en los dos tanques es

(9.54)

Puesto que nr  = n6,

La potencia que se requiere por unidad de volumen en el tanque de 6 pies es, por
tanto, 2 x 36 = 72 CV por 1000 galones (14,4 kW/m3).  Esto representa una potencia
impracticablemente grande para comunicar a un líquido de baja viscosidad en un
tanque agitado.

(b) Si la entrada de potencia por unidad de volumen ha de ser la misma en los dos
tanques, se puede resolver y reordenar la Ecuación (954) para obtener

4-=
4

Puesto que nt, es constante, n,/nl  = t,,/t,,,  y

= 62/3  = 3,30

El tiempo de mezclado en el tanque de 6 pies sería 3,30  x 15 = 49,5 s.

Aunque no resulta práctico alcanzar $1  mismo tiempo de mezcla en la unidad
a toda escala como en el tanque de planta piloto, un moderado aumento en el
tiempo de mezcla en el tanque más grande reduce el requerimiento de potencia a
un nivel razonable. Estos reajustes son coh frecuencia necesarios en los cambios
de escala de agitación.

SIMBOLOS

4 Area  del cilindro barrido por las puntas de las palas del rodete, pie2  o m2
a Area  interfacial por unidad de volumen, pie- ’ o m- ‘; también constante

en la Ecuación (9.19); a’, área interfacial por unidad de volumen calculada
a partir de la Ecuación (9.47),  mm- r.

B Concentración de sólidos en suspensión [Ec.  (9.36)].
c,  Cl,  c,,  c3 Constantes en las Ecuaciones (9.37) y (9.38)
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Diámetro de la tubería, pies o m; D,, diámetro del rodete; Dj,  diámetro
del chorro y de la boquilla; D,, diámetro del orificio; D,, diámetro de las
partículas, gotas o burbujas; D,, diámetro del tanque
Diámetro medio volumen-superficie de gotas o burbujas, pies o m; Dk,
diámetro medio calculado a partir de la Ecuación (9.46),  mm
Altura del rodete sobre el fondo del tanque, pies o m
Energía cinética del fluido, pies-lbf/pie3  o J/m3
Fuerza, Ib, o N; F,,  fuerza de rozamiento; F,,,  fuerza de flotación; Fe,
fuerza gravitacional
Factor del tiempo de mezcla, adimensional, definido por la Ecuación
(9.33);$, definido por la Ecuación (9.34)
Aceleración de la gravedad, pies/s2  o m/s2
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb/-s2
Altura de líquido en el tanque, pies o m
Anchura de las places dellectoras, pies o m
Constantes en las Ecuaciones (9.21) y (9.23),  respectivamente
Indice de consistencia del flujo de un fluido no newtoniano
Relación entre la velocidad tangencial del líquido en el extremo de las
palas y la velocidad de dicho extremo
Exponente en la Ecuación (9.18)
Número de gotas o burbujas por unidad de volumen
Número de Froude, n’D,/g
Número de potencia, Pg,/n3Di; Np,  B en el punto de redispersión del gas
Número de flujo, q/nDi; NQ,s, en el punto de redispersión del gas
Número de Reynolds del agitador, nDfp/p;  NRe,“, para un fluido no
newtoniano, definido por la Ecuación (9.25)
Número de Weber, Dp P ‘/ag,  o D,3n2p,/agc
Velocidad de giro, r/s;  n,, velocidad crítica para la suspensión completa de
sólidos
Indice de comportamiento de flujo de un fluido no newtoniano
Potencia, pies-lbJ/s  o kW; P,, en la dispersión de un gas o en el punto de
redispersión de un gas; P,,  consumo de potencia en un líquido sin gas
Velocidad de flujo volumétrico, pie3/s  o m3/s;  qB,  a la salida del rodete; qe,
arrastrado en el chorro; qe, en el punto de redispersión de un gas; q,,,  del
chorro a la salida de la boquilla
Distancia radial desde el eje del rodete, pies o m
Factor de forma; Si = D,,/D,;  S2 = EID,; S, = LID,; S, = W/D,;  S, =
= J/D,; S, = H/D,;  también constante en la Ecuación (9.35)
Par de fuerzas, pies-lbl  o N-m
Tiempo de mezcla, s
Velocidad, pie+  o m/s;  u,,  velocidad límite de la partícula, gota o burbu-
ja; u2, velocidad del extremo de la pala del rodete; du/dy, gradiente de
velocidad o esfuerzo cortante, ss1
Velocidad resultante, absoluta, del rodete, pie+  o m/s;  Vrt  componente
radial; V,;, componente radial de la velocidad Vi; Vi2,  componente tan-
gencial de la velocidad Vi; Vi, velocidad real en el extremo de las palas
del rodete; también volumen, pie3  o m3
Velocidad media del líquido en la tubería, pie+  o m/s;  p,,  velocidad
superficial del gas en un tanque agitado
Anchura del rodete, pies o m
Distancia desde la boquilla del chorro, pies o m
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Letras griegas

B2
Relación VJu2
Angulo entre los extremos de las palas del rodete y la tangente a la
circunferencia trazada por el extremo de las palas del rodete; & ángulo
entre el vector de la velocidad relativa real del líquido y la tangente
Diferencia de densidad, lb/pie3  o kg/m3
Viscosidad absoluta, lb/pies-s  o P; Po,  viscosidad aparente de un fluido no
newtoniano; p. viscosidad de la fase continua en la dispersión líquido-
líquido; pd,  de la fase dispersa
Viscosidad cinemática, pie’/s  o m2/s
Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  p,,  de la fase continua en la dispersión líquido-
líquido; pL, del líquido en la dispersión gas-líquido; pv,  del gas en la
dispersión gas-líquido; P,,,.  de la dispersión liquido-sólido
Tensión interfacial, lb,/pies  o dina/cm
Fracción volumétrica de la retención de gas o líquido en la dispersión,
adimensional
Función; $L, para flujo laminar; Gr., para flujo turbulento

PROBLEMAS

9.1. Un tanque de 4 pies de diámetro y 6 pies de altura está lleno hasta una altura de
4 pies con un látex que tiene una densidad de 47 lb/pie3  y una densidad de 10 P. A 1 pie por
encima del fondo del tanque se instala un agitador de turbina de tres palas de 12 pulg de
diámetro. El paso es 1:l (el paso es igual al diámetro). Se dispone de un motor que
desarrolla una potencia de 10 CV. iEs adecuado el motor para mover este agitador con una
velocidad de 1000 rpm?
9.2. iCuál es la máxima velocidad con la que el agitador del tanque descrito en el
Problema 9.1 puede girar si el líquido se sustituye por otro de la misma densidad, pero con
una viscosidad de 1 P?
9.3. ¿Qué  potencia se requiere para la operación de mezcla del Problema 9.1 si se utiliza
un agitador de 12 pulg de diámetro con un paso 2:l (un paso doble del diámetro) y se
instalan cuatro placas deflectoras de 5 pulg de anchura cada una?
9.4. El agitador del Problema 9.1 se sustituye por una turbina de seis palas de 16 pulg de
diámetro, y el fluido que se agita es un líquido pseudoplástico que sigue la ley de la
potencia, cuya viscosidad aparente es 15 P cuando el gradiente de velocidad es 10 s-l.  iA
qué velocidad debe girar la turbina para comunicar 5  CV por 1000 galones de líquido?
Para este fluido n’  = 0,75  y p  = 60 lb/pie3.
9.5. Para un tanque de 45  pies provisto de placas deflectoras y una turbina de seis palas
de 1,5 pies, se ha medido un tiempo de mezcla de 29 s. La turbina gira a 75 rpm y el fluido
tiene una viscosidad de 3 CP y una densidad de 65 lb/pie3.  Estímense los tiempos de
mezcla si se utilizasen agitadores de un diámetro igual a la cuarta parte o la mitad del
diámetro del tanque seleccionados para dar la misma potencia por unidad de volumen.
9.6. Un reactor de planta piloto, que es un modelo a escala de una unidad de producción,
tiene un tamaño tal, que 1 g cargado en el reactor de planta piloto equivale a 500 g del
mismo material cargado en la unidad de producción. La unidad de producción tiene 2 m
de diámetro y 2 m de altura de líquido y contiene un agitador de turbina de 0,6 m de
diámetro. Experimentalmente se ha encontrado que la velocidad óptima del reactor de la
planta piloto es de 330 rpm. (a) iCuáles son las dimensiones significativas del reactor de
planta piloto? (b)  Si la masa de reacción tiene las propiedades físicas del agua a 70 “C  y Ia
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entrada de potencia por unidad de volumen ha de permanecer constante, La qué velocidad
deberá girar el rodete en el reactor grande? (c) iCuál será la velocidad de giro si el tiempo
de mezcla ha de permanecer constante? (d)  LA qué velocidad deberá de girar si el número
de Reynolds ha de permanecer constante? ¿Qué  base recomendaría usted para el cambio
de escala? ¿Por  quk?
9.7. Un reactor de tanque agitado de 3 pies de diámetro provisto de una turbina de palas
rectas de 12 pulg se ha utilizado en un reactor por cargas en el que el tiempo de mezcla de
los reactivos que se cargan se considera crítico. Se han obtenido resultados satisfactorios
con una velocidad del agitador de 400 rpm. La misma reacción ha de realizarse en un
tanque de 7 m de diámetro, para el que se dispone de una turbina estándar de 3 pies. (a)
iQué condiciones darían el mismo tiempo de mezcla en el tanque grande? (b) iCuál sería la
variación porcentual de la potencia por unidad de volumen?
9.8. Una reacción en la que el producto forma un sólido cristalino se ha estudiado en un
reactor de planta piloto de 1 pie de diámetro equipado con una turbina estándar de 4 pulg
de seis palas. Cuando el agitador gira a menos de 900 rpm, se forma a veces un depósito
sobre el fondo, condición ésta que debe evitarse en el reactor comercial. (a) iCuál es el
consumo de potencia en el reactor pequeño y la recomendada para un reactor de 8000
galones si se conserva la semejanza geométrica? (b) iCuánto podría disminuir la potencia
necesaria utilizando un tipo diferente de agitador o una geometría diferente?
9.9. Ha de dispersarse etileno (C,H,)  gaseoso en agua en un tanque agitado con una
turbina, operando a 110 “C y a la presión absoluta de 3 atm. Para una velocidad de flujo
de 1000 m3/h,  medido en las condiciones del proceso, especifiquese: (a) el diámetro y la
velocidad del agitador de turbina; (b) la potencia consumida por el agitador; (c) el volumen
máximo de agua permitido; y (d) la velocidad con la que el agua es vaporizada por el
etileno que abandona la superficie del líquido. Supóngase que no se disuelve nada de
etileno en el agua y que el etileno que sale está saturado de agua.
9.10. Para una velocidad de flujo de 250 m3/h  en el tanque descrito en el Problema 9.9,
estímese la retención de gas, el diámetro medio de las burbujas y el área interfacial por
unidad de volumen.
9.11. Diséñese un tanque de proceso para dispersar 20 galones de benceno en 200
galones de agua a 20 “C con un tamaño medio de las gotas de 15 Pm. Especifiquense las
dimensiones significativas del tanque y el agitador, la velocidad del agitador y la potencia
necesaria.
9.12. Calcúlese la potencia que se requiere para conseguir la dispersión descrita en el
Ejemplo 9.8 y compárese con la potencia calculada en el Problema 9.11. iQué método es
mejor: un mezclador de tanque o un mezclador de tubería? ¿Por  qué?
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SECCION

TRES
TRANSMISION DE CALOR

Y SUS APLICACIONES

Prácticamente en todas las operaciones que realiza el ingeniero químico inter-
viene la producción o absorción de energía en forma de calor. Las leyes que rigen
la transmisión de calor y el tipo de aparatos, cuyo fin principal es el control del
flujo de calor, tienen, por tanto, una gran importancia. Esta sección del libro está
dedicada a la transmisión de calor y sus aplicaciones en los procesos de inge-
niería.

Naturaleza del flujo de calor. Cuando dos objetos que están a temperaturas
diferentes se ponen en contacto térmico, el calor fluye desde el objeto de tempera-
tura más elevada hacia el de temperatura más baja. El flujo neto se produce
siempre en el sentido de la temperatura decreciente. Los mecanismos por los que
fluye el calor son tres: conducción, convección y radiación.

Conducción. Si existe un gradiente de temperatura en una sustancia el calor
puede fluir sin que tenga lugar un movimiento observable de la materia. El flujo
de calor de este tipo recibe el nombre de conducción. En sólidos metálicos la
conducción del calor resulta del movimiento de los electrones no ligados y existe
una estrecha relación entre la conductividad térmica y la conductividad eléctrica.
En los sólidos que son malos conductores de la electricidad, y en la mayor parte
de los líquidos, la conducción del calor se debe al transporte de la cantidad de
movimiento de las moléculas individuales a lo largo del gradiente de temperatu-
ra. En gases la conducción se produce por el movimiento al azar de las moléculas,
de forma que el calor «difunde» desde regiones más calientes hasta otras más
frías. El ejemplo más común de conducción es el flujo de calor en sólidos opacos,
tales como la pared de ladrillo de un horno o la pared metálica de un tubo.

2%
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Convección. Cuando una corriente o una partícula macroscópica de fluido cru-
za una superficie específica, tal como el límite de un volumen de control, lleva
consigo una determinada cantidad de entalpía. Tal flujo de entalpía recibe el
nombre de flujo convectivo  de calor o simplemente convección. Puesto que la
convección es un fenómeno macroscópico, solamente puede ocurrir cuando ac-
túan fuerzas sobre la partícula o la corriente de fluido y mantienen su movimien-
to frente a las fuerzas de fricción. La convección está estrechamente relacionada
con la mecánica de fluidos. De hecho, desde el punto de vista termodinámico, la
convección no es considerada como un flujo de calor sino como una densidad de
flujo de entalpía. La identificación de la convección con el flujo de calor es una
cuestión de conveniencia, debido a que en la práctica es difícil separar la convec-
ción de la conducción verdadera cuando ambas se engloban conjuntamente bajo
el nombre de convección. Ejemplos de convección son la transferencia de entalpía
por los remolinos del flujo turbulento y por la corriente de aire caliente que
circula a través y hacia fuera de un radiador ordinario.

Convección natural y forzada. Las fuerzas utilizadas para crear las corrientes de
convección en los Ruidos  son de dos tipos. Si las corrientes son la consecuencia de
las fuerzas de flotación generadas por diferencias de densidad, que a su vez se
originan por gradientes de temperatura en la masa del fluido, la acción recibe el
nombre de convección natural. El flujo de aire a través de un radiador caliente es
un ejemplo de convección natural. Si las corrientes se ponen en movimiento por
la acción de un dispositivo mecánico, tal como una bomba o un agitador, el flujo
es independiente de los gradientes de velocidad y recibe el nombre de convección
forzada. El flujo de calor hacia un fluido que se bombea a través de una tubería
caliente es un ejemplo de convección forzada. Los dos tipos de fuerzas pueden ser
activas simultáneamente en el mismo fluido, teniendo lugar conjuntamente con-
vección natural y forzada.

Radiación. Radiación es la palabra que se utiliza para designar la transmisión
de energía a través del espacio por medio de ondas electromagnéticas. Si la
radiación pasa a través de un espacio vacío, no se transforma en calor ni en otra
forma de energía. Sin embargo, si en su camino encuentra material, la radiación
se transmitirá, reflejará o absorberá. Solamente la energía absorbida es la que
aparece como calor y esta transformación es cuantitativa. Por ejemplo, el cuarzo
fundido transmite prácticamente toda la radiación que incide sobre él; una
superficie opaca pulimentada o un espejo reflejan la mayor parte de la radiación
incidente; una superficie negra o mate absorbe la mayor parte de la radiación que
recibe y la energía absorbida es transformada cuantitativamente en calor.

Los gases monoatómicos y diatómicos son transparentes a la radiación térmi-
ca, y es muy frecuente encontrarse con que el calor fluye a través de masas de
tales gases por radiación y por conducción-convección. Ejemplos son las pérdidas
de calor, desde un radiador o una tubería no aislada que conduce vapor de agua,
hacia el aire ambiente de una habitación, así como la transmisión de calor en
hornos y otros aparatos que operan con gases a temperaturas elevadas. Los dos
mecanismos son mutuamente independientes y transcurren paralelamente, de tal



TRANSMISION DE CALOR Y SUS APLICACIONES 297

forma que un tipo de flujo de calor puede ser controlado o variado independien-
temente del otro. Conducción-convección y radiación pueden estudiarse separa-
damente y sumar sus efectos separados cuando ambos son importantes. En
términos muy generales, la radiación se hace importante a temperaturas elevadas
y es independiente de las circunstancias del flujo del fluido. La conducción-
convección es sensible a las condiciones de flujo y es relativamente afectada por el
nivel de temperatura.

El Capítulo 10 trata de la conducción en sólidos; los Capítulos ll a 13 de la
transmisión de calor en fluidos por conducción y convección; el Capítulo 14 de la
transmisión de calor por radiación. En los Capítulos 15 y 16, los fundamentos
estudiados en los capítulos precedentes se aplican al diseño del equipo para
calentamiento, enfriamiento, condensación y evaporación.



CAPITULO

DIEZ

TRANSMISION DE CALOR
POR CONDUCCION EN SOLIDOS

La conducción se comprende fácilmente considerando el flujo de calor en sólidos
homogéneos isotrópicos, debido a que en este caso no hay convección y el efecto
de la radiación es despreciable excepto que el sólido sea translúcido a las ondas
electromagnéticas. En primer lugar se estudia la ley general de la conducción; en
segundo, se tratan casos de conducción de calor en estado estacionario, donde la
distribución de temperatura en el interior del sólido no varía con el tiempo; y, por
último, se consideran algunos casos sencillos de conducción no estacionario,
donde la distribución de temperatura varía con el tiempo.

Ley de Fourier. La relación básica del flujo de calor por conducción es la
proporcionalidad existente entre la velocidad de flujo de calor a través de una
superficie isotérmica y el gradiente de temperatura existente en dicha superficie.
Esta generalización, que es aplicable a cualquier lugar del cuerpo y en cualquier
instante, recibe el nombre de ley de Fourier3,  y puede expresarse en esta forma

4-=
dA

-kaT
an

(10 .1 )

siendo A = área de la superficie isotérmica
n = distancia medida en dirección normal a la superficie
q = velocidad de flujo de calor a través de la superficie en dirección

normal a la misma
T = temperatura
k = constante de proporcionalidad

La derivada parcial de la Ecuación (10.1) pone de manifiesto el hecho de que
la temperatura puede variar tanto con la localización como con el tiempo. El
signo negativo refleja el hecho físico de que el flujo de calor se produce de mayor
a menor temperatura, de forma que el signo del gradiente es contrario al del flujo
de calor.

Al utilizar la Ecuación (10.1) es preciso tener muy en cuenta que el área A es
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la de una superficie perpendicular al flujo de calor, y que la distancia n es la
longitud del camino medido perpendicularmente al área A.

Aunque la Ecuación (10.1) se aplica específicamente a través de una superficie
isotérmica, se pede demostrar que la misma ecuación es utilizable para el flujo de
calor a través de una superficie cualquiera, no necesariamente isotérmica, con tal
de que el área A sea el área de la superficie, y la longitud del camino esté medida
en dirección normal a la superficie .Za Esta extensión de la ley de Fourier es de
gran importancia para el estudio de los flujos bi y tridimensionales, donde los
flujos de calor siguen líneas curvas en vez de rectas. En el flujo unidimensional,
que es el único caso que se considera en este libro, las normales que representan
la dirección del flujo de calor son rectas. El flujo unidimensional del calor es
análogo al flujo unidimensional de un fluido y solamente se necesita una coorde-
nada lineal para medir la longitud del camino.

En la Figura 10.1, que representa la pared plana de un horno, se muestra un
ejemplo de flujo unidimensional de calor. La pared está inicialmente a 80 “F,  que
corresponde a la temperatura de equilibrio con el aire. La distribución de tempe-
ratura en la pared está representada por la línea 1. A la temperatura de equilibrio,
T es independiente del tiempo y de la posición. Supongamos ahora que una de las
caras de la pared se expone bruscamente al gas de un horno que está a la
temperatura de 1200 “F. Admitiendo que la resistencia al flujo de calor entre el
gas y la pared es despreciable, la temperatura de la cara de la pared que está-en

Gas ca l ien te

A i re

Figura 10.1. Distribuciones de temperatura durante el calentamiento no estacionario de
la pared de un horno. 1,  en el instante en que la pared se expone a la temperatura elevada;
II, al cabo del tiempo t de calentamiento; III, en estado estacionario.
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contacto con el gas sube bruscamente a 1200 “F,  y comienza el flujo de calor. Al
cabo de un cierto tiempo, la distribución de temperatura puede representarse por
una línea como la curva II. En ese instante, la temperatura a una determinada
distancia, por ejemplo, la del punto C, está aumentando, y T depende del tiempo
y de la localización. El proceso se denomina conducción en estado no estaciona-
rio, y la Ecuación (10.1) es aplicable a cada punto de la lámina en cada instante.
Finalmente, si la pared se mantiene en contacto con el gas caliente y el aire frio
durante un tiempo suficientemente grande, se obtiene la distribución de tempera-
tura representada por la línea III, y dicha distribución permanecerá inalterable a
lo largo del tiempo. La conducción que tiene lugar con una distribución constan-
te de temperatura recibe el nombre de conducción en estado estacionario. En el
estado estacionario, T es una función exclusiva de la posición, y la velocidad de
flujo de calor en un punto cualquiera es constante. Para el flujo estacionario
unidimensional, la Ecuación (10.1) puede escribirse en esta forma

4-=
A

-kdT
dn

Conductividad calorifica. La constante de proporcionalidad k es una propiedad
de la sustancia que se denomina conductividad calorífica, y, análogamente a la
viscosidad newtoniana p,  es una de las llamadas propiedades de transporte. Esta
terminología se basa en la analogía existente entre la Ecuación (3.4) y la Ecua-
ción (10.2). En la Ecuación (3.4),  zg,  es la velocidad de flujo de cantidad de
movimiento por unidad de área, du/dy  es el gradiente de velocidad, y p es el
factor de proporcionalidad que se requiere. En la Ecuación (10.2),  q/A  es la
velocidad de flujo de calor por unidad de área, dT/dn  es el gradiente de tempera-
tura y k es el factor de proporcionalidad.

En unidades de ingeniería q se mide en Btu/h o watios y dT/dn  en “Ffpies  o en
T/m.  Las unidades de k son Btu/pie’-h-(“F/píes),  o sea Btu/píes-h-“F.

La ley de Fourier establece que k es independiente del gradiente de tempera-
tura, pero no tiene necesariamente por qué serlo de la temperatura en sí. La
experiencia confirma la independencia de k en un amplio intervalo de gradientes
de temperatura, excepto para sólidos, donde la radiación entre las partículas, que
no sigue una ley lineal con la temperatura, es responsable de una parte importan-
te del flujo total de calor. Por otra parte, k es una función de la temperatura, pero
la variación es relativamente pequeña, de forma que, para pequeños intervalos de
temperatura, k puede considerarse constante. Para intervalos de temperatura
mayores, la conductividad calorífica varía linealmente con la temperatura, de
acuerdo con la ecuación

k=a+bT (10 .3 )

siendo a y b constantes empíricas. La línea III de la Figura 10.1 corresponde a un
sólido de k constante cuando b = 0. Si k varia con la temperatura la línea
presenta una cierta curvatura.
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Las conductividades caloríficas varían en un amplio intervalo; son muy eleva-
das para los metales y muy bajas para materiales finamente pulverizados de los
que se ha extraído el aire. La conductividad calorífica de la plata es del orden de
240 Btu/pies-h-“F,  mientras que la del aerogel de sílice evacuado vale solamente
0,0012.  Los sólidos que poseen valores bajos de k se utilizan como aislantes
térmicos con el fín de reducir al mínimo la velocidad de flujo de calor. Los
materiales aislantes porosos, tales como la espuma de poliestireno, actúan oclu-
yendo el aire y eliminando de esta forma la convección, con lo cual sus valores de
k son aproximadamente iguales a los del aire. En los Apéndices ll a 14 se
presentan valores típicos de conductividad calorífica.

CONDUCCION EN ESTADO ESTACIONARIO

Como caso más sencillo de conducción en estado estacionario, consideremos una
lámina plana como la de la Figura 10.1. Supóngase que k es independiente de la
temperatura y que el área de la pared es muy grande en comparación con su
espesor, de forma que las pérdidas de calor por los bordes sean despreciables. Las
superficies exteriores de la lámina son isotérmicas y perpendiculares al plano de
la ilustración. Puesto que la conducción tiene lugar en estado estacionario, no
hay acumulación ni vaciamiento de calor en el interior de la lámina, y q permane-
ce constante a lo largo del camino que sigue el flujo de calor. Si x es la distancia
medida desde el lado caliente, la Ecuación (10.2) puede escribirse así

4-=
A

-k-
d x

o bien

d T =  -&dx (10.4)

Teniendo en cuenta que las dos únicas variables de la Ecuación (10.4) son x y T,
se puede integrar directamente para obtener

9-=
A

k TI  - T‘ = k -

x2 - x1 B
(10 .5 )

siendo x2  - x1 = B, el espesor de la lámina, y Tl - T2 = AT, la caída de
temperatura a través de la lámina.

Cuando la conductividad calorífica varía linealmente con la temperatura
según la Ecuación (10.3),  la Ecuación (10.5) es rigurosamente aplicable utilizando
en vez de k un valor medio E, que se puede obtener tomando la media aritmética
de los valores individuales de k para las temperaturas de las dos superficies, Tl y
T,, o bien calculando la media aritmética de las temperaturas y evaluando k a
dicha temperatura media.
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La Ecuación (10.5) se puede escribir en esta forma

q+ (10 .6 )

donde R es la resistencia térmica del sólido entre los puntos 1 y 2. La Ecua-
ción (10.6) es un caso particular del principio general de velocidad, según el cual
una velocidad es igual al cociente entre una fuerza impulsora y una resistencia.
En conducción de calor, q es la velocidad y AT es la fuerza impulsora. La
resistencia R, de acuerdo con la Ecuación (10.6),  utilizando K en vez de k para
tener en cuenta una variación lineal de k con la temperatura, es B/EA. El inverso
de la resistencia recibe el nombre de conductancia, que para la conducción de
calor es B/EA. Tanto la resistencia como la conductancia dependen de las dimen-
siones del sólido y de la conductividad k, que es una propiedad del material.

Ejemplo 10.1. Una capa de corcho pulverizado de 6 pulg (152 mm) se utiliza como
aislamiento térmico de una pared plana. La temperatura del lado frío del corcho es
40 “ F (4,4 “C) y la del lado caliente es 180 “ F (82,2  “C). La conductividad calorífica del
corcho a 32 “ F (0 “C) es 0,021 Btu/pies-h-“F  (0,036 W/mX),  y a 200 “ F (93,3 “C) es
0,032 (0,055). El área de la pared es 25 pie’  (2,32  m’). $uál  es la velocidad de flujo de
calor a través de la pared, en Btu/h  (watios)?

SOLUCI6N

La temperatura media aritmética de la capa de corcho es (40 + 180)/2  = 110 “F.
Interpolando linealmente, la conductividad calorífica a 110 “ F es

E = oo21  + (110  - 3WW2  - 0,021)
> 200 - 32

= 0,021 + 0,005 = 0,026 Btu/pies-h-“F

También,

A = 25 pie2 AT = 180 - 40 = 140°F B  = & = 0,5 pies

Sustituyendo en la Ecuación (10.5) se obtiene

0,026 x 25 x 140
4= =

0,5
182 Btu/h (53,3 W )

Resistencias compuestas en serie. Consideremos una pared plana formada por
una serie de capas, tal como se indica en la Figura 10.2. Sean B,,, Bs y B,  los
espesores de las capas, y EA, &,  y 17~ las conductividades caloríficas medias de los
materiales de que están formadas. Por otra parte, sea A el área de la pared
compuesta, en dirección normal al plano de la ilustración, y AT,, AT, AT, las
caídas de temperatura a través de las capas A, B y C, respectivamente. Por
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CAIDAS  DE TEMPERATURA

:AT

l

AT,---tJcAT,--+AT,*

Figura 10.2. Resistencias térmicas en serie.

consiguiente, si se representa por AT la caída total de temperatura a través de
toda la pared, resulta

AT = AT, + AT, + AT, (10 .7)

Vamos a deducir, primeramente, una ecuación para el cálculo de la velocidad
de flujo de calor a través de la serie de resistencias, y, posteriormente, demostrar
que la velocidad se puede calcular mediante la relación entre la caída total de
temperatura y la resistencia total de la pared.

La Ecuación (10.5) se puede escribir para cada capa utilizando rG en vez de k,

BA
WA  = qA  m

BS
MB = % m

Bc
AT, = qc G (10 .8 )
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La Ecuación (10.5) se puede escribir en esta forma

(10 .6)

donde R es la resistencia térmica del sólido entre los puntos 1 y 2. La Ecua-
ción (10.6) es un caso particular del principio general de velocidad, según el cual
una velocidad es igual al cociente entre una fuerza impulsora y una resistencia.
En conducción de calor, q es la velocidad y AT es la fuerza impulsora. La
resistencia R, de acuerdo con la Ecuación (10.6),  utilizando I? en vez de k para
tener en cuenta una variación lineal de k con la temperatura, es B/EA. El inverso
de la resistencia recibe el nombre de conductancia, que para la conducción de
calor es B/EA. Tanto la resistencia como la conductancia dependen de las dimen-
siones del sólido y de la conductividad k, que es una propiedad del material.

Ejemplo 10.1. Una capa de corcho pulverizado de 6 pulg (152 mm) se utiliza como
aislamiento térmico de una pared plana. La temperatura del lado frío del corcho es
40 “ F (4,4 “C) y la del lado caliente es 180 “ F (82,2  “C). La conductividad calorífica del
corcho a 32 “ F (0 “C) es 0,021 Btu/pies-h-“F  (0,036 W/m-OC),  y a 200 “ F (93,3 “C) es
0,032 (0,055). El área de la pared es 25 pie’  (2,32  m2). $uál  es la velocidad de flujo de
calor a través de la pared, en Btu/h  (watios)?

SOLUCIbN

La temperatura media aritmética de la capa de corcho es (40 + 180)/2  = 110 “F.
Interpolando linealmente, la conductividad calorífica a 110 “ F es

E = oo21  + (110  - WW32  - 0,021)
> 200 - 32

= 0,021 + 0,005 = 0,026 Btu/pies-h-“F

También,

A = 25 pie2 AT = 180 - 40 = 140°F B = & = 0,5 pies

Sustituyendo en la Ecuación (10.5) se obtiene

0,026 x 25 x 140
4= =

095
182 Btu/h (53,3 W )

Resistencias compuestas en serie. Consideremos una pared plana formada por
una serie de capas, tal como se indica en la Figura 10.2. Sean B,, BB  y B,  los
espesores de las capas, y EA, EB y I&  las conductividades caloríficas medias de los
materiales de que están formadas. Por otra parte, sea A el área de la pared
compuesta, en dirección normal al plano de la ilustración, y AT,, ATB,  AT, las
caídas de temperatura a través de las capas A, B y C, respectivamente. Por
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Sumando las Ecuaciones (10.8),  se obtiene

ATA  •)- ATs + AT, = 9 $ $k •t- 2 = AT
A B C

Puesto que en el flujo estacionario todo el calor que atraviesa la primera
resistencia tiene que atravesar la segunda y tercera, qA,  qB  y qc son todos iguales y
pueden representarse por q. Teniendo en cuenta este hecho y despejando q
resulta:

AT AT AT
’ = BAlEAA  + BJEBA  + BJECA = RA  + RB  + Rc = R

(10 .9 )

siendo RA,  RB  y Rc las resistencias de las capas individuales, y R la resistencia
total. La Ecuación (10.9) expresa que en el flujo de calor a través de una serie de
capas, la resistencia térmica global es igual a la suma de las resistencias indivi-
duales.

Es conveniente hacer resaltar las analogías entre los flujos estacionarios de
calor y electricidad a través de un conductor. El flujo de calor viene dado por la
expresión

Velocidad =
caída de temperatura

resistencia

En el flujo de electricidad el factor de potencial es la fuerza electromotriz, y la
velocidad de flujo está dada en culombios por segundo, o sea amperios. La
ecuación para el flujo eléctrico es

Amperios = G

Comparando esta ecuación con la (10.6) resulta evidente la analogía entre flujo en
Btu por hora y amperios, caída de temperatura y diferencia de potencial, así
como entre las resistencias térmica y eléctrica.

La velocidad de flujo de calor a través de varias resistencias en serie es
evidentemente análoga a la intensidad de corriente que circula por un circuito
con varias resistencias en serie. En un circuito eléctrico, la relación entre la caída
de potencial en una resistencia cualquiera y la caída total de potencial en el
circuito es igual a la relación entre dicha resistencia y la resistencia total. Lo
mismo ocurre en un circuito térmico con las caídas de potencial, que en este caso
son las diferencias de temperatura, cuya relación con la caída total de temperatu-
ra es igual a la relación entre las resistencias térmicas individuales y la resistencia
térmica total. Este hecho se puede expresar matemáticamente mediante la ecua-
ción

AT ATA ATB  ATc-c-=-=-
R RA RB &

(10.10)
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La Figura 10.2 muestra también el modelo y los gradientes de temperatura.
Dependiendo del espesor y de la conductividad calorífica del material, la caída de
temperatura en la capa puede ser una fracción grande o pequeña de la caída total
de temperatura; una capa delgada de baja conductividad puede dar lugar a una
caída de temperatura mayor y a un gradiente de temperatura más brusco que una
capa gruesa de conductividad elevada.

Ejemplo 10.2. Una pared plana de un horno está construida con una capa de ladrillo
Sil-o-ce1 de 45  pulg (114 mm), cuya conductividad calorífica es 0,08 Btu/pies-h-“F
(0,138 W/m-“C),  y que está recubierta exteriormente por una capa de ladrillo común
de 9 pulg (229 mm), de conductividad calorífica 0,8 (1,38).  La temperatura de la cara
interna de la pared es 1400 “ F (760 “C) y la de la cara externa es 170 “ F (76,6 “C). (u)
iCuál es la perdida de calor a través de la pared? (b) iCuál es la temperatura de la
interfase entre el ladrillo refractario y el ladrillo común? (c) Suponiendo que el contac-
to entre las dos paredes de ladrillo es mala y que existe una «resistencia de contacto»
de 0,50  “F-h/Btu  (0,948 “C/W),  ¿cuál  sería la pérdida de calor?

SOLUCIÓN

(u) Consideremos 1 pie2  de pared (A = 1 pie2).  La resistencia térmica de la capa
de Sil-o-ce1 es

R  = 4sfl2
A ~ = 4,687

0,08  x 1

y la del ladrillo común es

isRB=-=
0,8 x 1

0,938

La resistencia total es

R = RA + RB  = 4,687 + 0,938 = 5,625 “F-h/Btu

La caída total de temperatura es

AT = 1400 - 170 = 1230°F

Sustituyendo en la Ecuación (10.9),  se obtiene para la pérdida de calor en 1 pie2  de
pared,

1230
’ = 5,625
- = 219 Btu/h  (64,2 W)

(b) La relación entre la caída de temperatura en una de las resistencias de la serie
y la resistencia individual es igual a la relación entre la caída total de temperatura y la
resistencia total, 0 sea

ATA 1230-=-
4,687 5,625
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de donde

ATA = 1025 “F

La temperatura en la interfase es 1400 - 1025 = 375 “ F (190,6  “C).
( c ) La resistencia total, que ahora incluye la resistencia de contacto, es

R = 5,625 + 0,500 = 6,125

La pérdida de calor desde 1 pie’ es

1230
- = 201 Btu/h  (58,9  W)

’ = 6,125

Flujo de calor a travks  de un cilindro. Consideremos el cilindro hueco que se
representa en la Figura 10.3. El radio interior del cilindro es ri, el radio exterior
ro,  y la longitud del cilindro L. La conductividad calorífica del material de que
está hecho el cilindro es k. La temperatura de la superficie exterior es T,  y la de la
superlicie interior Ti. Se desea calcular la velocidad de flujo de calor que sale del
cilindro en este caso.

Consideremos un cilindro muy delgado, concéntrico con el cilindro principal,
de radio r comprendido entre ri y ro. Si el espesor de la pared de este cilindro es
dr, siendo dr tan pequeño con respecto a r que las líneas de flujo de calor pueden
considerarse paralelas, al aplicar la Ecuación (10.2) se obtiene

dT
q  =  -kz2nrL

puesto que el área perpendicular al flujo de calor es igual a 2zrL, y dn de la
Ecuación (10.2) es en este caso dr. Separando variables en la Ecuación (10.11) e
integrándola, resulta

s r0  dr 2nLk-=- Ti dT

II r 4 s7-0

In ro - In ri = F (î;: - T,)

q = WW(T - T,)
ln (r,lri)

(10 .12)

La Ecuación (10.12) sirve para calcular el flujo de calor a través de un cilindro de
paredes gruesas. Se puede utilizar una forma más conveniente expresando la
velocidad de flujo de calor así,

4=
kA,(T, - TJ

ro - ri
(10.13)
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dr

Figura 10.3. Flujo a través de un tubo de
paredes gruesas.

Esta expresión tiene la misma forma general que la ecuación del flujo de calor a
través de una pared plana [Ec.  (lOS)], con la excepción de que debe elegirse el
valor adecuado de AL para que la ecuación sea correcta. El término AL se puede
determinar igualando los segundos miembros de las Ecuaciones (10.12) y (10.13) y
despejando AL

(10.14)

De la Ecuación (10.14) se deduce que AL es el área de un cilindro de longitud L y
radio FL, siendo

r,  - ri ro - ri-=
rL = In (r,/ri) 2,303 log (r,/rJ

0.80.8

0 . 7 50 . 7 5

0.7 --0.7
1 2 3 4 5 6 7 8 9 1 0

Fipra  10.4. Relación entre las medias logarítmica y aritmética.

t

1 2 3 4 5 6 7 8 9 1 0
Fipra  10.4. Relación entre las medias logarítmica y aritmética.

t

(10.15)
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Es muy conveniente recordar el segundo miembro de la Ecuación (10.15),  que
corresponde a la media logarítmica, y en el caso particular de la Ecuación (10.15),
fr.  recibe el nombre de radio medio logarítmico. Corresponde al valor del radio
que, cuando se aplica a la ecuación integrada para una pared plana, conduce a un
valor correcto para la velocidad de flujo de calor a través de un cilindro de
paredes gruesas.

La media logarítmica es más complicada que la media aritmética, pudiendo
aplicarse esta última sin error apreciable cuando rO/ri  es aproximadamente igual a
la unidad. La relación entre la media,logarítmica  ?L y la media aritmética f,  es
una función de rO/ri, tal como se indica en la Figura 10.4. Así, cuando rO/ri  = 2, la
media logarítmica es 0,96Fa, y se comete un error del 4 por 100 al utilizar la media
aritmética. El error es del 1 por 100 cuando r,,/ri  = 1,4.

Ejemplo 10.3. Un tubo de 60 mm (2,36  pulg) está aislado con una capa de sílice de
50 mm (1,97  pulg) de espesor, cuya conductividad es 0,055 (0,032 Btu/pies-h-“F),  y a
continuación con una capa de corcho de 40 mm (1,57  pulg),  cuya conductividad es 0,05
W/m-OC  (0,03 Btu/pies-h-“F).  Si la temperatura de la superficie exterior de la tubería es
150 “C (302 “F) y la temperatura de la superficie exterior del corcho es 30 “C  (86 “F),
calcúlese la perdida de calor en watios por metro de tubería.

SOLUCIÓN

Estas capas son demasiado gruesas para utilizar la media aritmética del radio,
debiendo emplear un radio medio logarítmico. Para la capa de sílice

80 - 30
FL =

In (80/30)
= 50,97  mm

y para la capa de corcho

120 - 80
IL  = In (120/80)

= 98,64  mm

Si a la sílice se le llama la sustancia A  y al corcho la B, las resistencias individuales son

R”=mA=  x‘4 0,050 2,839=-
0 , 0 5 5  x  2~(0,05097)L  L

RB=Gx= XB 0,040 1,291=-
0,05 x  2a(0,09864)L  L

La pérdida de calor es

4 150 - 30-=
L 2,839 + 1,291

= 29,l W/m  (30,3 Btu/pies-h)

CONDUCCION DE CALOR EN ESTADO NO ESTACIONARIO

Un tratamiento completo de la conducción de calor en estado no estacionario
cae fuera del objeto de este libro 24 Los únicos temas que se abordan aquí son la.
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deducción de la ecuación diferencial entre derivadas parciales para el flujo unidi-
mensional de calor, y los resultados de la integración de la ecuación para algunas
formas geométricas sencillas. Se admite en todos los casos que k es independiente
de la temperatura.

Ecuación para la conducción unidimensional. Consideremos la lámina sólida de
la Figura 10.5, fíjando nuestra atención sobre la delgada lámina de espesor dx
situada a una distancia x de la cara caliente de la misma. En un determinado
instante el gradiente de temperatura, a la distancia x, es aT/ax,  y la cantidad de
calor que entra en el intervalo de tiempo dt es - kA(aT/ax)  dt, siendo A el área de
la lámina situada a la distancia x, perpendicularmente al flujo de calor, y k la
conductividad calorífica del sólido. El gradiente a la distancia x + dx es ligera-
mente mayor que a la distancia x, y puede representarse mediante la expresión

Por consiguiente, el flujo de calor que sale de la lámina a la distancia x + dx es

- k A  g+;gdx
( >

d t

Flujo de calor
l

Figura 10.5. Conducción no estacionaria en una lámina.
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La diferencia entre la cantidad de calor que entra y la que sale, que corresponde a
la acumulación de calor en la capa dx,  es

-kAgdt  + kA g + $dx
>

d t  =  kA$dxdt

La acumulación de calor en la lámina provoca un aumento de temperatura
de la misma. Si el calor específico y la densidad de la lámina son cp y p,  respec-
tivamente, la acumulación es igual al producto de la masa (volumen por densi-
dad) por el calor específico y por el incremento de temperatura, o sea
(PA  dx)c,(aT/&)  dt. Aplicando un balance de calor

a2T dT
kA  axz  dxdt = pc,Adx  at  dt

y, dividiendo por pcd  dx dt, queda finalmente

aT k a2T  a2T
~=pc,p=yp (10.16)

El término a de la Ecuación (10.16) recibe el nombre de difusiuidud  térmica del
sólido y es una propiedad del material. Sus dimensiones son las de área partido
por tiempo.

Existen soluciones generales de las ecuaciones de conducción en estado no
estacionario para algunas formas geométricas sencillas, tales como una lámina
infinita, un cilindro de longitud infinita y una esfera. Así, por ejemplo, la integra-
ción de la Ecuación (10.16) para el calentamiento o enfriamiento, por ambas
caras, de una lámina infinita de espesor conocido, mediante una temperatura
constante de las superficies, conduce a la siguiente ecuación

-IN,, + f e-9W~o  + & e-25a~N~o + . . . (10.17)

siendo T,  = temperatura media constante de la superficie de la lámina
T, = temperatura inicial de la lámina
!i* = temperatura media de la lámina en el instante t,

iVF0 = número de Fourier, definido por at,/s2
a = difusividad térmica

t,  = tiempo de calentamiento o enfriamiento
s = semiespesor de la lámina

a, = (n/2)2.

Para un cilindro sólido de longitud infinita y radio r,,,, la temperatura media
Tb  viene dada por la ecuación5b

K--T,---=
K-T,

0,692e-5,78NFo  + 0,131e-30,5NFo  + 0,0534e-74,9NFo  + ... (10.18)
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siendo

La ecuación correspondiente para una esfera de radio r,,,  es

T-CL = 0,608e-9,87N~o  + 0,152c-39,5’v~o  + 0,0676e-88,8N~a  + . . .
G-T,

(10.19)

Cuando Nr,,  es superior aproximadamente a O,l, solamente es importante el
primer término de las series de las Ecuaciones (10.17) a (10.19),  de forma que se
pueden despreciar los demás términos. En estas condiciones, el tiempo que se
requiere para que la temperatura varíe desde T,  hasta Tb  puede obtenerse, para el
caso de la lámina, a partir de la Ecuación (10.17),  omitiendo todos los términos
de la serie a excepción del primero,

(10.20)

La ecuación correspondiente a un cilindro infinito, que se obtiene a partir de
la Ecuación (10.18),  es

fT
- 4

5,78a
ln 0,692K - T,)

T,  - Tb

Para el caso de una esfera, se obtiene a partir de la Ecuación (10.19):

-rl
tT - 9,87a

ln WWT, - T,)

K - Tb

(10.21)

(10 .22)

La Figura 10.6 es una representación gráfica de las Ecuaciones (10.17) a
(10.19). La ordenada de esta figura se conoce con el nombre de variación de
temperatura no conseguida; es decir, la fracción de la variación total posible de
temperatura queda sin conseguir en un determinado instante. Excepto para
valores muy bajos de NFo, se cumplen las Ecuaciones (10.20) a (10.22) y las
representaciones semilogarítmicas son en los tres casos líneas rectas.

Las Ecuaciones (10.17) a (10.19) solamente son aplicables cuando la tempera-
tura de la superficie es constante, de forma que T, puede tomarse igual a la
temperatura del medio de calentamiento o enfriamiento tan sólo en el caso de
que la diferencia de temperatura entre el medio y lá superficie del sólido sea
despreciable. Para esto es preciso que la resistencia entre el medio y la superficie
sea despreciable. Existen ecuaciones y gráficoss”  análogos a las Ecuacio-
nes (10.17) a (10.19) y a la Figura 10.6 para las temperaturas locales de puntos
situados en el interior de láminas, cilindros, esferas y otras formas geométricas,



TRANSMISION DE CALOR POR CONDUCCION EN SOLIDOS 3 1 3

1.0

0’89
017
0.6
0.5

0.4

0.2

IL-
I

L*

0.1
0.09
0.08
0,07
0.06
0,05

0,04

0.03

0,02

0 0.1 0,Z 0.3 0.4 0.5 0,6 0,7 0,8 0.9 1.0 1.1 1,2 1.3 1,4

NFo=  $ o ?
m

#

z-

\

\

,Lámina [Ec. (10.17)]

Figura 10.6. Temperaturas medias durante el calentamiento o enfriamiento, en estado no
estacionario, de una lámina grande, un cilindro de longitud infinita, o una esfera.

así como también para aquellos casos en los que la resistencia térmica de la
superficie es suficientemente grande para provocar variaciones en su temperatura.
Las distribuciones de temperatura en sólidos heterogéneos de forma compleja se
obtienen mediante analogías hidráulicas o eléctricas, o bien utilizando métodos
aproximados de cálculo numérico l.

Con frecuencia tiene interés conocer la cantidad total de calor QT  que se
transmite al sólido en el tiempo t,  a través de la unidad de superficie. De acuerdo
con la definición de temperatura media, el calor que se necesita para aumentar la
temperatura de una unidad de masa de sólido desde T, hasta 5$ es cp  (Tb  - T,).
Para una lámina de espesor 2s y densidad p,  el área total de una cara correspon- ,
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diente a la unidad de masa es lsp. La cantidad total de calor transmitido por
unidad de área viene dado por

e =
A

spc (8P - T)a

La ecuación correspondiente a un cilindro de longitud infinita es

QT-= r,w,(Z  - T,)
A 2

(10.23)

Ejemplo 10.4. Una lámina plana de plástico, que inicialmente está a 70 “ F (21,l “C) se
coloca entre dos placas metálicas a la temperatura de 250 “ F (121,l “C). El espesor de
la lámina es de 1,O  pulg (2,54  cm). (a) iCuánto tiempo tardará la lámina en alcanzar
una temperatura de 210 “ F (98,9 OC)?  iQué cantidad de calor, en Btu, se transmitirá al
plástico, por pie cuadrado de superficie, durante este tiempo? La densidad del sólido es
56,2 lb/pie3  (900 kg/m3),  la conductividad calorífica es 0,075 Btu/pies-h-“F  (0,13 W/m-
“C), y el calor específico es 0,40 Btu/lb-“F  (1,67  J/g-“C).

SOLUCIbN

( a ) Los valores que se requieren para utilizar con la Figura 10.6 son

k = 0,075 Btu/pies-h-“F p = 56,2 lb/pie3 cp  = 0,40  Btuflb-“F

s = g = 0,0417  pies T,  = 250°F T.  = 70°F z = 210°F

Por tanto

r,-z 250 - 210 k 0,075---= = 0,222 ’ = z = =G--T, 250 - 70 56,2 x 0,40 0,00335

A partir de la Figura 10.6, para una relación de diferencia de temperatura de 0,222

t, = 0,27  h = 16 min

(b) Sustituyendo en la Ecuación (10.23) se obtiene el siguiente flujo de calor por
unidad de área de la superficie total

Q T- = 0,0417  x 56,2 x 0,40(210  - 70) = 131 Btu/pie’  (1487 kJ/m*)
A

Sólido semiinfinito. A veces los sólidos se calientan o se enfrían de tal forma que
las variaciones de temperatura del material se producen casi exclusivamente en la
región inmediata a la superficie. Consideremos, por ejemplo, una pared plaga
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muy gruesa de una chimenea, que inicialmente está toda ella a la temperatura
uniforme Tm Si la superficie interior de la pared se calienta bruscamente mante-
niéndola a una temperatura elevada T,, por ejemplo, mediante el paso de los
gases de combustión por la chimenea, la temperatura de la pared variará con el
tiempo: muy rápidamente junto a la superficie caliente, más lentamente a medida
que aumenta la distancia desde la superficie. Si la pared es suficientemente gruesa,
aun al cabo de un tiempo relativamente grande, no se producirá una variación
apreciable de la temperatura de la superficie exterior. En estas condiciones se
puede considerar que el calor «penetra» en un sólido de espesor prácticamente
infinito. La Figura 10.7 representa los perfiles de temperatura en una pared de
este tipo, para distintos tiempos después de la exposición al gas caliente. Se
observa que la temperatura de la superficie caliente presenta una brusca disconti-
nuidad inmediatamente después de la exposición, mientras que la temperatura de
los puntos interiores varía progresivamente a medida que transcurre el tiempo.

Integrando la Ecuación (10.16) con las condiciones límite adecuadas para este
caso, y representando por T la temperatura de un punto cualquiera situado a una
distancia x de la superficie caliente, se obtiene

’c---T  2
T,-T,=J;r 0s

eez2  dZ (10 .25)

siendo Z 5 x/2fi, uc número sin dimensiones
u = difusividad térmica
x = distancia a la superficie
t = tiempo contado a partir del momento en que se modifica la tem-

peratura de la superficie

Superf icie del  sól ido

Sól ido

5
Tú
$
E”
I-

Distribución inicial de temperatura

Distr ibuciones de temperatura
para t iempos sucesivos

Distancia, x -

Figura 10.7. Dist r ibución de  temperatura  durante  e l  ca lentamiento  en  es tado no es tac io-
nario de un sólido semiinhito.
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Figura 10.8. Calentamiento o enfriamiento, en estado no estacionario, de un sólido
semiinfinito.

La función de la Ecuación (10.25) se conoce con el nombre de integral de error de
Gauss o integral de probabilidad. La Ecuación (10.25) se representa en la Figu-
ra 10.8.

La Ecuación (10.25) indica que en un tiempo cualquiera después que se ha
modificado la temperatura de la superficie se producirá alguna variación en todos
los puntos del sólido por muy alejados que estén de la superficie caliente. Sin
embargo, la variación real que tiene lugar en los puntos distantes es muy pequeña
y puede despreciarse. Más allá de una cierta distancia de la superficie caliente no
«penetra» la suficiente cantidad de calor para modificar la temperatura en una
forma apreciable. Esta distancia de penetración xP  se define arbitrariamente como
la distancia desde la superficie para la cual la variación de temperatura es el
1 por 100 de la variación inicial que sufre la temperatura de la supeticie.  Es decir,
(T - T,)/(T,  - T,)  = O,Ol,  o bien (T,  - T)/(T, - T,)  = 0,99.  La Figura 10.8
indica que la integral de probabilidad alcanza el valor 0,99 cuando Z = 1,82,  de
forma que

xp  = 3,64,,& (10.26)

Ejemplo 10.5. Una repentina ola de fr ío hace descender bruscamente la  temperatura
a -20 “ C (-4 “F) durante 12 horas. (u) Si la Tierra estaba inicialmente a 5 “C  (41 “F),
La qué profundidad tendría que estar enterrada una conducción de agua para no
correr  pe l igro  de  congelac ión?  iCuál  es  la  d is tanc ia  de  penet rac ión  en  es tas  condic io-
nes? La difusividad térmica del suelo es 0,OOll  m’/h  (0,0118  pie’/h).

SOLUCIÓN

( a ) Se  supone que la  superf ic ie  del  suelo  se  pone bruscamente  a  - 2 0  “ C y perma-
nece después constante a esta temperatura. Mientras la temperatura en el plano de
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localización de la tubería no sea inferior a 0 “C, no existe peligro de congelación. LOS

valores que se requieren para utilizar con la Figura 10.8 son

T,  =  -20°C T,  = 5°C T=O”C

t =  1 2 h CI = 0,OOll  m2/h

T,-T
-= -20-o=080
T-T, -20-5 ’

A partir de la Figura 10.8, Z = 0,91.  La profundidad x es, por tanto,

x = 0,91 x 2Jblt  = 0,91 x 2,/- = 0,21 m (0,69  pies)

(b) A partir de la Ecuación (10.26),  la distancia de penetración es

xp = 3,64Jm = 0,419 m (1,37  pies)

Para hallar la cantidad de calor transmitido a un sólido semiinfínito en un
determinado tiempo es preciso calcular el gradiente de temperatura y de la
densidad de flujo de calor en la superficie caliente en función del tiempo. El
gradiente de temperatura en la superficie se obtiene diferenciando la Ecua-
ción (10.25)

aTC-1 T-r,= -~
ax x=o Jz

(10 .27)

La velocidad de flujo de calor en la superficie es, por consiguiente

(10 .28)

Teniendo en cuenta que q es igual a dQ/dt,  se puede integrar la Ecua-
ción (10.28) para obtener la cantidad total de calor transmitido por unidad de
área, Q,/A,  durante el tiempo t,

QT k(T, - T,) ti  d t-=
A fi

s
o  7  = ‘WT,  - r,) (10 .29)

S I M B O L O S

A Area,  pie2  o m’; 2, media logarítmica
a Constante en la Ecuación (10.3)
al  WY
B Espesor de la lámina, pies o m; B,,  BB,  B,,  de las capas A, B, C, respectivamente
b Constante en la Ecuación (10.3)

3



318

CP
e

&%
k

L
NFO

n
e
4

R

r

S

T

t
U

X

Y
Z

OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERLA  QUIM1G.A

Calor específico a presión constante
Base de los logaritmos neperianos, 2,71828...
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lbf-s2
Conductividad calorífica, Btu/pies-h-“F  o W/m-OC;  k,, k,, k,,  de las capas A, B, C,
respectivamente; I¿,  valor medio
Longitud del cilindro, pies o m
Número de Fourier, adimensional; cct,/s2,  para láminas; ut,/ri,  para cilindros o
esferas
Distancia medida perpendicularmente a la superficie, pies o m
Cantidad de calor, Btu o J;  Qr, cantidad total transferida
Velocidad de flujo de calor, Btu/h  o W, qa,  qB,  qc,  en las capas A, B, C, respectiva-
mente
Resistencia térmica, “F-h/Btu  o “C/W;  R,,  RB,  Rc, de las capas A, B, C, respectiva-
mente
Distancia radial o radio, pies o m; ri,  radio interior; r,,,,  radio del cilindro o de la
esfera; r,,, radio exterior; ?,, medio logarítmico; fa,  media aritmética
Semiespesor de la lámina, pies o m
Temperatura, “ F o “C; T,,  temperatura inicial; ET,,  temperatura media al cabo del
tiempo t,;  I;:,  de la superficie interior; T,,  de la superficie exterior; T,,  temperatura
superficial; T,, T,, en los puntos 1 y 2, respectivamente
Tiempo, s o h;  t,, tiempo necesario para calentamiento o enfriamiento
Velocidad, piesfs  o m/s
Distancia desde la superficie, pies o m; x1, x2, en los puntos 1 y 2, respectivamente;
xp, distancia de penetración en un sólido semiinfinito
Distancia, pies o m
x/2&, adimensional

Letras griegas

u Difusividad térmica, k/pc,  pie2/h  o m’js
A T Caída global de temperatura; ATA,  ATB,  AT,, en las capas A, B, C, respectivamente
P Viscosidad absoluta, lb/pies-h  o Pa . s
P Densidad, Ib/pie3  o kg/m3
7 Esfuerzo cortante, IbJ/pie2  o N/m

PROBLEMAS

10.1. La pared de un horno consta de 200 mm de un ladrillo refractario, 100 mm de
ladrillo Sil-o-ce1 y 6 mm de chapa de acero. La superficie del refractario en contacto con el
fuego está a 1150 “C, y la superficie exterior del acero está a 30 “C. Un preciso balance de
calor aplicado al horno indica que la perdida de calor desde la pared es de 300 W/m2.  Se
sabe que existen delgadas capas de aire entre las superficies del ladrillo y el acero iA
cuántos milímetros de ladrillo Sil-o-ce1 equivalen estas capas de aire? Las conductividades
caloríficas son

para el ladrillo refractario
para el ladrillo Sil-o-ce1
para el acero
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10.2. Una tubería estándar de acero de 1 pulg, Catálogo 40, conduce vapor de agua
saturado. La tubería está aislada con una capa de 2 pulg de magnesia al 85 por 100, y
sobre la magnesia lleva una capa de corcho de 3 pulg de espesor. La temperatura de la
pared interior es de 249 “ F y la de la exterior de corcho es 90 “F. Las conductividades
caloríficas, en Btu/pies-h-“F,  son: para el acero, 26; para la magnesia, 0,034, y para el
corcho, 0,03.  Calcúlense: (u)  las perdidas de calor en 100 pies de tubería, en Btu por hora;
(b)  las temperaturas de los límites comprendidos entre el metal y la magnesia y entre la
magnesia y el corcho.
10.3. Una gran lámina de vidrio de 2 pulg de espesor está toda ella inicialmente a 300 “F.
Se introduce en una corriente de agua que está a la temperatura de 60 “F. iCuánto tiempo
tardará en enfriarse el vidrio hasta una temperatura media de lOO”F?  Para el vidrio,
k  = 0,40  Btu/pies-h-“F,  p  = 155 lb/pie’  y cp  = 0,20  Btu/lb-“F.
10.4. Una lámina de plástico, de gran longitud y anchura, de 3 mm de espesor, que está
inicialmente a 40 “C, se expone bruscamente por ambas caras a una atmósfera de vapor de
agua a 105 “C. (a) Si la resistencia térmica entre el vapor de agua y las superficies de
plástico es despreciable, jcuánto  tiempo tardará en variar apreciablemente la temperatura
de la línea central de la lámina? (b) iCuál  sería la temperatura media global del plástico al
cabo de este tiempo? Para el plástico, k  = 0,138 W/m-“C  y GI = 0,00035  m2/h.
10.5. Una larga varilla de acero, de 1 pulg  de diámetro, está inicialmente a una tempera-
tura de 1100 “F. Se sumerge bruscamente en un baño de templado que está a 100 “F. Al
cabo de 4 minutos su temperatura media desciende hasta 250 “F. iCuánto tiempo tardaría
en descender la temperatura desde 1100 hasta 250 “ F si el diámetro de la varilla fuese
24 pulg? Para el acero, k  = 26 Btu/pies-h-“F;  p = 486 lb/pie3;  cp  = 0,ll  Btu/lb-“F.
10.6. Esferas de acero de 3 pulg  de diámetro, que se encuentran a la temperatura de
600 “F, han de enfriarse por inmersión en un baño de aceite que está a 100 “F. Si la
resistencia térmica entre el aceite y las superficies de acero es despreciable, (0) calcúlese la
temperatura media de las esferas 10 s,  así como 1 min y 6 min después de la inmersión. (b)
Cuánto tiempo tardaría la variación de temperatura no conseguida en reducirse hasta el 1
por 100 de la diferencia inicial de temperatura? Las propiedades del acero son las mismas
del Problema 10.5.
10.7. Para las condiciones del Ejemplo 10.5, jcuál  es la velocidad media de pérdida de
calor, por unidad de área, desde el suelo hacia el aire durante un período de 12 h? La
conductividad calorífica del suelo es 0,7 W/m-T.
10 .8 . iPor qué razón será de esperar que la variación de temperatura no alcanzada sea
menor para una esfera que para un cilindro, y mucho menor que para una lámina, si en
todos los casos se comparan con el mismo valor del número de Fourier? (véase la Figu-
ra 10.6).
10.9. La velocidad de transmisión de calor hacia el encamisado de un tanque de polime-
rización agitado es 2350 Btu/pie’-h  cuando la temperatura de polimerización es 120 “ F y
la del agua en la camisa 80 “F. El tanque es de acero inoxidable con un espesor de pared
de f pulg, y al comienzo de la operación hay una delgada capa de polímero (k  = 0,09
Btu/pies-h-“F)  depositada sobre la pared interior. (a) iCuál es la caída de temperatura a
través de la pared metálica? (b) iCuál tendría que ser el espesor del depósito de polímero
para tener en cuenta el resto de la diferencia de temperatura? (c) ¿Por  qué factor se
multiplicaría la densidad de flujo de calor si se utilizase un reactor de acero inoxidable de
8 pulg de espesor recubierto de una chapa de 2 pulg de espesor de acero ordinario?
10.10. (a) Compárense las conductividades caloríficas y las de fusividades térmicas del
aire y el agua a 100 “F. (b) Calcúlense las distancias de penetración en una masa estancada
de aire y en otra de agua, a 50 “ F y 1 atm, cada una de las cuales se expone durante 10,s  a
una superficie metálica que se encuentra a 100 “F. Coméntese la diferencia.
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10.11. Dedúzcase la ecuación para la transmisión de calor en estado estacionario a través
de una carcasa esférica de radio interior rl y radio exterior r2.  Preséntese el resultado de
forma que pueda compararse fácilmente con la solución para un cilindro de pared gruesa.
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CAPITULO

ONCE

FUNDAMENTOS DEL FLUJO DE CALOR
EN FLUIDOS

El flujo de calor desde un fluido a través de una pared sólida hasta un fluido más
frío se encuentra con frecuencia en la práctica de la ingeniería química. El calor
transmitido puede ser calor latente, que va acompañado de un cambio de fase tal
como vaporización o condensación, o bien puede ser calor sensible procedente
del aumento o disminución de la temperatura de un fluido sin cambio de fase.
Ejemplos típicos son la disminución de temperatura de un fluido por transmisión
de calor sensible hacia un fluido más frío, cuya temperatura aumenta por este
hecho; condensación de vapor de agua con agua de refrigeración; y evaporación
de agua desde una disolución a una determinada presión mediante condensación
de vapor a presión más alta. Todos estos casos implican transmisión de calor por
conducción y convección.

Equipo típico para intercambio de calor. Con el fin de establecer una base
adecuada para el tratamiento de la transmisión de calor desde y hacia fluidos en
movimiento, consideremos el sencillo cambiador tubular de la Figura 11.1. Con-
siste esencialmente en una bancada de tubos paralelos A, cuyos extremos termi-
nan en las placas tubulares B, y B,. La bancada de tubos está dentro de una
carcasa cilíndrica C y está provista de dos canalizaciones D, y D,, una en cada
extremo, y dos tapaderas E, y Ez. Vapor de agua, u otro vapor, se introduce a
través de la boquilla F en el espacio del lado de la carcasa que rodea a los tubos,
condensa y es retirado a través de la conducción G, mientras que algo de gas no
condensable que puede entrar con el vapor condensante se retira del sistema a
través de la purga K. La conducción G lleva a una trampa, que es un dispositivo
que permite que fluya el líquido pero en cambio retiene al vapor. El fluido que ha
de calentarse se bombea a través de la conexión H hacia el interior del canal Dz.
Fluye a través de los tubos hasta el canal D, y finalmente descarga por la
conexión .T.  Los dos fluidos están físicamente separados pero están en contacto
térmico con las paredes metálicas de los tubos que los separan. El calor fluye a
través de las paredes de los tubos desde el vapor condensante hasta el fluido más
frío que circula por los tubos.

Si el vapor que entra en el condensador no está sobrecalentado y el condensa-
do no se enfría por debajo de su temperatura de ebullición, la temperatura en

321'
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B1 Sal ida de

Entrada de líquido CondenLado

Figura 11.1. Condensador tubular de un solo paso: A, tubos; B,, B,,  placas tubulares; C,
carcasa; D,, D,, canales; E,,  E,,  tapaderas; F, entrada de vapor; G, salida de condensado;
H,  entrada de líquido frío; J, salida de liquido caliente; K, purga de gas no condensado.

todo el lado de la carcasa del condensador es constante. La razón de este hecho
es que la temperatura del vapor condensante está tijada  por la presión en el
espacio de la carcasa, y la presión en dicho espacio es constante. La temperatura
del fluido que circula por los tubos aumenta continuamente a medida que avanza
por los mismos.

En la Figura ll.2 se representan las temperaturas del vapor condensante y de
líquido frente a la longitud de los tubos. La línea horizontal representa la
temperatura del vapor condensante y la línea curva inferior representa la tempe-
ratura ascendente del fluido del lado de los tubos. En la Figura ll.2 las tempera-
turas del fluido a la entrada y a la salida son Tc, y Tcb, respectivamente, y la
temperatura constante del vapor es T,,. A una longitud L del extremo de entrada
en los tubos la temperatura del fluido es Tc y la diferencia local entre las

1 =TEMP.  DEL VAPOR CONDENSANTE = T,,

LONGITUD DE LOS TUBOS, PIES

Figura 11.2. Curvas temperatura-longitud para un condensador.
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temperaturas del vapor y el fluido es Th - TC  Esta diferencia de temperatura
recibe el nombre de diferencia puntual de temperatura y se representa por AT. La
diferencia puntual de temperatura en la entrada de los tubos es Th - T,, que se
representa por AT1, y a la salida de los mismos es Th - Tcb,  y se representa por
AT,. Las diferencias puntuales de temperaturas en los extremos AT, y AT,
reciben el nombre de acercamientos.

La variación de temperatura del fluido, Tcb - T,, recibe el nombre de
intervalo de temperatura o, simplemente intervalo. En un condensador solamente
hay un intervalo, que es el del fluido que se calienta.

Un segundo ejemplo de un equipo sencillo de transmisión de calor es el
cambiador de tubos concéntricos que se representa en la Figura 11.3. Está
formado por una tubería normal de metal y unos codos y cabezales de retorno
equipados con cajas prensaestopas. Un fluido circula por el tubo interior y el
segundo por el espacio anular comprendido entre las tuberías interior y exterior.
La función de un cambiador de calor es aumentar la temperatura de un fluido
más frío y disminuir la de otro más caliente. En un cambiador típico la tubería
interior puede ser de li pulg y la exterior de 24 pulg, ambas IPS. El cambiador
puede constar de varios pasos dispuestos en una’bancada vertical. Los cambiado-
res de tubos concéntricos son útiles cuando no se requiere más de 100 a 150 pie2
de superficie. Para capacidades más grandes se utilizan cambiadores de carcasa y
tubos más elaborados, teniendo hasta varios millares de pies cuadrados de super-
ficie, y se describen en las páginas 446 a 449.

Flujos en corrientes paralelas y en contracorriente. En el cambiador de la Figu-
ra ll.3 los dos fluidos entran por diferentes extremos del cambiador y circulan a
través de la unidad en sentidos opuestos. Este tipo de flujo es el que se utiliza
habitualmente y recibe el nombre de flujo en contracorriente o simplemente
contracorriente. Las curvas temperatura-longitud para este caso se presentan en
la Figura 11.4a.  Las cuatro temperaturas extremas se representan por:

Entrada  de l  f lu ido  A

Sal ida
del

fluido B
+

Salida del
fluido A

Figura  11 .3 . Cambiador de calor de tubos concéntricos.
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Temperatura del fluido caliente a la entrada, Th,,
Temperatura del fluido caliente a la salida, Thb
Temperatura del fluido frío a la entrada, TC,
Temperatura del fluido frío a la salida, Tcb

Los acercamientos son’

T,,a- Tc,,=ATz  Y Thb  - TC,  =  A T , (11 .1 )

Los intervalos del fluido caliente y del fluido frío son Tha  - Thb  y Tcb - TC,,
respectivamente.

Si los dos fluidos entran por el mismo extremo del cambiador y fluyen en el
mismo sentido desde uno hasta otro extremo, el flujo recibe el nombre de en
corrientes parulelus.  En la Figura 14.46 se representan las curvas temperatura-
longitud para flujo en corrientes paralelas. Nuevamente el subíndice a se refiere a
los fluidos que entran y b a los fluidos que salen. Los acercamientos son AT, =
T,,a  - Tc,  Y  AT2  =  TM  - T c , .

Raramente se utiliza el flujo en corrientes paralelas en los cambiadores de
calor de un solo paso tal como el que se representa en la Figura 11.3 debido a
que, tal como puede observarse en la Figura ll .4a y b, no es posible con esta
modalidad de flujo llevar la temperatura de salida de uno de los fluidos cerca de
la temperatura de entrada del otro, y el calor que se puede transmitir es menor
que en el caso de contracorriente. En los cambiadores de paso múltiple, que se
describen en las páginas 449 y 450, se utiliza el flujo en corrientes paralelas en
algunos pasos, especialmente por razones mecánicas, lo que afecta tanto a la
capacidad como a los acercamientos. El flujo en corrientes paralelas se utiliza en
situaciones especiales donde es necesario limitar la temperatura máxima del
fluido más frío o cuando es importante que al menos la temperatura de uno de
los fluidos varíe rápidamente.

BALANCES DE ENERGIA

El tratamiento cuantitativo de los problemas de transmisión de calor se basa en
balances de energía y en estimaciones de las velocidades de transmisión de calor,
que se consideran más adelante en este capítulo. Muchos (tal vez la mayoría) de
los aparatos de transmisión de calor operan en condiciones de estado estaciona-
rio, y aquí solamente se considera este tipo de operación.

Balances de entalpía en cambiadores de calor. En cambiadores de calor no hay
trabajo de árbol y, además, las energías mecánica, potencial y cinética, son
pequeñas en comparación con los demás términos de la ecuación del balance de
energía. Por tanto, para una corriente que circula a través de un cambiador

ti(H,  - Ha) = q (11.2)
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Dirección de flujo
*

Flu ido  ca l i en te

Fluido frío

Tca
DISTANCIA DESDE LA ENTRADA DEL FLUIDO FRIO-

DISTANCIA DESDE LA ENTRADA DEL FLUIDO FRIO -)

Dirección de flujo
l

F lu ido  ca l i en te

(b)

Figura 11.4. Temperaturas para (u)  flujo en contracorriente y (b) flujo en corrientes
paralelas.

donde ti  = velocidad de flujo de la corriente
q = Q/T  = velocidad de transmisión de calor hacia la corriente

H,,  H,,  = entalpías por unidad de masa de las corrientes de entrada y
salida, respectivamente

La Ecuación (11.2) puede plantearse para cada una de las corrientes que fluyen a
través del cambiador.

En el uso de la velocidad de transmisión de calor q está justiiicada  otra
simplificación. Una de las dos corrientes de fluido, que sale de los tubos, puede
ganar o perder calor por transmisión con el aire ambiente si el fluido está más
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frío o mas caliente que el ambiente. En la práctica generalmente no es deseable
intercambiar calor con el ambiente y con frecuencia se reduce a un pequeño valor
mediante un aislamiento adecuado. Es costumbre despreciar este intercambio de
calor en comparación del que se transmite a través de las paredes de los tubos
desde el fluido caliente hacia el fluido frío, y así se interpreta q.

Aceptando las anteriores suposiciones, la Ecuación (11.2) para el fluido calien-
te puede escribirse así:

hW,,b - %a)  = qh (11 .3 )

y para el fluido frío

(11 .4)

d o n d e  &,,ti,,  = velocidad de flujo de materia de los fluidos frío y caliente,
respectivamente

H,,, Hho  = entalpía por unidad de masa de los fluidos frío y caliente a la
salida, respectivamente

qC,  q,,  = velocidades de transmisión de calor en el fluido frío y calien-
te, respectivamente.

El signo de qe  es positivo, pero el de q,,  es negativo debido a que el fluido caliente
pierde calor en vez de ganarlo. El calor perdido por el fluido caliente es ganado
por el frío, y

qc  = -qh

Por tanto, a partir de las Ecuaciones (11.3) y (11.4),

%Wha - Hd = %Wc,  - K,) = 4 (11 .5 )

La Ecuación (11.5) recibe el nombre de balance global de entalpia.
Si se admite que los calores específicos son constantes, el balance global de

entalpía para un cambiador de calor se transforma en

%,cp,,(T,m - Td = ficcpc(Tfò - T,J = 4 (11 .6 )

d o n d e  c,, = calor específico del fluido frío

% = calor específico del fluido caliente

Balances de entalpía en condensadores totales. Para un condensador,

rfd =  &cpC(Tcb  - TC,)  =  q (11 .7 )

donde tih = velocidad de condensación de vapor
A = calor latente de vaporización del vapor
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La Ecuación (11.7) está basada en la suposición de que el vapor entra en el
condensador como vapor saturado (no sobrecalentado) y que el condensado sale
del condensador a la temperatura de condensación y sin posterior enfriamiento.
Si alguno de estos efectos de calor sensible es importante, hay que tenerlo en
cuenta adicionando un término al primer miembro de la Ecuación (11.7). Por
ejemplo, si el condensado sale a una temperatura T,,,, que es inferior a T,,,  la
temperatura del vapor condensante, la Ecuación (11.7) debe escribirse así

%,CJ.  + cpU,,  - Tdl  = %cpcV’cb  - Tc,) (11 .8 )

donde cph es ahora el calor específico del condensado.

VELOCIDAD DE TRANSMISION DE CALOR

Densidad de flujo de calor. Los cálculos de transmisión de calor se basan en el
área de las superficies de calentamiento y se expresan en Btu por hora y pie
cuadrado (o en watios por metro cuadrado) de superficie a través de la cual fluye
el calor. La velocidad de transmisión de calor por unidad de área recibe el
nombre de densidad de flujo de calor. En muchos tipos de equipo de transmisión
de calor las superticies  de transmisión se construyen con tubos o tuberías. Las
densidades de flujo de calor pueden entonces estar basadas en cualquiera de las
dos superficies interior o exterior de los tubos. Aunque la elección es arbitraria, es
preciso especificarla claramente, ya que el valor numérico de las densidades de
flujo de calor no serán igual en ambos casos.

Temperatura media de la corriente de fluido. Cuando un fluido se calienta o se
enfría, la temperatura variará a lo largo de la sección transversal de la corriente.
Si el fluido se calienta, su temperatura es máxima en la pared de la superticie  de
calentamiento y disminuye hacia el centro de la corriente. Si el fluido se está
enfriando, la temperatura es mínima en la pared y aumenta hacia el centro.
Debido a estos gradientes de temperatura en la sección transversal de la corrien-
te, es necesario concretar qué es lo que se entiende por temperatura media de la
corriente. Se ha convenido que sea la temperatura que se alcanzaría si toda la
corriente de fluido que circula a través de la sección en cuestión se retírase y se
mezclase adiabáticamente hasta temperatura uniforme. La temperatura así defini-
da recibe el nombre de temperatura media o de mezcla en taza de la corriente. Las
temperaturas que se representan en la Figura ll.4 son temperaturas medias de la
corriente.

Coeficiente global de transmisión de calor

Es razonable esperar que la densidad de flujo de calor sea proporcional a una
fuerza impulsora. Para el flujo de calor la fuerza impulsora se toma como
Th  - TC,  siendo T,,  la temperatura media del fluido caliente y TC  la del fluido frío.
El término Th  - T, es la diferencia global de  temperatura local AT. Según la Figu-
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ra 11.4 es evidente que AT puede variar considerablemente de un punto a otro a lo
largo del tubo y, por tanto, puesto que la densidad de flujo de calor es proporcio-
nal a AT,  la densidad de flujo varía también con la longitud. Es necesario partir
de una ecuación diferencial, localizando la atención en un área diferencial dA  a
través de la cual se transmite un flujo diferencial de calor dg bajo la acción de una
fuerza impulsora local con un valor AT.  La densidad de flujo local es, por tanto,
dq/dA,  y está relacionada con el valor local de AT mediante la ecuación.

4- = U AT = U(T,  - TC)
dA

El término U, definido por la Ecuación (11.9) como un factor de proporcionali-
dad entre dq/dA  y AT,  recibe el nombre de coeficiente  global  local  de transmisión
de calor.

Para completar la definición de U en un caso determinado es necesario
especificar el área. Si A se toma como el área del tubo exterior A,,  U se transfor-
ma en un coeficiente basado sobre tal área y se expresa como U,. Análogamente,
si se elige el área interna Ai,  el coeficiente está también basado sobre dicha área y
se representa por Ui.  Puesto que AT y dq son independientes de la elección del
área, se deduce que

3 = dAi Di-=-
Ui  dA, D,

(11.10)

donde Di y D, son los diámetros interior y exterior del tubo, respectivamente.

Integración para la superficie total; diferencia de temperatura media logaritmica.
Para aplicar la Ecuación (11.9) a todo el área de un cambiador de calor es preciso
integrar la ecuación. Esto puede realizarse formalmente cuando se aceptan ciertas
simplificaciones. Dichas suposiciones son (1) que el coeficiente global U es  cons-
tante, (2) que los calores específicos de los fluidos frío y caliente son constantes,
(3) que el intercambio de calor con el ambiente es despreciable y (4) que, tal como
se muestra en la Figura 11.4, el flujo es estacionario, tanto para flujo en contraco-
rriente como para corrientes paralelas.

La más cuestionable de estas suposiciones es la de un coeficiente global
constante. De hecho el coeficiente varía con las temperaturas de los fluidos, pero
su variación es gradual, de forma que cuando los intervalos de temperatura son
moderados la suposición de que U es constante no está sometida a un error
importante.

Las suposiciones 2 y 4 implican que si TC  y T,,  se representan frente a q, como
se muestra en la Figura 11.5, se obtienen líneas rectas. Puesto que TC  y Th  varían
linealmente con q, lo hará también AT,  de forma que d(AT)/dq,  la pendiente de
AT frente a q, será constante. Por tanto,

4A  Tl AT, - AT,- =
4 qT

(11.11)
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Figura 11.5. Temperatura frente a velocidad de flujo de calor para flujo en contraco-
rriente.

donde AT,, AT, = acercamientos

qT = velocidad de transmisión de calor en todo el cambiador

Eliminando dq a partir de las Ecuaciones (11.9) y (ll. ll) se obtiene

d(AT) AT, - AT,
UATdA  = qT

(11 .12)

Las variables AT y A pueden separarse y, si U es constante, la ecuación puede
integrarse entre los límites 0 y AT para A, y AT, y AT, para AT, siendo AT el área
total de la superficie de transmisión de calor. Por tanto,

AT2  d(AT)

s - -

U(AT, - AT,) AT  dA

ATI A T qT s0

0
AT,lnF = WT, - AT,) A

qT
T

1

La Ecuación (11.13) puede escribirse así

AT,  - ATI = UA  w
qT  = uATln(AT,/AT,) T L

donde w = AT2 - ATI
L

ln WJATJ

(11.13)

(11.14)

(11 .15)
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La Ecuación (11.15) define la diferencia de temperatura media logarítmica
(DTML), que es de la misma forma que la Ecuación (10.15) para el radio medio
logarítmico de un tubo de pared gruesa. Cuando AT, y AT2 son aproximada-
mente iguales, puede utilizarse su media aritmética en vez de ATL, con los
mismos límites de exactitud que, tal como se representa en la Figura 10.4, da la
Ecuación (10.15).

Si uno de los fluidos está a temperatura constante, como en el caso de un
condensador, no hay diferencia entre el flujo en corrientes paralelas, flujo en
contracorrientes o flujo de paso múltiple, y en todos los casos es aplicable la
Ecuación (11.15). Para el flujo en contracorriente, AT,, el acercamiento en el
extremo caliente, puede ser menor que AT,, el acercamiento en el extremo frío.
En este caso pueden intercambiarse los subíndices en la Ecuación (11.15) con el
fin de evitar los logaritmos de números negativos.

La DTML no es siempre la diferencia de temperatura media correcta que
debe utilizarse. Así, no deberá utilizarse cuando U varía considerablemente, en
especial cuando varía de una forma irregular. Tampoco resulta apropiada cuan-
do se genera calor en uno de los lados de la superficie de transmisión de calor, tal
como ocurre en una reacción exotérmina que se lleva a cabo en un reactor
refrigerado con agua. Consideremos los perfiles de temperatura que se muestran
en la Figura 11.6, donde la línea inferior corresponde a la temperatura del
refrigerante y la línea superior a la de la mezcla de reacción. Debido al calor
generado por la reacción, la temperatura del reactante aumenta rápidamente
cerca de la entrada del reactor y después, como la velocidad de reacción disminu-
ye, desciende la temperatura del reactante. Las diferencias de temperatura AT,
tanto a la entrada como a la salida del reactor, son relativamente pequeñas.
Resulta evidente que la caída media de temperatura es mucho mayor que en
cualquiera de los extremos del reactor y no puede obtenerse a partir de las AT
medias logarítmicas extremas.

Coeficiente global variable. Cuando el coeficiente global varía regularmente, la
velocidad de transmisión de calor puede predecirse a partir de la Ecua-
ción (11.16),  que está basada en la suposición de que U varía linealmente con la
caída de temperatura en toda la superficie de calentamiento’:

qT =AT
U,AT,  - U,ATZ

ln VJ2ATl/Ul ATA
(11.16)

I ’ Figura 11.6.  Perfi les de temperatura
DISTANCIA DESDE LA ENTRADA, L en un reactor tubular encamisado.
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donde U,,  U, = coeficientes globales locales en los extremos del cambiador
AT,, AT2 = acercamientos de temperatura en los extremos del cam-

biador

La Ecuación (11.16) indica el uso de un valor medio logarítmico del producto
cruzado U AT, donde el coeficiente global en un extremo del cambiador se
multiplica por el acercamiento de temperatura en el otro extremo. La deducción
de esta ecuación implica la aceptación de las suposiciones 2 y 4 anteriormente
mencionadas.

En el caso completamente general, donde ninguna de las suposiciones son
válidas y U varía notablemente de un punto a otro, se puede integrar la Ecua-
ción (11.9) evaluando los valores locales de U, AT y q para distintos puntos
intermedios del cambiador. Una evaluación gráfica o numérica del área bajo la
curva de l/U  AT frente a q, entre los límites cero y qt,  conduce al área de
transmisión de calor que se requiere A,.

Cambiadores de paso múltiple. En los cambiadores de carcasa y tubos de paso
múltiple el modelo de flujo es complejo, estando presentes los flujos en corrientes
paralelas, contracorriente y cruzado. En estas condiciones, aun cuando el coefi-
ciente global U sea constante, no puede utilizarse la DTML. En el Capítulo 15 se
consideran los procedimientos de cálculo para cambiadores de paso múltiple.

Coeficientes individuales de transmisión de calor

El coeficiente global depende de tantas variables que es preciso descomponerlo
en sus partes. La razón de este hecho resulta clara cuando se examina un caso
típico. Consideremos el coeficiente global local para un punto específico de un
cambiador de tubos concéntricos como el que se representa en la Figura 11.3.
Supóngase que el fluido caliente circula por el interior de la tubería y que el
fluido frío lo hace por el espacio anular. Supóngase también que el número de
Reynolds de los dos fluidos es suficientemente grande para asegurar la existencia
de flujo turbulento y que ambas superficies del tubo interior están exentas de
suciedad o de costras. Si se construye una representación gráfica como la de la
Figura 11.7, con la temperatura en ordenadas y la distancia perpendicular a la
pared como abscisas, se ponen en evidencia diversos factores importantes. En la
figura la pared metálica del tubo separa el fluido caliente situado a la derecha del
fluido frío a la izquierda. La variación de temperatura con la distancia se muestra
por medio de la línea quebrada T,,T,T,,,,T,,,,T,T,.  El perfil de temperatura se
divide así en tres partes separadas, una de ellas a través de cada uno de los fluidos
y la tercera a través de la pared metálica. El efecto global deberá estudiarse, por
tanto, en función de estas partes individuales.

En el Capítulo 5 se ha visto que en el flujo turbulento a través de conduccio-
nes existen tres zonas, aun para el caso de un solo fluido, de forma que el estudio
de un fluido es, por sí mismo, complicado. En cada uno de los fluidos de la
Figura ll.7 hay una delgada capa junto a la pared, un núcleo turbulento que
ocupa la mayor parte de la sección transversal de la corriente, y una zona de
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Fluido frío

Fluido caliente

6
- Distancia

Figura 11.7. Gradientes de temperatura para convección forzada.

transición entre ambos. Los gradientes de velocidad se han descrito en el Capítu-
lo 5. El gradiente de velocidad es grande cerca de la pared, pequeño en el núcleo
turbulento y varía rápidamente en la zona de transición. Se ha encontrado que el
gradiente de temperatura en un fluido que se calienta o se enfría sigue un modelo
muy parecido cuando circula con flujo turbulento. El gradiente de temperatura es
grande en la pared y a través de la subcapa viscosa, pequeño en el núcleo
turbulento y varía rápidamente en la zona de transición. Básicamente, la razón de
este hecho reside en que el calor tiene que fluir a través de la subcapa viscosa por
conducción, que da lugar a un brusco gradiente de temperatura para la mayor
parte de los fluidos a causa de su baja conductividad calorífica, mientras que los
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remolinos que se mueven rápidamente en el núcleo turbulento provocan una
eticaz  homogeneización de temperatura. En la Figura ll.7 las líneas de trazos
F,F,  y F,F,  representan los límites de las subcapas viscosas.

La temperatura media de la corriente caliente es algo menor que la tempera-
tura máxima T,, y se representa por la línea horizontal MM, que está trazada
para la temperatura T,,. Análogamente, la línea NN,  trazada para la temperatura
Tc, representa la temperatura media del fluido frío.

La resistencia global al flujo de calor desde el fluido caliente hasta el fluido
frío es el resultado de tres resistencias separadas que operan en serie. Dos
resistencias son las de los fluidos individuales y la tercera es la pared sólida. En
general, tal como se representa en la Figura 11.7, la resistencia de la pared es
pequeña en comparación con las de los fluidos. El coeficiente global se estudia
mejor analizándolo en función de las resistencias separadas y tratando indepen-
dientemente cada una de ellas. Las resistencias separadas pueden entonces com-
binarse para formar el coeficiente global. Este tratamiento requiere el empleo de
los coeficientes individuales de transmisión de calor para las dos corrientes de
fluidos.

El coeficiente individual de transmisión de calor, o de superficie, h, se define
generalmente mediante la ecuación

h = &ldA

T - T,
(11 .17)

donde dq/dA  = densidad de flujo local de calor, basada en el área de contac-
to con el fluido

T = temperatura media local del fluido
T,,, = temperatura de la pared en contacto con el fluido

Una segunda expresión para h se deduce a partir de la suposición de que no
hay fluctuaciones de velocidad perpendicular a la pared en la superficie misma de
la pared. El mecanismo de transmisión de calor en la pared es entonces por
conducción y la densidad de flujo de calor viene dada por la Ecuación (10.2),
teniendo en cuenta que la distancia normal n puede sustituirse por y,  la distancia
normal medida desde la pared hacia el interior del fluido. Por tanto,

4-=
dA

(11 .18)

El subíndice w llama la atención sobre el hecho de que el gradiente ha de salvarse
en la pared. Eliminando dq/dA  a partir de las Ecuaciones (11.17) y (11.18) se
obtiene

h = -kTTIáJ>)Y
w

(11 .19)
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Téngase en cuenta que h tiene que ser siempre positivo. La Ecuación (11.19)
puede ponerse en forma adimensional multiplicándola por la relación entre una
longitud arbitraria y la conductividad calorífica. La elección de la longitud
depende de la situación. Para la transmisión de calor en la superficie interior de
un tubo la elección habitual es el diámetro del tubo D. Multiplicando la Ecua-
ción (11.9) por D/k se obtiene

hD-=
k

_ D WVyhv
T - T,

(11.20)

Un grupo adimensional como hD/k  recibe el nombre de número de Nusselt
N,,. Esto indica que la Ecuación (11.9) es un número de Nusselt local basado en
el diámetro. El significado tisico  del número de Nusselt puede interpretarse
mediante inspección del segundo miembro de la Ecuación (11.20). El numerador
(dT/dy),  es, por supuesto, el gradiente en la pared. El factor (T - T,,,)/D  puede
considerarse como el gradiente medio de temperatura a través de toda la tubería,
y el número de Nusselt es la relación entre estos dos gradientes.

Otra interpretación del número de Nusselt puede obtenerse considerando el
gradiente que existiría si toda la resistencia a la transmisión de calor estuviese en
una capa laminar de espesor x en la que la transmisión de calor fuese exclusiva-
mente por conducción. La velocidad de transmisión de calor y el coeticiente  se
deducen de las Ecuaciones (10.1) y (11.17).:

4 W-T,)
a= x (11.21)

h=k
X

(11.22)

A partir de la definición del número de Nusselt,

---cN -%!!=~hD
k Nu  - xk x

(11.23)

El número de Nusselt es la relación entre el diámetro del tubo y el espesor
equivalente de la capa laminar. A veces x recibe el nombre de espesor de película
y generalmente es ligeramente superior al espesor de la capa laminar límite
debido a que hay algo de resistencia a la transmisión de calor en la zona de
transición.

Cuando la Ecuación (ll. 17) se aplica a los dos fluidos de la Figura ll .7, para
el lado caliente (interior del tubo), se transforma en

(11.24)
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y para el lado frío (exterior del tubo)

h = &ldAo
0

Twc  - Tc
(11.25)

donde Ai  y A,  son las áreas interior y exterior del tubo, respectivamente.
El fluido frío podría, por supuesto, estar en el interior de los tubos y el fluido

caliente en el exterior. Los coeficientes hi y h, se refieren al interior y exterior del
tubo, respectivamente, y no a un fluido específico.

Cálculo de coeficientes globales a partir de coeficientes individuales. El coeficiente
global se obtiene a partir de los coeficientes individuales y de la resistencia de la
pared del tubo en la forma que se indica seguidamente.

La velocidad de transmisión de calor a través de la pared del tubo viene dada
por la forma diferencial de la Ecuación (10.13),

4 kn(Tw,  - TwJTC
dA, XIV

(11.26)

donde T,,,, - T,, = diferencia de temperatura a través de la pared del tubo
k,  = conductividad calorífica de la pared
-TV = espesor de la pared del tubo

dq/dA,  = densidad de flujo local de calor, basada en la media
logarítmica de las áreas interior y exterior del tubo

Si se despejan las diferencias de temperatura en las Ecuaciones (11.24) a (11.26) y
se suman, se obtiene

(T,, - T,,,,,) +  (  Twh  - T,,)  +  (T,, - Tc)  =  Th - Tc =  A T

= dq

1 X W 1- -
+ d&k,  +

-
dA,h, dAoh, >

(11.27)

Supóngase que la velocidad de transmisión de calor está arbitrariamente basada
en el área exterior. Si se despeja dq de la Ecuación (11.27) y ambos mienbros de la
ecuación que resulta se dividen por dA,, resulta

(11 .28)

Ahora

dAo Do d& Do
dAi

-7
- oi  ’ dA,  D,
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donde D,, Di y D, son los diámetros exterior, interior y medio logarítmico del
tubo. Por tanto,

Comparando la Ecuación (11.9) con la Ecuación (11.29) se deduce

(11 .29)

(11.30)

Si como área base se toma el área interior Ai, al dividir la Ecuación (11.27) por
dAi  se obtiene para el coeficiente global

(11.31)

Coeficiente global en forma de resistencia. Una comparación de las Ecuacio-
nes (10.9) y (11.30) sugiere que el inverso de un coeficiente global puede conside-
rarse como una resistencia global compuesta de tres resistencias en serie. La
resistencia total, o global, viene dada por la ecuación

(11.32)

Los términos individuales del segundo miembro de la Ecuación (11.32) represen-
tan las resistencias individuales de los dos fluidos y de la pared metálica. La caída
global de temperatura es proporcional a l/U, y las caídas de temperatura en los
dos fluidos y en la pared son proporcionales a las resistencias individuales, o bien,
para el caso de la Ecuación (11.32)

AT ATi AT, AT,-
- = D,/DihiW-JO (x,/k,)(D,/dL)  = llh,

(11.33)

donde AT = caída global de temperatura
ATi = caída de temperatura a través del fluido interior
AT, = caída de temperatura a través de la pared metálica ,
AT, = caída de temperatura a través del fluido exterior

Factores de ensuciamiento. Durante el normal funcionamiento, las superficies de
transmisión de calor no permanecen limpias. A uno o ambos lados de los tubos
se forman costras, se deposita suciedad y otros materiales sólidos que provocan
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la aparición de resistencias adicionales al flujo de calor y reducen el coeficiente
global. El efecto de tales depósitos se tiene en cuenta adicionando un término
l/dAh,,  al término entre paréntesis de la Ecuación (11.27) para cada una de las
capas depositadas. Así, suponiendo que se depositan costras a ambos lados,
interior y exterior de los tubos, después de corregir los efectos de las costras la
Ecuación (11.27) se transforma en

1 1

dA,ho + dA,hdo
(11 .34)

donde hdi y h,, son los factores de ensuciamiento correspondientes a las costras
depositadas en las superficies interior y exterior de los tubos, respectivamente. A
partir de la Ecuación (11.34) se obtienen las siguientes ecuaciones para los
coeficientes globales basados en las áreas interna y externa, respectivamente,

1

ui = (l/h,J + (l/hJ + (X,/k,)(Di/DJ  + (DJDoh,)  + (Di/D,h,,) (’ 1*36)

Los espesores reales de los depósitos se desprecian en las Ecuaciones (11.35) y
(11 .36) .

Se recomiendan valores numéricos para factores de ensuciamiento correspon-
dientes a «un funcionamiento satisfactorio durante la operación normal, con un
razonable tiempo de servicio entre las limpiezaw3. Cubren un intervalo aproxi-
mado de 100 a 2000 Btu/pie’-h-“F. Los factores de ensuciamiento para los
líquidos industriales ordinarios están comprendidos en el intervalo de 300 a 1000
Btu/pie’-h-“F. Normalmente los factores de ensuciamiento se toman como valo-
res que proporcionan también un factor de seguridad para el diseño.

Ejemplo 11.1. Por el interior de una tubería de un cambiador de tubos concéntricos
circula metanol, que se enfría con agua que circula por el encamisado. La tubería
interior es de acero de 1 pulg (25 mm), Catálogo 40. La conductividad calorífica del
acero es 26 Btu/pies-h-“F  (45 Wjm-“C).  Los coeficientes individuales y los factores de
ensuciamiento se dan en la Tabla 11.1. iCuál es el coeficiente global basado en el área
exterior de la tubería interior?

SOLUCI6N

Los diámetros y los espesores de pared de una tubería de 1 pulg, Catálogo 40, de
acuerdo con el Apéndice 6, son

Di
1,049 1,315

= - =12 0,0874 pies Do=-.--=12 OJO96 pies
0,133

x, = 12 = 0,Olll pies
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Tabla 11.1. Datos para el Ejemplo 11.1

Coeficiente

Btu/pieZ-h-“F W/mz-“C

Coeficiente del alcohol hi 180 1020
Coeficiente del h,a g u a 300 1700
Factor de ensuciamiento interior h,,¡ 1000 5680
Factor de ensuciamiento exterior h,, 5 0 0 2 8 4 0

El diámetro medio logarítmico D, se calcula como en la Ecuación (10.15) utilizando el
diámetro en vez del radio

D,  - Di&=-= OJO96 - 0,0874

In (D,/D3 ln(O,1096/0,0874)
= 0,0983  pies

El coeficiente global se obtiene a partir de la Ecuación (11.35)

1
u, =

OJO96 0,1096 0,Olll  x OJO96 1 1

0,0874  x 1000 + 0,0874  x 180 +  2 6  x  0,0983  +  %+  %iI

= 71,3 Btu/pie’-h-“F  (405 W/m*-OC)

Casos especiales del coeficiente global. Aunque la elección del área a utilizar
como base de un coeficiente global es arbitraria, a veces resulta más conveniente
un área que otras. Supóngase, por ejemplo, que un coeficiente individual, h, es
numéricamente grande en comparación con el otro, h,, y que los efectos de
ensuciamiento son despreciables. Además, suponiendo que el término representa-
tivo de la resistencia de la pared metálica es pequeño en comparación con l/h,,
las relaciones D,/Di y D,/a,  tienen tan poca importancia que pueden despreciar-
se, y la Ecuación (11.30) puede sustituirse por la forma más sencilla

1
uo  = l/h,  +  xw/km  +  l/hi

(11.37)

En ese caso resulta ventajoso basar el coeficiente global en el área a la que
corresponde la mayor resistencia, o el menor valor de h.

Para tubos de pared delgada y gran diámetro, láminas planas, o cualquier
otro caso donde se comete un error despreciable utilizando un valor común para
A, AL y A,, puede utilizarse la Ecuación (11.37) para el coeficiente global, y Ui y
U, son idénticos.

A veces un coeficiente, tal como h,, es muy pequeño en comparación tanto
con x,/k  como con el otro coeficiente hi, de forma que el término l/h,  es muy
grande en comparación con los demás términos en la suma de resistencias.
Cuando esto ocurre, la resistencia más grande recibe el nombre de resistencia
controlante, y es suficientemente exacto igualar el coeficiente global al coeficiente
individual más pequeño, o sea, en este caso, h, = U,,.
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Clasificación de coeficientes individuales de transmisih  de calor. El problema de
predecir la velocidad de flujo de calor desde un fluido a otro a través de una
pared de separación se reduce a la predicción de los valores numéricos de los
coeficientes individuales de los fluidos que intervienen en el proceso global. En la
práctica se presenta una gran variedad de casos individuales y es preciso conside-
rar separadamente cada tipo de fenómeno. En este libro se seguirá la siguiente
clasificación:

1 . Flujo de calor hacia o desde fluidos en el interior de tubos, sin cambio de
fase.

2 . Flujo de calor hacia o desde fluidos en el exterior de tubos, sin cambio de
fase.

3 . Flujo de calor desde vapores condensantes.
4 . Flujo de calor a líquidos en ebullición.

Valores de los coeficientes de transmisión de calor. Los intervalos de los valores
del coeficiente h varían mucho, dependiente del carácter del proceso2.  En la
Tabla ll.2 se presentan algunos intervalos típicos.

Tabla 11.2. Valores de coeficientes de transmisión de calort

Intervalo de valores de h

Tipo de procesos Btu/pie2-b-“F W/mz-“C

Vapor de agua (condensación en gotas)
Vapor de agua (condensación en película)
Ebullición de agua
Condensación de vapores orgánicos
Agua (calentamiento o enfriamiento)
Aceites (calentamiento o enfriamiento)
Vapor de agua (sobrecalentamiento)
Aire (calentamiento o enfriamiento)

5000-20000 30000-100000
1000-3000 6000-20000
300-9000 1700-50000
200-400 1000-2000
50-3000 300-20000
10-300 50-1500
5-20 30-100

42-10 l-50

t Tomado, con autorización, de W. H. McAdams,  Heat  Transmission.  3.a  ed., pág. 5,
1954, McGraw-Hill  Book Company.

Coeficientes efectivos para transmisión de calor en estado
no estacionario

En algunos casos resulta conveniente tratar la transmisión de calor en régimen
no estacionario utilizando un coeficiente efectivo en vez de ecuaciones exactas o
representaciones gráficas como la de la Figura 10.6. Por ejemplo, la velocidad de
transmisión de calor hacia partículas esféricas puede aproximarse utilizando un
coeficiente interno igual a %/r,,,  y un área externa 4nr,$  El balance de calor en
estado no estacionario para una esfera adquiere la forma
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pc,($cr;)~  = h,A  A T

= ?(4nri)(  T, - T*)
nI

Reordenando la ecuación e integrando desde la temperatura inicial Ta,

In
15kt 15crt

=pc,rm=,m

(11.38)

(11.39)

La Ecuación (11.39) es razonablemente próxima a la solución exacta de la
Ecuación (10.19) cuando at/ri  es mayor que 0,l.  La ventaja de utilizar un
coeficiente efectivo para la transmisión interna de calor consiste en que el efecto
de la resistencia interna se tiene fácilmente en cuenta utilizando un coeficiente
global. Así, para una esfera que se calienta con aire a la temperatura T,,,

q = UA(T,  - T,,) (11.40)

donde A  =  4xri

W =  W,) +  (r,/W

SIMBOLOS

A

CP

D

H

h

4

k
L
rh
NNIJ
Q
4

rm
T

Area,  pie’ o m2; A,, área total de la superficie de transmisión de calor; Ai,  del
interior del tubo; A,, del exterior del tubo; A,,  media logarítmica
Calor especifico a presión constante, Btu/lb-“F  o J/g-“C;  cPc,  del fluido frio; cph,  del
fluido caliente
Diámetro, pies o m; D, diámetro interior del tubo; D,, diámetro exterior del tubo;
6,,  media logarítmica
Entalpia, Btuflb  o Jfg;  H,, a la entrada; Hb,  a la salida; H,,, Hcb,  del fluido frío; Hko,
Hhb,  de l  f lu ido  ca l ien te
Coeficiente individual, o de superficie, de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F  o
W/m2-OC;  hi,  para el interior del tubo; h,,  para el exterior del tubo
Factor de ensuciamiento, Btu/pie’-h-“F  o W/m2-“C,  hdi,  para el interior del tubo;
hdo,  para el exterior del tubo
Conductividad calorífica, Btu/pies-h-“F  o W/m-“C;  k,,  de la pared metálica
L o n g i t u d ,  p i e s  o  m
Velocidad de flujo de materia, Ib/h  o kg/h;  ti,,  del fluido frío; +z,,  del fluido caliente
Número de Nusselt, hD/k,  adimensional
Cantida de calor, Btu o J
Velocidad de f lujo de calor ,  Btu/h  o W, qT, to ta l  en  un cambiador ;  q,,  hacia  a l  f lu ido
frío;  q,,,  hacia  e l  f lu ido  ca l ien te
Radio de la partícula esférica, pies o m
Temperatura, “ F o “C; T,, a la entrada, o valor inicial; Tb,  a la salida; Tc,  del fluido
frío; T,, para el fluido frío a la entrada; Tcb,  para el fluido frío a la salida; T,,  de la
superficie; Th,  del fluido caliente; T,,,,,  para el fluido caliente a la entrada; Te,  del
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fluido caliente a la salida; Thl, Th*,  en los extremos de la sección de la unidad de
transferencia; T,,,,  de la pared del tubo; T,,,  del lado del fluido frío; T,,+,,  del lado del
fluido caliente; T,,,  temperatura media global de la esfera sólida

t Tiempo en horas
u Coeficiente global de transmisión de calor, Btu/pie2-h-“F o W/m*-“C;  Ui, basado en

el área de la superficie interior; U,, basado en área de la superficie exterior; U,,  U,,
en los extremos del cambiador

X Espesor de película, pies o m; Ecuaciones (11.21) a (11.23)
-TV Espesor de la pared del tubo, pies o m

Letras griegas

u Difusividad térmica, klpc,,  pie*/h o m’js
A T Diferencia global de temperatura, T,,  - T,,  “ F o “C; ATi, entre la pared del tubo y el

fluido del interior del tubo; AT,,, entre la pared del tubo y el fluido del exterior del
tubo; AT,,,, a través de la pared del tubo; AT,, AT,, en los extremos del cambiador;
ATL,  media logarítmica

1 Calor latente de vaporización, Btu/lb o J/g
P Densidad de la partícula esférica, lb/pie3  o kg/m3

PROBLEMAS

11.1. Calcúlense los coeficientes globales de transmisión de calor basados en las áreas
interior y exterior para los siguientes casos. Todos los coeficientes están dados en unidades
inglesas.

Caso 1. Agua a 50 “ F que circula en un tubo de un condensador de 314  pulg 16 BWG
con una velocidad de 15 pie@ y vapor de agua saturado a 220 “ F condensando en el
exterior. hi = 2150, h, = 2500, k, = 69.
Caso 2. Benceno que condensa a la presión atmosférica sobre el exterior de una
tubería de acero de 25 mm y aire a 15 “C  que circula por el interior a 6 m/s. El espesor
de la pared de la tubería es de 3,5 mm. hi = 20 W/m*-“C.  h, = 1200 W/m*-“C,  k, =
= 45 W/m-“C.
Caso 3. Condensación en gotas de vapor de agua saturado a la presión manométrica
de 50 lb,/pulg*  sobre una tubería de acero de 1 pulg, Catálogo 40, por la que circula
petróleo con una velocidad de 3 pie+  h, = 14 000, hi = 130, k,  = 26.

11.2. Calcúlense las temperaturas de las superficies interior y exterior de la tubería
metálica de los casos 1 y 2 del Problema 11.1.
11.3. Se ha de enfriar anilina desde 200 hasta 150 “ F en un cambiador de calor de tubos
concéntricos cuya superficie total exterior es de 70 pie*. Para el enfriamiento se dispone de
una corriente de tolueno de 8600 lb/h a la temperatura de 100 “F. El cambiador consta de
una tubería de l$ pulg y otra de 2 pulg, ambas del Catálogo 40. La velocidad de flujo de la
anilina es de 10 000 lb/h. (a) Si el flujo es en contracorriente, jcuáles  son la temperatura del
tolueno a la salida, la DTML y el coeficiente global de transmisión de calor? iCuáles
serían sus valores para el flujo en contracorriente?
11.4. Para el cambiador descrito en el Problema 11.3, Lcuánta  anilina se puede enfriar si
el coeficiente global de transmisión de calor es de 70 Btu/pie’-h-“F?
11.5. Un caudal de 700 lb/min  de tetracloruro de carbono ha de enfriarse desde 85 hasta
40 “C utilizando 500 lb/min  de agua de refrigeración a 20 “C. El coeficiente de película
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para el tetracloruro de carbono, por fuera de los tubos, es 300 Btu/pie’-h-“F.  La resisten-
cia de la pared es despreciable, pero hi  para el lado del agua, incluyendo los factores de
ensuciamiento es 2000 Btu/pie’-h-“F.  (a) iQué superficie se necesita para un cambiador en
contracorriente? (b) iEn  qué porcentaje debería de aumentarse la superficie si se utilizase
flujo en corrientes paralelas para conseguir un enfriamiento inicial más rápido del tetraclo-
ruro de carbono?
11.6. Dibújense los perfiles de temperatura en un condensador de metano1  donde el
alcohol entra como vapor saturado a 65 “C y sale como un líquido subenfriado a 35 “C.
El agua de refrigeración entra a 20 “C y sale a 30 “C. (a)  Explique por qué no se puede
calcular el área del condensador que se requiere utilizando la m,. (b) iCómo  podría
calcularse el área si se conociesen los coeficientes para el metano1 condensante y el agua de
refrigeración?
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CAPITULO

DOCE

TRANSMISION DE CALOR EN FLUIDOS
SIN CAMBIO DE FASE

Existen numerosas e importantes aplicaciones de intercambio de calor en las que
el calor se transmite entre fluidos sin que éstos cambien de fase. Tal ocurre por
ejemplo, en el intercambio de calor entre una corriente de petróleo caliente y un
fluido de refrigeración, en la transmisión de calor desde una corriente de gas
caliente hacia el agua de enfriamiento, y en el enfriamiento de un líquido caliente
por la atmósfera ambiente. En todos estos casos las dos corrientes están separa-
das por una pared metálica que constituye la superficie de transmisión de calor.
La superficie puede estar formada por tubos u otros conductos de sección
transversal constante, por láminas planas, o formas especialmente diseñadas para
conseguir una superficie máxima de transmisión de calor con un pequeño vo-
lumen.

En la mayor parte de los casos, la transmisión de calor fluido-fluido se realiza
en equipos que operan en estado estacionario. Sin embargo, también se utilizan
especialmente en la transmisión de calor a elevadas temperaturas, regeneradores
térmicos, que consisten en un lecho de partículas sólidas que se calientan alterna-
tivamente por un fluido, elevando la temperatura del lecho, el cual se utiliza
posteriormente para calentar un fluido, más frío. Estos procesos cíclicos de
estado no estacionario no se consideran en este libro.

Regimenes de transmisión de calor en fluidos. Un fluido que se calienta o se
enfría puede circular con flujo laminar, flujo turbulento, o en el intervalo de
transición comprendido entre el flujo laminar y el turbulento. Por otra parte, el
fluido puede moverse por convección natural o forzada. En algunos casos puede
encontrarse en la misma corriente más de un tipo de flujo. Así por ejemplo, en el
flujo laminar a bajas velocidades a través de tubos de gran diámetro puede existir
convección natural superpuesta sobre flujo laminar forzado.

La dirección de flujo del fluido puede ser paralela a la superficie de calenta-
miento, en cuyo caso no se produce separación de la capa límite, perpendicular, o
bien formar un cierto ángulo de forma que dicha separación tenga lugar.

A las velocidades ordinarias, el calor que se genera debido a la fricción del
fluido es despreciable en comparación con el que se transmite entre los fluidos.

3 4 3
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Sin embargo, a velocidades elevadas tales como las correspondientes a números
de Mach superiores a algunas décimas, el calor generado por fricción es conside-
rable y no se puede ignorar. A velocidades muy elevadas el calentamiento debido
a la fricción puede adquirir una importancia controlante.

Teniendo en cuenta que las condiciones de flujo a la entrada de un tubo son
distintas de las que existen aguas abajo, el campo de velocidad y el campo de
temperatura relacionado con él, pueden depender de la distancia desde la entrada
del tubo. En algunos casos, el flujo circula sin calentarse ni enfriarse a través de
una longitud preliminar de tubería de forma que se establece el perfil de veloci-
dad totalmente desarrollado antes de que se transmita calor al fluido y el campo
de temperatura se crea en el interior de un campo de velocidad ya existente.

Finalmente, las propiedades del fluido -viscosidad, conductividad calorífica,
calor específico y densidad- son parámetros importantes en la transmisión de
calor. Todos ellos, y especialmente la viscosidad, varían con la temperatura.
Puesto que en una corriente que sufre transmisión de calor hay un campo de
temperatura, en el que esta magnitud varía de un punto a otro, se presenta el
problema de elegir la temperatura a la cual deben de evaluarse las propiedades
del fluido. Para pequeñas diferencias de temperatura entre el fluido y la pared, y
para fluidos cuya viscosidad no varíe mucho con la temperatura, el problema no
es muy acusado. Pero en el caso de fluidos muy viscosos, como en el caso de
aceites pesados de petróleo, o cuando la diferencia de temperatura entre la pared
del tubo y el fluido es grande, existen grandes variaciones de las propiedades del
fluido en el interior de la corriente y resulta más difícil calcular la velocidad de
transmisión de calor.

Debido a los diferentes efectos anteriormente apuntados, el tema de la trans-
misión de calor en fluidos sin cambio de fase es complejo, y en la práctica se trata
como una serie de casos especiales en vez de seguir una teoría general. Sin
embargo, todos los casos considerados en este capítulo presentan siempre un
fenómeno común: la formación en todos ellos de una capa límite térmica, que es
análoga a la capa límite hidrodinámica de Prandtl descrita en el Capítulo 3. Esto
ejerce una gran influencia sobre el gradiente de temperatura y también controla
la velocidad de flujo de calor.

Capa límite térmica. Considérese una placa o lámina plana sumergida en una
corriente de fluido que circula en flujo estacionario y orientado paralelamente a
la lámina, tal como se muestra en la Figura 12.1~.  Supóngase que la corriente que
se acerca a la lámina lo hace con una velocidad u0  y una temperatura T,, y que la
superficie de la lámina se mantiene a una temperatura constante T,. Supóngase
que T, es mayor que T,, de forma que la lámina calienta al fluido. Tal como se
ha visto en el Capítulo 3, se desarrolla una capa límite, dentro de la cual la
velocidad varía desde u = 0 en la pared hasta u = u,,  en el borde exterior de la
capa. Esta capa límite, llamada capa límite jluidodinámica, se representa en la
Figura 12.la mediante la línea OB. En la figura se observa que las líneas OA  y
OB indican que la capa límite térmica es más delgada que la capa fluidodinámica
para todos los valores de x, siendo x la distancia desde el borde de ataque de la
lámina.
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X.

(b)

Figura 12.1. Capas límite térmica e hidrodinámica sobre una lámina plana: (a) toda la
placa está caliente; (6) longitud no calentada = x,,.

La relación entre el espesor de las dos capas límite para un punto dado a lo
largo de la lámina depende del número adimensional de Prandtl, definido como
c,,p/k,  que aparece en el análisis dimensional de transmisión de calor del Apéndi-
ce 4. Cuando el número de Prandtl es superior a la unidad, lo que ocurre para la
mayoría de los líquidos, la capa térmica es más delgada que la capa hidrodinámi-
ca, tal como muestra la Figura 12.1~.  El número de Prandtl para un gas es
generalmente cercano a 1,O  (0,69 para aire, 1,06 para vapor de agua) y las dos
capas son aproximadamente del mismo espesor. Solamente en la transmisión de
calor en metales líquidos, que tienen números de Prandtl muy bajos, la capa
térmica es mucho más gruesa que la capa hidrodinámica.

La mayoría de los líquidos tienen números de Prandtl mayores que los de los
gases debido a que su viscosidad es dos o más órdenes de magnitud superior a la
de éstos, y ello compensa con creces la mayor conductividad calorífica de los
líquidos. En un fluido de viscosidad elevada la capa límite fluidodinámica se
extiende más allá de la superficie de la lámina, lo cual puede comprenderse
intuitivamente. Imaginemos una lámina plana moviéndose a través de un líquido
muy viscoso tal como glicerina: el fluido se pondrá en movimiento a bastante
distancia de la lámina, lo que pone de manifiesto la existencia de una gruesa capa
límite.

El espesor de la capa límite térmica aumenta con la conductividad térmica,
puesto que una conductividad elevada da lugar a una mayor densidad de flujo de
calor y a gradientes de temperatura más amplios en el fluido. La muy elevada
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conductividad de los metales líquidos hace que los gradientes de temperatura se
extiendan más allá de la capa límite fluidodinámica.

En la Figura 12.1~  se ha supuesto que toda la lámina está caiiente y que
ambas capas límite comienzan en el borde de ataque de la lámina. Si la primera
sección de la lámina no está caliente y la superficie de transmisión de calor
comienza a una distancia definida x0 del borde de ataque, tal como muestra la
línea O’B de la Figura 12.lb,  existe ya una capa límite fluidodinámica en x0,
donde comienza a formarse la capa límite térmica.

Para mayor claridad, en la Figura 12.1 se ha exagerado el espesor de las capas
límite. Los espesores reales son generalmente un pequeño porcentaje de la distan-
cia medida desde el borde de ataque de la lámina.

Para el flujo en un tubo, se ha visto (Cap. 3) que la capa límite fluidodinámica
aumenta de espesor a medida que progresa la distancia desde la entrada del tubo,
para finalmente alcanzar el centro del tubo. El perfil de velocidad así desarrolla-
do, que recibe el nombre de flujo totalmente desarrollado, establece una distribu-
ción de velocidad que ya no varía a lo largo de la longitud del tubo. La capa
límite térmica en un tubo calentado o enfriado alcanza también el centro del tubo
para una longitud definida desde la entrada de la longitud caliente del tubo, y el
perfil de temperatura está totalmente desarrollado en este punto. Sin embargo,
contrariamente a lo que ocurre con el perfil de velocidad, el perfil de temperatura
se aplana a medida que aumenta la longitud del tubo. En tuberías muy largas
toda la corriente de fluido alcanza la temperatura de la pared de la tubería,
desaparece el gradiente de temperatura y cesa la transmisión de calor.

TRANSMISION DE CALOR POR CONVECCION FORZADA
EN FLUJO LAMINAR

En el flujo laminar sólo hay transmisión de calor por conducción, puesto que no
hay remolinos que lleven calor por convección a través de una superficie isotér-
mica. El problema se puede abordar mediante el análisis matemático basado en
las ecuaciones diferenciales entre derivadas parciales correspondientes a continui-
dad, cantidad de movimiento y energía. Este tratamiento, que se puede encontrar
en los tratados de transmisión de calor6”, se sale fuera del alcance de este libro.
Las soluciones matemáticas dependen de las condiciones límite que se establecen
para lijar las condiciones de flujo del fluido y de transmisión de calor. El fluido
puede acercarse a la supelicie de calentamiento con una capa límite hidrodinámi-
ca total o parcialmente desarrollada. 0 también puede acercarse a la superficie de
calentamiento con velocidad uniforme y comenzar a formarse las dos capas al
mismo tiempo. Un caso sencillo de flujo, en el que se supone que la velocidad es
constante para cualquier sección transversal y cualquier longitud del tubo, recibe
el nombre de flujo en pistón o en émbolo. Independientemente de las condiciones
de flujo, (1) la superficie de calentamiento puede ser isotérmica,  (2) puede haber
una densidad de flujo de calor igual en todos los puntos de la superficie y la
temperatura media del huido variar linealmente con la longitud de tubo, o (3) la
temperatura axial de la corriente de fluido puede variar linealmente. Como es
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natural, son posibles otras combinaciones de las condiciones límite6”.  La ecua-
ción diferencial básica para los distintos casos especiales es la misma, pero en
cambio, las relaciones integradas finales son diferentes.

La mayor parte de las deducciones matemáticas más sencillas se basan en las
suposiciones de que las propiedades del fluido son constantes e independientes de
la temperatura, y de que el flujo es realmente laminar sin que existan corrientes
cruzadas o remolinos. Estas suposiciones son válidas cuando los gradientes y las
variaciones de temperatura son pequeñas, pero para grandes variaciones de
temperatura, el modelo sencillo no concuerda con la realidad física por dos
razones. En primer lugar, las variaciones de viscosidad a través del tubo distor-
sionan el habitual perfíl  parabólico de distribución de velocidad del flujo laminar.
Así, si el fluido es un líquido que se calienta, la capa próxima a la pared tiene una
viscosidad menor que las capas cercanas al centro y el gradiente de velocidad en
la pared aumenta, generándose un flujo cruzado de líquido hacia la pared. Si el
líquido se enfría se produce el fenómeno inverso. En segundo lugar, puesto que el
campo de temperaturas genera gradientes de velocidad, se establece convección
natural que a su vez distorsiona las líneas de flujo de fluido. El efecto de la
convección natural puede ser pequeño o grande, dependiendo de numerosos
factores que se tratarán en la sección de convección natural.

En esta sección se consideran tres tipos de transmisión de calor en flujo
laminar: (1) transmisión de calor hacia un fluido que circula sobre una lámina
plana, (2) transmisión de calor en tubos con flujo en pistón, y (3) transmisión de
calor hacia una corriente de fluido con perfil de velocidad totalmente desarrolla-
do a la entrada del tubo. En todos los casos la longitud de la lámina o del tubo
caliente se supone que es constante y se ignora el efecto de la convección natural.

Transmisión de calor con flujo laminar hacia una 18mina  plana. Consideremos el
flujo de calor desde la lámina plana que se representa en la Figura 12.lb,  y que
tiene lugar en las siguientes condiciones:

Velocidad del fluido que se acerca a la lámina, así como más allá de la capa
límite OA:  uo.

Temperatura del fluido que se acerca a la lámina, así como más allá de la
capa límite térmica O’B:  Tm.

Temperatura de la lámina: Desde x = 0 hasta x = x0, T = Tm.  Para x > x,,,
T = T,,,,  siendo T, > T,.

Se supone que las siguientes propiedades del fluido, densidad p, conductivi-
dad k, calor específico cp,  y viscosidad p,  son constantes e independientes de la
temperatura.

Mediante un análisis detallado de esta situación se llega a la ecuación’

(12 .1)

siendo (dT/dy),  el gradiente de temperatura en la pared. De acuerdo con la
Ecuación (11.19),  la relación entre el coeficiente individual de transmisión de
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calor, h,,  a una distancia x del borde de ataque, y el gradiente en la pared, viene
dada por

h, = (12 .2 )

Eliminando (dT/dy),  se obtiene

h, =

Esta ecuación se puede poner en forma adimensional multiplicándola por x/k

kx-----=
k

0,332 @ /&$P
3 1 - (X0/X)3/4

(12 .3 )

El primer miembro de esta ecuación es, de acuerdo con la Ecuación (11.20),  un
número de Nusselt correspondiente a la distancia x, o sea NNU, X. El segundo
grupo es el número de Prandtl, Npr,  y el tercero es un número de Reynolds
correspondiente a la distancia x y se representa por NRe,  x’ La Ecuación (12.3) se
puede escribir en esta forma

(12 .4)

El número de Nusselt local puede interpretarse como la relación entre la distan-
cia x y el espesor de la capa límite térmica, puesto que la conducción a través de
una capa de espesor y daría un coeficiente k/y.  Por tanto,

N
h,x  k x x

Nu,x  =  _ = --=-
k yk Y

(12 .5 )

Cuando la lámina se calienta en toda su longitud, como se representa en la
Figura 12.la, x0 = 0, y la Ecuación (12.4) se transforma en

NNu,x  = 0,33+$-i  G (12 .6 )

La Ecuación (12.6) expresa el valor local del número de Nusselt para la
distancia x desde el borde de ataque. En la práctica es más importante el valor
medio de NNU para toda la longitud de la lámina que se calienta, x1, y que se
define por
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siendo h=-t s x1
h,  dx

x1 0

La Ecuación (12.3),  para una lámina que se calienta en toda su longitud, se puede
escribir así

siendo C una constante que contiene todos los factores diferentes de h,  y x. Por
consiguiente, h=c s x1  dx

- = - ,/&  = -.j&  = 2h,,

x1 0 Jx x1 x1

(12 .8 )

Resulta pues que el coeficiente medio es igual al doble del coeficiente individual
en el extremo de la lámina, y la Ecuación (12.6) se transforma en

&u  = 0,664K  ,/K (12.9)

Estas ecuaciones son válidas solamente para números de Prandtl de 1,O  o
superiores, puesto que en la deducción se supone una capa límite térmica de
espesor no superior a la capa hidrodinámica. Sin embargo, pueden utilizarse con
poco error, para gases con NPr x 0,7.  Las ecuaciones están también restringidas
para los casos en los que el número de Nusselt es considerablemente grande, tal
como 10 o superior, debido a que la conducción axial, que se ha despreciado en
la deducción, tendrá un efecto signiticativo  para capas límite gruesas.

Transmisión de calor en tubos con flujo laminar. La situación más sencilla de
transmisión de calor en tubos con flujo laminar está definida por las condiciones
que se indican a continuación. La velocidad del fluido a través del tubo y en
todos los puntos de una sección transversal cualquiera de la corriente es constan-
te, de forma que u = uo  = V; la temperatura de la pared es constante, y las
propiedades del fluido son independientes de la temperatura. Matemáticamente
este modelo es idéntico al de flujo de calor por conducción en una varilla sólida
con temperatura de la superficie constante, utilizando como tiempo de calenta-
miento el período de paso de una sección transversal de la corriente de fluido con
una velocidad V a través de una longitud de tubo L. Este período de tiempo es
t,  = L/i?  Puede, por tanto, utilizarse la Ecuación (10.18) para flujo de tapón de
un fluido sustituyendo L/P  por t,  en el número de Fourier, que se transforma
así en

NFo = “-iT = 4kt, 4kL
rm c,pD =c,pDzy (12.10)
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Números de Graetz y Peclet. En el tratamiento de transmisión de calor en
fluidos se utilizan habitualmente dos grupos adimensionales en vez del número
de Fourier. El número de Graetz está definido por la ecuación

donde ti es la velocidad de flujo de masa. Puesto que ti = (7~/4)pVD*,

xp~cD*
Noz  = -p

4 kL

(12.11)

(12.12)

El número de Peclet NPe  se detine  como el producto del número de Reynolds
por el número de Prandtl,

(12.13)

La elección entre estos grupos es arbitraria y están relacionados por las ecua-
ciones

7CD 72
No, =  4L be  =  NFo (12.14)

En el tratamiento que sigue se utiliza el número de Graetz.

Flujo de tapón. Para flujo de tapón la Ecuación (10.18) se transforma en

T, - G
T’w - Z

= 0,~92e-5JW’~~ + 0~31~-3’W/&z  + ()0534e-74v9d%  + . . .

(12.15)

Por otra parte, T,  y Tb  son ahora las temperaturas medias del fluido a la entrada
y la salida, respectivamente.

El flujo de tapón no es un modelo realista para fluidos newtonianos, pero es
aplicable a líquidos altamente pseudoplásticos (n’ Ñ 0) o a líquidos plásticos que
tienen un elevado esfuerzo cortante de.

Flujo totalmente desarrollado. Para un fluido newtoniano con flujo totalmente
desarrollado, la distribución real de velocidad a la entrada de la sección calenta-
da y la distribución teórica en el tubo, son ambas parabólicas. Las adecuadas
situaciones límite para esta situación conducen al desarrollo de otra ecuación
teórica, de la misma forma que la Ecuación (12.15),  que es 7d
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T, - Tb
Tw - r,

= ()819@&-“,65’“JN~z  + ()097(j&-22.3W’L  + ()0189(j-=“i%z

(12 .16)

Debido a las distorsiones del campo de flujo a causa de los efectos de la
temperatura sobre la densidad y la viscosidad, la Ecuación (12.16) no da resulta-
dos exactos. Las velocidades de transmisión de calor son generalmente mayores
que las predichas por la Ecuación (12.16),  y se han desarrollado correlaciones
empíricas con fines  de diseño. Estas correlaciones están basadas en el número de
Graetz, pero dan el coeficiente de película o el número de Nusselt en vez de la
variación de temperatura, ya que esto permite combinar la resistencia del fluido
con otras resistencias para determinar un coeficiente global de transmisión de
calor.

El número de Nusselt para la transmisión de calor hacia un fluido que circula
por el interior de una tubería es igual al coeficiente de película multiplicado por
Dlk:

(12.17)

El coeticiente  de película hi es el valor medio para la longitud de la tubería, y
se calcula en la forma que se indica a continuación para el caso de temperatura
constante de la pared:

Puesto que

Y

o bien

AT, = (Tw  - T,)  - 6% - 8)

In

NNu = 2 In

NNu  =
5% ln

n

(12.18)

(12 .19)

(12 .20)

(12.21)

(12.22)
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Utilizando las Ecuaciones (12.22) y (12.16) se pueden obtener valores teóricos
del número de Reynolds, y estos valores se presentan en la Figura 12.2. Para
bajos números de Graetz sólo es significativo el primer término de la Ecua-
ción (12.16),  y el número de Nusselt se acerca al valor límite de 3,66.  Resulta
difícil realizar medidas exactas del coeficiente de transmisión de calor a bajos
números de Graetz debido a que la diferencia final de temperatura es muy
pequeña. Por ejemplo, para No, = l,O,  la relación entre las fuerzas impulsoras a
la salida y a la entrada es solamente de 8,3  x lO-‘j.

Para números de Graetz superiores a 20 el número de Nusselt teórico crece
aproximadamente con la potencia un tercio de No=.  Los datos para aire y para
líquidos de viscosidad moderada siguen una tendencia semejante, pero los coefi-
cientes son un 15 por 100 superiores a los predichos por la teoría. Una ecuación
empírica para números de Graetz moderados (mayores que 20) es

NNU Ñ 2,0N;i3 (12.23)

El aumento del coeficiente de película al aumentar el número de Graetz o
disminuir la longitud, es una consecuencia de la variación de la forma del perfil
de temperatura. Para longitudes cortas la capa límite térmica es muy delgada y
los bruscos gradientes de temperatura dan lugar a un elevado coeficiente indivi-
dual. Al aumentar la distancia desde la entrada, la capa límite se hace más gruesa
y eventualmente alcanza el centro de la tubería, dando un perfil de temperatura
prácticamente parabólico. El coeficiente individual es aproximadamente constan-
te a partir de este punto, pero el coeficiente medio continúa decreciendo al
aumentar la longitud hasta que el efecto del elevado coeficiente inicial resulta

6 0

4 0

6

2

1
1 1 0 1 0 0 1 0 0 0

N,,  = hc,/kL

Figura 12.2 . Transmisión de calor para flujo laminar en tubos con un perfil parabólico
de velocidad. (No incluye los efectos de convección natural ni de los gradientes de
velocidad.)



TRANSMISION DE CALOR EN FLUIDOS SIN CAMBIO DE FASE 3 5 3

despreciable. En la práctica generalmente no se calcula la variación del coeficien-
te individual con la longitud, sino que para obtener el coeficiente global se
emplea el coeficiente para la longitud media.

Corrección para calentamiento y enfriamiento. Para el caso de líquidos muy
viscosos, con grandes caídas de temperatura, es preciso modificar la Ecua-
ción (12.23) para tener en cuenta las diferencias entre calentamiento y enfriamien-
to. Cuando un líquido se calienta, la menor viscosidad cerca de la pared hace que
el perfil de velocidad sea más parecido al de flujo en pistón, con un gradiente muy
brusco cerca de la pared y muy suave cerca del centro. Esto da lugar a una mayor
velocidad de transmisión de calor, tal como puede deducirse comparando los
acercamientos de temperatura calculados a partir de las Ecuaciones (12.15) y
(12.16). Cuando se enfría un líquido viscoso, el gradiente de velocidad en la pared
está disminuido, dando lugar a una menor velocidad de transmisión de calor.
Mediante un factor de corrección adimensional 4,  se tiene en cuenta la diferencia
entre calentamiento y enfriamiento:

4”  - ?- O*l4
0 (12 .24)

kV

Este factor se añade a la Ecuación (12.23) para obtener la ecuación final para
la transmisión de calor con flujo laminar:

NNu = 2(31’3($‘14 = 2~&3$,, (12 .25)

En las Ecuaciones (12.24) y (12.25) p es la viscosidad a la temperatura media
del fluido, (T, + TJ2,  y pw es la viscosidad a la temperatura de la pared T,. Para
líquidos p,,,  < p y 4 > 1,O  cuando el líquido se calienta, mientras que pw > p y
4, < 1,O  cuando el líquido se enfría. La viscosidad de un gas aumenta con la
temperatura, de forma que las anteriores desigualdades se invierten para el caso
de gases. Sin embargo, la variación de la viscosidad de un gas con la temperatura
es relativamente pequeña y el término 4,  generalmente se omite en el caso de
gases. La variación de la densidad de un gas con la temperatura es más importan-
te, aspecto que se considerará al tratar la convección natural.

Los coeficientes que aparecen en las Ecuaciones (12.17) y (12.25) están basa-
dos en una fuerza impulsora media logarítmica ATL.  Algunos investigadores han
presentado correlaciones para un coeficiente h, basado sobre la fuerza impulsora
media aritmética, AT,. Cuando el número de Graetz es 10 o superior, la relación
entre las fuerzas impulsoras a la entrada y la salida es jnferior a 2,0 y existe poca
diferencia entre ATL  y AT, o entre h y h,. Sin embargo, para bajos números de
Graetz el acercamiento de temperatura se hace muy pequeño y, tal como muestra
la Figura 12.2, el coeficiente h,  es inversamente proporcional al número de
Graetz. No hay una ventaja aparente en utilizar h,, de forma que con fines de
diseño se recomienda h.
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Las ecuaciones y los resultados experimentales considerados hasta aquí son
para teMperatura  constante de la pared y deberán aplicarse para el calentamiento
de un quido con un vapor condensante. Si se utiliza un cambiador con flujo en
contraCorriente,  la temperatura de la pared variará a lo largo de la longitud del
cambiador, lo cual afectará al coeficiente de película para flujo laminar. Si las dos
corrieutes  tienen aproximadamente las mismas velocidades de flujo y capacidades
calorífita,s,  tanto la fuerza impulsora de temperatura como la densidad de flujo de
calor serán  aproximadamente constantes. La ecuación teórica para densidad de
flujo dQ ,glor constante y flujo parabólico conduce a un valor límite del número
de NUQ$  de 4,37, en vez de 3,66 para T, constante. Para elevados números de
Graetz el  coeficiente predicho para densidad de flujo constante es también mayor
que pata  temperatura constante de la pared, pero no se dispone de suticientes
datos experimentales  para desarrollar una ecuación separada para este caso de
densidqd  de flujo  constante.

Transhi,@n  de calor en liquidos no newtonianos con flujo laminar. Para la trans-
misiórr  de calor hacia y desde líquidos que siguen la ley de la potencia [Ec.  (3.7)],
la Ecu+@  (12.25) se modifica así9

(12.26)

donde 8 = (3n’ + 1)/4n’

rtl = K’8”‘-l, para la temperatura media aritmética

rrz* = valor de m a T,
P ’ = índice  de consistencia del flujo

ti ’ = índice  de comportamiento del flujo

ParI fluidos con esfuerzo cortante decreciente (n’ < 1) el comportamiento no
newtoniano  da lugar a que el perfil de velocidad sea más parecido al de flujo en
pistón Y  aumenta el coeficiente de transmisión de calor. Cuando n’ es l,O, el
coeticiehte para números de Graetz elevados es del orden de 1,5  veces el corres-
pond&,  al flujo parabólico (n’ = l,O). El límite n’ = 0 corresponde a verdadero
flujo detapón  y los coeficientes pueden ser el doble que para flujo parabólico. La
Figura 12.2  muestra el número de Nusselt para flujo en pistón mediante una línea
de traz,,s,  cuya pendiente tiende a 05 para altos números de Graetz.

TRA&llSION  DE CALOR POR CONVECCION FORZADA
EN E1;LI  Jo TURBULENTO

Uno de los casos más importantes de transmisión de calor es el flujo de calor
hacia o desde  una corriente de fluido que circula con flujo turbulento por una
conduqioo  cerrada, especialmente tubos. La turbulencia se presenta para núme-
ros de keynolds  superiores a aproximadamente 2100 y, como la velocidad de
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transmisión de calor es mayor para flujo turbulento que para flujo laminar, la
mayoría de los aparatos operan en el intervalo turbulento.

Los primeros estudios sobre este caso estaban basados en correlaciones empí-
ricas de datos, tomando como guía el análisis dimensional. Las ecuaciones así
obtenidas todavía se utilizan mucho en el diseño. Con posterioridad se ha
estudiado teóricamente el problema, obteniéndose un conocimiento más profun-
do del mecanismo de la transmisión de calor con flujo turbulento, a la vez que se
han mejorado las ecuaciones aplicables a intervalos de condiciones más amplios.
En esta sección se considera primeramente el método empírico-dimensional y
después se analizan brevemente los resultados más teóricos.

Método del anhlisis dimensional. En el Apéndice 4, un análisis dimensional del
flujo de calor hacia un flujo que circula con flujo turbulento a través de una larga
tubería recta, conduce a dos relaciones adimensionales equivalentes correspon-
dientes a las Ecuaciones (A.19) y (A.20).  Las ecuaciones pueden interpretarse
como expresiones de la densidad de flujo local de calor q/A,  suficientemente lejos
de la entrada del tubo para que,las capas térmica e hidrodinámica límite hayan
alcanzado el centro de la tubería y se hayan establecido totalmente los gradientes
de velocidad y temperatura. Más allá de esta distancia a partir de la entrada
q/A  AT es independiente de la longitud del tubo. Introduciendo la definición del
coeficiente de transmisión de calor h de la Ecuación (ll. 17),  las Ecuaciones (A. 19)
y (A.20) se transforman, respectivamente, en

Y

(12.27)

(12.28)

En estas ecuaciones se utiliza la velocidad másica  G en vez de su equivalencia F’p.
Los tres grupos de la Ecuación (12.27) se reconocen como los números de

Nusselt, Reynolds y Prandtl, respectivamente. El grupo del primer miembro de la
Ecuación (12.28) recibe el nombre de número de Stanton Ns,.  Los cuatro grupos
están relacionados por la ecuación

Por tanto, solamente tres de los cuatro son independientes.

Ecuaciones empíricas. Para utilizar la Ecuación (12.27) o (12.28) es preciso
conocer la función 4 o 4,.  Una corriente empírica bien conocida 8,  válida para
tubos largos con entradas rectas, es la ecuación de Sieder-Tate

(12 .30)
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Una forma alternativa de la Ecuación (12.30) se obtiene dividiendo ambos
miembros por (DG/p)/(C&)  y reordenando para dar la ecuación de Colburn

(12 .31)

Para utilizar estas ecuaciones, todas las propiedades físicas del fluido, excepto
p,,,,  se evalúan a la temperatura global T. Las Ecuaciones (12.30) y (12.3 1) pueden
escribirse así en una forma más compacta

NNu = 0,023N;;8Np!3&, (12 .32)

Y N,,N;/“qb;  l = 0,023N,eoS2 (12 .33)

Las Ecuaciones (12.30) a (12.33) no son fundamentalmente diferentes, sino
meras formas alternativas de expresar la misma información. No deberán utili-
zarse para números de Reynolds inferiores a 6000 o para metales fundidos, que
tienen números de Prandtl anormalmente bajos.

Efecto de la longitud del tubo. Cerca de la entrada del tubo, donde todavía se
están formando los gradientes de temperatura, el coeficiente individual h, es
mayor que h,  para flujo totalmente desarrollado. En la entrada misma, donde
previamente no existe gradiente de temperatura, h, es infinito. Su valor cae
rápidamente hacia h,  en una longitud relativamente corta de tubo. Dimensional-
mente, el efecto de la longitud del tubo se tiene en cuenta mediante otro número
adimensional, x/D, siendo x la distancia desde la entrada del tubo. El coeficiente
individual se aproxima asintóticamente hacia h,  al aumentar x, pero es práctica-
mente igual a h,  cuando x/D es del orden de 50. El valor medio de h, para la
longitud del tubo se representa por hi. El valor de hi se obtiene por integración de
h, para toda la longitud del tubo. Puesto que h, + h,  cuando x + co, la relación
entre hi y h, es de la forma6’

hi-hm -1++g0 (12 .34)

Una ecuación para tubos cortos con entradas rectas, donde la velocidad a la
entrada es uniforme en la sección transversal. es

(12 .35)

El efecto de la longitud sobre hi  desaparece cuando LID es mayor que aproxima-
damente 50.

Valor medio de ir,  para flujo turbulento. Puesto que la temperatura del fluido
varía de un extremo a otro del tubo, y que las propiedades p,  k y c,,  son todas
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funciones de la temperatura, el valor de h varía también de un punto a otro a lo
largo del tubo. Esta variación es independiente del efecto de la longitud del tubo.

El efecto de las propiedades del fluido pueden apreciarse a partir de la
Ecuación (12.30) suponiendo que @/pw)  = 1

(12 .36)

Para el caso de gases el efecto de la temperatura sobre hi  es pequeño. Para
velocidad másica  constante en un tubo dado hi varía con k2/3~~‘3~-0*47.  El
aumento de la conductividad calorífica y el calor específico con la temperatura
contrarresta el aumento de la viscosidad dando lugar a un ligero aumento de hi.
Por ejemplo, para aire hi aumenta del orden del 6 por 100 cuando la temperatura
pasa de 100 a 200 “F.

Para líquidos el efecto de la temperatura es mucho mayor que para gases
debido a la rápida disminución de la viscosidad con la temperatura. Los efectos
de k, cp y p en la Ecuación (12.36) actúan todos en la misma dirección, pero el
aumento de hi  con la temperatura es debido principalmente al efecto de la
temperatura sobre la viscosidad. Para agua, por ejemplo, hi  aumenta alrededor
del 50 por 100 en un intervalo de temperatura de 100 a 200 “F. Para aceites
viscosos la variación de hi puede ser de dos a tres veces para un intervalo de
100 “F.

En la práctica, excepto que la variación de h, para la longitud del tubo sea
superior a 2:1, se calcula y utiliza un valor medio de hi como un valor constante
para la evaluación del coeficiente global U. Este procedimiento desprecia la
variación de U con la Íongitud del tubo y permite utilizar la LMTD para el
cálculo del área de la superficie de calentamikto.  El valor medio de hi se calcula
evaluando las propiedades del fluido cp, k y p a la temperatura media del fluido,
definida como la media aritmética entre las temperaturas de entrada y salida. El
valor de hi, calculado a partir de la Ecuación (12.30),  con estos valores de las
propiedades, recibe el nombre de coeficiente medio. Por ejemplo, supóngase que
el fluido entra a 100 “F y sale a 200 “F. La temperatura media del fluido es
(100 + 200)/2  = 150 “F,  y los valores de las propiedades utilizadas para calcular
el valor medio de hi  son las correspondientes a 150 “F.

Para mayores variaciones de hi se pueden utilizar dos procedimientos: (1) Se
calculan los vilores  de hi a la entrada y la salida, se obtienen los correspondientes
valores de U1 y UZ, y se utiliza la Ecuación (11.16). En este caso se ignora ‘el
efecto de LID sobre el valor de entrada de hi. (2) Para variaciones aún mayores de
hi, y por tanto de U,  se puede dividir el tubo en secciones y utilizar un valor
medio de U para cada sección. Después se suman las longitudes individuales para
calcular la longitud total del tubo.

Estimación de la temperatura de la pared T,,,. Para evaluar pu,,  la viscosidad del
fluido en la pared, es preciso encontrar la temperatura T,. La estimación de T,
requiere un cálculo iterativo basado en la ecuación de resistencia (11.33). Si se
pueden estimar las resistencias individuales, la caída total de temperatura se
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puede dividir en dos caídas individuales de temperatura utilizando esta ecuación,
y así se obtiene un valor aproximado de la temperatura de la pared. Para
determinar T,  en esta forma  generalmente se puede despreciar la resistencia de la
pared (x,/k,)(D,/D,),  y utilizar la Ecuación (11.33) en la forma que se indica a
continuación.

A partir de los dos primeros miembros de la Ecuación (11.33)

AT = DolDihi  AT
t

wo
(12.37)

Sustituyendo l/U,,  de la Ecuación (11.30) y despreciando el término de resistencia
de la pared, se obtiene

AT = llhi L\T
l/hi  + DJD,h,

El uso de la Ecuación (12.38) requiere una estimación preliminar de los coelicien-
tes h, y h,. Para estimar h, se puede utilizar la Ecuación (12.30) despreciando 4,.
El cálculo de h,  se describirá más adelante. Se obtiene entonces T,  a partir de las
siguientes ecuaciones:

Para calentamiento: T,  = T + AT (12 .39)

Para enfriamiento: T,=  T-AT (12 .40)

donde T es la temperatura media del fluido.
Si la primera aproximación no es suficientemente exacta, se realiza un segun-

do cálculo de T,  basado en los resultados de la primera. Sin embargo, la segunda
aproximación no es necesaria excepto que el factor I$,  sea muy diferente de la
unidad.

Ejemplo 12.1. Se condensa tolueno a 230 “ F (110 “C) sobre el exterior de tubos de
cobre de 2  pulg (19 mm), BWG, a través de los cuales circula agua con una temperatu-
ra media de 80 “ F (26,7 “C). Los coeficientes individuales de transmisión de calor se
dan en la Tabla 12.1. Calcúlese la temperatura de la pared del tubo despreciando la
resistencia de la pared del tubo.

SOLUCIÓN

A partir del Apéndice 7, Di  = 0,620 pulg; D, = 0,750 pulg. Por tanto, a partir de la
Ecuación (12.38),

AT  =
11200

1/200  + 0,620/(0,750  x 500)
(230 - 80) = 112,7 “ F

Puesto que el agua se calienta mediante tolueno que condensa, la temperatura de la
pared se obtiene a partir de la Ecuación (12.39) como sigue

T, = 80 + 112,7 = 192,7 “ F (89,3 “C)
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Secciones transversales no circulares. Para utilizar la Ecuación (12.30) o (12.31)
para secciones diferentes de la circular solamente es necesario sustituir el diáme-
tro D, tanto en el número de Reynolds como en el de Nusselt, por el diámetro
equivalente D,, definido como cuatro veces el radio hidráulico rw El método es el
mismo que se utiliza en el cálculo de las pérdidas por fricción.

Tabla 12.1. Datos para el Ejemplo 12.1

Coeficiente de transmisión
de calor

Btu/pie’-b-“F W/m’-“C

Para el agua de refrigeración hi 200 1135
Para el tolueno h, 500 2840

Ejemplo 12.2. Se enfría benceno desde 141 hasta 79 “ F (60,6  hasta 21,l “C) circulando
por el interior de un cambiador de calor de tubos concéntricos. En contracorriente con
el benceno circula agua de refrigeración, que entra en el encamisado a 60 “ F (15,6  “C) y
sale a 80 “ F (26,7  “C). El cambiador consta de una tubería interior de 2  pulg (22,2  mm),
de cobre 16 BWG, encamisado con una tubería de acero de 13  pulg (38,l mm), Catá-
logo 40. La velocidad lineal del benceno es de 5  pies/s  (1,52  m/s)  y la del agua 4 pies/s
(1,22  m/s).  Despreciando la resistencia de la pared y de las películas de costras, y
suponiendo L/D  > 150 para ambas tuberías, calcúlense los coeficientes de película del
benceno y del agua así como el coeficiente global basado en el área externa de la
tubería interior.

SOLUCI6N

La temperatura media del benceno es (141 + 79)/2  = 110 “F; y la del agua es
(60 + 80)/2  = 70 “F. Las propiedades fisicas  a estas temperaturas están dadas en la
Tabla 12.2. Los diámetros del tubo interior son

0,745Di, = - =
12

0,062 1 pies D,, = F = 0,0729 pies

A partir del Apéndice 6, el diámetro del encamisado es

Dij  =
1,610
~ = 0,1342  pies

12

El diámetro equivalente del espacio anular del encamisado se obtiene como sigue. El
área de la sección transversal es (n/4)(0,1342’ - 0,0729’).  El perímetro mojado es
n(0,1342  + 0,0729).  El radio hidráulico es

rH  = (n/4)(0,1342’  - 0,0729’)
z(OJ342 + 0,0729)

= %0,1342  - 0,0729)  = $ x 0,0613  pies
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Tabla 12.2. Datos para el Ejemplo 12.2

Valor para la temperatura media
del fluido

Propiedad Benceno Aguat

Densidad p,  Ib/pie3
Viscosidad p,  lb/pies-h
Conductividad calorífica k, Btu/pies-h-“F
Calor específico cp,  Btujlb-“F

53,l 62,3
M$ 2,42  x 0,982 = 2,34
0,089s 0,346
0,435* Looo

t Apk.ndice  14.
$ Apéndice 10.
4  A@xdiee  13.
* APéndice  16.

El diámetro equivalente es

D,=4x$ x 0,0613 = 0,0613  pies

El número de Reynolds y el número de Prandtl se calculan en la siguiente forma:

Benceno: Di,  PPNRc  =  - = 0,0621  x 5 x 3600 x 53,l

P 1,16
=  $12 x  104

Agua:
x

NRe - D,~P 0,0613
x 4

3600
x

62,3= = =
2,34

2,35 x lo4
P

%r =
1,OO  x 2,34

0,346
= 6,76

Una estimación preliminar de los coeficientes se obtienen a partir de la Ecua-
ción (12.31) omitiendo la corrección de la relación de viscosidad:

Benceno: hi 0,023 x 5 x 3600 x 53,l x 0,435=
(5,12  x  104)o*2  x  5,672’3

= 346 Btu/pie’-h-“F

Agua: h D 0,023 x 4 x 3600 x 62,3 x 1,000=
(2,35 x  104)‘,’  x  6,762’3

= 771 Btu/pie’-h-“F

En estos cálculos se ha tenido en cuenta el hecho de que G = Pp.
La caída de temperatura en la resistencia del benceno, de acuerdo con la Ecua-

ción (12.38),  es

AT  = 11346
1/346  + 0,0621/(0,0729  x 771)

(110 - 70) = 29 “ F

T, = 110 - 29 = 81 “ F
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La viscosidad de los líquidos a la temperatura T, son

1,45 lb/pies-h
!&  =

para el benceno
0,852 x 2,42 = 2,06 lbjpies-h para el agua

Los factores de corrección de viscosidad &, según la Ecuación (12.24),  son

para el benceno

para el agua

Los coeficientes corregidos son

Benceno: hi  = 346 x 0,969 = 335 Btu/pie*-h-“F  (1900 W/m*-YY)

Agua: h,  = 771 x 1,018 = 785 Btu/pie*-h-“F  (4456 W/m*-T)

La caída de temperatura en la resistencia del benceno y la temperatura de la pared
resultan

AT  =
11335

1/335  + 0,0621/(0,0729  x 785)
(110 - 70) = 29,3 “ F

T, = 110 - 29,3 = 80,7 “ F

Este valor es tan próximo a la temperatura de la pared calculada previamente que
resulta innecesaria una segunda aproximación.

El coeficiente global se obtiene a partir de la Ecuación (11.29) despreciando la
resistencia de la pared del tubo.

1-= oo6;yx9335 + & = 0,00478
uo  >

1

" = 0,00478
= 209 Btu/pie*-h-“F  (1186 W/m*-T)

Efecto de la rugosidad. Para igualdad de los números de Reynolds, el coeficiente
de transmisión de calor para flujo turbulento es algo mayor en un tubo rugoso
que en un tubo liso. El efecto de la rugosidad sobre la transmisión de calor es
mucho menor que sobre la fricción y, desde el punto de vista económico, es más
importante utilizar tubos lisos para minimizar las pérdidas por fricción que un
tubo rugoso para obtener un mayor coeticiente de transmisión de calor. En los
cálculos prácticos se desprecia el efecto de la rugosidad sobre h,.

Transmisión de calor a altas velocidades. Cuando un fluido circula por el
interior de un tubo a altas velocidades aparecen gradientes de temperatura, aun
cuando no haya transmisión de calor a través de la pared, y q = 0. Por ejemplo,
en el moldeo por inyección, el polímero fundido fluye en la cavidad con una
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velocidad muy elevada y los bruscos gradientes de velocidad en el líquido viscoso
dan lugar a la generación de calor en el fluido, motivo por el cual recibe el
nombre de disipación uiscosa.  En el flujo a altas velocidades de gases compresibles
en tuberías, la fricción en la pared aumenta la temperatura del fluido en la pared
por encima de su temperatura media .4c La diferencia de temperatura entre la
pared y el fluido da lugar a un flujo de calor desde la pared hacia el fluido, y se
alcanza un estado estacionario cuando la velocidad de generación de calor
debido a la fricción en la pared es igual a la velocidad de transmisión de calor
hacia el interior de la corriente del fluido. La temperatura constante de la pared
que así se alcanza recibe el nombre de temperatura adiabática de pared. Un
tratamiento más amplio de este tema cae fuera del objetivo de este libro. El efecto
se hace apreciable para números de Mach superiores a aproximadamente 0,4 y en
este intervalo deben utilizarse las ecuaciones adecuadas en vez de las Ecuacio-
nes (12.30) y (12.31).

Transmisión de calor por remolinos turbulentos y analogía entre
la transferencia de calor y de cantidad de movimiento

En las páginas 92 y 99 se han estudiado la distribución de velocidad y la densidad
de flujo de cantidad de movimiento que le acompaña, para el flujo turbulento de
una corriente a través de una tubería. Se han identificado tres zonas en la sección
transversal de la tubería. En la primera de ellas, inmediatamente próxima a la
pared, los remolinos son muy poco frecuentes y el flujo de cantidad de movimien-
to se produce casi exclusivamente debido a la viscosidad; en la segunda hay un
régimen mezclado formado por la combinación de transporte viscoso y turbulen-
to de cantidad de movimiento; en la zona principal de la corriente, que ocupa la
mayor parte de la sección transversal, solamente es importante el flujo generado
por los esfuerzos de Reynolds del flujo turbulento. Las tres zonas reciben el
nombre de subcapa laminar, zona de transición y núcleo turbulento, respectiva-
mente.

Para la transmisión de calor en la pared, hacia o desde la corriente de fluido,
todavía persisten las mismas distribuciones hidrodinámicas de velocidad y canti-
dad de movimiento y, además, hay un gradiente de temperatura superpuesto al
campo de velocidad turbulento-laminar. En el tratamiento que se sigue se supone
que ambos gradientes están completamente desarrollados y que el efecto de la
longitud del tubo es despreciable.

A través de la corriente del fluido hay flujo de calor por conducción de
acuerdo con la ecuación

9c-=
A

-k!T
dy

(12.41)

donde qC  = velocidad de flujo de calor por conducción
k = conductividad calorífica
A = área de superficie isotérmica

dT/dy  = gradiente de temperatura a través de la superficie isotérmica
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La superficie isotérmica es un cilindro concéntrico con el eje de la tubería y
está localizada a una distancia y de la pared, o bien r del centro de la tubería.
Aquí r + y = r,,,,  donde rw es radio de la tubería.

Además de por conducción, los remolinos del flujo turbulento transportan
calor a través de cada área isotérmica. Aunque ambos mecanismos de flujo de
calor pueden existir con tal de que haya un gradiente de temperatura (dT/dy  # 0),
su importancia relativa varía grandemente con la distancia a la pared. En la misma
pared del tubo no pueden existir remolinos y la densidad de flujo de calor es
debida enteramente a la conducción. La Ecuación (12.41),  escrita para la pared, es

(?),  = -k(gw (12.42)

donde (q/A)  = densidad de flujo total por unidad de área en la pared
(dT/dy),  = gradiente de temperatura en la pared

Estas magnitudes son idénticas a las de las Ecuaciones (ll. 18) y (11.19).
En el interior de la subcapa viscosa el calor fluye principalmente por conduc-

ción, pero los remolinos no están totalmente excluidos de esta zona y puede
haber algo de convección. La importancia relativa de la densidad de flujo turbu-
lento de calor en comparación con la densidad de flujo de calor por conducción
aumenta rápidamente con la distancia a la pared. En los fluidos ordinarios, que
tienen números de Prandtl superiores a aproximadamente 0,6,  la conducción es
despreciable en el núcleo turbulento, pero puede ser significativa en la zona de
transición cuando el número de Prandtl es próximo a la unidad. La conducción
es despreciable en esta zona cuando el número de Prandtl es grande.

La situación es análoga para la densidad de flujo de cantidad de movimiento,
donde la importancia relativa del esfuerzo cortante turbulento con respecto al
viscoso sigue el mismo modelo general. Bajo ciertas condiciones ideales la corres-
pondencia entre el flujo de calor y el flujo de cantidad de movimiento es exacta, y
para un valor especificado cualquiera de r/r,,,, la relación entre la transmisión de
calor por turbulencia y por conducción es igual a la relación entre la densidad de
flujo de cantidad de movimiento por fuerzas viscosas y por los esfuerzos de
Reynolds. Sin embargo, en el caso general la correspondencia es solamente
aproximada y puede conducir a grandes errores. El estudio de la relación entre
las densidades de flujo de cantidad de movimiento y de calor para todo el
espectro de fluidos conduce a la llamada teoría de la analogía, y las ecuaciones así
deducidas son las llamadas ecuaciones de analogía. Un tratamiento detallado de
esta teoría cae fuera del objetivo de este libro, pero se considerarán algunas de las
relaciones más elementales.

Puesto que los remolinos cruzan continuamente una superficie isotérmica
procedentes de ambos sentidos, pueden transportar calor entre capas situados a
uno y otro lado de la superficie, que están a diferentes temperaturas medias. En
un punto dado la temperatura fluctúa alrededor de una temperatura media
constante en dicho punto, dependiendo de que a través de dicho punto esté
cruzando un remolino «caliente» o «frío». Las fluctuaciones de temperatura
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forman un modelo con respecto al tiempo y a la localización, lo mismo que las
fluctuaciones de velocidad y presión descritas en las páginas 45 a 54. La tempera-
tura instantánea T en el punto puede dividirse en dos partes, ia temperatura
media constante T en el punto y la temperatura fluctuante o de desviación T’

~=TT+ (12.43)

La temperatura fluctuante T’  promediada con el tiempo, que se representa por
T’,  es cero, y el valor promediado con el tiempo de la temperatura instantánea,
que se representa por Ti, es T. La temperatura media T es la que se mide con un
termómetro. Para medir q y obtener T’  se requieren sensores  especiales que
puedan seguir los rápidos cambios de temperatura.

Difusividad turbulenta de calor. Cuando no hay gradientes de temperatura a
través de la superficie isotérmica,  todos los remolinos tienen la misma temperatu-
ra con independencia del punto de origen, dT/dy  = 0, y no hay ílujo neto de
calor. Si existe un gradiente de temperatura, un análisis equivalente al que ha
conducido a la Ecuación (3.17) pone de manifíesto que los remolinos generan una
densidad de flujo neto de calor desde la temperatura más alta hasta la más baja,
de acuerdo con la ecuación

41,
A

- cp pv’ T (12.44)

donde v’ es la velocidad fluctuante a través de la superficie y el super-rayado
indica que se trata de un valor promediado con el tiempo del producto v’í”“.
Aunque las medias temperaturas ü’ y 7 son individualmente cero, la media de su
producto no lo es debido a que hay una correlación entre estas magnitudes
fluctuantes cuando dT/dy  # 0, de la misma forma que las velocidades fluctuantes
u’ y v’ están correlacionadas cuando existe un gradiente de velocidad du/dy.

En la página 50 se ha definido una difusividad de remolino .sM  para el
transporte de cantidad de movimiento. Se puede definir una difusividad de
remolino correspondiente El para transmisión de calor

3-E
WA

dT -v’T’
-“w =

(12 .45)

El subíndice t se refiere al hecho de que la Ecuación (12.45) es aplicable al
transporte turbulento de calor por convección. Puesto que también tiene lugar
conducción, la densidad total de flujo de calor en un punto dado, que se represen-
ta por q de acuerdo con las Ecuaciones (12.41) y (12.45),  es

4 qc-=-
A A

4-=
A -c,p(cr  + EH)  -

4
(12.46)
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donde M: es la difusividad térmica, k/c,p. La ecuación para la densidad de flujo
total de cantidad de movimiento correspondiente a la Ecuación (12.46) es la
Ecuación (3.20) escrita en esta forma

%- = (v + EMM)  ;
P

donde v = viscosidad cinemática, p/p.

Significado del número de Prandtl; difusividades de remolino. El significado fisico
del número de Prandtl se hace evidente teniendo en cuenta que viene dado por la
relación v/cc;  es, por tanto, una medida del valor de la relación entre la difusividad
de cantidad de movimiento y la difusividad térmica. Su valor numérico depende
de la temperatura y la presión del fluido y, por tanto, es una verdadera propie-
dad. Los valores numéricos de los números de Prandtl que se encuentran en la
práctica cubren un amplio intervalo. Para metales líquidos es del orden de 0,Ol a
0,04.  Para gases diatómicos es 0,74 y para el agua a 160 “F es del orden de 2,5.
Para líquidos viscosos y disoluciones concentradas puede ser tan grande como
600. En el Apéndice 18 se dan valores del número de Prandtl para líquidos.

Las difusividades de remolino para cantidad de movimiento y calor, cM  y Q,,
respectivamente, no son propiedades del fluido sino que dependen de las condi-
ciones de flujo, especialmente de todos los factores que afectan a la turbulencia.
Para analogías sencillas se supone a veces que .sy  y sH  son ambas constantes e
iguales, pero cuando se determinan a partir de medidas reales de la velocidad y la
temperatura, se encuentra que ambas son funciones del número de Reynolds, el
número de Prandtl y de la posición en la sección transversal del tubo. Resulta
difícil realizar una medida precisa de las difusividades de remolino y no todas las
medidas publicadas concuerdan. Los resultados pueden encontrarse en obras
especializadas .6c La relación .sHf.aM también varía aunque es más aproximada-
mente constante que las magnitudes individuales. La relación se representa por $.
Para líquidos ordinarios, donde NPr > 0,6,  t+G  es próxima a 1 para la pared del
tubo y en las capas límite, mientras que se acerca a 2 en zonas turbulentas. Para
metales líquidos II/ es baja cerca de la pared, pasa por un valor máximo del orden
de la unidad para y/r,  x 0,2,  y disminuye hacia el centro de la tubería7’.

Analogia de Reynolds. La ecuación de analogía más antigua y sencilla es la de
Reynolds, que ha sido deducida para flujo con elevados números de Reynolds
en tuberías rectas y lisas. Puede obtenerse de diferentes formas, una de ellas a
partir de las ecuaciones para las difusividades de remolino. Dividiendo la Ecua-
ción (12.47) por la Ecuación (12.46) se obtiene

%
qlA=

v+.zM  du-
-cp(a  + eH) dT

(12 .48)
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La suposición básica de la analogía de Reynolds es que la relación de las dos
difusividades moleculares es igual a la de las dos difusividades de remolino,

de forma que

v = N,,a y &M  = NP~EH

Eliminando v y sM a partir de la Ecuación (12.48) se obtiene

% br du
JT4=

-- -
cp  dT

(12 .49)

La Ecuación (5.3) de la página 84 indica que el esfuerzo cortante r para una
corriente de fluido en una tubería cilíndrica varía linealmente con la posición
radial r,  tanto para flujo laminar como turbulento. Si, para los fines de la
analogía, se admite que la densidad de flujo de calor q/A  varía también lineal-
mente con r,

Y

% r ql  A-=-=
wc  rw (q/A)w

vc zwJ¿% &r du_ - = ---
4/A  - (q/A), cp  dT

(12 .50)

La Ecuación (12.51) puede integrarse para un intervalo comprendido entre la
pared del tubo, donde u = 0 y T = T,, hasta el punto de la corriente donde
u = V. En este punto la temperatura puede tomarse, sin gran error, como igual a
la temperatura global T,  utilizada para definir el coeficiente de transmisión de
calor de la Ecuación (11.17). La integración es

dT

-

’ = &r(qI4,

cpzwgc  (T,  _ T)

A partir de la Ecuación (5.6)

fPY2Z& = -
2

(12 .52)

(12 .53)
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y a partir de la Ecuación (11.17),  teniendo en cuenta que para gradientes total-
mente desarrollados h, = h,

4
0L

= h(T, - T)

Eliminando z,,,gc  y (q/A),  de la Ecuación (12.52) por las Ecuaciones (12.53) y
(12.54),  respectivamente, se obtiene

que puede escribirse así

-&  NPr  = ;
P

(12.55)

(12 .56)

Para el caso especial de NpI  = 1 y sH  = sH,

h
- z Ns, = f
CPG

(12 .57)

Esta es la forma habitual de la ecuación de la analogía de Reynolds. Concuerda
bien con los datos experimentales para gases diatómicos, con números de Prandtl
del orden de la unidad, siempre que la caída de temperatura T,,,  - T no sea
grande.

Analogia de Colburn; factor j de Colburn. Para un intervalo de números de
Reynolds comprendido entre 5000 y 200 000 el factor de fricción para tuberías
lisas se representa adecuadamente por medio de la ecuación

-O”f = 00469 (12 .58)

Comparando la Ecuación (12.58) con la Ecuación (12.3 1) para transmisión de
calor en flujo turbulento por el interior de tubos largos se obtiene

0,14

(12 .59)

La Ecuación (12.59) es un enunciado de la analogía de Colburn entre
transmisión de calor y fricción de fluidos. El factor j,, definido por
(hlcpG)(~p~lk)2’3(~,/~)o~14~ recibe el nombre de factor j de Colburn. Se utiliza en
diversas ecuaciones semiempíricas para transmisión de calor. Mientras que la
analogía de Reynolds [Ec.  (12.5711  es aplicable solamente para fluidos con núme-
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ros de Prandtl próximos a la unidad, la analogía de Colburn [Ec.  (12.59)] es
aplicable para un intervalo de números de Prandtl comprendidos entre 0,6  y 120.

La Ecuación (12.31) puede expresarse en función del factor j en la siguiente
forma

j, = 0,023N;.“‘2 (12.60)

Ecuaciones de analogia mhs exactas. Se han publicado diversas ecuaciones más
elaboradas seleccionando fricción y transmisión de calor en tubos, sobre láminas
planas y en espacios anulares. Cubren en intervalos más amplios de los números
de Reynolds y Prandtl que la Ecuación (12.59) y son de la forma general

.fP
Ns1  = @(Np*)

(12 .61)

donde @(N&  es una función complicada del número de Prandtl. Un ejemplo,
tomado de Friend y Metzner3,  para flujo totalmente desarrollado en una tubería
lisa, es

NS,  = fl2

120 + @(NP,  - ~)WPJ-“~

El factor de fricción f utilizado en esta ecuación puede ser el
ción  (12.58),  o bien, para un más amplio intervalo de números
comprendido entre 3000 y 3 000 000, venir dado por la ecuación

f = 0,00140  + $$
R;

La Ecuación (12.62) es aplicable para un intervalo del número de
prendido entre 0,46 y 590.

(12 .62)

de la Ecua-
de Reynolds

(12.63)

Prandtl com-

Todas las ecuaciones de analogía que relacionan f y h tienen una importante
limitación. Son aplicable solamente para fricción de pared, o de superficie, y no
deben aplicarse para situaciones en las que hay fricción de forma.

Transmisión de calor en la región de transición entre flujo laminar
y turbulento

La Ecuación (12.31) solamente es aplicable para números de Reynolds superiores
a 10 000 y la Ecuación (12.25) para números de Reynolds inferiores a 2100. Para
el intervalo de números de Reynolds entre 2100 y 10 000, que recibe el nombre de
régimen de transición, no es aplicable una ecuación sencilla, y por consiguiente, se
utiliza un método gráfico. El método se basa en representaciones gráficas de las
Ecuaciones (12.25) y (12.31) en un gráfica común del factor j de Colburn frente a
NRe  con líneas constantes de valores de LID.  Para obtener una ecuación en el
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intervalo de flujo laminar es necesario transformar la Ecuación (12.25) en la
forma que se indica a continuación. Utilizando las Ecuaciones (12.13) y (12.14)
para sustituir el término (7cD/4L)N,,NP,  en el número de Graetz se obtiene

La relación se multiplica por (l/N,,)(l/N,,)  para obtener el factor j. La ecuación
final puede escribirse así

(12 .64)

La Ecuación (12.64) muestra que para cada valor de la relación longitud-
diámetro LID, una representación logarítmica del primer miembro frente a NRe
conduce a una línea recta de pendiente -3.  Las líneas rectas de la parte izquierda
de la Figura 12.3 son representaciones gráficas de esta ecuación para algunos
valores de LID. Las líneas terminan para un número de Reynolds de 2100.

0,001
103 10'

N,,  = DG;p

Figura 12.3. Transmisión de calor en la región de transición. (Tomado, con autorización,
de W. H. McAahs,  «Heat  Transmission»,  3.’ ed., 1954, McGraw-Hill Book Company.)
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La Ecuación (12.31) cuando se representa para tubos largos en un mismo
sistema de coordenadas, conduce a una línea recta de pendiente -0,20  para
números de Reynolds superiores a 10 000. Esta línea está trazada en la región
derecha de la Figura 12.3.

Las líneas curvas comprendidas entre números de Reynolds de 2100 y 10 000
representan la región de transición. El efecto de LID es pronunciado para los
números de Reynolds más bajos en esta región y desaparece cuando el número de
Reynolds se acerca a 10 000.

La Figura 12.3 es una carta resumen que puede utilizarse para todo el
intervalo del número de Reynolds comprendido entre 1000 y 30 000. Por debajo
y por encima de estos límites pueden utilizarse las Ecuaciones (12.25) y (12.31),
respectivamente.

Ejemplo 12.3. Un aceite de motor, cuyas características se dan en la Tabla 12.3, ha
de calentarse desde 150 hasta 250 “ F (655 hasta 121,l “C) en una tubería de 4 pulg
(6,35  mm), Norma 40, y 15 pies (4,57  m) de longitud. La pared de la tubería está a
350 “ F (176,7  “C). iQue flujo de aceite, en lb/b,  puede calentarse en esta tubería? ¿Qué
coeficiente cabe esperar? Las propiedades del aceite son: conductividad calorífica
0,082 Btu/pies-h-“F  (0,142 W/m-OC),  calor especifico 0,48 Btu/lb-“F  (2,Ol  J/g-“C).

S O L U C I Ó N

Supóngase que el flujo es laminar y que el número de Graetz es suficientemente grande
para poder aplicar la Ecuación (12.25).

Los datos para sustituir en la Ecuación (12.25) son

6,0 + 3,3P= = =
2

4,65 CP /ic, 1,37 CP D 0,364= - =
12

0,0303 pies ( A p . 6)

4, = (;@14 = (g>““=  1,187 k = 0,082 cp = 0,48

A partir de la Ecuacion  (12.25)

0,0303h
- =  2  x  1,187(o,o~;48;m  15)lil

0,082

de donde, h = 4,69tit’j3.
Los datos para sustituir en la Ecuación (12.18) son

rT
L

= (350 - 150) - (350 - 250) = 144 oF
In (200/100)

L = 15 D = 0,0303 8 - r, = 250 - 150 = 100 “ F

A partir de la Ecuación (12.18)

h =
0,48 x 1OOrh

7rO,o303 x 15 x 144
= 0,233ti
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Tabla 12.3. Datos para el
Ejemplo 12.3

Temperatura

“F “C Viscosidad, CP

1 5 0 655 60
250 121,l 393
350 176,7 1,37

Por tanto

469ti1’3 = 0,233ti>

= 90,3 lb/h  (41,0 kg/h)

Y h = 0,233 x  90,3 = 21,0 Btu/pie*-h-“F (119 W/m*-OC)

ti’
NGz = $ = 943 448 =

x
0,082 x 15

35,2

El número de Graetz es suficientemente grande para que se pueda aplicar la
Ecuación (12.25). Para comprobar la suposición de flujo laminar se calcula el valor
máximo del número de Reynolds, que corresponde a la entrada de la tubería y que es

NRc -
Dtil 4  x

90,3= = ____ =
P 7@‘/4)1~

= 475
YI x 0,0303 x 3,3 x 2,42

que corresponde cumplidamente al intervalo laminar.

Transmisión de calor en metales liquidos

Los metales líquidos se utilizan para la transmisión de calor a temperaturas
elevadas, especialmente en reactores nucleares. Como portadores de calor sensi-
ble se utilizan con frecuencia mercurio sodio, y una mezcla de sodio y potasio
llamada NaK.  También se utiliza vapor de mercurio como portador de calor
latente. Utilizando estos metales se pueden conseguir temperaturas de 1500 “F y
aun superiores. Los metales líquidos tienen calores específicos pequeños, viscosi-
dades bajas, y conductividades caloríficas elevadas, de forma que sus números de
Prandtl son muy bajos en comparación con los de los fluidos ordinarios.

Las ecuaciones tales como las (12.31), (12.33) y (12.62) no son aplicables para
números de Prandtl inferiores a aproximadamente 0,5,  debido a que el mecanis-
mo de flujo de calor en una corriente turbulenta es, en este caso, diferente del que
tiene lugar en los fluidos con números de Prandtl ordinarios. En un fluido
corriente, la conducción está limitada a la subcapa viscosa, donde NPr  es igual o
superior a la unidad, y en la zona de transición solamente tiene lugar cuando



372 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

dicho número es menor que la unidad. En los metales líquidos, la transmisión de
calor por conducción es importante en todo el núcleo turbulento, y puede predo-
minar en todo el tubo sobre la convección.

En los últimos años se ha dedicado gran atención a la transmisión de calor
con metales líquidos, especialmente en relación con su utilización en reactores
nucleares. Se dispone de ecuaciones de diseño basadas en las analogías entre
calor y cantidad de movimiento para el flujo en tubos circulares, tubos concéntri-
cos, entre placas, y por el exterior de haces de tubos. Las ecuaciones así obtenidas
son de la forma

NN” = a + BWPJ (12.65)

siendo a, fl  y y constantes o funciones de geometría, y $ es el valor medio de
sH/sM  a través de la corriente. Para tubos circulares CI = 7,0,  /I = 0,025 y y = 0,8.
Para otras formas geométricas se necesitan funciones más complicadas. Una
correlación para $ viene dada por la ecuación’

@ = 1 - N ;8;v)l  4
Pr M  m’

(12.66)

El término (E~/v),  es el valor máximo de esta relación en la tubería, que se
alcanza cuando y/r,  = 5/9. Por consiguiente, la Ecuación (12.65) se transfor-
ma en

(12.67)

En la Figura 12.4 se da una correlación para (s,,.Jv),  en función del número de
Reynolds.

Ntimero  de Peclet critico. Para un determinado número de Prandtl, el número
de Peclet es proporcional al número de Reynolds, ya que NPe = NPrNRe.  El
término entre paréntesis de la Ecuación (12.67) se anula para un valor de NRe
definido. Esta situación corresponde al punto en el que la conducción es contro-
lante y la difusión de remolino ya no afecta a la transmisión de calor. Por debajo
del número de Peclet crítico solamente es necesario el primer término de la
Ecuación (12.67),  y NNu  = 7,O.

Para flujo laminar con densidad de flujo de calor uniforme, mediante un
análisis matemático se encuentra que NNu = 48/11  = 4,37.  Este valor se ha
confirmado experimentalmente.

CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO DE FLUIDOS POR
CONVECCION FORZADA POR EL EXTERIOR DE TUBOS

El mecanismo del flujo de calor en el exterior de tubos por convección forzada es
diferente del correspondiente al flujo por el interior de tubos, debido a las
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z- /
/

10'
103  = ' 'IV  * ' 710'2 4 ' 108

Figura 12.4. Valores de (+,,/v),,,  para flujo turbulento totalmente desarrollado de metales
líquidos en tubos circulares.

diferencias existentes en el mecanismo del flujo de fluidos. Según se ha visto en las
páginas 59 y 107, no existe fricción intermolecular en el interior de los tubos
excepto para una pequeña distancia en el extremo de entrada, y toda la fricción es
de pared. Debido a la falta de fricción intermolecular, no existe variación en la
transmisión local de calor para distintos puntos en una circunferencia dada, y

, hay una estrecha analogía entre fricción y transmisión de calor. Se obtiene un
incremento de la transmisión de calor a expensas de aumentar la fricción, simple-
mente por el aumento de la velocidad del fluido. Por otra parte, hay una marcada
diferencia entre flujo laminar y turbulento, que requiere un diferente tratamiento
de las relaciones de transmisión de calor para los dos regímenes de flujo.

Tal como se ha visto en las páginas 147 a 155, en el flujo de fluidos a través de
una forma cilíndrica se produce separación de la capa límite y se forma una
lámina de fluido que provoca fricción intermolecular. No se encuentra una
distinción nítida entre flujo laminar y turbulento y puede utilizarse una relación
común, tanto para bajos como para altos números de Reynolds. También, el
valor del coeficiente individual de transmisión de calor varía de un punto a otro
alrededor de una circunferencia. En la Figura 12.5 se representa el valor del
número de Nusselt radialmente para todos los puntos alrededor de la circunfe-
rencia del tubo. Para bajos números de Reynolds, NNU es máximo en la parte
frontal y trasera, y mínimo en las partes laterales. En la práctica, las variaciones
del coeficiente individual h, con frecuencia carecen de importancia y se utilizan
valores medios basados en toda la circunferencia.
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--l-4

OI
0 4 0 8 0 1 2 0 1 6 0

Coordenada angular, 0

Figura 12.5. Número de Nusselt lo-
cal para flujo de aire perpendicular a
un cilindro circular. (Adaptada, con
autorización, de W. H. Giedt, Trans.
ASME, 71:375,  1949.)

La radiación puede ser importante en la transmisión de calor, en las super-
ficies exteriores de tubos. Dentro de los tubos,’ la superficie no puede ver otras
superficies distintas de la pared interior del mismo tubo y no tiene lugar transmi-
sión de calor por radiación. Sin embargo, las superficies exteriores de tubos están
necesariamente a la vista de superficies externas, si no en las inmediaciones, sí por
lo menos a cierta distancia, y las superficies circundantes pueden estar considera-
blemente más calientes o más frías que la pared del tubo. El flujo de calor por
radiación, especialmente cuando el fluido es un gas, es apreciable en comparación
con el flujo de calor por conducción y convección. Por tanto, el flujo total de
calor es la suma de dos flujos independientes, uno por radiación y otro por
conducción y convección. Las relaciones que se consideran en el resto de esta
sección corresponden a conducción y convección solamente. La radiación como
tal, y en combinación con conducción y convección, se estudia en el Capítulo 14.

Fluidos con circulación perpendicular a un solo tubo. Aplicando el mismo razo-
namiento que en el caso de flujo por el interior de tubos, las variables que afectan
al coeficiente de transmisión de calor de un fluido que circula con convección
forzada por el exterior de un tubo, son: D,, diámetro exterior del tubo; cp, p y k,
calor específico a presión constante, viscosidad y conductividad calorífica del
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fluido respectivamente; y G, velocidad másica  del fluido que se acerca al tubo. La
aplicación del análisis dimensional conduce a una expresión del tipo de la Ecua-
ción (12.27),

hfJD0  -
k

(12 .68)

De cualquier modo aquí termina la semejanza entre los dos tipos de procesos
-flujo de calor en fluidos por el interior de tubos y flujo de calor en fluidos por el
exterior de tubos-, y las relaciones funcionales son distintas en los dos casos.

Para gases sencillos, en los que el número de Prandtl es prácticamente
independiente de la temperatura, el número de Nusselt es una función exclusiva
del número de Reynolds. En la Figura 12.6 se presentan datos experimentales de
transmisión de calor para aire con circulación perpendicular a un solo tubo. El
efecto de la radiación no está incluido en esta curva y ha de ser calculado
separadamente.

El subíndice f en las variables k, y pf indica que al utilizar la Figura 12.6
dichas variables han de evaluarse a la temperatura media de película Tf,  que es la
media entre la temperatura de la pared y la temperatura global del fluido. Es
decir

T =r,+T
f-2

(12.69)

La Figura 12.6 puede utilizarse tanto para calentamiento como para enfria-
miento.

Para el calentamiento y enfriamiento de líquidos que fluyen perpendicular-
mente a cilindros aislados se utiliza la siguiente ecuación4’:

-Ov3  = 035 + 056> , (12 .70)

Esta ecuación puede utilizarse también para gases desde NRe  = 1 hasta NRe  = 104,
pero da valores del número de Nusselt más bajos que la Figura 12.6, para los
números de Reynolds más altos, La Ecuación (12.70) se representa en la forma
del factor i en la Figura 21.4 del Capítulo 21, que trata de las analogías entre
transferencia de calor y materia.

En la bibliografía4* se dan datos de transmisión de calor para flujo perpendi-
cular a cilindros de sección no circular. En los cambiadores de calor industriales
son frecuentes haces de tubos a través de los cuales circula el fluido. En el
Capítulo 15 se tratan problemas de flujo de calor en haces de tubos.

Flujo por el exterior de una esfera. Para transmisión de calor entre un fluido y la
superficie de una esfera se ha recomendado la siguiente ecuación

hD
0 = 24 + 46f!3350(5&f~‘3
kf

(12 .71)
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donde D, es el diámetro de la esfera. En una corriente completamente estancada
el número de Nusselt, h,D,/k,,  es igual a 2,0. La Figura 21.5 muestra una
representación gráfica de la Ecuación (12.71).

Transmisión de calor en lechos de relleno. Datos para transmisión de calor entre
fluidos y lechos de distintos tipos de partículas pueden obtenerse a partir de la
Figura 21.5, o de la Ecuación (21.56),  sustituyendo Ns,  por NPr  y Nsh  por NNU.

CONVECCION NATURAL

Como ejemplo de convección natural, consideramos una lámina vertical y calien-
te, que está en contacto con el aire de una habitación. La temperatura del aire en
contacto con la lámina será igual a la de la superficie de la misma, de forma que
desde la lámina hacia el interior de la habitación existirá un gradiente de tempe-
ratura. El gradiente de temperatura en el fondo de la lámina es muy brusco,
según se indica mediante la línea de trazo continuo señalada con «Z = 10 mm»
de la Figura 12.7. Al aumentar la distancia sobre el fondo de la lámina el
gradiente se hace menos brusco, según se observa en la línea de trazo continuo
«Z = 240 mm» de la Figura 12.7. Para una distancia de- unos 600 mm por
encima del fondo de la lámina, las curvas temperatura-distancia tienden hacia
una condición asintótica, de forma que ya no se producen cambios al aumentar
la altura.

La densidad del aire caliente que está en inmediato contacto con la lámina es

4 8 0 1 2 0

80 ’ 20

hl  l l I I I - T e m p e r a t u r a

i v-1/ \ I 1 - - - V e l o c i d a d  1

0 2 4 6 8 10 12

DISTANCIA DESDE LA SUPERFICIE DE LA LAMINA, mm

Figura 12.7. Gradientes de velocidad y temperatura para convección natural desde una
lámina vertical caliente. (Con autorización del autor y editores. W. H. McAdams,  «Heat
Transmission»,  3.’ ed. 1954, McGraw-Hill Book Company.)
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menor que la del aire más frío situado a cierta distancia de la lámina, y la fuerza
ascendente del aire caliente provoca un desequilibrio entre las capas verticales de
aire de distinta densidad. Como consecuencia del desequilibrio de fuerzas se
genera una circulación, en virtud de la cual asciende el aire caliente próximo a la
lámina y desciende el aire frio de la habitación alejado de la lámina para
reemplazar a la corriente ascendente de aire. De esta forma se establece un
gradiente de velocidad en las inmediaciones de la lámina. Puesto que las veloci-
dades del aire que está en contacto con la lámina y el de fuera de la habitación
son cero, la velocidad alcanza un valor máximo a una determinada distancia de
la pared. De hecho, la velocidad alcanza su valor máximo a unos pocos milí-
metros de la superticie  de la lámina. Las curvas de trazos de la Figura 12.7
muestran los gradientes de velocidad para alturas de 10 a 240 mm sobre el fondo
de la lámina. Para láminas altas se alcanza una condición asintótica.

La diferencia de temperatura entre la superficie de la lámina y el aire de la
habitación, a una cierta distancia de aquélla, origina una transmisión de calor
por conducción hacia el interior de la corriente gaseosa cercana a la pared, y la
corriente aleja el calor por convección en dirección paralela a la lámina.

Las corrientes de convección natural que rodean a una tubería horizontal
caliente son más complicadas que las que se forman en la lámina vertical ante-
rior, pero el mecanismo del proceso es semejante. Las capas de aire próximas al
fondo y a los costados de la tubería se calientan y tienden a ascender. Las capas
ascendentes de aire caliente, una a cada lado del tubo, se separan de la tubería en
puntos cercanos a la parte superior del tubo, para formar dos corrientes indepen-
dientes, que ascienden dejando entre ellas una zona de aire relativamente frío y
estancado.

La convección natural en líquidos sigue el mismo modelo, debido a que los
líquidos calientes son menos densos que fríos. La flotación de las capas de líquido
que están junto a la superficie caliente generan corrientes de convección lo mismo
que en el caso de gases.

Con la suposición de que h depende del diámetro del tubo, calor específico,
viscosidad, coeficiente de expansión térmica, aceleración de la gravedad, y dife-
rencia de temperaturas, el análisis dimensional conduce a

(12.72)

Puesto que el efecto de /I se manifiesta a través de la flotación en un campo
gravitacional, el producto gBAT  actúa como un solo factor y los dos últimos
grupos se funden en un grupo adimensional que recibe el nombre de número de
Grashof y se representa por NGr.

Para cilindros horizontales aislados, el coeficiente de transmisión de calor se
puede correlacionar mediante una ecuación que contiene tres grupos adimensio-
nales:  el número de Nusselt, el número de Prandtl, y el número de Grashof,

hD,=Q cppf Dh:Bg  AT,

kf
-7
kf & >

(12.73)
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siendo h = coeficiente medio de transmisión de calor, basado en toda la
superficie de la tubería

D,, = diámetro exterior de la tubería
kJ = conductividad calorífica del fluido
cI>  = calor específíco  del fluido a presión constante
pf = densidad del fluido

fl  = coeficiente de expansión térmica del fluido
g = aceleración de la gravedad

AT, = diferencia media de temperatura entre el exterior de la tubería
y el fluido alejado de la pared

p/ = viscosidad del fluido

Las propiedades pLJ,  pf y k, se evalúan a la temperatura media de la película
[Ec.  (12.69)].  En esta ecuación no se tiene en cuenta la radiación.

El coeficiente de expansión térmica p es una propiedad del fluido, que se
define como la fracción de incremento de volumen que, a presión constante,
experimenta el fluido por grado de variación de temperatura, o sea

(12 .74)

siendo v = volumen específico del fluido
(c?v/aT),  = variación del volumen específico con la temperatura a pre-

sión constante

Para líquidos, /? se puede considerar constante en un determinado intervalo
de temperatura, de forma que la Ecuación (12.74) adquiere la forma

siendo ü el volumen específico medio. En función de la densidad,

llP* - llP,
’ =  (T2  - T,)(l/p,  +  l/p,)/2  =  ya:;;--“;;)

(12 .75)

siendo Pa =  (PI  +  PN
p1  = densidad del fluido a la temperatura Tl
p2  = densidad del fluido a la temperatura T2

Para un gas ideal, puesto que v = RT/p,
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y usando la Ecuación (12.74),

+!!!L=~
RTIP

(12 .76)

Por tanto, el coeficiente de expansión térmica de un gas ideal es igual al inverso
de la temperatura absoluta.

En la Figura 12.8 se presenta una relación, basada en la Ecuación (12.73),  que
correlaciona satisfactoriamente los datos experimentales para la transmisión de
calor desde un solo cilindro horizontal hacia líquidos o gases. El intervalo de
variables que cubre la única línea de la Figura 12.8 es muy grande.

Para valores de log No&,  iguales o superiores a 4 la línea de la Figura 12.8
se ajusta muy aproximadamente mediante la ecuación empírica7b

NN”  = 0,53(N,,N&25 (12.77)

Convección natural al aire desde superficies verticales y planos horizontales. Las
ecuaciones para la transmisión de calor por convección natural entre fluidos y
sólidos de una forma geométrica definida, son de la forma7”

1.8

13 /

1.4

1.2

( 0.8

$ 0.6
-I

0.4

0.2

0

- 0 . 2

-0,4
-4 -3 -2 -1 0 1 2 3 4 5 6 7 8

Figura 12.8. Transmisión de calor entre fluidos y cilindros aislados
convección natural.

(12.78)

horizontales, por
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donde n y b son constantes y L es la longitud de una superficie vertical o la
longitud de una superficie horizontal cuadrada, en pies. Las propiedades se
toman a la temperatura media de película. La Ecuación (12.78) se puede expresar
en esta forma

NNu,  f = Wor&r)f (12 .79)

En la Tabla 12.4 se dan valores de las constantes b y n para diferentes condi-
ciones.

Efecto de la convección natural sobre la transmisión de calor en flujo laminar. La
convección natural en flujo laminar a bajas velocidades, en tuberías de gran
diámetro, y para grandes caídas de temperatura, puede adquirir tal magnitud que
haga preciso modificar las ecuaciones habituales para la transmisión de calor con
flujo laminar. El efecto de la convección natural en tubos se centra casi total-
mente en el flujo laminar, debido a que las mayores velocidades características
del flujo en los regímenes de transición y turbulento dominan a las corrientes
relativamente débiles de la convección natural.

Tabla 12.4. Valores de las constantes en la Ecuación (12.79)t

Sistema Intervalo de N,,N,, b n

Láminas verticales, cilindros verticales

Láminas horizontales:
Superficie de calentamiento dirigida

hacia arriba, o de enfriamiento dirigida
hacia abajo

Superficie de enfriamiento dirigida
hacia arriba, o de calentamiento
dirigida hacia abajo

104 - 109 0,59 0,25
109 - 10’2 0,13 0,333

105-2  x 10’ 0,54 0,25
2 x 10’ - 3 x 10’0 0,14 0,333

3 x 105-3  x 1O’O 0,27 0,25

t Tomado, con autorización, de W. H. McAdams,  «He& Trunsmissióm~,  3.” ed., pp. 172, 180, 1954,
McGraw-Hill  Book Company.

El efecto de la convección natural sobre el coeficiente de transmisión de calor
para fluidos con flujo laminar a través de tubos horizontales, puede tenerse en
cuenta multiplicando el coeficiente h, calculado a partir de la Ecuación (12.64) o
de la Figura 12.3, por el factor5

4” =
2,25(1 + 0,010N;;3)

logm be
(12.80)

La convección natural también tiene lugar en tubos verticales, dando lugar a
un aumento del flujo de calor, cuando el flujo es hacia arriba, con respecto al que
se obtiene para flujo laminar exclusivamente. El efecto es marcado para valores
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de Nor  comprendidos entre 10 y 10000 y depende del valor del término
NGINp,D/L'J.

Ejemplo 12.4. Aire a 1 atm de presión circula a través de una tubería horizontal de
acero de 2 pulg (51 mm), Catálogo 40, provista de un encamisado para la condensa-
ción de vapor de agua. La velocidad del aire es de 1,5 pies/s  (0,457 m/s)  y su
temperatura a la entrada es de 68 “ F (20 “C). La temperatura de la pared de la tubería
es de 220 “ F (104,4  “C). Si la temperatura del aire a la salida ha de ser de 188 “ F (86,7
“C), icuál  será la longitud de la sección caliente?

SOLUCI6N

Para establecer el régimen de flujo se calcula el número de Reynolds basado en la
temperatura media. Los valores que se necesitan son

T 68 + 188= =2 128 “F D= - 2,067 =12 0,1723 pies (AP. 6)

p(a 128 “F) = 0,019 CP (AP. 9)

Aa 68  “F)  = T$$ 68 y460 = 0,0753  lb/pie3

Vp = G = 1,5 x 0,0753  x 3600 = 404,4 lb/pie2-h

N _ E = OJ723 x 406,4
R e  -

P 0,019 x 2,42
= 1,522

Puesto que el flujo es laminar, es aplicable la Ecuación (12.25). El resultado debe
corregirse después, para tener en cuenta el efecto de la convección natural, utilizando
la Ecuación (12.80). Para utilizar la Ecuación (12.25) se necesitan los siguientes valores:

c,(a 128 ‘F) = 0,25 Btu/lb-“F (AP. 15)

k(a 128 “F) = 0,0163  Btu/pies-h-“F (AP. 1’4

(Mediante interpolación lineal)

p,,,(a 220 “F) = 0,021 CP (AP. 9)

El área de la sección transversal interna de la tubería es

S = 0,02330  pie2 (AP. 6)

La velocidad de flujo másico es

ti = GS = 406,4  x 0,02330  = 9,47 lb/h

La carga de calor es

4  = mc,(T, - T.) = 9,47  x 0,25(188  - 68) = 284,l Btu/h
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La diferencia de temperatura media logarítmica es

AT, = 220 - 188 = 32 “ F AT, = 220 - 68 = 152 “ F

-
AT, =

152 - 32
In (152/32)

= 77,0 “ F

El coeficiente de transmisión de calor viene dado por h  = q/A  AT.  A partir del
Apéndice 6, para una tuberia de 2 pulg, Catálogo 40,

Por tanto

A = 0,541L

h =
284,l 6,820=-

0,541L  x 77 L

Por otra parte, a partir de la Ecuación (12.25),  el coeficiente de transmisión de calor es

h =

Igualando la dos ecuaciones para h se obtiene

0,9813 6,820-=-
LlI3 L

de donde L = 18,32 pies (5,58 m).
El resultado se corrige ahora para tener en cuenta el efecto de la convección

natural utilizando la Ecuación (12.80). Para esto es preciso calcular el número de
Grashof, que requiere los siguientes valores adicionales

B(a 128  “F) = : =460 128 0,0017 “R-’

A T = 220 - 128 = 92 “ F P(a 128 OF)  = 0,0676 lb/pie3

El número de Grashof, por tanto, es

NG~ =

=

D3p2gp  AT

P2

0,17233  x 0,0676’ x 32 ,174 x  0,0017  x 92 = 071g2 x lo6
(0,019 x 6,72 x 10-4)2

A partir de la Ecuación (12.80)

~
”

= 2,25[1  +  0,01(0,7192  x  106)“3]
log,,  1,522

= 1,34
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Para corregir el valor de h obtenido a partir de la Ecuación (12.25),  se utiliza el factor
0,9813/L1’3;  por tanto

de donde L = ll,81  pies (3,60  m).

SIMBOLOS

A
b
C
CP
D

f
G
g
gc
h

J H
K
k

L
m
ti
NFO
NG,
NGz
NNU

Area,  pie*  o m*; A,, área total del cambiador de calor
Constante de la Ecuación (12.79)
Constante
Calor específico a presión constante, Btu/Ib-“F  o J/g-“C
Diámetro, pies o m; D,, diámetro equivalente, 4r,;  Di,  diámetro interior; Dij,
diámetro interior del encamisado; Dit,  diámetro interior del tubo interior; D,,
diámetro exterior; D,,, diámetro exterior del tubo interior; D,, de la partícula
esférica; D,, medio logarítmico
Factor de fricción de Fanning, adimensional
Velocidad másica, lb/pie*-s  o kg/m*-s
Aceleración de la gravedad, pies/s*  o m/s*
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb-s*
Coeficiente individual de transmisión de calor, Btu/pie*-h-“F  o W/m*-“C;  h, valor
medio para el interior del tubo; h,, basado en la caída de temperatura media
aritmética; h,,  para el exterior del tubo o de la partícula; h,, valor local; hxr, para el
borde trasero de la lámina; h,,  para el flujo totalmente desarrollado en tuberías
largas
Factor f de Colburn, Ns,(Np,)2/3~v,  adimensional
Indice de consistencia del flujo en un fluido no newtoniano
Conductividad calorífica, Btu/pies-h-“F  o W/m-“C;  k,, a la temperatura media; k,,
de la pared del tubo
Longitud, pies o m
Parámetro de la Ecuación (12.26),  K’8”‘-‘;  m,, valor de T,
Velocidad de flujo másica, lb/h  o kg/h
Número de Fourier, 4kL/c,pD* r, adimensional
Número de Grashof, D3pzgfi  AT/p*,  adimensional
Número de Graetz, tic,/kL, adimensional
Número de Nusselt, hD/k,  adimensional; NNu,/,  para la temperatura media de
película; NNU,  x, valor local para una lámina plana; NNU,O,  valor local para el
exterior del tubo
Número de Peclet, p rcpD/k,  adimensional
Número de Prandtl, c,p/k,  adimensional
Número de Reynolds, DG/p,  adimensional; NRc,X,  valor local para una lámina,
uOxp/p;  NRe,  ,.., en el borde trasero de la lámina
Número de Stanton, hc,/G,  adimensional
Constante en la Ecuación (12.79)
Indice de comportamiento del flujo no newtoniano, adimensional
Presión, lb//pie*  o N/m’
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Velocidad de flujo de calor, Btu/h  o W; qc,  por conducción; q*,  por convección
turbulenta
Constante de la ley de los gases
Radio, pies o m; rH, radio hidráulico de la conducción; r,,,,  del tubo; rw,  de la
tubería
Temperatura, “ F o “C; T,,  a la entrada; Tb,  a la salida; Tf,  temperatura media de
película; Ti,  valor instantáneo; T,, en la pared o lámina; T,,  del fluido que se
acerca; ?=,  temperatura media del fluido en el tubo; T,,  temperatura media global a
la salida; z, media temporal de los valores instantáneos; T’, componentes fluc-
tuantes; T’, media temporal del componente fluctuante
Tiempo total de calentamiento o enfriamiento, s o h
Coeficiente global de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F  o W/m’-“C;  U,,,  basado
en el área exterior; U,, U,, en los extremos del cambiador
Velocidad del fluido, pies/s  o m/s;  u,, del fluido que se acerca; u’,  componente
fluctuante
Velocidad volumétrica media del fluido, pies/s  o m/s
Volumen específico, pie3/lb  o m3/kg para líquidos; pie3/lb-mol  o m3/kg-mol  para
gases; ü,  valor medio
Componente fluctuante de la velocidad en la dirección y; 17, valor medio temporal
Distancia desde el borde de ataque de la lámina o desde la entrada del tubo, pies o
m; x,, espesor de pared; x0, en el comienzo de la sección caliente; x1, longitud de la
lámina
Distancia radial desde la pared, pies o m; también espesor de la capa límite
Altura, pies o m

Letras griegas

Difusividad térmica, klpc,,  pie’/h  o m2/h;  también constante en la Ecuación
(12.65)
Coeficiente de expansión volumétrica, l/“R  o l/K; también constante en la Ecua-
ción (12.65)
Constante en la Ecuación (12.651
Caída de temperatura, “ F o “C; ATr,  desde la pared interior de la tubería hasta el-
fluido; AT,, desde la pared exterior hasta el fluido lejos de la pared; AT,, caída de
temperatura media aritmética; g,,  caída de temperatura media logarítmica
Parámetro en la Ecuación (12.26),  (3n’  + 1)/4n’
Difusividad turbulenta, pie’/h  o m2/h;  El, de calor; sW,  de cantidad de movimiento
Posición angular sobre el exterior del tubo
Viscosidad absoluta, lb/pies-s  o kg/m-s;  p,, valor medio de la película de fluido; pw,
valor para la temperatura de la pared
Viscosidad cinemática, pie’/h  o m2/h
Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  pf,  de la película de líquido; pu,  valor de la media
aritmética
Esfuerzo cortante, lb/pie’  o N/m2;  Ti, esfuerzo cortante en la pared del tubo; Ti,

esfuerzo de campo de un fluido plástico
Función
Factor de convección natural [Ec.  (12.80)]
Factor de corrección de la viscosidad, (~/&“~‘4
Función en la Ecuación (12.34); también relación de difusividad turbulentas, .su/sM;
6, valor medio
Función en la Ecuación (12.68)
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PROBLEMAS

12.1. Por una tuberia de 25 mm de diámetro interior circula glicerina a razón de
500 kg/h.  Entra en una sección caliente de 3 m de longitud cuya pared está a la temperatu-
ra uniforme de 115 “C. La temperatura de la glicerina a la entrada es de 15 “C. Si el perfil
de velocidad es parabólico, jcuál  será la temperatura de la glicerina a la salida de la
sección caliente? $uál  sería la temperatura a la salida si el flujo fuese en pistón? ¿Qué
longitud tendría que tener la sección caliente para calentar la glicerina hasta 115 “C?
12.2. Un aceite que está a la temperatura de 50 “ F se calienta en una tubería horizontal
de 50 pies de longitud cuya temperatura en la superficie es de 100 “F. La tuberia es de
hierro, Catálogo 40. La velocidad de flujo del aceite es de 100 gal/h, medido a la tempera-
tura de entrada. iCuál será la temperatura del aceite una vez mezclado a la salida de la
tuberia? ,$uál  es el coeficiente medio de transmisión de calor?

Tabla 12.5. Datos para el Problema 12.2

50  “F 100 “F

Densidad relativa, 60 “F/60  “ F 0,80 0,75
Conductividad calorifica, Btu/pies-h-“F 0,072 0,074
Viscosidad, CP 20 10
Calor específico, Btu/lb-“F 0,75 0,75

12.3. Por una tubería de hierro de 50 mm de diámetro interior circula un aceite con una
velocidad de 1 m/s,  que se calienta con vapor de agua por el exterior de la tubería,
pudiendo tomarse el coeficiente de película del vapor como ll kW/m’-“C.  En un determi-
nado punto a lo largo de la tuberia el aceite está a 50 “C, su densidad es 880 kg/m3,  su
viscosidad es 2,l cP,  su conductividad calorífica es 0,135 W/m-“C  y su calor específico es
2,17 J/g-“C. $uál  es el coeficiente global de transmisión de calor en este punto, basado en
el área interior de la tubería? Si la temperatura del vapor de agua es 130 “C, jcuál  es la
densidad de flujo de calor en dicho punto, basada en el área exterior de la tuberia?
12.4. Se calienta queroseno con agua en un cambiador de carcasa y tubos. El queroseno
circula por el interior de los tubos y el agua por el exterior. El flujo es en contracorriente.
La temperatura media del queroseno es de 110 “ F y la velocidad lineal media es de
5 pies/s.  Las propiedades del queroseno a 110 “ F son: densidad relativa = 0,850, viscosi-
dad = 1,5 cP,  calor específico = 0,583 Btu/lb-“F,  y la conductividad calorífica = 0,875
Btu/pies-h-“F.  Los tubos son de acero con bajo contenido en carbono, de un diámetro
exterior de 3/4  pulg 16 BWG. El coeficiente de transmisión de calor del lado de la carcasa
es de 300 Btu/pie’-h-“F.  Calcúlese el coeficiente global basado en el área exterior del tubo.
12.5. Supóngase que el queroseno del Problema 12.4 se sustituye por agua a 110 “ F que
fluye con una velocidad de 5 pie+.  ¿Qué  porcentaje de aumento del coeficiente global
cabe esperar si la superficie del tubo permanece limpia?
12.6. Ambas superficies del tubo del Problema 12.5 se ensucian con depósitos proceden-
tes del agua. Los factores de ensuciamiento son 330 en el lado interior y 200 en la
superficie exterior, ambos en Btu/pie’-h-“F.  iQué porcentaje de disminución del coefícien-
te global provocará el ensuciamiento del tubo?

12.7. Ha de calentarse agua desde 15 hasta SO “C en un cambiador sencillo de tubos
concéntricos y con un caudal de 4 m3/h.  El agua circula por el tubo interior mientras que
sobre el exterior del mismo condensa vapor de agua a 110 “C. La pared del tubo es tan
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delgada que su resistencia puede considerarse despreciable. Supóngase que el coeficiente
de película del vapor h,  es de ll kW/m*-“C.  ¿Cuál  sería la longitud del cambiador más
corto para calentar el agua hasta la temperatura deseada? Propiedades medias del agua:

p = 993 kg/m3 k = 0,61 W/m-“C p = 0,78  CP cp  = 4,19 J/g-“C

Nota: Hállese el diámetro óptimo del tubo.
12.8. Una aleación sodio-potasio (con 78 por 100 de potasio) circula a través de tubos de
1/2 pulg  de diámetro interior para la refrigeración del núcleo de un reactor nuclear. La
temperatura del metal líquido a la entrada es de 600 “ F y su velocidad 30 pie+.  Si los
tubos tienen 2 pies de longitud y su superficie interior está a 700 “F, calcúlese el aumento
de temperatura del refrigerante y la ganancia de energía por libra de metal líquido.
Propiedades del NaK (78 por 100 de K):

p = 45 lb/pie3 k = 179 Btulpies-h-“F p = 0,16  CP cp  = 0,21 Btu/lb-“F

12.9. A través de un tubo calentado con vapor de agua circula aire en condiciones tales
que las resistencias del vapor de agua y de la pared son despreciables en comparación con
la resistencia del lado del aire. Suponiendo que cada uno de los siguientes factores se
modifican individualmente, mientras que todos los demás factores originales permanecen
constantes, calcúlese el porcentaje de variación de &?,  que se deriva de cada cambio. (a)
Se duplica la presión del gas pero se mantiene la velocidad de flujo de masa del aire. (b) Se
duplica la velocidad de flujo de masa de aire. (c) Se duplica el número de tubos del
calentador. (d)  Se reduce a la mitad el diámetro de los tubos.
12.10. Agua a 60 “ F circula en dirección perpendicular a un tubo caliente de 1 pulg de
diámetro exterior, cuya temperatura es de 250 “F. La velocidad de acercamiento del agua
es de 3 pie+.  (a) iCual es la densidad de flujo de calor, en Btu por hora y pie cuadrado,
desde la superficie del cilindro hacia el agua? (b)  iCuál seria la densidad de flujo si el
cilindro se substituye por una esfera de 1 pulg de diámetro exterior, también con una
temperatura en la superficie de 250 “F?
12.11. Se calienta agua desde 15 hasta 65 “C ,en un tubo horizontal de 50 mm de
diámetro interior calentado con vapor. La temperatura del vapor es de 120 “C. El número
de Reynolds medio del agua es 450. El coeficiente individual de transmisión de calor del
agua es controlante. ¿En qué porcentaje aumentaría la convección natural, la velocidad
total de transmisión de calor sobre el valor predicho estrictamente para flujo laminar?
Compare su respuesta con el aumento mencionado en el Ejemplo 12.4.
12.12. Un gran tanque de agua se calienta por convección natural desde tubos horizonta-
les sumergidos calentados con vapor. Los tubos son de acero de 3 pulg, Catálogo 40.
Cuando la presión del vapor de agua es la atmosférica y la temperatura del agua es de
80 “F, jcuál  es la velocidad de transmisión de calor hacia el agua, en Btu por hora y pie de
longitud de tubo?
12.13. Puesto que el número de Prandtl y la capacidad calorífica del aire son casi
independientes de la temperatura, la Ecuación (12.31) parece indicar que hi  para el aire
aumenta con p”,‘.  (a) Explíquese esta anomalía y determínese la variación aproximada de
hi  con la temperatura utilizando hi  CC  T”. (b)  iCuánto variará hi  para el aire con la
temperatura si la velocidad lineal, en vez de la velocidad másica,  se mantiene constante?
12.14. En un regenerador catalítico de craqueo se inyectan partículas de catalizador a
1000 “ F en aire a 1200 “C en un lecho fluidizado. Despreciando la reacción química,
icuánnto  tardará una partícula de 50 Pm  en calentarse hasta una temperatura de 10 “ F
inferior a la temperatura del aire? Supóngase que el coeficiente de transmisión de calor del
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aire es el mismo que para partículas esféricas que caen con la velocidad límite de sedimen-
tación.
12.15. En una planta piloto se enfría un aceite viscoso desde 200 hasta 110 “C  en una
tubería de 1,0 pulg provista de un encamisado por el que circula agua a 30 “C. Para
conseguir un mayor enfriamiento del aceite se ha sugerido sustituir el cambiador por otro
de mayor diámetro interior (1,s  pulg) pero la misma longitud. (a) Si el aceite circula con
flujo laminar en una tubería de 1,0 pulg, iqué  variación en la temperatura de salida cabe
esperar cuando se utilice el cambiador más grande? (b)  Repítase el apartado anterior
suponiendo que el aceite circula con flujo turbulento.
12.16. En la fabricación de ácido nítrico se hace pasar aire, que contiene un 10 por 100
de amoníaco, a través de una fina tela metálica de una aleación de Pt/Rh. (a) Calcúlese
el coeficiente de transmisión de calor para el aire a 500 “C circulando sobre alambres de
0,5 mm de diámetro con una velocidad de 20 pie+.  (6) Si el área de la superficie de la
tela metálica es de 3,7 cm2/cm2  de sección transversal, jcuál  es la variación de temperatura
del aire, inicialmente a 500 “C, que circula a través de la malla, si la superficie de los
alambres está a 900 “C?
12.17. iCuáles son las implicaciones de la analogía de Colburn para transmisión de calor
en un tubo rugoso en comparación con la transmisión de calor en tubos lisos?
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CAPITULO

TRECE

TRANSMISION DE CALOR EN FLUIDOS
CON CAMBIO DE FASE

Los procesos de transmisión de calor acompañados por un cambio de fase son
más complejos que el simple intercambio de calor entre fluidos. Un cambio de
fase implica la adición o substracción de cantidades considerables de energía
calorífica a temperatura constante o casi constante. La velocidad del cambio de
fase puede estar regida por la velocidad de transmisión de calor, pero más
frecuentemente, está gobernada por la velocidad de nucleación  de burbujas, gotas
o cristales, y por el comportamiento de la nueva fase una vez formada. Este
capitulo se dedica a condensación de vapores y ebullición de líquidos. La cristali-
zación se estudia en el Capítulo 28.

TRANSMISION DE CALOR DESDE
VAPORES CONDENSANTES

La condensación de vapores sobre superficies tubulares más frías que la tempera-
tura de condensación del vapor es de gran importancia en los procesos en los que
intervienen vapores tales como los de agua, hidrocarburos y otras sustancias
volátiles. En este libro se presentan algunos ejemplos al estudiar las operaciones
básicas de evaporación, destilación y secado.

El vapor que condensa puede ser una sustancia pura, una mezcla de sustan-
cias condensables y no condensables, o una mezcla de dos o más vapores conden-
sables. Las pérdidas por fricción en un condensador son generalmente muy
pequeñas, de forma que la condensación es esencialmente un proceso a presión
constante. La temperatura de condensación de una sustancia pura depende exclu-
sivamente de la presión y, por consiguiente, la condensación de una sustancia
pura es un proceso isotérmico. El condensado también es una sustancia pura. La
condensación de una mezcla de vapores, a presión constante, se produce en un
intervalo de temperatura y genera un condensado cuya composición va variando
hasta que condensa todo el vapor, momento en que la composición del condensa-
do es igual a la del vapor original no condensadot. Un ejemplo corriente de

t Excepciones a este hecho se encuentran en la condensación de mezclas azeotrópicas que se
consideran en un capítulo posterior.

389
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condensación de una sustancia a partir de su mezcla con un segundo componente
no condensable lo constituye la condensación de agua en una mezcla de vapor de
agua y aire.

La condensación de mezclas de vapores es complicada y cae fuera del propó-
sito de este libro”“* lzb.  El tratamiento que se presenta ahora está dirigido hacia
la transmisión de calor desde una sustancia volátil pura que condensa sobre un
tubo frío.

Condensación en gotas y en película. Un vapor puede condensar sobre una
superficie fría en una de estas dos formas: en gotas o en película. En la condensa-
ción en película, que es más frecuente que la condensación en gotas, el líquido
condensado forma una película o capa continua que fluye sobre la superficie del
tubo por acción de la gravedad. Esta capa de líquido interpuesta entre el vapor y
la pared del tubo es la que proporciona la resistencia al flujo de calor y, por
consiguiente, la que fija el valor del coeficiente de transmisión de calor.

En la condensación en gotas el condensado comienza a formarse en puntos
microscópicos de nucleación,  tales como hoyos diminutos, arañazos y manchas
de polvo. Las gotas crecen y se juntan con otras que están en sus inmediaciones
para formar pequeñas gotas visibles, análogas a las que se forman sobre la
superficie de un vaso que contiene agua fría cuando se expone a un ambiente
húmedo. Las gotas finas se reúnen a su vez formando arroyuelos que fluyen hacia
abajo por acción de la gravedad, barren el condensado y dejan la superficie libre
para la formación de nuevas gotitas. Durante la condensación en forma de gotas
una gran parte de la superficie fría está desnuda y, por consiguiente, directamente
expuesta al vapor. Como no hay película de líquido, la resistencia a la transmi-
sión de calor en las áreas desnudas es muy pequeña, de forma que el coeficiente
de transmisión de calor es muy elevado. El coeficiente medio para la condensa-
ción en gotas puede ser de cinco a ocho veces mayor que para la condensación en
película. En tubos largos puede haber condensación en película en una parte de la
superficie y en gotas en el resto.

Las observaciones más amplias e importantes sobre la condensación en gotas
se han hecho con vapor de agua, pero se ha observado también en etilenglicol,
glicerina, nitrobenceno, iso-heptano,  y otros vapores orgánicos l 5.  Los metales
líquidos condensan generalmente en forma de gotas. La aparición de condensa-
ción en gotas depende fundamentalmente de que el líquido moje o no a la
superficie, de forma que el fenómeno cae dentro del campo de la química de
superficies. Una gran parte del trabajo experimental realizado sobre la condensa-
ción en gotas del vapor de agua se puede resumir en los siguientes párrafos4:

1 . Siempre que el vapor de agua y el tubo estén limpios la condensación
sobre tubos de metales corrientes se produce en forma de película, inde-
pendientemente de que lo haga en presencia o no de aire y sobre super-
ficies rugosas o pulimentadas.

2 . La condensación en gotas se consigue solamente cuando el líquido no
moja la superficie fría y se mantiene más fácilmente sobre superficies lisas
que sobre superficies rugosas. La condensación en gotas es frecuente-
mente inducida por la contaminación del vapor con gotas de aceite.
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3 . La cantidad de contaminante o promotor que se necesita para provocar
la condensación en gotas es muy pequeña y aparentemente basta con una
capa monomolecular.

4. Los promotores eficaces de gotas son fuertemente adsorbidos por la
superficie y las sustancias que solamente evitan el mojado, son ineficaces.
Algunos promotores son especialmente eficaces sobre ciertos metales,
como ocurre, por ejemplo, con los mercaptanos sobre aleaciones de cobre.
Otros promotores, tales como ácido oleico, presentan una eficacia muy
generalizada. Finalmente, algunos metales, como el acero y el aluminio,
resultan difíciles de tratar para obtener condensación en gotas.

5 . El coeficiente medio que se puede obtener para la condensación en gotas
alcanza valores tan elevados como 20 000 Btu/pie’-h-“F  (114 kW/m2-“C).

Si bien se han hecho algunos intentos par aprovechar prácticamente estos
elevados coeficientes, provocando artificialmente la condensación en gotas, este
tipo de condensación es inestable y difícil de mantener, razón por la cual el
método es muy poco utilizado. Por otra parte, la resistencia de la capa de vapor
condensado, aun para la condensación en forma de película, es generalmente
pequeño en comparación con la resistencia del otro lado del tubo, de forma que
con la condensación en gotas se consigue un incremento relativamente pequeño
del coeficiente global. Por estos motivos, en las operaciones normales de diseño
se supone que la condensación se produce en forma de película.

Coeficientes para la condensacibn  en pellcula. Nusselt fue el primero en deducir
las ecuaciones básicas de la velocidad de transmisión de calor para la condensa-
ción en películalob~  iza* 14. Las ecuaciones de Nusselt se basan en la suposición de
que en el límite exterior de la capa del líquido condensado el vapor y el líquido
están en equilibrio termodinámico, de forma que la única resistencia al flujo de
calor es la que ofrece la capa de condensado que desciende con flujo laminar bajo
la acción de la gravedad. También se admite que la velocidad del líquido en la
pared es cero, que dicha velocidad en el exterior de la película no está influencia-
da por la velocidad del vapor, y que las temperaturas de la pared y el vapor son
constantes. Se desprecia el sobrecalentamiento del vapor, se supone que el con-
densado abandona el tubo a la temperatura de condensación, y las propiedades
fisicas  del líquido se toman a la temperatura media de película.

Tubos verticales. La teoría de Nusselt establece que, en la condensación en
película, comienza a formarse la película de condensado en la parte superior del
tubo y que el espesor de la misma aumenta rápidamente en los primeros centí-
metros de la parte superior para hacerlo luego más lentamente en la restante
longitud de tubo. Se supone que el calor fluye a través de la película de condensa-
do solamente por conducción, de forma que el coeficiente local viene dado por

k.fh,  = s (13.1)

siendo 6 el espesor local de la película.
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Resulta, por consiguiente, que el coeficiente local es inversamente proporcio-
nal al espesor de película. En la Figúra 13.1 se representan las variaciones de h, y
6 con la distancia a la parte superior del tubo para un caso típico.

El espesor de película es normalmente dos o tres órdenes de magnitud menor
que el diámetro del tubo. Por consiguiente, puede obtenerse a partir de la
Ecuación (5.76) para una lámina plana, tanto para el interior como para el
exterior de tubos. Puesto que hay un gradiente de temperatura en la película, las
propiedades del líquido se evalúan para la temperatura media de película T,,
dada por la Ecuación (13.11). En la condensación sobre una superticie  vertical,
para la que cos B = 1, la Ecuación (5.76) adquiere la forma.

6 = 3nq 1’3
( >Pfg

(13 .2 )

2.5

liüiiiiiüil
0 4 0 0 8 0 0 1 2 0 0 1 6 0 0 2 0 0 0

COEFICIENTE, BTU/H-PIE’-“F

0 0.8 1.6 2,4 3,2 4.0 x 1O-4
ESPESOR DE PELICULA,  PIES

Figura 13.1. Espesor de película y coeticien-
tes  locales para una película descendente de
condensado. (Tomado, con autorización, de
«Process  Heat Transfer», por D. Q. Kern,
McGraw-Hill Book Company, Znc., 1950.)



TRANSMISION DE CALOR EN FLUIDOS CON CAMBIO DE FASE 393

Sustituyendo en la Ecuación (13.1) se obtiene la siguiente ecuación para el
coeficiente local de transmisión de calor, a una distancia L de la parte superior de
la superficie vertical

Pfg  1’3
hx = k.f  G( >

La Ecuación (13.3) es aplicable a la condensación tanto en el interior como en
el exterior de tubos. Los vapores puros generalmente se condensan en el exterior
de tubos y para esta situación, con tubos verticales, el coeficiente local viene dado
por las relaciones

4h,=---.---= A dfi
ATOdA, AT,nD,dL

donde 1 = calor de vaporización
SI  = velocidad de flujo local de condensado

Puesto que ti/xD,  = r,  la Ecuación (13.4) puede escribirse así

Adr
h, = -

AT,dL

El coeficiente medio para todo el tubo, h, se define por

h - -/@me  = Ij2TA _ l-id
A,ATo nD,L,AT, LTAT,

(13 .4 )

(13 .5 )

(13 .6 )

siendo qT  = velocidad total de transmisión de calor
tiT = velocidad total de condensación
L, = longitud total del tubo
rb = carga de condensado en el fondo del tubo

Eliminando h, de las Ecuaciones (13.3) y (13.5) y despejando AT,, se obtiene

AT, = 3hf lj3 Adl-()---p:g k, dL

Sustituyendo AT, de la Ecuación (13.7) en la Ecuación (13.6).

(13 .7 )

(13 .8 )

Reordenando la Ecuación (13.8) e integrando entre los límites adecuados,
resulta
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de donde

s rb
h

0

(13 .9 )

Por tanto, el coefíciente  medio para un tubo vertical, con tal de que el flujo en la
película de condensado sea laminar, es 4/3 veces el coeficiente local en el fondo
del tubo.

La Ecuación (13.9) puede reordenarse para dar

h(&),,,  = I,u-~)-~‘~ (13.10)

Suponiendo que el gradiente de temperatura es constante a través de la
película y que l/,u varía linealmente con la temperatura, la temperatura de
referencia para la evaluación de Po,  k,  y pJ,  viene dado por la ecuación12’

Tf = Th  - 3(Th  ; Tw)  = Th  _ !+

donde Tf = temperatura de referencia
T,, = temperatura del vapor condensante
T,,, = temperatura de la superficie exterior de la pared del tubo

La Ecuación (13.10) se utiliza con frecuencia en una forma equivalente en la
que el término rb se ha eliminado combinando las Ecuaciones (13.6) y (13.10)
para obtener

l l4

(13.12)

Tubos horizontales. Las siguientes ecuaciones, correspondientes a las Ecuacio-
nes (13.10) y (13.12) para tubos verticales son aplicables para tubos horizontales
aislados

Y

h(&)‘P  = 1,51 r$)-“’ (13.13)

h = 0,725 (13.14)

donde r’ es la carga de condensado por unidad de longitud de tubo, y tilL  y
todos los demás símbolos tienen el significado habitual.

Las Ecuaciones (13.10) y (13.13) tienen un gran parecido y pueden hacerse
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idénticas utilizando para ambas el coeficiente 1,5.  Son aplicables para diferentes
números de Reynolds, pero sin embargo, J?  para tubos horizontales es normal-
mente sólo del orden la décima parte de rb para tubos verticales. En tubos
horizontales el flujo de condensado es virtualmente siempre laminar.

Utilización prhctica de las ecuaciones de Nusselt. En ausencia de elevadas veloci-
dades de vapor, las Ecuaciones (13.13) y (13.14) concuerdan satisfactoriamente
con los datos experimentales y pueden utilizarse para el cálculo de coeficientes de
transmisión de calor para la condensación en película sobre un solo tubo hori-
zontal. La Ecuación (13.14) se puede utilizar también para condensación en
película sobre bloque vertical de tubos horizontales, cuando el condensado cae
acumulativamente de un tubo a otro y el condensado total del bloque gotea
finalmente por el tubo inferior. Para este fin basta solamente definir r’,  como la
carga media por tubo, basada en el flujo total que gotea del último tubo,

(13.15)

siendo WI,  = velocidad de flujo del condensado total
L = longitud de un tubo
N = número de tubos del haz

Desde el punto de vista práctico, y debido a que algo de condensado salpica fuera
de cada tubo en vez de gotear totalmente sobre el tubo inmediato inferior, resulta
más exacto utilizar un valor de l-g calculado a partir de la ecuaciónloa

con lo cual la Ecuación (13.14) se transforma en

kfpfd
>

114

h = 0,725
N213  AT,D,p,

(13.17)

Las Ecuaciones (13.10) y (13.12),  para tubos verticales, se han deducido con la
suposición de que el flujo de condensado es laminar, lo cual limita su utilización
al intervalo de 4rb/pf  menor que 2100. Para tubos largos, la película de conden-
sado y su velocidad se hacen suficientemente grandes como para que se produzca
turbulencia en la parte inferior de los tubos. Por otra parte, aun para flujo
completamente laminar, los coeficientes medidos experimentalmente son un 20
por 100 mayores que los calcuiados a partir de las ecuaciones, lo cual se atribuye
al efecto de las ondulaciones sobre la superficie de la película descendente. Para
los cálculos prácticos, los coeficientes de las Ecuaciones (13.10) y (13.12) deben de
tomarse como 1,76 y 1,13,  respectivamente. Cuando en el condensador la veloci-
dad del vapor es relativamente elevada, la fricción del vapor origina turbulencia
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1,O I
0.8 I

0.6

0,’l

10; 103 10' 10'
4, = 4r,/p, o 4r’/p,

Figura 13.2. Coeficientes de transmisión de calor para condensación en película: línea
AA,  relación teórica para flujo laminar, tubos horizontales y verticales; línea BB, relación
recomendada para flujo laminar, tubos verticales; línea CC, relación aproximada para
flujo turbulento, tubos verticales.

en la capa de condensado, y el coeficiente de película del condensado es bastante
mayor que el que predicen las Ecuaciones (13.10) y (13.12).

En la Figura 13.2 se representa h(&kjpfg)‘/3  frente a NRe.  La línea AA  es la
relación teórica para tubos horizontales y verticales correspondiente a valores de
NRe inferiores a 2100 [Ecs. (13.10 y (13.13)].  Esta línea puede utilizarse directa-
mente para tubos horizontales. La línea BB, basada en la Ecuación (13.10) con un
coeficiente 1,76  en vez de 1,47 para tener en cuenta el efecto de las ondulaciones,
se recomienda para tubos verticales cuando el flujo de la película de condensado
es en todo momento laminar.

Cuando el número de Reynolds definido por la Ecuación (5.77) es aproxima-
damente superior a 2100, el flujo en la película se hace turbulento. Para valores
de 4I’,/p,  superiores a 2100, el coeficiente h  aumenta al aumentar el número de
Reynolds. La línea CC de la Figura 13.2 puede utilizarse para calcular los valores
de h cuando el valor de 4f,/,uf  es superior a 2100. Este valor no se alcanza en la
condensación sobre tubos horizontales y se necesita una línea para flujo turbu-
lento. La ecuación para la línea CC es6’

113

h = 00076  -0 OT4
’ 0Pf

(13.18)

Para una determinada sustancia en un intervalo moderado de presión el
término (k;p;g/#j3, es una función de la temperatura. El empleo de la Figu-
ra 13.2 se facilita si este término, que puede representarse por tis,  se calcula y
representa como una función de la temperatura para una sustancia dada. El
término $f tiene las mismas dimensiones que el coeticiene  de transmisión de
calor, de forma que tanto la ordenada como la abscisa de las escalas de la Figu-
ra 13.2 son adimensionales. En el Apéndice 14 se da el valor de $/ para agua en
función de la temperatura.
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Ejemplo 13.1 . Un condensador de carcasa y tubos, con tubos verticales de cobre de
3/4  pulg (19 mm), 16 BWG, se utiliza para condensar clorobenceno a la presión
atmosférica en el lado de la carcasa. El calor latente de condensación del clorobenceno
es 139,7 Btu/lb  (324,9  J/g).  Los tubos tienen una longitud de 5 pies (1,52  m). Por los
tubos circula agua de refrigeración a la temperatura media de 175 “ F (79,4 “C). Si el
coeficiente del lado del agua es de 400 Btu/pie2-h-“F  (2270 W/m’-OC),  (a) jcuál  es el
coeficiente del clorobenceno que condensa?; (b) jcuál  sería el coeficiente en un conden-
sador horizontal con el mismo número de tubos si el número medio de tubos en un
bloque o haz vertical es de 6? Despréciense los factores de ensuciamiento y la resisten-
cia de la pared del tubo.

SOLUCIbN

(u) Se aplica la Ecuación (13.12),  pero las propiedades del condensado deben de
evaluarse a la temperatura de referencia T,, que viene dada por la Ecuación (13.11). Al
calcular T,, la temperatura de la pared T,,,  debe estimarse a partir de h,  coeficiente de
película del condensado. Por consiguiente, es preciso proceder por tanteos.

Las variables de la Ecuación (13.12) que deben especificarse de forma directa son

A  = 139,7 Btu/lb  g = 4,17  x 10s pies/h’  L = 5 pies

La temperatura de condensación T,,  es 270 “F.
La temperatura de la pared T, ha de estar comprendida entre 175 y 270 “F. La

resistencia de una película de condensado de un líquido orgánico es generalmente
mayor que la resistencia térmica del agua que circula. En consecuencia, T, es proba-
blemente más próxima a 175 “ F que a 270 “F. Como primera aproximación se tomará
T, igual a 205 “F.

La diferencia de temperatura AT, es 270 - 205 = 65 “F.
La temperatura de referencia, a partir de la Ecuación (13.1 l), es

T, = 270 - 3270  - 205) = 221 “ F

La densidad y la conductividad calorífica de líquidos varían tan poco con la
temperatura, que pueden suponerse constantes a los siguientes valores:

p/ = 65,4 lb/pie3 k, = 0,083 Btu/pies-h-“F (Ap. 13)

La viscosidad de la película es

p, = 0,30  x 2,42 = 0,726 lb/pies-h (Ap. 10)

La primera estimación de h,  utilizando un coeficiente de 1,13, tal como se recomienda
en la página 396, es

x x x lOE x 1’4
h 0,0833 65,4 4,17 139,7= 1,13 = 179

65
Btu/pie’-h-“F

x 5  x 0,726
>

La temperatura corregida de la pared se obtiene a partir de la Ecuación (12.38). El
diámetro exterior de los tubos D, es 0,75/12  = 0,0625  pies. El diámetro interior Di  es
0,0625  - (2 x 0,065)/12  = 0,0517  pies.
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La caída de temperatura para la resistencia del agua, de acuerdo con la Ecua-
ción (12.38),  es

ATi  =
11400

1/400  + 0,0517/(0,0625  x 179)
(270 - 175) = 33 “ F

La temperatura de la pared es

T, = 175 + 33 = 208 “ F

Este resultado es suficientemente próximo al valor estimado de 205 “F(96,l  “C) de
forma que no es necesario realizar más cálculos. El coeficiente h  es 179 Btu/pie2-h-“F
(1.016 W/m2-OC).

Finalmente ha de comprobarse que el flujo es siempre laminar. El área de la
superficie externa de cada tubo (Ap. 7) es

A,  =  0,1963  x 5 = 0,9815  pie2

La velocidad de transmisión del calor es, por tanto

q = 179 x 0,9815(270  - 208)

= 10,893 Btu/h

de forma que nZr  = 10893/139,7 = 78,0 lb/h,  y

rb =
78,0

x(0,75/12)
= 397,2 Ib/pies-h

Y

4T, 4  x  397,2-= = 2188
P 0,726

Puesto que este resultado es sólo ligeramente superior al valor crítico de 2100, se
puede admitir que el flujo es siempre laminar.

(b) Para un condensador horizontal se utiliza la Ecuación (13.17). El coeficiente
del clorobenceno es probablemente mayor que en el apartado (a), de forma que ahora
se estima un valor para T,,,  de 215 “F. Los nuevos valores que se necesitan son

N = 6 AT, = 270 - 215 = 55 “ F D, = 0,0625 pies

T, = 270 - 3270  - 215) = 229°F

pf = 0,280 x 2,42 = 0,68 lb/pies-h (Ap. 16)

x
65,42

x x
h 0,725 0,0833 4,17

10’  x 1’4
= =

62’3
270

x 55 x 0,0625 x 0,68
139,7 > Btu/pie2-h-“F

ATi 11400= 95 = 43 “ F T,,, = =
1/400

175 218
+ 0,0517/(0,0625

43 “ F
x 270)

+

Este resultado concuerda con el valor supuesto de 215 “ F (101,7  “C), de forma que
no hace falta realizar más cálculos. El coeficiente h es de 270 Btu/pie’-h-“F  (1533 W/
m2-“C).
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En general, y para igualdad de condiciones, el coeficiente para la condensa-
ción en película sobre un tubo horizontal es considerablemente mayor que sobre
un tubo vertical, exceptuando que los tubos sean muy cortos o haya muchos
tubos horizontales en cada bloque. Los tubos verticales son preferibles cuando el
condensado ha de enfriarse considerablemente por debajo de su temperatura de
condensación. Las mezclas de vapores y gases no condensables generalmente se
enfrían y condensan en el interior de tubos verticales, de forma que el gas inerte es
barrido de forma continua fuera de la superficie de transmisión de calor por la
corriente de entrada.

Condensación de vapores sobrecalentados. Si el vapor que llega a un condensa-
dor está sobrecalentado hay que transmitir el calor sensible de sobrecalentamien-
to y el calor latente de condensación a través de la superficie de refrigeración.
Para el vapor de agua, debido al bajo calor específíco  del vapor sobrecalentado y
el elevado calor latente de condensación, el calor de sobrecalentamiento es gene-
ralmente pequeño en comparación con el calor latente. Así, por ejemplo, un
sobrecalentamiento de 100 “F representa solamente unos 50 Btu/lb  en compara-
ción con, aproximadamente 1000 Btu/lb, para el calor latente. En la condensa-
ción de vapores orgánicos, tales como fracciones de petróleo, el sobrecalenta-
miento puede ser importante en comparación con el calor latente. Cuando el
calor de sobrecalentamiento es considerable, se puede calcular a partir de los
grados de sobrecalentamiento y el calor específico del vapor y sumarlo al calor
latente, o bien, si se dispone de tablas adecuadas, el calor total transmitido por
kilogramo de vapor se puede calcular restando la entalpía del condensado a la
entalpía del vapor recalentado.

El efecto de sobrecalentamiento sobre la velocidad de transmisión de calor
depende de que la temperatura de la superficie del tubo sea mayor o menor que
la temperatura de condensación del vapor. Si la temperatura del tubo es menor
que la temperatura de condensación, el tubo se moja con condensado lo mismo
que en la condensación de vapor saturado, y la temperatura del límite exterior de
la capa de condensado es igual a la temperatura de saturación del vapor a la
presión existente en el aparato. La situación se complica por la presencia de una
resistencia térmica entre la masa global del vapor sobrecalentado y el límite
exterior de la película de condensado, y también por la existencia de una caída de
temperatura a través de la resistencia igual a los grados de sobrecalentamiento
del vapor. Sin embargo, en la práctica, el efecto neto de estas complicaciones es
pequeño y es satisfactorio suponer que: la cantidad total de calor, correspondien-
te a 10s  calores de sobrecalentamiento y de condensación, se transmite a través de
la película de condensado; la caída de temperatura es la correspondiente a la
película de condensado y el coeficiente es el coeficiente medio para la condensa-
ción de vapores que se obtiene de la Figura 13.2. El procedimiento se resume en
la ecuación

q = hA(z-,  - Ir,)

siendo q = calor total transmitido, incluyendo calor latente y de sobrecalen-
tamíento



4 0 0 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

A = área de la superficie de transmisión de calor que está en contacto
con el vapor

h = coeficiente de transmisión de calor de la Figura 13.2
T,,  = temperatura de saturación del vapor

T,,,  = temperatura de la pared del tubo

Cuando el vapor está muy sobrecalentado y la temperatura del fluido frío a la
salida es próxima a la de condensación, la temperatura de la pared del tubo
puede ser mayor que la temperatura de saturación del vapor, de forma que no se
produce condensación y la pared del tubo está seca. La pared del tubo permanece
seca hasta que se reduce el sobrecalentamiento a un valor para el cual dicha
pared está a una temperatura inferior a la de condensación del vapor y comienza
la condensación. El aparato se puede considerar formado por dos secciones, una
de supresión del sobrecalentamiento y otra de condensación, que se consideran
separadamente en los cálculos. La parte de eliminación del sobrecalentamiento es
en realidad un enfriador de gases, a la cual se aplica la temperatura media
logarítmica, y cuyo coeficiente de transmisión de calor es el correspondiente al
enfriamiento de un gas permanente. La seccion  de condensación se trata por los
métodos que se han descrito anteriormente.

Debido al pequeño valor del coeficiente del lado del gas, el coeficiente global
de la sección de eliminación del sobrecalentamiento es también pequeño y el área
de la superficie de transmisión de calor de esta sección es grande en comparación
con la cantidad de calor transmitido. Esta situación resulta inconveniente y debe
de evitarse en la práctica. El sobrecalentamiento puede eliminarse de una forma
más económica inyectando directamente líquido en el vapor recalentado, y obte-
ner así coeficientes elevados desde vapores condensantes.

Efecto de los gases no condensables sobre la velocidad de condensación. La
presencia de incluso pequeñas cantidades de un gas no condensable en un vapor
condensante reduce seriamente la velocidad de condensación. La presión parcial
del vapor que condensa sobre la superficie del condensado tiene que ser menor
que en la fase gaseosa, con el fin de proporcionar una fuerza impulsora para la
transferencia de materia a través de la película gaseosa. Esta menor presión
parcial implica una más baja temperatura de condensación, lo que da lugar a una
disminución de la fuerza impulsora para la transmisión de calor. También existe
una diferencia de temperatura a través de la película gaseosa y se transmite algo
de calor hacia la superficie del condensado por conducción-convección. Esto,
cuando la cantidad de no condensables es pequeña, tiene poca importancia ya
que el calor de condensación liberado en la superficie del condensado transporta
prácticamente todo el calor desde la fase gaseosa hasta el condensado. Sin
embargo, cuando el gas está notablemente desprovisto de vapor condensable, el
calor transmitido a través de la película. gaseosa por conducción-convección
puede representar una parte significativa del calor total.

En la Figura 13.3 se representan los perfiles de temperatura y de presión
parcial en un condensador de este tipo. La temperatura de condensación no es
constante como en el caso de condensación de un vapor puro, sino que disminuye
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Figura 13.3. Perfiles de temperatura y presión parcial
en un condensador con gases no condensables. p,,,  pre-
sión parcial del vapor condensable en la masa global
de la fase gaseosa; pAsE, en la superficie de la capa de
condensado; T,,  temperatura de la masa global de la
fase gaseosa; KS, en la superficie del condensado; Twi,
en la pared interior del tubo; T,,,  en la pared exterior
del tubo; T,,  del refrigerante.

según la composición de la mezcla gas-vapor y, por consiguiente, su temperatura
de rocío varía al proseguir la condensación. Los métodos rigurosos de resolver el
problema general se basan en igualar el flujo de calor hacia la superficie de
condensado en cualquier punto, al flujo de calor lejos de la superficie. Esto
implica resoluciones por tanteo para las temperaturas puntuales de la superficie
del condensado y, a partir de ellas, estimar los valores puntuales de la densidad
de flujo de calor U AT. Los valores de l/(U  AT) para cada punto se representan
frente al calor transmitido en dicho punto y el área de la superficie del condensa-
dor se obtiene por integración numérica3.

En la Figura 15.7 de la página 458 se representa un condensador para mezclas
de vapores y gases no condensables.

TRANSMISION DE CALOR A LIQUIDOS EN EBULLICION

La transmisión de calor a líquidos en ebullición es una etapa necesaria en las
operaciones básicas de evaporación y destilación, y también en otras clases de
procesos generales, tales como generación de vapor de agua, tratamiento de
petróleo y control de temperatura de las reacciones químicas. El líquido que
hierve puede estar contenido en un recipiente provisto de una superficie de
calentamiento formada por tubos o placas, horizontales o verticales, que suminis-
tran el calor necesario para la ebullición del líquido. El líquido puede también
fluir a través de tubos calientes y recibir calor, por convección natural o forzada,
a través de las paredes de los tubos. Una importante aplicación de la ebullición
en tubos es la concentración de soluciones mediante evaporación de agua, que se
estudia en el Capítulo 16.

Cuando la ebullición se produce mediante una superticie  caliente sumergida
la temperatura de la masa del líquido es la misma que la temperatura de ebulli-
ción del líquido a la presión existente en el aparato. Las burbujas de vapor se
generan en la superficie de calentamiento, ascienden a través de la masa de
líquido y se rompen sobre la superficie del mismo. El vapor se acumula en el
espacio existente sobre el líquido y, a medida que se va formando, abandona el
aparato. Este tipo de ebullición se denomina ebullición de líquido saturado debido
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a que el vapor que se forma está en equilibrio con el líquido a su temperatura de
ebullición.

Cuando un líquido hierve con circulación natural en el interior de un tubo
vertical, por el fondo del tubo entra líquido relativamente frío y se calienta a
medida que asciende a baja velocidad. La temperatura del líquido aumenta hasta
la temperatura de ebullición a la presión existente en una altura dada del tubo.
La vaporización comienza y la velocidad ascendente de la mezcla de las dos fases
líquido-vapor aumenta enormemente. La caída de presión que resulta da lugar a
que la temperatura de ebullición disminuya a medida que la mezcla asciende por
el tubo y la vaporización continua. El líquido y el vapor emergen de la parte
superior de los tubos a una velocidad muy alta.

Con circulación forzada a través de tubos horizontales o verticales, el líquido
puede también entrar a una temperatura relativamente baja y calentarse hasta su
temperatura de ebullición, transformándose en vapor cerca del extremo de des-
carga del tubo. A veces se coloca una válvula de control del flujo en la línea de
descarga del tubo, de forma que el líquido puede calentarse en el tubo hasta una
temperatura considerablemente superior a su punto de ebullición correspondien-
te a la presión reinante aguas abajo. En estas condiciones no hay ebullición en el
tubo: el líquido se calienta como tal hasta una temperatura elevada y después se
convierte rápidamente en vapor al atravesar la válvula. Los evaporadores de
convección natural y forzada reciben el nombre de calandrias y se tratan con
detalle en el Capítulo 15.

En algunos equipos con circulación forzada la temperatura de la masa del
líquido es inferior a su temperatura de ebullición, mientras que la temperatura de
la superficie de calefacción es considerablemente mayor. En la superficie de
calefacción se forman burbujas que al desprenderse de la superficie son absorbi-
das por la masa de líquido. Este tipo de ebullición recibe el nombre de ebullición
subenfriada.

Ebullición de liquido saturado. Consideremos un alambre horizontal sumergido
en un recipiente que contiene un líquido en ebullición. Supongamos que se mide
flujo de calor por unidad de área, q/A,  y la diferencia entre la temperatura de la
superficie del alambre y la del líquido hirviente, AT. Se comienza con una caída
de temperatura muy pequeña, que se va incrementando por etapas midiendo q/A
y AT para cada etapa, hasta alcanzar valores muy grandes de AT. Mediante una
representación en coordenadas logarítmicas de q/A  frente a AT se obtiene una
curva del tipo que se indica en la Figura 13.4. Esta curva se puede dividir en
cuatro tramos. El primero de ellos, correspondiente a pequeñas caídas de tempe-
ratura, viene dado por la recta AB de pendiente 1,25  y cuya ecuación es

4- = a AT’.=
A

(13 .20)

siendo a una constante. El segundo tramo, línea BC, también es recto pero su
pendiente es mayor que la de la línea AB. La pendiente de la línea BC depende
del experimento concreto, y generalmente está comprendida entre 3 y 4. El
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1 10 10' 103 10'
AT = T, - T, “F

Figura 13.4. Flujo de calor frente a caída de temperatura para la ebullición de agua a
212 “ F sobre un alambre calentado eléctricamente; AB, convección natural; BC, ebullición
nucleada; CD, ebullición de transición; DE, ebullición de película. (Según McAdams  et
al. ’ 3.)

segundo tramo termina en un punto con flujo de calor máximo, que es el punto C
de la Figura 13.4. La caída de temperatura correspondiente al punto C se llama
crítica de temperatura, y el flujo en el punto C recibe el nombre de flujo de pico.

En el tercer tramo, línea CD, el flujo disminuye a medida que aumenta la
caída de temperatura para alcanzar un mínimo en el punto D, que se llama punto
de Leidenfrost. En el último tramo, línea DE, la densidad de flujo aumenta
nuevamente con AT y, para grandes caídas de temperatura, sobrepasa el máximo
alcanzado en el punto C.

Teniendo en cuenta que, por definición h = (q/A)/AT,  la gráfica de la Figu-
ra 13.4 se convierte fácilmente en una gráfica de h frente a AT. Esta curva se
representa en la Figura 13.5 en la cual se puede observar fácilmente que el
coficiente  pasa por un valor máximo y otro mínimo, que no coinciden, sin
embargo, con los mismos incrementos de temperatura correspondientes a flujo
máximo y mínimo de la Figura 13.4. El coeficiente máximo se presenta general-
mente para una caída de temperatura ligeramente superior a el flujo de pico, y el
coeficiente mínimo ocurre para una caída de temperatura mucho mayor que la
del punto de Leindenfrost. En el primer tramo de la línea de la Figura 13.4 el
coeficiente es proporcional a AT’,“, mientras que en el segundo está comprendi-
do entre AT2 y AT3.

Cada uno de los cuatro tramos de la curva de la Figura 13.5 corresponde a un
determinado mecanismo de ebullición. En la primera parte, para bajas caídas de
temperatura, el mecanismo es el correspondiente a la transmisión de calor a un
líquido por convección natural, y la variación de h con AT concuerda con la
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AT,“F

Figura 13.5. Coeficientes de transmisión de calor frente a AT para la ebullición de agua a
1 atm.

Ecuación (12.77). Las burbujas se forman sobre la superficie de calentamiento, se
desprenden de ella, ascienden hasta la superficie del líquido y pasan al espacio de
vapor. Sin embargo, el número de burbujas que se forman es pequeño y apenas
distorsionan las corrientes normales de la convección libre.

Para caídas de temperaturas más altas, comprendidas entre 5 y 25 “C para el
caso que se reresenta en la Figura 13.5, la velocidad de formación de burbujas es
grande, de forma que la corriente ascendente de ellas a través del líquido aumenta
la velocidad de las corrientes de circulación y el coeficiente de transmisión de
calor es mayor que para la convección natural no distorsionada. La velocidad de
formación de burbujas aumenta con AT y el coeficiente crece rápidamente.

La acción que ocurre para caídas de temperatura inferiores a la caída crítica
de temperatura recibe el nombre de ebullición nucleada, que hace referencia a la
formación de diminutas burbujas, o núcleos de vaporización, sobre la superficie.
Durante la ebullición nucleada las burbujas ocupan una pequeña porción de la
superficie de calefacción al mismo tiempo, de forma que la mayor parte de la
superficie está en contacto directo con el líquido. Las burbujas se generan en
centros activos localizados, generalmente pequeños hoyos o arañazos sobre la
superficie de calentamiento. Al aumentar la caída de temperatura se activan más
centros, mejorando la agitación del líquido y aumentando el flujo de calor y el
coeficiente de transmisión de calor.

Sin embargo, eventualmente puede haber tantas burbujas que tienden a
coalescer sobre la superficie de calefacción para formar una capa de vapor
aislante. Esta capa tiene una superficie altamente inestable, desde la cual se
forman diminutas «explosiones» que proyectan chorros de vapor hacia fuera del
elemento de calefacción dentro de la masa global de líquido. Este tipo de acción
recibe el nombre de ebullición de transición. En esta región, al aumentar la caída
de temperatura aumenta el espesor de la película de vapor y disminuye el número
de explosiones que se producen en un tiempo determinado. Tanto el flujo de
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calor como el coeficiente de transmisión de calor disminuyen al aumentar la
caída de temperatura.

Cerca del punto de Leidenfrost se produce un cambio distinto del mecanismo.
La superficie caliente se cubre con una película estática de vapor a través de la
cual se transmite el calor por conducción (para muy altas caídas de temperatura)
y por radiación. Las explosiones al azar, características de la ebullición de
transición, desaparecen y son sustituidas por una lenta y ordenada formación de
burbujas en la interfase situada ente el líquido y la película de vapor caliente.
Estas burbujas se desprenden por sí solas de la interfase y ascienden a través del
líquido. Sin embargo, la agitación del líquido no es importante; toda la resisten-
cia a la transmisión de calor reside en la capa de vapor que recubre el elemento
de calefacción. Al aumentar la caída de temperatura aumenta el flujo de calor,
lentamente al principio y rápidamente después, a medida que se hace importante
la transmisión de calor por radiación. La acción de ebullición en esta región se
conoce como ebullición de película.

Generalmente no es deseable la ebullición de película en el equipo comercial
debido a que la velocidad de transmisión de calor es baja para una caída de
temperatura tan grande que no se utiliza eficazmente. Los aparatos de transmi-
sión de calor deberán diseñarse y operarse de tal forma que la caída de tempera-
tura en la película de líquido en ebullición sea menor que la caída de temperatura
crítica, aun cuando con líquidos criogénicos esto no siempre es posible.

La eficacia de la ebullición nucleada depende principalmente de la facilidad
con la que se forman y liberan por sí mismas las burbujas en la superficie de
calentamiento. La capa de líquido próxima a la superficie caliente se recalienta
debido al contacto con la pared del calentador. El líquido sobrecalentado tiende
a formar espontáneamente vapor y de esta forma suprimir el sobrecalentamiento.
Esta tendencia del líquido a sufrir una vaporización súbita o «flash» es lo que
proporciona el ímpetu característico de la ebullición. Desde el punto de vista
tisico,  el «flash» solamente se puede producir mediante la formación de pequeñas
burbujas en la inerfase líquido-vapor. Sin embargo, no es fácil formar una peque-
ña burbuja en un líquido recalentado, debido a que, a una determinada tempera-
tura, la presión de vapor en una burbuja muy pequeña es menor que en una
burbuja grande o en una superficie plana del líquido. Una burbuja muy pequeña
puede existir en equilibrio con líquido sobrecalentado, y cuanto menor sea la
burbuja mayor será el sobrecalentamiento de equilibrio y menor la tendencia a la
producción de flash. Tomando especiales precauciones para eliminar toda presen-
cia de gases u otras impurezas en el líquido y prevenir choques, es posible
sobrecalentar agua varios cientos de grados centígrados sin formación de bur-
bujas.

Otra dificultad se presenta cuando la burbuja, una vez formada, no abandona
rápidamente la superficie. El factor que controla la velocidad de desprendimiento
de las burbujas es la tensión interfacíal entre el líquido y la superficie de calenta-
miento. Si la tensión interfacial es grande la burbuja tiende a extenderse sobre la
superficie y recubrir el área de transmisión de calor, tal como se indica en la
Figura 13.6c,  en vez de abandonarla y dejar sitio para otras burbujas. Si la
tensión interfacial es pequeña la burbuja se desprenderá fácilmente, según se



4 0 6 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

--=.-Liquido-=-Z--- ------------
~~~~a,e~acc,~”

Figura 13.6. Efecto de la tensión inter-
u e cle facial sobre la formación de las burbu-

Q (c) jas. (Jakob  y Fritzg.)

deduce de la Figura 13.6~.  En la Figura 13.6b se presenta un ejemplo de tensión
interfacial intermedia.

La elevada velocidad de transmisión de calor que se obtiene en la ebullición
nucleada se debe principalmente a la turbulencia que se genera en el líquido
debido a la acción dinámica de las burbujas5.

El coeficiente correspondiente a la ebullición nucleada depende de numerosas
variables, tales como naturaleza del líquido, tipo y condición de la superficie de
calentamiento, composición y pureza del líquido, presencia o ausencia de agita-
ción, así como temperatura y presión. Pequeños cambios de algunas variables
originan una variación considerable del coeficiente. La reproductibilidad de expe-
rimentos es mala y, si bien se dispone de correlaciones generales en este campo,
son poco precisas.

El efecto de algunas de estas variables se puede predecir cualitativamente
teniendo en cuenta los mecanismos de la ebullición. Una superficie rugosa pro-
porciona centros para la nucleación  que no existen en una superficie pulimentada
y, por consiguiente, las superficies rugosas dan generalmente coeficientes superio-
res a las lisas. Sin embargo, este efecto se debe con frecuencia al hecho de que el
área total de la superficie de un tubo rugoso es mayor que la de un tubo liso de la
misma área proyectada. Una capa muy delgada de costra puede incrementar el
coeticiente  de ebullición del líquido, aunque el coeficiente global disminuye debi-
do a que se adiciona una resistencia que provoca una disminución del coeficiente
global mayor de lo que aumenta el coeficiente de ebullición del líquido. La
adsorción de aire, gases u otros contaminantes sobre la superficie de calentamien-
to facilita generalmente la formación o el desprendimiento de las burbujas. Una
superficie recién limpia puede dar un coeficiente mayor o menor que la misma
superficie una vez que se estabiliza después de un período previo de operación.
Este efecto está relacionado con un cambio en el estado de la superficie de
calentamiento. La agitación provoca un aumento del coeficiente debido a que
aumenta la velocidad del líquido en la superficie, lo cual ayuda a barrer hacia
fuera las burbujas.

Flujo mhximo  y caida  critica de temperatura. El flujo máximo (q/A),ax  depende
algo del líquido que hierve y del tipo de la superficie de calefacción, pero es
principalmente sensible a la presión. Alcanza un máximo para una presión
absoluta del orden de un tercio de la presión crítica termodinámica pE  y decrece
hacia cero para presiones muy bajas y para presiones próximas a la presión
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Figura 13.7. Flujo  de calor  de ebullición  máximo  y AT crítica  como funciones  de la
presión  reducida.  (Tomada, con autorización, de 3. Gebhart, «Heat Transfer»,  2.” ed., p.
424, 1971,  McGraw-Hill  Book Company.)

crítica6’.  Si  el  flujo máximo se  divide por la presión  crítica  de  la sustancia que
hierve,  se obtiene la curva  de  la Figura  13.7,  que  es aproximadamente  la misma
para  muchas  sustancias  puras y mezclas.  La correspondiente  caída  crítica  de
temperatura (no confundir con  «temperatura  crítica»)  también varía  con  la pre-
sión,  desde  valores  altos para  bajas presiones  hasta valores muy  pequeños cerca
de  la presión  crítica.  Para presiones  y temperaturas  superiores  a los valores
críticos  no hay  diferencia,  por supuesto,  entre  las fases  de  líquido y vapor,  de
forma  que  la «vaporización» carece  de  sentido.  A la presión  atmoférica  la caída
crítica  de  temperatura para el  agua generalmente está  comprendida entre  70 y
90 “F (39 y 50°C);  para los líquidos orgánicos ordinarios  con  frecuencia  está
comprendida entre  40 y 50 “F (22 y 28 “C).

En el  equipo real, la caída  crítica  de  temperatura puede  superarse  si  no se
toman precauciones.  Si  el manantial  de  calor es otro fluido,  tal  como  vapor de
agua condensante  o un líquido caliente,  la única  penalización  por exceder  la
caída  crítica  de  temperatura es una disminución del  flujo hasta un nivel  compren-
dido entre  la de  pico  y la del  punto de Leidenfrost.  Sin embargo,  si  el  calor  se
comunica  por medio de  una resistencia  eléctrica,  el  sobrepasar la caída  crítica  de
temperatura puede  quemar  el  sistema  de  calefacción,  ya que  el  líquido en ebulli-
ción  no puede  absorber con  suficiente  rapidez el  calor  para  una gran caída  de
temperatura y el  sistema  de  calefacción  alcanza inmediatamente  una temperatura
muy  alta.

El flujo de  pico  para la caída  de  temperatura crítica  es grande.  Para agua está
en el intervalo  de  115 000 a 400 000 Btu/pie’-h  (363 a 1260 kW/m’)  dependiendo
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de la pureza del agua, de la presión, así como del tipo y estado de la superficie de
calefacción. Para líquidos orgánicos el flujo de pico está comprendido en el
intervalo de 40000 a 130000 Btu/pie2-h (126 a 410 kW/m’).  Estos límites son
aplicables para ebullición a la presión atmosférica.

Se han propuesto muchas correlaciones para estimar el flujo de pico a partir
de las propiedades del fluido, tomando como base distintos modelos de los
fenómenos fisicos.  En uno de los estudios se ha supuesto que cerca de la caída
crítica de temperatura las corrientes de burbujas características de la ebullición
nucleada son progresivamente reemplazadas por chorros de vapor que salen de la
superficie de transmisión de calor y que, por supuesto, han de ir acompañados
por corrientes de líquido que fluyen hacia la superficie. Para el valor de pico del
flujo de calor, los flujos en contracorriente del vapor y el líquido alcanzan una
condición límite, el proceso se hace inestable y los chorros de vapor se colapsan
para formar una lámina continua de vapor. El fenómeno es análogo al de
inundación de una torre de relleno que se ha descrito en el Capítulo 2218.
Utilizando este modelo, Zuber ’ 7 dedujo la siguiente ecuación dimensionalmente
coherente con el flujo máximo de calor (q/A),,,:

1/2
(13.21)

mhx

donde 0 es la tensión interfacial entre el líquido y el vapor, pL y pv  son las
densidades del líquido y del vapor, y los demás símbolos tienen el significado
habitual. Al aumentar la presión del sistema aumenta pv  sin afectar mucho a los
demás términos de la Ecuación (13.21) y, en consecuencia, aumenta el flujo
máximo de calor. Si la presión aumenta suficientemente, el calor latente de
vaporización tiende hacia cero, de forma que finalmente tiene lugar una disminu-
ción en el flujo de pico, tal como se muestra en la Figura 13.7.

Flujo de calor mínimo y ebullición de película. En la ebullición de película se
forman ondulaciones de una longitud de onda característica en la interfase
comprendida entre el líquido y el vapor. Estas ondulaciones crecen para formar
burbujas que abandonan la interfase a intervalos de tiempo regularmente espa-
ciados. El diámetro de las burbujas es aproximadamente igual a la mitad de la
longitud de onda de las ondulaciones. Considerando la dinámica de este proceso
se llega a la siguiente ecuación para el flujo de calor mínimo necesario para la
ebullición de película estable en una lámina horizonta16”

(!& = $f [“+ ,-$‘l’l” (13 .22)

donde (q/A),í, es el flujo mínimo de calor.
La ebullición de película es un proceso más regular que la ebullición nucleada

o la ebullición de transición y ha sido sometida a un amplio análisis teórico.
Puesto que la velocidad de transmisión de calor está regida exclusivamente por la
película de vapor, la naturaleza de la superficie de calentamiento no ejerce
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ninguna influencia sobre la ebullición de película. La siguiente ecuación es aplica-
ble, con una considerable exactitud, para la ebullición de película sobre un tubo
horizontal sumergido, en un amplio intervalo de condiciones2

&PL, AT ll/4

ho
GPdPL - P"P'¿? 1

= 0,59 + 0,069 $-
0

(13.23)

siendo h, = coeficiente de transmisión de calor
,uV  = viscosidad del vapor

AT = caída de temperatura a través de la película de vapor
k, = conductividad calorífica del vapor

pL, pV = densidades del líquido y el vapor, respectivamente
D, = diámetro exterior del tubo caliente

En la Ecuación (13.23), A’  es la diferencia media de entalpía entre el líquido y
el vapor recalentado y viene dada por

(13 .24)

siendo A  el calor latente de vaporización, y cp  el calor específico del vapor a
presión constante.

El término A,  de la Ecuación (13.23) es la longitud de onda, en metros, de la
menor onda que puede crecer en amplitud sobre una interfase horizontal plana y
está relacionada con las propiedades del fluido mediante la ecuación

(13.25)

siendo õ la tensión interfacial entre el líquido y el vapor. La Ecuación (13.23) no
incluye el efecto de la transmisión de calor por radiación.

También se han desarrollado ecuaciones para la ebullición de película en
tubos verticales sumergidosa,  pero tienen una validez menos general que la
Ecuación (13.23). El desprendimiento del vapor desde una superficie horizontal y
el análisis teórico resulta por esta razón más difícil.

Ejemplo 13.2. Sobre un tubo horizontal sumergido, de 1,25 pulg (32 mm) de diámetro
exterior, hierve Freón-ll (CCl,F)  a la presión atmosférica. La temperatura normal de
ebullición del Freón-ll es 78,4 “ F (23,8  “C) y la temperatura de la pared del tubo está a
300 “ F (148,9 “C). Las propiedades’ del Freón-1 1 son:

pL  = 91,3 Ib/pie3  (1462 kg/m3) 1 = 78,3 Btu/lb(182  J/g) ,uV = 0,013 CP

õ =  1 9  dina/cm  cp = 0,145 Btu/lb-“F  (0,607 J/g-“C)

La conductividad calorífica viene dada por la ecuación k, = O,OO413  + 1,14 x
x 10m5T,  donde k, está en Btu/pies-h-“F  y T está en “F. Calcúlese el coeficiente de
transmisión de calor h,  y el flujo de calor ql.4
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SOLUCIbN

Puesto  que la  d i ferencia  de  temperatura  ent re  la  pared y  e l  l iquido es  tan  grande,  se
u t i l izará  la  Ecuación  (13 .23)  para  ebul l ic ión  de  pe l ícu la .  Los  va lores  que  se  neces i tan
pa ra  sus t i tu i r  son

pV  = 0,013 x 242 = 0,0314  lb/pies-h AT = 300 - 74,8  = 225,2  “F

La temperatura media de la película de vapor es (300 + 74,8)/2  = 187,4  “ F

k,  = 0,00413  +  (1,14  x  lOe5 x  187,4)  =  0,00627  Btu/pies-h-“F

pL  = 91,3  Ib/pie3 mol.wt. = 137,5
1,25

D, = 12 = 0,104 pies

Para la temperatura media de película

137,5  x 492

‘” = 359(187,4  + 460)
= 0,291 lb/pie3

A la  temperatura  de  ebul l ic ión

1 9
2,248 x 1O-6

0 = =
0.0328

0,0013 Ib,/pies

A partir de la Ecuación (13.24)

2’ 78,3 1 0,34 x 0,145 x 225,2 ’= +

78,3 >
= 102,l  Btu/lb

A partir de la Ecuación (13.25),  tomando g,/g  como 1,0 lb/lb,,

/1, = 27~(~1,30-03~~~)1’~  = 0,0238  pies

Sus t i tuyendo  en  la  Ecuac ión  (13 .23)  se  ob t iene

0,0238 x 0,0314 xho 225,2 114 0 , 0 6 9  0,0238x=

0,006273 0,291(91,3 - 0,291) x 102,l  x 4,17 lo9

1 0,59 +

x x 0,104

de donde h, = 21,7  Btu/pie2-h-“F  (123 W/mZ-“C).  Por tanto, q/A = 21,7  x 225,2  =
= 4887 Btu/pie’-h(15 400 W/m’).

Ebullición subenfriada. Aumento del flujo de pico. La ebullición subenfriada
puede ponerse de manifiesto haciendo ascender un líquido libre de gas a través
del espacio anular comprendido entre un tubo exterior y un elemento interior de
calefacción y observando el efecto que sobre el líquido ejerce, un aumento
gradual del flujo de calor y de la temperatura del elemento de calefacción. Se
observa que cuando la temperatura del elemento supera un determinado valor
que depende de las condiciones del experimento, se forman burbujas como en la
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ebullición nucleada, y después condensan en la superficie adyacente de líquido
más frío. En estas condiciones una pequeña variación de la caída de temperatura
da lugar a un enorme aumento del flujo de calor. Se han publicado6”  flujos
superiores a 50 x lo6 Btu/pie’-h  (157 x lo6 W/m2).  La ebullición subendriada
es importante en el equipo de transmisión de calor que debe de concentrar una
gran capacidad en un pequeño espacio.

Otros métodos para obtener elevados flujos que superen al flujo normal de
pico comprenden el uso de recubrimientos porosos sobre la superficie de calefac-
ción r,  tubos con aletas de diferentes diseños r6 y, para líquidos de baja conducti-
vidad eléctrica, la aplicación de campos eléctricos de alto voltaje”.

SIMBOLOS

A
a
CP
D
g
8%
h

k

L
m

N

Area, pie’ o m2;  A,,  exterior del tubo
Constante en la Ecuación (13.20)
Calor  específ ico a  pres ión constante ,  Btu/lb-“F o J/g-“C
diámetro, pies o m; D,, diámetro exterior del tubo
Aceleración de la gravedad, pies/h’ o m/h2
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 4,17  x 10’  pies-lb/lb,-h2
Coef ic iente  individual  de  t ransmis ión de  ca lor ,  Btu/pie’-h-“F  o  W/m2-“C; h,,  para el
exterior del tubo; h,, valor local
Conductividad calorífica, Btu/pies-h-“F  o W/m-“C, kV,  del vapor; k,, de la película
de  condensado
Longitud, pies o m; L,, longitud total del tubo
Velocidad de flujo másica, lb/h o kg/h; tir, velocidad de flujo del condensado total
desde  un  b loque  de  tubos
Número de tubos en un haz ver t ical

NRe  Número de Reynolds de la película de condensado, 4F/p,,  adimensional

P Presión, lbJ/pulg2, o atm; pr, presión crítica

4 Velocidad de t ransmisión de calor .  Btu/h o J/s;  qT, veloc idad  to ta l  de  t ransmis ión  de
ca lor  en  e l  tubo  de  un  condensador

T Temperatura, “ F o “C;  TJ,  temperatura media de la película de condensado; Th,
temperatura de saturación del vapor; T,, temperatura de la pared o de la superficie

u Coefic iente  global  de  t ransmisión de calor ,  Btu/pie2-h-“F  o W/m’-“C; U,,  basado en
el área exterior

Letras griegas

a Angulo  con la  ver t ica l
l- Carga de condensado,  lb/pies-h o kg/m-h;  Fb, en  e l  fondo de  un  tubo  ver t ica l ;  F’,  por

pie de tubo horizontal; F:,  valor medio en el tubo inferior de un bloque vertical
A T Caída de temperatura, “ F o “C; AT,, a través de la película de condensado, Th  - T,;

AT,,  caída crí t ica de temperatura
6 Espesor  de  pe l ícu la  de  condensado,  p ies  o m
n Calor de vaporización, Btu/lb o J/g;  1’,  diferencia media de entalpía entre el líquido

en ebul l ic ión  y  e l  vapor  sobreca lentado,  def in ida  por  la  Ecuación  (13 .24)
4 Longitud de onda de la más pequeña ondulación que puede crecer sobre una

superf ic ie  p lana  hor izonta l ,  p ies  o m Ecuación (13.25)
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P Viscosidad absoluta, lb/pies-h  o P; pLv del vapor; pf,  de la película de condensado
P Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  pL, del líquido; pv,  del vapor; p/, de la película de

condensado
õ Tensión interfacial entre el líquido y el vapor, lbJ/pies  o N/m
tif Parámetro de condensación (k~p~g/p$‘i3, Btu/pie’-h-“F  o W/m2-“C

PROBLEMAS

13.1. Un tubo de cobre de l$ pulg 14 BWG y 10 pies de longitud se utiliza para
condensar alcohol n-propílico a la presión atmosférica. El agua de refrigeración que
circula por el interior del tubo mantiene la superficie metálica a una temperatura esencial-
mente constante de 25 “C. (a) iQué flujo de vapor, en libras por hora, condensará si el tubo
es vertical? (b) iCuánto  condensará si el tubo es horizontal?
13.2. Se utiliza un condensador vertical para condensar 1500 kg/h  de alcohol etílico que
entra a la presión atmosférica. Por el interior de los tubos circula agua de refrigeración
con una temperatura media de 30°C. Los tubos son de 25 mm de diámetro exterior y
21 mm de diámetro interior. El coeficiente del lado del agua es 3000 W/m’-“C.  Se pueden
despreciar los factores de ensuciamiento y la resistencia de la pared del tubo. Si los tubos
disponibles tienen 3 m de longitud, Lcuántos  tubos se necesitarán? Datos:

Temperatura de ebullición del alcohol: T,,  = 78,4  “C
Calor de vaporización: A  = 856 J/g

Densidad del líquido pf = 769 kg/m3

13.3. Un condensador horizontal de carcasa y tubos se utiliza para condensar vapor de
amoníaco saturado a 145 lb,/pulg’  abs  (Th  = 82 “F). El condensador tiene siete tubos de
acero (de 2 pulg de diámetro exterior y 1,8 pulg de interior), con una longitud de 12 pies, y
a través de ellos circula agua de refrigeración. Los tubos están dispuestos hexagonalmente
con una separación entre centros de 24 pulg. El calor latente del amoniaco en estas
condiciones puede tomarse como 500 Btu/lb.  El agua de refrigeración entra a 70 “F.
Determínese la capacidad del condensador para las condiciones dadas.
13.4. En un estudio sobre transmisión de calor desde vapor de agua condensante hacia
agua de refrigeración, en un condensador de un solo tubo, se han obtenido resultados
tanto para tubos limpios como sucios. Para cada tubo se determinó el coeficiente global U
con varias velocidades de agua. Los resultados experimentales se han representado por las
siguientes ecuaciones empíricas: 1

1 0,00092
+ ~

268 I-e8
tubo sucio

-=
uo 1

0,00040 + ~
268 F”‘,’

tubo limpio

donde U,  = coeficiente global de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F
V  = velocidad del agua, pies/s

Los tubos eran de 0,902 pulg de diámetro interior y 1000 pulg de diámetro exterior,
construidos con una aleación metálica de k = 63 Btu/pies-h-“F.  A partir de estos datos,
calcúlese (a) el coeficiente de película del vapor de agua (basado en el área del lado del
vapor de agua), (b) el coeficiente de película del agua cuando la velocidad del agua es de
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1 pie/s  (basado en el área del lado del agua), (c) el valor de h,, para la costra del tubo sucio
suponiendo que el tubo limpio estaba exento de depósito.
13.5. Un tubo de cobre de 25 mm de diámetro exterior ha de utilizarse para hervir agua a
la presión atmosférica. (a) Estímese la máxima densidad de flujo de calor que se puede
obtener al aumentar la temperatura de la superficie del cobre. (b) Si la temperatura de la
superficie del cobre es de 210 “C, calcúlese el coeficiente de ebullición de película y el flujo
de calor. La tensión interfacial del agua para temperaturas superiores a 80 “C viene dada
por

õ = 78,38(1  - 0,0025T)

donde 0 = tensión interfacial, dina/cm
T = temperatura, “C

13.6. Vapor de agua, conteniendo 2 por 100 de aire, se condensa a la presión atmosférica
en el interior de tubos de 1 pulg en un condensador refrigerado con agua. Los tubos
verticales son de 8 pies de largo; el coeficiente y la temperatura del agua de refrigeración
son 500 Btu/pie2-h-“F  y 90 “F, respectivamente. Calcúlese la velocidad de condensación
que cabría esperar si no estuviese presente el aire, y utilícese este valor para estimar el
número de Reynolds del vapor para el interior del tubo. Si se condensase el 95 por 100 del
vapor de agua, jcuál  sería el número de Reynolds para el exterior del tubo? Calcúlese la
temperatura de condensación de equilibrio del vapor que sale, y justifiquese  por qué la
temperatura real en la interfase vapor-líquido en el condensador sería inferior a este valor.
13.7. ¿Qué  coeficiente de transmisión de calor cabría esperar para la convección natural
hacia agua 212 “ F y 1 atm, por el exterior de una tubería horizontal de 1 pulg  con una
temperatura de la superficie de 213 “F? Compárese con la Figura 13.5 y coméntese la
diferencia.
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CAPITULO

CATORCE

TRANSMISION DE CALOR POR RADIACION

La radiación, que puede considerarse como energía que fluye a través del espacio
con la velocidad de la luz, se puede originar de varias formas. Algunas sustancias
emiten radiación cuando se tratan por agentes externos, tales como bombardeo
de electrones, descarga eléctrica, o radiación de longitudes de onda determinadas.
La radiación debida a estos efectos es de poca importancia en ingeniería química
y no se considerará aquí. Todas las sustancias a temperaturas superiores al cero
absoluto emiten una radiación que es independiente de los agentes externos. La
radiación que resulta exclusivamente de la temperatura se llama radiación térmi-
ca, y todo el tratamiento que sigue está restringido a la radiación de este tipo.

Hechos fundamentales relacionados con la radiación. La radiación se mueve a
través del espacio siguiendo líneas rectas, o rayos, y solamente las sustancias que
están a la vista del cuerpo radiante pueden interceptar la radiación procedente de
él. La fracción reflejada de la radiación que incide sobre un cuerpo se llama
reflectancia o coeficiente de reflexión, y se representa por p. La fracción que es
absorbida se llama coeficiente de absorcion,  o absorbancia  y se representa por CI.
La fracción transmitida se llama transmitancia y se representa por z. La suma de
estas fracciones tiene que ser igual a la unidad, o sea

a+p+t=l (14.1)

La radiación como tal no es calor, y cuando por absorción se transforma en
calor ya no es radiación. Sin embargo, en la práctica la radiación reflejada o
transmitida incide generalmente sobre otros cuerpos absorbentes y se convierte
eventualmente en calor, tal vez después de muchas reflexiones sucesivas.

El valor máximo posible del coeficiente de absorción es la unidad, y se
alcanza solamente cuando el cuerpo absorbe toda la radiación que incide sobre él
y no refleja ni transmite nada de radiación. Un cuerpo que absorbe toda la
radiación incidente recibe el nombre de cuerpo negro.

El tema complejo de la transmisión de calor por radiación ha sido muy
estudiado en los últimos años y se trata en numerosos libros 5,  *.  En el tratamien-

AlA
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to que sigue, que tiene un carácter introductorio, se abordan los siguientes temas:
emisión de radiación, absorción por sólidos opacos, radiación entre superficies,
radiación hacia y desde materiales semitransparentes y finalmente, transmisión de
calor combinada por conducción-convección y radiación.

EMISION DE RADIACION

La radiación emitida por cualquier masa de sustancia es independiente de que
sea emitida por otro material que esté a la vista de, o en contacto con, la masa.
La energía neta ganada o perdida por un cuerpo es la diferencia entre la energía
emitida por el cuerpo y la absorbida por el mismo debido a la radiación proce-
dente de otros cuerpos. Con independencia de la radiación, el flujo de calor puede
tener también lugar por conducción y convección.

Cuando cuerpos a diferentes temperaturas se colocan unos a la vista de otros
en el interior de un recinto, los cuerpos más calientes pierden energía debido a la
emisión más rápida de radiación que la recepción de energía debido a la absor-
ción de radiación procedente de cuerpos más fríos, y la temperatura de los
cuerpos más calientes disminuye. Simultáneamente, los cuerpos más fríos absor-
ben energía procedente de los más calientes con una velocidad mayor de la que
emiten energía y la temperatura de los cuerpos más fríos aumenta. El proceso
llega a equilibrio cuando todos los cuerpos alcanzan la misma temperatura, lo
mismo que ocurre en la transmisión de calor por conducción y convección. La
conversión de radiación en calor debido a la absorción y el alcance del equilibrio
de temperatura a través de la transferencia neta de radiación justifica la práctica
habitual de la denominación de «calor» de radiación.

Longitud de onda de la radiación. Las radiaciones electromagnéticas conocidas
cubren un enorme intervalo de longitudes de onda, desde rayos cósmicos con
longitudes de onda del orden de lo-” cm hasta las ondas de radiodifusión de
onda larga que tienen longitudes de 1000 m o más.

La radiación de una única longitud de onda se llama monocromática. Un rayo
real de radiación consta de muchos rayos monocromáticos. Aunque la radiación
de cualquier longitud de onda comprendida entre cero e infinito es, en principio,
convertible en calor mediante absorción por la materia, la porción del espectro
electromagnético que tiene importancia en el flujo de calor cae en el intervalo de
longitudes de onda comprendido entre 0,5  y 50 micrones. La luz visible cubre un
intervalo de longitud de onda de aproximadamente 0,38 a 0,78 micrones, y la
radiación térmica, a las temperaturas industriales ordinarias, posee longitudes de
onda del espectro infrarrojo, que comprende las ondas inmediatas más largas que
las más cortas ondas visibles. Para temperaturas superiores a aproximadamente
500 “C comienza a ser importante el calor de radiación en el espectro visible, y los
términos de «calor rojo» y «calor blanco» hacen referencia a este hecho. Cuanto
mayor es la temperatura del cuerpo radiante menor es la longitud de onda
predominante en la radiación térmica que emite.

Para una determinada temperatura, la velocidad de radiación térmica varía
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con el estado de agregación de la sustancia. Los gases monoatómicos y diatómi-
cos como oxígeno, argón y nitrógeno, irradian  débilmente aun a temperaturas
elevadas. En las condiciones industriales habituales, estos gases no emiten ni
absorben cantidades apreciables de radiación. Los gases poliatómicos, tales como
vapor de agua, dióxido de carbono, amoníaco, dióxido de azufre e hidrocarburos,
emiten y absorben una radiación apreciable a las temperaturas de trabajo de los
hornos, aunque lo hacen solamente en ciertas bandas de longitud de onda. Los
sólidos y líquidos emiten radiación en todo el espectro.

Poder emisor. La energía monocromática emitida por una superticie  radiante
depende de la temperatura de la superficie y de la longitud de onda de la
radiación. A temperatura constante, se puede representar una curva de la veloci-
dad de emisión de energía en función de la longitud de onda. En la Figura 14.1 se
presentan curvas de este tipo. Cada una de las curvas aumenta bruscamente
hasta un valor máximo y después desciende asintóticamente hasta una emisión
cero para grandes longitudes de onda. La unidad eligida para la medida de la
radiación monocromática está basada en el hecho de que, desde una pequeña
área de una superficie radiante, la energía emitida es «esparcida» en todas las
direcciones a través de una semiesfera centrada en el área de radiación. La
radiación monocromática emitida de esta forma desde la unidad de área en la
unidad de tiempo, dividida por la longitud de onda, recibe el nombre de poder
radiante monocromático W,.  Las ordenadas de la Figura 14.1 son valores de WA.

Para todo el espectro de radiación desde una superficie, el poder radiante
total W es la suma de todas las radiaciones monocromáticas que salen de la
superficie, 0 sea

s

m
w = WA  dA (14 .2 )

0

Gráficamente, W es todo el área debajo de la curva de la Figura 14.1 para
longitudes de onda desde cero hasta infinito. Físicamente, el poder radiante total
es la radiación total de todas las longitudes de onda emitidas por unidad de área
y unidad de tiempo en todas las direcciones a través de una semiesfera centrada
en el área.

Radiación de cuerpo negro; emisividad. Tal como se indicará más adelante
[Ec.  (14.10)],  un cuerpo negro posee el máximo poder emisor alcanzable  para
cualquier temperatura dada y constituye la referencia para todos los radiadores.
La relación entre el poder emisor total W de un cuerpo y el de un cuerpo negro
W,  a la misma temperatura es, por definición, la emisividad E  del cuerpo. Por
tanto,

W
EE-

Wb
(14 .3 )
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Figura 14.1. Distribución de energía en los espectros de cuerpos negros y cuerpos grises.

La emisividad monocromática eñ es la relación entre el poder emisor mono-
cromático y el del cuerpo negro a la misma longitud de onda,

WA

Eñ = K
(14.4)

Si la emisividad monocromática de un cuerpo es la misma para todas las
longitudes de onda, el cuerpo recibe el nombre de cuerpo gris.
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Emisividades de sólidos. En las referencias bibliográficas6,  ’ se pueden encon-
trar tabuladas emisividades de sólidos. La emisividad generalmente aumenta con
la temperatura. Las emisividades de metales pulimentados son bajas, estando
comprendidas en el intervalo 0,03 a 0,088. Para la mayor parte de los metales
oxidados varían entre 0,6  y 085;  las de no metales como materiales refractarios,
papel, tablas y materiales de construcción, están comprendidas entre 0,65 y 0,95,
mientras que las de pinturas, excepto la pintura de aluminio, varían entre 0,80 y
0.96.

Origen práctico de la radiación de cuerpo negro. Ninguna sustancia real se
comporta como un cuerpo negro, aunque algunos materiales, tales como ciertas
calidades de negro de humo, se aproximan mucho. Un equivalente experimental
de un cuerpo negro lo constituye una cavidad isotérmica  provista de un pequeño
orificio. Si se visiona la pared interior de la cavidad a través de la mirilla el efecto
es el mismo que si se visionase un cuerpo negro. La radiación emitida por el
interior de las paredes o admitida desde el exterior a través de la mirilla es
completamente absorbida después de sucesivas reflexiones y el coeficiente -de
absorción de la superficie interior tiende a la unidad.

Leyes de la radiación del cuerpo negro. Una relación básica para la radiación del
cuerpo negro es la ley de Stefan-Boltzmann, según la cual el poder emisor total de
un cuerpo negro es proporcional a la cuarta potencia de la temperatura absoluta,

W, = aT4

donde 0 es una constante universal que depende solamente de las unidades
utilizadas para medir T y W,. La ley de Stefan-Boltzmann es una consecuencia de
las leyes de la termodinámica y del electromagnetismo.

La distribución de energía en el espectro de un cuerpo negro se conoce con
toda exactitud. Viene dada por la ley de Planck

W
27chc2~  - 5

b,ñ  = @/kZT - 1

donde W,, A = poder emisor monocromático del cuerpo negro
h = constante de Planck
c = velocidad de la luz
A = longitud de onda de la radiación
k = constante de Boltzmann
T = temperatura absoluta

(14 .6)

La Ecuación (14.6) puede escribirse así

W
C,A-5

b,A  = e’WT _ 1
(14 .7 )
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donde C, y C2  son constantes. Las unidades y magnitudes de las variables y
constantes que intervienen en las Ecuaciones (14.5) y (14.6) se presentan en la lista
de símbolos del final del capítulo.

En la Figura 14.1 se presentan gráficas de W,,  ñ frente a A de acuerdo con la
Ecuación (14.6). Las líneas de trazo continuo corresponden a radiación de cuerpos
negros para temperaturas de 1000, 1500 y 2000 “F y la línea de puntos correspon-
de al poder radiante monocromático de un cuerpo gris de emisividad 0,9  a
200 “F.

Se puede demostrar que la ley de Planck es consistente con la ley de Stefan-
Boltzmann sustituyendo W,,  A de la Ecuación (14.6) en la Ecuación (14.2) e
integrando.

Para cualquier temperatura dada, el máximo poder radiante monocromático
se obtiene para una longitud de onda detinida que se representa por Amax.  La ley
del desplazamiento de Wien establece que Amax es inversamente proporcional a la
temperatura absoluta; es decir

TA,,, =  C (14 .8 )

El valor de la constante C es 2890 cuando Amax está en micrometros  y Ten grados
Kelvin, o bien 5200 cuando T está en grados Rankine.

La ley de Wien puede deducirse también a partir de la ley de Planck
[Ec.  (14.6)] diferenciando con respecto a 1, igualando la derivada a cero y
despejando AmAx.

ABSORCION DE RADIACION POR SOLIDOS OPACOS

Cuando sobre un cuerpo sólido incide radiación, una fracción definida p puede
ser reflejada y la fracción restante 1 -p  penetra en el sólido, bien para ser
transmitida o bien para ser absorbida. La mayor parte de los sólidos (con la
excepción de vidrios, ciertos plásticos, cuarzo y algunos minerales) absorben
radiación de todas las longitudes de onda tan fácilmente que, excepto para
láminas delgadas, la transmisividad r es cero, y toda la radiación no reflejada se
absorbe completamente en una delgada capa superficial del sólido. Por consi-
guiente, la absorción de radiación por un sólido opaco es un fenómeno de
superticie y no de volumen, de tal forma que el interior del sólido carece de
interés en la absorción de radiación. El calor generado por la absorción puede
fluir a través de la masa de un sólido opaco exclusivamente por conducción.

Reflectancia y absortancia de sólidos opacos. Pueto que la transmitancia de un
sólido opaco es cero, la suma de la rejlectividad y la absortancia es la unidad, de
tal forma que los factores que afectan a la reflectancia afectan a la absortividad en
sentido contrario. En general, la reflectancia de un sólido opaco depende de la
temperatura y del carácter de la superticie, el material de que esta hecha, la
longitud de onda de la radiación incidente y del ángulo de incidencia. Los
principales tipos de reflexión que se presentan son dos: especular y difusa. La
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primera de ellas es característica de las superficies lisas tales como metales
pulimentados; la segunda se presenta en la reflexión desde superficies rugosas,
deslustradas o mate. En la reflexión especular el ángulo reflejado forma un
ángulo definido con la superficie y el ángulo de incidencia es igual al ángulo de
reflexión. La reflectancia desde estas superficies se aproxima a la unidad y la
absortancia tiende hacia cero. Las superficies mate o deslustradas reflejan difusa-
mente en todas las direcciones, no existe un ángulo de reflexión definido y la
absortancia puede aproximarse a la unidad. Las superficies rugosas, en las que la
escala de rugosidad es grande en comparación con la longitud de onda de la
radiación incidente, reflejarán difusamente aun cuando la radiación procedente
de las unidades individuales de rugosidad sea especular. Las reflectancias proce-
dentes de superficies rugosas pueden ser grandes o pequeñas dependiendo de las
características de reflexión del material en sí. La mayor parte de las superficies de
interés para el ingeniero químico producen reflexión difusa y en el tratamiento de
casos prácticos generalmente se puede hacer la suposición simplificante de que
tanto la reflectancia como la absortancia son independientes del ángulo de
incidencia. Esta suposición es equivalente a la ley del coseno, según la cual, para
una superficie que difunde perfectamente, la intensidad (o el brillo en el caso de
luz visible) de la radiación que abandona la superficie, es independiente del
ángulo con el que se observa la superficie. Esto se cumple con independencia de
que la radiación sea emitida por la superficie, dando radiación difusa, o reflejada
por ella, dando reflexión difusa.

La reflectancia puede variar con la longitud de onda de la radiación incidente,
y la absortancia de todo el rayo es entonces una media ponderada de las
absortancias monocromáticas y depende de todo el espectro de la radiación
incidente.

La absortancia de un cuerpo gris, análogamente a la emisividad, es la misma
para todas las longitudes de onda. Si la supertice del cuerpo gris produce radia-
ción o reflexión difusa, su absortancia monocromática es también independiente
del ángulo de incidencia del rayo radiante. La absortancia total es igual a la
absortancia monocromática y es también independiente del ángulo de incidencia.

Ley de Kirchhoff. La ley de Kirchhoff es una importante generalización relacio-
nada con el poder radiante o emisor de una sustancia y establece que, para la
temperatura de equilibrio, la relación entre el poder radiante total de un cuerpo y
la absortancia, o coeficiente de absorción de dicho cuerpo, depende solamente de
la temperatura del mismo. Así, consideremos dos cuerpos cualesquiera que están
en equilibrio térmico con unos alrededores comunes. La ley de Kirchhoff estable-
ce que

Wl  w 2-=-
al m2

donde WI,  W,  = poderes radiantes totales de los dos cuerpos
al,  a2 = coeficientes de absorción de los dos cuerpos

Esta ley es aplicable tanto para radiación .monocromática  como total.

(14 .9 )
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Si el primer cuerpo de la Ecuación (14.9) es un cuerpo negro, aI = 1, y

(14.10)

donde W,, representa el poder radiante total de un cuerpo negro. Por tanto,

W2cy2 = __
Wb

( 1 4 .

Pero, por definición, la emisividad del segundo cuerpo .s2 es

w2&2 = _ = a2
w,

( 1 4 . 1

1)

2)

Por consiguiente, cuando un cuerpo está en equilibrio térmico con sus alrededo-
res, su emisividad y su coeficiente de absorción o absortancia son iguales. Esta
relación corresponde a otra forma de enunciar la ley de Kirchhoff. En general,
excepto para cuerpos negros o grises, la emisividad y el coeficiente de absorción
no son iguales si el cuerpo no está en equilibrio térmico con sus alrededores.

El coeficiente de absorción y la emisividad, monocromáticos o totales, de un
cuerpo negro son ambos iguales a la unidad. La ley del coseno es también
aplicable a un cuerpo negro toda vez que la reflectancia es cero para todas las
longitudes de onda y todos los ángulos de incidencia.

La ley de Kirchhoff es aplicable tanto a volúmenes como superficies. Puesto
que la absorción por un sólido opaco está realmente restringida a una delgada
capa superficial, la radiación emitida desde la superficie del cuerpo se origina en
esta misma capa superficial. Las sustancias radiantes absorben su propia radia-
ción y la radiación emitida por el material en el interior del sólido también se
absorbe en el interior y no llega a la superficie.

Puesto que la distribución de energía en la radiación incidente depende de la
temperatura y del carácter de la superficie que la genera, el coeficiente de absor-
ción de la superficie receptora dependerá también de estas propiedades de la
superficie generante. Por tanto, no es siempre aplicable a la radiación de no
equilibrio. Sin embargo, si la superficie receptora es gris, una fracción constante
de la radiación incidente, con independencia de la longitud de onda, es absorbida
por la superficie receptora, y la ley de Kirchhoff es aplicable tanto si las dos
superficies están a la misma temperatura 0 no.

Desafortunadamente la mayor parte de las superficies industriales no son
grises y sus coeficientes de absorción varían fuertemente con la naturaleza de la
radiación incidente. La Figura 14.2 muestra cómo el coeficiente de absorción de
diferentes sólidos varía con la longitud de onda pico de la radiación incidente y,
por tanto, con la temperatura de la fuente emisora4”.  Algunos sólidos, tales como
pizarra, son casi verdaderamente grises y sus coeficientes de absorción permane-
cen aproximadamente constantes. Para superficies metálicas pulimentadas el
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Figura 14.2 . Coeficientes de absorción para diferentes sólidos frente a la temperatura de
la fuente emisora y la longitud de onda pico de la radiación incidente. (Tomada, con
autorización, de H. C. Hottel, p. 62 en W,  H. McAdams,  «Heat  Transmissiom.  McGraw-
Hill  Book Company, 1954.)

coeficiente de absorción CQ aumenta con la temperatura absoluta de la fuente
emisora T, y también con la de la superficie T2,  de acuerdo con la ecuación

donde k,  es una constante. Sin embargo, para la mayor parte de las superficies el
coeficiente de absorción sigue una curva como la indicada para papel, madera,
tela, etc. Tales superficies presentan coeficientes de absorción elevados para
grandes longitudes de onda procedentes de fuentes radiantes a temperaturas
inferiores a aproximadamente 1000 ‘F; a medida que la temperatura de la fuente
supera este valor, el coeficiente absorción disminuye, a veces muy marcadamente.
Para algunos materiales el coeficiente de absorción aumenta de nuevo cuando la
temperatura de la fuente es muy elevada.
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RADIACION ENTRE SUPERFICIES

La radiación total desde una unidad de área de un cuerpo opaco de área A,,
emisividad s1  y temperatura absoluta T, es

(14.14)

Sin embargo, las sustancias no emiten radiación en un espacio que está a la
temperatura del cero absoluto. Aun en la radiación hacia el cielo de una noche
clara, la energía radiada es parcialmente absorbida por el vapor de agua y el
dióxido de carbono de la atmósfera, y una parte de esta energía absorbida es
devuelta por radiación hacia la superficie. En la situación habitual la energía
emitida por un cuerpo es interceptada por otras sustancias que están a la vista
del cuerpo, que también son radiadoras, y su radiación incide sobre el cuerpo
para ser después absorbida o reflejada. Por ejemplo, una línea de vapor de agua
que pasa por una habitación está rodeada por las paredes, el suelo y el techo de
la habitación que a su vez radian hacia la tubería y aunque la tubería pierde más
energía de la que absorbe desde los alrededores, la pérdida neta por radiación es
menor que la calculada mediante la Ecuación (14.14).

En hornos y otros equipos que operan a temperaturas elevadas y donde la
radiación es especialmente importante, el objetivo normalmente consiste en obte-
ner una velocidad controlada de intercambio neto de calor entre una o más
superficies calientes, llamadas fuentes y una o más superficies frías, llamadas
sumideros. En muchos casos la superficie caliente es una llama, pero también es
frecuente el intercambio de energía entre superficies y una llama puede conside-
rarse como una forma especial de una superficie translúcida. El tratamiento que
sigue está limitado a la transmisión de energía radiante entre superficies opacas
en ausencia de cualquier medio absorbente entre ellas.

El tipo de radiación más sencillo entre dos superficies es cuando cada super-
ficie solamente puede ver a la otra, por ejemplo, cuando las superficies son planos
paralelos muy grandes, tal como se muestra en al Figura 14.3~1, y cuando ambas
superficies son negras. La energía emitida por el primer plano es CT;.  Toda la
radiación procedente de cada una de las superficies incide sobre la otra superficie
y es totalmente absorbida, de forma que la pérdida neta de energía por el primer
plano y la ganancia neta de energía por el segundo (suponiendo que Tl  > T,)  es
OT4; - aTd;,  o sea CI(T’: - T;).

Los problemas reales de ingeniería difieren de esta situación sencilla en los
siguientes aspectos: (1) Una de las superficies de interés ve otras superficies. De
hecho, un elemento de superficie de una superficie cóncava ve una parte de su
propia superficie. (2) Ninguna superficie real es exactamente negra y con frecuen-
cia es preciso tener en cuenta las emisividades de las superticies.

Angulo de visión. La interceptación de la radiación procedente de un elemento
de área de una superficie por otra superficie de tamaño finito puede visualizarse,
cualitativamente, en función del ángulo de visión que es el ángulo sólido subten-
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dido por la superficie finita en el elemento radiante. El ángulo sólido subtendido
por una semiesfera es 271  esteradianes. Este es el ángulo máximo de visión que
puede ser subtendido para cualquier elemento de área por una superficie plana
que está a la vista del elemento. Recuérdese que el poder radiante total de un
elemento de área se ha definido para tener en cuenta este hecho. Si el ángulo de
visión es inferior a 27c  esteradianes, solamente una fracción de la radiación
procedente del elemento de área será interceptada por la superficie receptora y el
resto será absorbida por otras superficies que están a la vista del restante ángulo

Superficie fría

Super f i c i e  ca l i en te

Super f i c i e  ca l i en te

(b)

Super f i c ie  f r ía

(4

Figura 14.3. Angulo de visión en el flujo radiante de calor.
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sólido. Algo del ángulo semiesférico de visión de un elemento de una superficie
cóncava es subtendido por la misma superficie de procedencia.

En la Figura 14.3 se muestran algunas superticies  radiantes típicas. La super-
ficie 14.3~  muestra como, en dos grandes planos paralelos, un elemento de área
de cualquiera de los planos es subtendido por el otro por un ángulo de 2n
esteradianes.  La radiación no puede escapar de ninguno de los planos sin ser
interceptada por el otro. Un punto situado sobre el cuerpo caliente de la Figu-
ra 14.36 solamente ve la superficie fría, y el ángulo de visión es nuevamente 27~
esteradianes. Sin embargo, elementos de la superficie fría ven, en su mayor parte,
otras porciones de la superficie fría y el ángulo de visión para la superficie fría es
pequeño. Este efecto  de autoabsorción también se muestra en la Figura 14.3~
donde el ángulo de visión de un elemento de la superficie caliente subtendido por
la superficie fría es relativamente pequeño. En la Figura 14.3d la superficie fría
subtiende un pequeño ángulo de la superficie caliente y la mayor parte de la
radiación procedente de la superficie caliente pasa hacia algún fondo indetermi-
nado. La Figura 19.3~~ presenta un horno de mufla sencillo en el que la radiación
procedente del suelo caliente, que es la fuente, es parcialmente interceptada por la
fila de tubos que cruzan la parte superior del horno, que constituye el sumidero y
también parcialmente por el refractario de las paredes y del techo detrás de los
tubos. En estos sistemas se supone que el refractario absorbe y emite energía con
la misma velocidad de forma que el efecto energético neto en el refractario es
cero. El refractario del techo absorbe la energía que pasa entre los tubos y la
vuelve de nuevo a radiar sobre los tubos.

Si se lOCaliZa  la atención sobre la energía neta recibida por la superficie fría, se
pueden inercambiar  las palabras «caliente» y «fría» en la Figura 14.3, siendo
cualitativamente v álidas las mismas conclusiones.

Efecto  del  cuadrado de la  distancia. La energía procedente de una pequeña
superficie que es interceptada por otra grande, solamente depende del ángulo de
visión. Es independiente de la distancia entre las superficies. La energía recibida
por unidad  de área  de la superficie receptora es, sin embargo, inversamente
proporcional al CU adrado  de la distancia entre las superficies tal como se demues-
tra a continuacióq.

La velocidad d e energía recibida por unidad de área de la superficie receptora
recibe el nombre de intensidad de la radiación 1.  Para la radiación difusa se
puede utilizar la ley  del coseno para obtener como varía la intensidad de radia-
ción con la distancia y la orientación de la superficie receptora con respecto a la
emisora. Considérrese  el elemento de superficie emisora dA,  que se representa en
la Figura 14.4, situado en el centro de una superficie semiesférica A, con un radio
r. El elemento anslar de la superficie receptora dA,  tiene un área 2nr2 sen 4 d4,
siendo 4 el ángukh formado  por la normal a dA, con el radio que une dA, y dA,.
La intensidad en d punto situado inmediatamente encima de dA,  se representa
Por dl,, y por dZ  en  cualquier otro punto por encima de A,. De acuerdo con la
ley del coseno para la radiación difusa,

dI = dI,,  cos  4
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dA,dA, = 2nF sen Q d+= 2nF sen Q d+
f 0

Figura 14.4. Radiación difusa hacia una superficie hemisférica.

La relación entre el poder emisor W,  de la superficie emisora y la intensidad
se obtiene en la forma que se indica a continuación. La velocidad de recepción de
energía dqdA2  por el elemento de área dA,,  de acuerdo con la Ecuación (14.15), es

dqdAl  = dI dA, = dl,  cos  4 dA, (14.16)

Puesto que dA, = 2rcr2  sen C#I  d4,

dqdA2  = dZ02w2  sen 4 cos  C$  d4 (14.17)

La velocidad de emisión desde el área dA, ha de ser igual a la velocidad con
la que la energía es recibida por el área A,,  ya que toda la radiación procedente
de dA, choca sobre alguna parte de A,. La velocidad de recepción por A, se
obtiene integrando dqdA2 sobre el área A,. Por tanto,

W, dA, = I, dqaz  = sui’ 27~  dZOr2  sen4cos4d4  = n dIOr2  (14.18)

Por consiguiente

Sustituyendo de la Ecuación (14.15)

dI = 3 dA, COS~
7zr2

(14.19)

(14.20)

Cálculo cuantitativo de la radiación entre superficies negras. Las anteriores consi-
deraciones pueden tratarse cuantitativamente planteando una ecuación diferen-
cial para la radiación neta entre dos áreas elementales e integrando la ecuación
para tipos definidos de la disposición de las superficies. Los dos elementos planos
de áreas dA, y dA,  de la Figura 14.5 están separados por una distancia r y están
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Figura 14.5. Areas  diferenciales para radiación.

colocados con una orientación arbitraria entre ellos que permite conectarlos
mediante una línea recta. En otras palabras, el elemento dAI  tiene que ver al
elemento dA,,  y algo de la radiación procedente de dAI  tiene que incidir sobre
d,4,.  Los ángulos #,  y $z son los ángulos formados por la línea de unión y las
normales a dAI y dA,, respectivamente.

Puesto que la línea que une los elementos de área no es normal a dAz,  como
en el caso de la Figura 14.4, la velocidad de recepción de energía por el elemento
dA, de radiación procedente de dA, es

‘%iA,  -dAz = dl,  cos (pz dA, (14.21)

donde dZ,  es la intensidad de la radiación procedente de dA, en el área dAz.
Puesto que el elemento dA, es negro, de acuerdo con las Ecuación (14.20) y
(14.21),

‘@d.-i,-dAz = 2 dA, cos c$, cos gb2 dA, = $CO~C#Q  cos&dA,dA,

(14 .22)

Análogamente, para la radiación procedente de dA, que incide sobre dA,

dqdA2+dA, = 2 cos c$~  cos q!+  dA,  dA, (14.23)

La velocidad neta de transferencia de calor dq12  entre los dos elementos de
área se obtiene a partir de la diferencia entre las velocidades dadas por las
Ecuaciones (14.22) y (14.23),

(14.24)
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La integración de la Ecuación (14.24) para una combinación dada de super-
ficies finitas conduce generalmente a una integración múltiple basada en la
geometría de los planos y su posición relativa. La ecuación que resulta para
cualquiera de estas situaciones puede expresarse en la forma

ql* = oAF(T’:  - Ti) (14 .25)

donde q12  = radiación neta entre las dos superficies
A = área de cualquiera de las dos superficies, arbitrariamente elegida
F = factor geométrico adimensional

El factor F recibe el nombre de factor de visión o factor de ángulo y depende
de la geometría de las dos superficies, la relación espacial entre ellas y de la
superficie elegida para A.

Si para A se elige la superficie A,, la Ecuación (14.25) puede escribirse así

(14.26)

y si se elige la superficie A,,

q12 = a&F,,(T’:  - T;)

Comparando las Ecuaciones (14.26) y (14.27) se obtiene

A,Fn  = A,F,, (14 .28)

El factor F12  puede considerarse como la fracción de radiación que partiendo de
A, es interceptada por A,.  Si la superficie Al solamente puede ver la superficie
A,, el factor de visión es la unidad. Si la superficie A,  ve otras superficies y todo
el ángulo hemisférico de visión es llenado por dichas superficies,

F,, + F,, + F,, + ... = 1,O (14 .29)

El factor Fll  cubre la parte del ángulo de visión subtendido por otras partes del
cuerpo A,. Si la superficie Al no puede ver ninguna parte de sí misma, F,, es
cero. La radiación neta correspondiente al factor F,, es, por supuesto, cero.

En algunas situaciones el factor de visión puede calcularse de una forma
sencilla. Por ejemplo, considérese un pequeño cuerpo negro de área A, que no
tiene concavidades y que está rodeado por una gran superficie negra de área Al.
El factor F,, es la unidad puesto que el área A2  no puede ver más que el área A,.
El factor F12,  de acuerdo con la Ecuación (14.28),  es

F,,A,  A2F,, = -
A, =A,

(14.30)
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Según la Ecuación (14.29),

F,, = 1 - F,, = 1 - 2
1

(14 .31)

Como un segundo ejemplo considérese una larga conducción de sección triangu-
lar, con sus tres paredes a diferente temperatura. Las paredes no necesitan ser
planas pero no han de tener concavidades; es decir, ninguna de las paredes ha de
ver parte alguna de sí misma. En estas condiciones los factores de visión vienen
dados por4b

F _ A, + AZ  - A,
1 2  -

ZA1

F _ A,  + A3  - AZ
13 -

ZA1

F _ A, + A3  - AI
2 3  -

ZA2

(14 .32)

El factor F ha sido determinado por Hottel’  para diversos casos especiales de
importancia. La Figura 14.6 muestra el factor F para planos paralelos iguales
directamente opuestos. La línea 1 es para discos, la línea 2 para cuadrados, la
línea 3 para rectángulos de igual relación de longitud a anchura 2: 1, y la línea 4 es
para rectángulos largos y estrechos. En todos los casos el factor F es una función

1.0

03

4

t 0.6

s wectamente opuestos

L -2-3-4 Radiación directa entre
3 0.4 los planos,  F

-6-7-8 Planos conectados por
paredes no conductoras

02 pero radiantes, F
,5 Discos 3.7 2:l Rentángulo

0
0 1 2 3 4 5 6 7

LADO MENOR 0 DIAMETRO
RELACION:

DISTANCIA ENTRE LOS PLANOS

Figura  14 .6 . Factor  de  vis ión y  factor  de  in tercambio para  radiación entre  discos  parale-
los  opues tos ,  r ec tángulos  y  cuadrados .



OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

y oi
1 2 3 4 5 6 7

RELACION:
DISTANCIA ENTRE CENTROS

DIAMETRO DEL TU80

Figura 14.7.
tubos.

Factor de visión y factor de intercambio entre un plano paralelo y filas de

de la relación entre el lado o diámetro de los planos y la distancia entre ellos. La
Figura 14.7 presenta factores para radiación hacia bloques de tubos respaldados
por una capa de refractario que absorbe energía procedente de los rayos que
pasan entre los tubos y vuelven a radiar la energía absorbida hacia los tubos. El
factor que se presenta en la Figura 14.7 es la radiación absorbida por los tubos
calculada como una fracción de la que es absorbida por un plano paralelo de
área igual al del refractario que los respalda.

Influencia de superficies refractarias. Cuando la fuente y el sumidero están
conectadas por paredes refractarias en la forma que se muestra en la Figu-
ra 14.3e, el factor F puede sustituirse por un factor análogo, llamado factor de
intercambio ir,  y las Ecuaciones (14.26) y (14.27) expresarse así

q12  = aA,F,,(T;  - Ti) = aA,F&(T;-  T;) (14.33)

El factor de intercambio F se ha determinado exactamente para algunas situacio-
nes sencillas 3.  Las líneas 5 a 8 de la Figura 14.6 corresponden a valores de F para
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planos paralelos directamente opuestos conectados por paredes refractarias. La
línea 5 es para discos, la línea 6 para cuadrados, la línea 7 para rectángulos 2:l y
la línea 8 para rectángulos largos y estrechos.

La ecuación aproximada para F en función de F es

F,, = 4 - M’:,
A,  + A, - 2A,F,,

(14.34)

La Ecuación (14.34) se aplica cuando hay solamente una fuente y un sumidero y
ninguna de las áreas A,  y A, pueden verse a sí mismas. Está basada en la
suposición de que la temperatura de la superficie refractaria es constante. Esto
último es una suposición simplificante puesto que la temperatura local del refrac-
tario generalmente varía entre la de la fuente y la del sumidero.

Superficies no negras. El tratamiento de la radiación entre superficies no negras,
para el caso general de que el coeficiente de absorción y la emisividad sean
desiguales y dependan de la longitud de onda y del ángulo de incidencia es,
evidentemente complicado. Sin embargo, existen diversos casos especiales impor-
tantes que pueden tratarse de una forma sencilla.

Un ejemplo sencillo es un pequeño cuerpo no negro rodeado por una super-
ficie negra. Sean las áreas de las superficies interior y circundante A,  y A,
respectivamente, y T, y Tz sus temperaturas. La radiación procedente de la
superficie A,  que incide sobre la superficie A,  es aA,t;,,T;1.  De ella, la fracción
czr,  el coeficiente de absorción de la superficie A,  para la radiación procedente de
la superficie AZ,  es absorbida por la superficie A,. El resto es reflejada hacia los
alrededores negros y completamente reabsorbida por el área AZ.  La superficie A,
emite radiación en cantidad oA~E~T:, siendo .sl  la emisividad de la superficie A,.
Toda esta radiación es absorbida por la superficie A, y no retorna nada a la otra
por reflexión. La emisividad s1  y el coeficiente de absorción c1r no son en general
iguales debido a que las dos superficies no están a la misma temperatura. La
pérdida neta de energía por la superficie A,  es

912 = m,A,T’:  - oA,F,,~,T’: (14 .35)

Pero según la Ecuación (14.28) A,F,, = A,, y la Ecuación (14.39, después de
eliminar A2F2  1, se transforma en

qlz  = oA,W-‘:  - a,Tt) (14.36)

Si la superficie A , es gris, c1  = c(~  y

q12  = ~A,E,(T’:  - T;) (14.37)

En general, para superficies grises las Ecuaciones (14.26) y (14.27) pueden
escribirse así



4 3 2 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

q12  =  oA,%,,(T’:  - T;) =  oA,%2,(T~  - T;) (14 .38)

donde %12  y %zI son los factores globales de intercambio y son funciones de s1
Y 82.

Dos grandes planos paralelos. En casos sencillos el factor % puede calcularse
directamente. Considérense dos grandes planos paralelos grises a las temperatu-
ras absolutas T, y T, tal como se indica en la Figura 14.8, con emisividades s1  y
s2,  respectivamente. La energía radiada desde una unidad de área de la superficie
1 es igual a aT$,.  Parte de esta energía es absorbida por la superficie 2 y parte es
reflejada. La cantidad absorbida, tal como se muestra en la Figura 14.8a,  es igual
a cT~E~E~.  Parte del rayo reflejado es reabsorbido por la superficie 1 y parte se
vuelve a reflejar hacia la superficie 2. De este rayo que se vuelve a reflejar, una
cantidad ~T~E,E,(~  - sl)(l - s2)  es absorbida. Las sucesivas reflexiones y
absorciones conducen a la siguiente ecuación para la cantidad total de radiación
originada en la superficie 1 que es absorbida por la superficie 2:

ql+2  = aT:e,~,[l + (1 - sl)(l  - El) + (1 - ~~)~(l  - s2)2  + . ..]

Algo de la energía que se origina en la superficie 2, tal como se muestra en la
Figura 14.8b,  es reflejada por la superficie 1 y retorna a la superficie 2 donde
parte de ella es absorbida. La cantidad de esta energía, por unidad de área, es

q2-+2  = -~T;[E~ - &;(l  - EI)  - $(l  - &$(l - E2)  - . ..]

Super f ic ie  2

Superficie 1

(8)

(b)

Figura 14.8. Evaluación del factor global de intercambio para grandes planos paralelos
grises: (a) energía generada en la superficie 1 que es absorbida por unidad de área de la
superficie 2; (b) energía generada en la superficie 2 que es reabsorbida por la superficie 2.
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La cantidad total de energía absorbida por unidad de área de la superficie 2
es, por tanto

q1z  =  q1+2 +  q2-t2

=  0Tf&,&,[l  +  ( 1  - EJ1 - E2) +  ( 1  - &J2(1  - E2)2 +  ..*]

-aT;{&,  - &Z(l  - &l)[l +  ( 1  - &J(l - E2)  +  .  ..-J}

Sea

x = (1 - EJ(1 - E2)

Entonces

q12  = aT&&,  (1 + x + x2 + . ..) - ãT$[.z2  - $(l - ~)(l + x + x2 + . ..)]

Pero

1
1 + x + x2 + ... = -

l - x

Por tanto

1
q12  = ~T;E~E~~  -

l - x

Sustituyendo x y simplificando se obtiene

o(T’:  - T;)

q12 =  (l/&J  +  (1/E2)  - 1

Una comparación con la Ecuación (14.38) pone de manifiesto que

5
1

l2 =  (l/&J  +  (1/E2)  - 1
(14.39)

Una superficie gris completamente rodeada por otra. Sea A, el área del cuerpo
interior y A,  la de la envoltura. El factor global de intercambio para este caso
viene dado por

9
1

l2 = WEI)  + (AJAJLMA  - 11 [ 14.403

La Ecuación (14.40) es exactamente aplicable a esferas o cilindros concéntricos,
pero puede utilizarse sin gran error para otras formas. El caso de un cuerpo gris
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rodeado por uno negro puede tratarse como un caso especial de la Ecua-
ción (14.40) tomando s2  = LO. En estas condiciones 8,,  = sr.

Para superficies grises en general puede utilizarse la siguiente ecuación apro-
ximada para calcular el factor global de intercambio

B
1

l2 = WI,) + CWl)  - 11  + (~1/4CUI%)  - 11 (14.41)

donde s1  y .s2 son las emisividades de la fuente y el sumidero, respectivamente. En
ausencia de refractario se utiliza F en vez de Zr’.

Gebhart’” describe un método directo para calcular 9 en envolturas de
superficies grises cuando están presentes más de dos superficies radiantes. En la
bibliografia4’ se tratan problemas con superficies no grises.

RADIACION EN MATERIALES SEMITRANSPARENTES

Muchas sustancias de importancia industrial son en cierta medida transparentes
al paso de la energía radiante. Sólidos tales como vidrio y algunos plásticos,
delgadas capas de líquido, así como muchos gases y vapores son materiales
semitransparentes. Su transmitancia y absortancia dependen de la longitud del
camino o trayectoria de la radiación y de la longitud del rayo.

Atenuación; longitud de absorción. Tal como se indica más adelante, un material
puede tener coeficientes de absorción muy diferentes para la radiación de diferen-
tes longitudes de onda. Para clasificar cuantitativamente un material determina-
do en orden a su capacidad para absorber o transmitir radiación de longitud de
onda A. es necesario definir una longitud de absorción (o longitud del camino óptico)
L, en el material. Esta longitud es la distancia de penetración dentro del material
para la cual la radiación incidente se ha amortiguado en una determinada
proporción; es decir, que la intensidad de la radiación se ha reducido hasta una
fracción dada de la intensidad del rayo incidente. La fracción generalmente
utilizada es l/e, siendo e la base de los logaritmos naturales.

En la Figura 14.9 se muestra la atenuación de un rayo incidente de intensidad
monocromática Z,,,. A una distancia x de la superficie receptora la intensidad se
ha reducido a Z,.  Se supone que la atenuación por unidad de longitud dZJdx para
cualquier valor dado de x es proporcional a la intensidad ZA en dicha localización,

dl,
- = PJAd x

donde ,uL1  es el coeficiente de absorción para la radiación de longitud de onda I..
Separando variables en la Ecuación (14.42) e integrando con la condición límite
de que Z,  = Zn,0  para x = 0 se obtiene

ZA-=e -Plx
Z 0.A

(14.43)
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Figura 14.9. Atenuación de un rayo en un material absorbente en el caso de gases
absorbentes.

La longitud de absorción LA  es el valor de x para el que la atenuación es lje.
Haciendo el primer miembro de la Ecuación (14.43) igual a e-r y tomando x
igual a L,  se obtiene

L,  = !-
PA

(14 .44)

La longitud de absorción es, por tanto, el inverso del coeficiente de absorción.
Si el espesor total L del material es muchas veces mayor que L,,  se dice que el

material es opaco a la radiación de dicha longitud de onda. Por el contrario, si L
es inferior a unos pocos múltiplos de L,  se dice que el material es transparente o
semitransparente. La longitud de absorción L,  varía, no solamente con la longi-
tud de onda de la radiación incidente, sino que puede variar también con la
temperatura y la densidad del material absorbente. Esto se cumple especialmente
en el caso de gases absorbentes.

Radiacibn hacia capas de líquidos o sólidos. En capas moderadamente gruesas
todos los sólidos y líquidos son opacos y absorben toda la radiación que penetra
en ellos. Sin embargo, en capas delgadas la mayor parte de los sólidos y algunos
sólidos absorben solamente una fracción de la radiación incidente y transmiten el
resto, dependiendo del espesor de la capa y de la longitud de onda de la
radiación. En la Figura 14.10 se muestra la variación de la absortancia de
delgadas capas de agua con el espesor y la longitud de onda. Capas muy delgadas
(0,Ol  mm de espesor) transmiten la mayor parte de la radiación de onda com-
prendidas entre 1 y 8 Pm, excepto para picos de absorción a 3 y 6 ,um.  Sin
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Figura 14.10. Distribución espectral de la absortancia de capas delgadas de agua. (Con
autorización de H. Grober, S. Erk y U.  Grigull,  «Fundamentals  of  Heat Transfer»,  3.” ed.
p. 442, Copyright 1961, McGraw-Hill  Book Company.)

embargo, las capas de unos pocos milímetros de espesor son transparentes a la
luz visible (0,30 a 0,70 Pm) pero en cambio absorben virtualmente toda la energía
radiante con longitudes de onda superiores a 1,5  Pm.  Por tanto, para transmisión
de calor se puede considerar que tales capas de agua tienen una absortancia
de LO.

Las capas de sólidos, tales como delgadas películas de plástico, se comportan
de una forma similar, pero los picos de absorción están generalmente menos bien
definidos. El vidrio ordinario también es transparente a la radiación de cortas
longitudes de onda y opaco a la de longitudes de ondas más grandes. Esta es la
causa del efecto invernadero, según el cual el interior de un recipiente confinado
por paredes de vidrio está más caliente que los alrededores cuando se expone a la
luz del sol. La radiación procedente de la superficie solar, que está aproximada-
mente 10 000 “R, está formada fundamentalmente por ondas cortas que pasan
fácilmente a través del vidrio; la radiación procedente del interior del recinto,
desde superficies a unos 80 “F (27 “C), es de longitud de onda más grande y no
puede atravesar el vidrio. La temperatura interior aumenta hasta que las pérdi-
das por convección desde el recipiente igualan a la entrada de energía radiante.

Radiación en gases absorbentes. Los gases mono y diatómicos, tales como hidró-
geno, oxígeno, helio, argón y nitrógeno, son virtualmente transparentes a la
radiación infrarroja. Las moléculas poliatómicas más complejas, incluyendo va-
por de agua, dióxido de carbono y vapores orgánicos, absorben bastante fácil-
mente la radiación, sobre todo de longitudes de onda específica. La fracción de la
radiación incidente absorbida por una determinada cantidad de gas o vapor
depende de la longitud del camino de radiación y del número de moléculas que la
radiación encuentra a su paso, es decir, de la densidad del gas o vapor. Por tanto,
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la absortancia de un determinado gas varía grandemente con su presión parcial y
débilmente con la temperatura.

Cuando un gas absorbente se calienta, radia hacia los alrededores a las
mismas longitudes de onda para las que está favorecida la absorción. La emisivi-
dad del gas es también función de la temperatura y la presión. Debido al efecto
de la longitud del camino, la emisividad y la absortancia de gases se definen
arbitrariamente en función de una geometría específica.

Considérese una semiesfera de gas radiante de radio L, con un elemento de

0.06 -
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2 5 0 0 3000 3500 4000 4500 5 0 0 0

TEMPERATURA, “R

Figura 14.11. Emisividad del dióxido de carbono para una presión total de 1 atm.
(Tomada, con autorización, de W. H. McAdams,  «Heat Transmission»,  3.” ed., Copyright
1954, McGraw-Ni11  Book Company.)
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superficie receptora dA, localizado en el centro de la semiesfera. La velocidad de
transferencia de energía dq12  desde el gas hacia el elemento de área es, por tanto

41,- =
d4

~T;E, (14.45)

donde TG  = temperatura absoluta del gas
El = emisividad del gas (por definición)

La emisividad EG es, por tanto, la relación entre la velocidad de transferencia de
energía desde el gas hasta el elemento de superficie y la velocidad de transferencia
desde una superficie semiesférica negra de radio L y temperatura TG  hacia el
mismo elemento de superficie. La Figura 14.11 muestra cómo varía &G para el
dióxido de carbono con el radio L y la presión parcial PC.  La Figura 14.11 es
aplicable para una presión total p de 1 atm. La Figura 14.12 muestra el factor de
corrección C, para obtener sG  a otras presiones totales.

Cuando la temperatura del gas TG  y la temperatura de la superficie T, son
iguales, la absortancia del gas a,, de acuerdo con la ley de Kirchhoff, es igual a la
emisividad &c.  Cuando estas temperaturas difieren, fxG y &c  no son iguales; sin
embargo, se puede utilizar la Figura 14.11 para obtener la absortancia del gas a
una presión total de 1 atm evaluando CIG como la emisividad a T, y a pGL(  TJTG),
en vez de a PGL,  y multiplicando el resultado por (TG/T2)0965.  Para presiones
totales diferentes de 1 atm se aplica nuevamente la Figura 14.12.

Se dispone de gráficas análogas a las de las Figuras 14.11 y 14.12 para el
vapor de agua4d.  Cuando el dióxido de carbono y el vapor de agua están ambos
presentes, la radiación total es algo menor que la calculada separadamente a
partir de los dos gases, debido a que cada gas es algo opaco a la radiación del
otro. Se han publicado gráficas de corrección4d  para tener en cuenta esta interac-
ción.

1.0
cc 0.8

0.6
0.5

0,4

0,3
0,05 0.1 0,2  0.3 0,5 1.0 2.0 3,0 5.0

/J = PRESION  TOTAL, ATM

Figura 14.12. Factor de corrección C,  para convertir la emisividad del CO, a 1 atm de
presión total en emisividad a p atm. (Tomada, con autorización, de W. H. McAdams,  «Heat
Transmtision»,  3.” ed., Copyright 1954, McGraw-Hill Book Company.)
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Efecto de la geometría sobre la radiación de gases. La velocidad de transferencia
desde un gas radiante hacia la superficie de una evoltura depende de la geometría
del sistema y de la presión parcial del gas, PC. En general, la emisividad de una
cantidad dada de gas ha de evaluarse utilizando una longitud media del rayo L,
que es una característica de la geometría particular de cada caso. La longitud L ha
sido calculada para varios casos especiales. Se puede demostrar que, para bajos
valores del productos p,L, la longitud L es igual a 4V/A, siendo V el volumen del
gas radiante y A el área de la superficie total de la envoltura. Para valores medios
de pcL la longitud media del rayo es de 0,85 a 0,90 veces la correspondiente a
&L  = 0. En la Tabla 14.1 se presentan valores de L para algunas geometrías. En
l a  bibliografía4d se pueden encontrar otros casos, incluyendo radiación hacia
solamente una parte de la envoltura.

Tabla 14.1. Longitudes medias de rayo para radiación de gases hacia toda la superficie
de una envoltura7

Longitud media del rayo, L

Forma de la envoltura
Para valores

Cuando pcL  = 0 medios de &L

Esfera de diámetro D 0,667D 0,600
Cilindro infinito de diámetro D D 0,9OD
Cilindro circular recto de altura = diámetro = D 0,667D 0,600
Cubo de lado D 0,667D 0,57D(CO,)
Planos paralelos infinitos separados una

distancia D 20 1,7D(H,O)
1,54D(CO,)

t Tomada, con autorización, de W. H. McAdams,  Heat  Transmission,  3.” ed., p. 88, 1954,
McGraw-Hill  Book Company.

TRANSMISION DE CALOR COMBINADA POR CONDUCCION-
CONVECCION Y RADIACION

La pérdida total de calor desde un cuerpo caliente hacia sus alrededores con
frecuencia comprende pérdidas por conducción-convección y por radiación. Por
ejemplo, un radiador de vapor de agua o una tubería caliente situada en el
interior de una habitación pierden calor en cantidades aproximadamente iguales
por los dos mecanismos. Puesto que los dos tipos de transmisión de calor ocurren
en paralelo, la pérdida total, considerando unos alrededores negros, es

qT  qc-=-
A

A +  % =  h,(T,  - T)  +  c7&,( TW - T4) (14.46)

donde qT/A  = flujo total de calor
qC/A  = flujo de calor por conducción-convección
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ql/A  = flujo de calor por radiación
h,  = Coeficiente convectivo  de transmisión de calor
E, = emisividad de la superficie
T, = temperatura de la superficie

T = temperatura de los alrededores

La Ecuación (14.46) se escribe a veces así

2 =  (h, +  h,)(T,  - T) (14.47)

donde h, es un coeficiente de transmisión de calor por radiación, definido por

(14.48)

Este coeficiente depende fuertemente del valor absoluto de T, y ello se
extiende a la diferencia de temperaturas T,,,  - T. Sin embargo, cuando la
diferencia de temperaturas es pequeña, el valor de h, puede calcularse de forma
aproximada a partir de una ecuación sencilla utilizando solamente una tempera-
tura. El término de la cuarta potencia de la Ecuación (14.46) puede expresarse así

4,- = õe,(T$  -
A

T4)  =  OE,,,(T; +  T’)(T,  +  T)(T,,,  - T ) (14.49)

Si T,,,  - T es muy pequeño, T puede sustituirse por T, en todos los términos
menos uno de la Ecuación (14.49) para dar

9r- x  OE$T;)(~T,)(T,  - T )  =  OE,(‘~T;)(T,  - T )
A

(14.50)

A partir de la definición de h,, Ecuación (14.48),

h, Ñ 4CTE,  T; (14 .51)

Si la diferencia de temperatura T,,,  - T es superior a unos pocos grados, pero
inferior al 20 por 100 de la temperatura absoluta T,,  se puede utilizar la media
aritmética de T,,,  y T para mejorar la exactitud de la Ecuación (14.51).

Las Ecuaciones (14.46) y (14.51) son aplicables a una pequeña área completa-
mente rodeada por una superficie mucho mayor, de tal forma que solamente la
emisividad de la superficie pequeña influye sobre el flujo de calor. Para superficies
de áreas aproximadamente iguales, el término E, deberá de sustituirse por
l/[(l/sJ  + (l/~~)  - 11, tal como indica la Ecuación (14.40).

Radiación en la ebullición de película. En la ebullición de película sobre una
superficie muy caliente la mayor parte de la transmisión de calor tiene lugar por
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radiación desde la superficie hacia el líquido. La Ecuación (14.46) es aplicable a
esta situación puesto que el líquido circundante, tal como se ha visto anterior-
mente, tiene un coeficiente de absorción unidad. Cuando la radiación es activa, la
película de vapor que recubre el elemento de calefacción tiene un espesor mayor
que en ausencia de radiación y el coeficiente de transmisión de calor por convec-
ción es menor. Para la ebullición de película en una superficie de un tubo
horizontal sumergido, la Ecuación (13.23) predice el coeficiente de transmisión de
calor por convección h,  en ausencia de radiación. Cuando hay radiación el
coeficiente convectivo cambia a h,,  que se obtiene por tanteo a partir de la
ecuación’ b

113

(14.52)

donde h, se obtiene a partir de la Ecuación (13.23) y h,  a partir de la Ecua-
ción (14.48) o (14.51). Sustituyendo h, y h, en la Ecuación (14.47) se obtiene la
velocidad total de transmisión de calor para la ebullición del líquido.

Ejemplo 14.1. En la ebullición de película del Freón-1 1, como en el Ejemplo 13.2, la
emisividad del tubo de calefacción puede tomarse como 0,85.  Si la película de vapor es
transparente a la radiación y el líquido hirviente es opaco, calcúlese (a) el coeficiente de
radiación h,; (b) el coeficiente convectivo en presencia de radiación h,;  y (c) flujo total
de calor, qJA.

SOLUCIÓN

(a) Para este caso T, = 300 + 460 = 760 “R, y T, = 74,8  + 460 = 534,8  “R.
Suponiendo que el tubo es gris y que el líquido circundante es negro, la Ecua-
ción (14.40) indica que FI 2 = E, = 0,85. Sustituyendo en la Ecuación (14.37) se obtiene

- = 0,1713  x 0,85(7,604  - 5,3484)  = 367 Btu/pie*-h  (ll58 W/m’)
A

A partir de la Ecuación (14.48)

367
h, =

760 - 534,8
= 1,63 Btu/pie’-h-“F

(b ) A partir de la Ecuación (14.52),  puesto que h, = 21,7 Btu/pie’-h-“F,

h, = 21,7(h,  ;‘;,,,)‘i’

Por tanto se obtiene h, = 21,2 Btu/pie*-h-“F  (120 W/m’-OC).
(c) A partir de la Ecuación (14.47),

9  = (21,2 + 1,63)(760  - 534,8)  = 5141 Btu/pie’-h  (16220 W/m’)
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SIMBOLOS

A
c

C

D
F

F

9

h
h

I

IA

k

k,
L
LA
P
4

r

T

V
W

Area, pie*  o m*;  Al, de la superficie 1; A,, de la superficie 2
Constante en la Ecuación (14.Q 5200 Pm-OR  o 2890 Pm-K;  C,,  factor de corrección
para la radiación en gases a presiones diferentes de 1 atm; C,, constante en la Ecua-
ción (14.7),  3,742 x lo-l6  W-m*;  C2,  constante en la Ecuación (14.7),  1,439 cm-K
Velocidad de la luz, 9,836 x 10s  pies/s o 2,998 x 10’  m/s
Diámetro, lado del cubo, o distancia entre planos, pies o m
Factor de visión o factor de ángulo, adimensional; F,,,  F,,,  F,,,  para la radiación
desde la superficie 1 hacia las superficies 1, 2 y 3, respectivamente; Fzl,  F23, desde la
superficie 2 hacia las superficies 1 y 3, respectivamente
Factor de intercambio para sistemas con superficies refractarias, adimensional; F,,,
desde la superlice 1 hacia la superficie 2; F2  r, desde la superficie 2 hacia la superficie 1
Factor global de intercambio, adimensional; Fi2,  desde la superficie 1 hacia la
superficie 2; F2,, desde la superficie 2 hacia la superficie 1
Constante de Planck, 6,626 x 10-34J-s
Coeficiente individual de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F o W/m*-“C;  h,,  para
convección en presencia de radiación; h,,  para radiación; h,,  para ebullición de
líquidos en ausencia de radiación
Intensidad de radiación, Btu/pie*-h  o W/m*; I,,  en un punto sobre la normal a la
superficie radiante; Ir, en la superficie 2 de radiación procedente de la superficie 1
Intensidad monocromática en un material absorbente, Btu/pie*-h o W/m*; 1,,1, en la
superficie del material
Constante de Boltzmann, 1,380 x lO-23 J/K
Constante en la Ecuación (14.13)
Radio de la semiesfera o longitud media del rayo en el gas radiante, pies o m
Longitud de absorción, pies o m
Presión, atm; Po,  presión parcial del gas radiante
Velocidad de flujo de calor, Btu/h o W; qT, total; qe,  por conducción-convección; qr,
por radiación; q12, intercambio neto entre las superficies 1 y 2; qld2, radiación
procedente de la superficie 1 que es absorbida por la superficie 2; q2+*,  radiación
generada en la superficie 2 que retorna a la superficie 2 y es absorbida
Radio de la semiesfera o longitud del segmento que conecta elementos de área de
superficies radiantes, pies o m
Temperatura, “ R o K; T,, del gas radiante; T,, de la pared o superficie; T,, de la
superficie 1; T2, de la superficie 2
Volumen de gas radiante, pie3  o m3
Poder radiante total, Btu/pie*-h o W/m*; W,,  del cuerpo negro; W,,  la superficie 1;
W,, de la superficie 2

W, Poder radiante monocromático, Btu/pie*-h-,um  o W/m’-Pm; Wb,n,  del cuerpo negro
X Distancia desde la superficie del material absorbente, pies o m

Letras griegas

c( Absortancia o coeficiente de absorción, adimensional; c(o,  del gas; mi, de la superficie
1; c(*,  de la superficie 2; C(~,  para la longitud de onda A

& Emisividad adimensional; sG,  del gas; E,,  de la pared; ei, de la superficie 1; E*,  de la
superficie 2

EA Emisividad monocromática, adimensional
i, Longitud de onda, pm;  &,,ax, longitud de onda para la cual W,,, es máximo
PA Coeficiente de absorción, pie - i o m - r



TRANSMISION DE CALOR POR RADIACION 443

P Reflectancia adimensional
CT Constante de Stefan-Boltzmann, 0,1713  x 10-s  Btu/pie’-h-OR4  o 5,672 x lo-’

W/m2-Km4
7 Transmitancia adimensional
0 Angula  formado con la normal a la superficie; 41,  para la superficie 1; +2,  para la

superficie 2

PROBLEMAS

14.1. Determínese la transferencia neta de calor por radiación entre dos superficies A y B,
expresada en Btu por hora y por pie cuadrado de área de B, si las temperaturas de A y B
son 900 y 400 “F,  respectivamente, y las emisividades de A y B son 0,90  y 0,25.  Ambas
superficies son grises. (a) Las superficies A y B son planos paralelos infinitos separados
entre sí 10 pies. (b) La superficie A es una envoltura esférica de 10 pies de diámetro, y la
superficie B es una envoltura similar, concéntrica con A, y de 1 pie de diámetro. (c) Las
superficies A y B son cuadrados planos y paralelos de 5 x 5 pies, uno situado exactamente
encima del otro a una distancia de 5 pies. (d) Las superficies A y B son tubos cilíndricos
concéntricos con diámetros de 9 y 10 pulg (e) La superficie A es un plano infinito y la
superficie B es una tila infinita de tubos de 4 pulg de diámetro exterior con una separación
entre los ejes de 8 pulg. cf) Lo mismo que en (e) excepto que a 8 pulg por encima de las
líneas centrales de los tubos hay otro plano infínito que tiene una emisividad de 0,90  y que
no transmite nada de la energía que incide sobre él. (g) Lo mismo que en cf) excepto que la
superficie B es una doble tila de tubos de 4 pulg de diámetro exterior situados sobre centros
equilaterales de 8 pulg.
14.2. Una cámara para curado térmico de grandes láminas de aluminio, pintadas de
negro por ambos lados, opera pasando las láminas verticalmente entre dos chapas de
acero separadas entre sí 150 mm. Una de las chapas está a 300 “ C y la otra, expuesta a la
atmósfera, está a 25 “C. iCuál  es la temperatura de la lámina pintada, y cuál es el calor
transmitido entre las paredes cuando se ha alcanzado el equilibrio? Despréciense los
efectos de convección. Emisividad del acero = 0,56;  emisividad de las láminas pintadas =
= LO.
14.3. La azotea negra y plana de un edilicio tiene una emisividad de 0,9  y un coeficiente
de absorción para la radiación solar de 0,8.  El sol incide a mediodía con una intensidad de
300 Btu/pie’-h.  (a) Si la temperatura del aire y de los alrededores es de 80 “F,  si la
velocidad del viento es despreciable, y si el calor no penetra en la azotea, jcuál  es la
temperatura de equilibrio de la azotea? Para la velocidad de transmisión de calor por
conducción-convección utilícese la ecuación q/A = 0,38  (AT)‘,25,  donde AT es la caída de
temperatura entre la azotea y el aire en grados Fahrenheit. (b) iQué  fracción del calor
procedente de la azotea se pierde por radiación?
14.4. La azotea del Problema 14.3 se recubre con una pintura de aluminio, que tiene una
emisividad de 0,9  y un coeficiente de absorción para la radiación solar de 0,5.  iCuál  es la
temperatura de equilibrio de la azotea pintada?
14.5. Una tubería de acero de 3 pulg, Norma 40, conduce vapor de agua a una presión
manométrica de 90 lbJ/pulg2. La tubería está a 80°F. La emisividad de la pared de la
tubería es 0,70.  iCuántas  libras de vapor de agua condensarán por hora? iQué  porcentaje
de la pérdida de calor tiene lugar por conducción-convección?
14.6. Un sistema de calefacción radiante se ha instalado en el enyesado del techo de una
habitación de 15 pies de largo, 15 pies de ancho y 8 pies de altura. La temperatura del
suelo se mantiene a 75 “F. Supóngase que no fluye calor a través de las paredes que están
pintadas con un material reflectante. La temperatura del aire que pasa a través de la
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habitación se mantiene a 75 “F. Si el suministro de calor que es preciso comunicar al suelo
es de 4000 Btu/h, calcúlese la temperatura que ha de tener la superficie del techo. iCuánto
calor es transmitido al aire, en Btu por hora? Emisividad del enyesado del techo = 0,93;
absortancia del suelo = 0,63.  El coeficiente convectivo de transmisión de calor entre el
techo y el aire está dado por la ecuación h, = 0,20  (AT)‘14  Btu/pie’-h-“F.
14.7. En una noche clara, cuando la temperatura efectiva de cuerpo negro del espacio es
- 70 “C,  el aire está a 15 “ C y contiene vapor de agua con una presión parcial igual a la del
agua líquida, o hielo a 0 “C. Una película muy delgada de agua, inicialmente a 15 “C, se
coloca en una bandeja muy poco profunda y bien aislada, situada en un lugar resguardado
del viento y totalmente a la vista del cielo. Si h, = 2,6  W/m’-“C, dígase si se formará hielo
o no, justikando  la conclusión mediante los cálculos necesarios.
14.8. De un cambiador de calor sale aire a aproximadamente 300°C y 1,5 atm, cuya
temperatura es medida con un termopar situado dentro de una caña termométrica de
1/2  pulg de diámetro, perpendicular al flujo de aire. Si la velocidad del gas es de 20 pies/s y
la temperatura de la pared de la tubería es 270 “C, iqué  error en la medida de la
temperatura origina la radiación? (Despréciese la conducción a lo largo del eje de la caña
termostática.)
14.9. En una casa no aislada hay un espacio de 3,5  pulg entre la pared de yeso y la
costanera de madera. Cuando la pared interior está a 65 “ F y la exterior a 15 “C, jcuál  es la
pérdida de calor, en Btu/pie’-h,  por radiación y convección natural? LEn qué porcentaje se
reduciría la pérdida de calor recubriendo la pared interior con papel de aluminio? $ería
preferible colocar el panel de aluminio a igual distancia entre las dos paredes. (Las
correlaciones para convección natural en superficies verticales conducen a un coeficiente
de película de 0,68  Btu/pie*-h-“F para cada pared.)
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CAPITULO

QUINCE

EQUIPO PARA INTERCAMBIO DE CALOR

En los procesos industriales el calor se transmite por diferentes mecanismos,
incluyendo conducción en calentadores de resistencia eléctrica; conducción-con-
vección en cambiadores de calor, calderas y condensadores; radiación en hornos
y secaderos de calor radiante; y métodos especiales tales como calentamiento
dieléctrico. Con frecuencia el equipo opera en estado estacionario, pero existen
también numerosos procesos cíclicos, como es el caso de hornos regenerativos y
tanques agitados.

En este capítulo se estudian los tipos de equipo que presentan más interés
para el ingeniero de procesos: cambiadores de calor tubulares y de placas; calde-
ras y calandrias; dispositivos de transmisión de calor mecánicamente asistidos, así
como reactores químicos tubulares. En el Capítulo 16 se describen los evapora-
dores. En los libros de texto y manuales’, “ 3 15, l’ se puede encontrar informa-
ción acerca de los distintos tipos de equipos para intercambio de calor.

Diseño general del equipo para transmisión de calor. Tanto el diseño como el
ensayo del equipo práctico de intercambio de calor se basan en los principios
generales expuestos en los Capítulos ll a 14. En primer lugar se plantean
balances de materia y energía, a partir de los cuales se calcula el área que se
requiere para la transmisión de calor. Las magnitudes que es preciso calcular son
el coeficiente global de transmisión de calor, el incremento medio de temperatu-
ras y, en el caso de equipos que operan por ciclos, la duración de cada ciclo. En
sistemas sencillos estas magnitudes se pueden evaluar fácilmente y con una
exactitud considerable, pero en las unidades complejas la evaluación puede resul-
tar difícil y estar sometida a una considerable incertidumbre. El diseño final es
casi siempre un compromiso, basado en el criterio de ingeniería, que trata de
conseguir la mejor operación global teniendo en cuenta los requerimientos del
servicio.

Algunas veces el diseño está condicionado por consideraciones que tienen
poco que ver con la transmisión de calor, como puede ser el espacio disponible
para la instalación del equipo o la caída de presión tolerable en las corrientes de
los fluidos. Los cambiadores tubulares se diseñan de acuerdo con diversas nor-
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mas y códigos, tales como las Standards of the Tubular Exchanger Manufactu-
rers Association (TEMA)23  y el ASME-API  Unlired Pressure Vessel Codel.

La primera parte de este capitulo estudia los cambiadores de calor tubulares
en los que no hay cambio de fase; en la segunda se consideran aquellos sistemas
en los que se produce ebullición o condensación; y en la tercera se considera la
transmisión de calor en cambiadores de superficie ampliada, tanques agitados y
reactores tubulares.

CAMBIADORES DE CALOR

. Los cambiadores de calor son tan importantes y tan ampliamente utilizados en
los procesos industriales que su diseño se encuentra muy desarrollado. Las
normas recogidas y aceptadas en el TEMA comprenden con todo detalle tanto
materiales, como métodos de construcción, técnicas de diseño y dimensiones de
los cambiadores23.  En las secciones siguientes se describen los tipos más impor-
tantes de cambiadores y se consideran los aspectos fundamentales de su ingenie-
ria, diseño y operación.

Cambiadores de paso simple l-l. El cambiador de calor sencillo de tubos con-
céntricos que se muestra en la Figura ll.3 resulta inadecuado cuando se trata de
caudales que no pueden hacerse por un número de tubos reducidos. En cambio si
se utilizan varios cambiadores de calor en paralelo, el material requerido para los
tubos exteriores resultaría tan grande que la construcción de carcasa y tubos que
se muestra en la Figura 15.1, donde una sola carcasa comprende muchos tubos,
resultaría económica. Este cambiador, donde hay un paso del lado de la carcasa y
un paso del lado de los tubos, recibe el nombre de cambiador l-l.

En un cambiador de calor los coeficientes de transmisión de calor del lado de
la carcasa y del lado de los tubos son de importancia comparable, y es preciso
que ambos sean elevados si quiere obtenerse un coeficiente global satisfactorio.
La velocidad y el régimen turbulento del fluido que circula por la carcasa tienen
tanta importancia como las del líquido que circula por los tubos. Para favorecer
el flujo cruzado y aumentar la velocidad media del fluido en la carcasa, se
instalan placas deflectoras. En la construcción que se muestra en la Figura 15.1,
las placas deflectoras A  son discos circulares de chapa metálica seccionada en un
lateral. Normalmente esta sección es un segmento circular de altura igual a la
cuarta parte del diámetro interior de la carcasa. Tales placas reciben el nombre
de placas deflectoras del 25 por 100. Las placas también están perforadas para
recibir los tubos. Para minimizar las fugas, la luz entre placas, carcasa y tubos ha
de ser muy pequeña. Las placas están soportadas por una o más varillas-guía C
que se fijan entre las placas tubulares D y D’ mediante tornillos de presión. Con
el Iin de lijar las placas deflectoras en su sitio, se introducen en la varilla C
pequeños trozos de tubo E. Para el montaje de un cambiador de este tipo es
preciso colocar primero las placas tubulares, las varillas de soporte, los espacia-
dores y las placas deflectoras, e instalar después los tubos.

El prensaestopas del extremo derecho de la Figura 15.1 permite la expansión.
Esta construcción sólo resulta adecuada para carcasas pequeñas.
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Figura 15.1. Cambiador de calor en contracorriente de paso simple l-l: A, placas deflec-
toras; B, tubos; C, varillas-guía; D, D’, placas tubulares; E,  tubos espaciadores.

Tubos y placas tubulares. Según se ha visto en el Capítulo 8, los tubos se
fabrican en materiales metálicos más usuales con un diámetro exterior determina-
do y un espesor de pared definido de acuerdo con el número BWG. En el
Apéndice 7 se dan tablas de las dimensiones de tubos normalizados. Las longitu-
des normalizadas de los tubos para la construcción de cambiadores de calor son
8, 12, 16 y 20 pies. Los tubos se disponen en una ordenación triangular o
cuadrada. Excepto cuando el lado de la carcasa tiene una gran tendencia a
ensuciarse, se utiliza la disposición triangular debido a que se puede conseguir
una mayor superficie de transmisión de calor que en la disposición cuadrada para
una carcasa de un diámetro dado. Los tubos en disposición triangular no se
pueden limpiar pasando un cepillo entre las hileras de tubos debido a que no
existe espacio para la limpieza, en tanto que la disposición cuadrada permite la
limpieza del exterior de los tubos. Por otra parte, la disposición cuadrada condu-
ce a una menor caída de presión en el lado de la carcasa que en la disposición
triangular.

Las normas TEMA especifican una distancia mínima entre los centros de los
tubos de 1,25  veces el diámetro exterior de éstos para disposición triangular, y
una anchura mínima para la limpieza de 1/4 pulg para la disposición cuadrada.

Carcasa y placas defectoras. Los diámetros de las carcasas están normalizados.
Para carcasas de hasta 23 pulg los diámetros se fijan de acuerdo con las normas
ASTM para tuberías, y para tamaños de 25 pulg y superiores el diámetro interior
se especifica hasta el valor entero más próximo en pulgadas. Estas carcasas se
construyen mediante cilindrado de láminas. También está especificado el espesor
mínimo de pared. La distancia entre placas (centro a centro) recibe el nombre de
espaciado de placas, y no deberá ser inferior a un quinto del diámetro de la
carcasa ni superior al diámetro interno de la misma.

Los tubos generalmente se unen a las placas tubulares acanalando circunfe-
rencialmente los orificios y acampanando dentro de los mismos los tubos me-
diante un mandril cónico rotatorio que deforma los tubos más allá del límite de
elasticidad, de tal forma que el metal se introduce en las acanaladuras. Para
cambiadores que operan a alta presión los tubos se sueldan después a la placa
tubular.
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Cambiadores de calor l-2 de flujo paralelo-contracorriente. El cambiador de
calor l-l posee limitaciones. Con la construcción de paso múltiple se pueden
utilizar velocidades más elevadas, tubos más cortos, y resolver más fácilmente el
problema de la expansión. La construcción de paso múltiple disminuye la sección
transversal libre para el fluido y aumenta su velocidad, dando lugar al correspon-
diente aumento del coeficiente de transmisión de calor. Las desventajas son: (1) el
cambiador es ligeramente más complicado, y (2) aumentan las pérdidas por
rozamiento a través del equipo debido a las mayores velocidades y al aumento de

. las pérdidas en la entrada y la salida. Por ejemplo, la velocidad media en los
tubos en un cambiador de cuatro pasos es cuatro veces mayor que en un
cambiador de paso simple que tenga el mismo número y tamaño de tubos
operando con la misma velocidad de flujo del líquido. El coeficiente del lado de
los tubos de un cambiador de calor de cuatro pasos es aproximadamente 4’** =
= 3,03 veces el del cambiador de paso sencillo, o aun mayor si la velocidad en
la unidad de un solo paso es suficientemente baja para dar lugar a flujo laminar.
La caída de presión por unidad de longitud es 4r*’  veces mayor, y la longitud
aumenta cuatro veces; en consecuencia, la pérdida total por rozamiento es 4’,’  =
= 48,5 veces la de la unidad de un solo paso, sin incluir las pérdidas adicionales
de expansión y contracción. El diseño más económico corresponde a una veloci-
dad en los tubos tal que el aumento del coste de bombeo es compensado
favorablemente por la disminución en el coste del aparato. Una velocidad dema-
siado baja ahorra potencia de bombeo pero conduce a un cambiador demasiado
grande (y, por tanto, muy costoso). Una velocidad excesivamente elevada da
lugar a una disminución del coste inicial del cambiador que no compensa el
aumento del coste de potencia.

En los cambiadores de paso múltiple se utiliza un número par de pasos en el
lado de los tubos. En el lado de la carcasa puede haber un solo paso o paso
múltiple. Una construcción frecuente es la de cambiadores l-2 de flujo paralelo-
contracorriente, donde el líquido del lado de la carcasa fluye en un paso y el
líquido del lado de los tubos lo hace en dos pasos. En la Figura 15.2 se muestra
un cambiador de este tipo. En los cambiadores de paso múltiple se utilizan con

Figura 15.2. Cambiador l-2 de flujo paralelo-contracorriente.
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frecuencia cabezales flotantes, en cuyo caso no hacen falta la comba de la carcasa
del condensador de la Figura ll .l ni el prensaestopas que se muestra en la Figu-
ra 15.1. El líquido del lado de los tubos entra y sale por el mismo cabezal, que está
dividido por una placa para separar las corrientes de entrada y salida del lado de
los tubos.

Cambiador 2-4. El cambiador l-2 posee una limitación importante. Puesto que
el flujo es en paralelo, el cambiador no permite que la temperatura de uno de los
fluidos a la salida sea próxima a la temperatura del otro fluido a la entrada. Otra
forma de enunciar la misma limitación consiste en afirmar que la recuperación de
calor en un cambiador 1-2 es necesariamente mala.

Se puede obtener una mejor recuperación incorporando una placa longitudi-
nal para conseguir dos pasos en la carcasa. Un cambiador 2-2 de este tipo opera
de forma similar a un cambiador de calor de tubos concéntricos, pero debido al
coste de la placa del lado de la carcasa, los cambiadores 2-2 no son muy
utilizados. Mucho más frecuente es el cambiador 2-4, que tiene dos pasos del lado
de la carcasa y cuatro pasos del lado de los tubos. Este tipo de cambiadores
también conducen a mayores velocidades y a un coeficiente global de transmisión
de calor mayor que el de un cambiador de calor l-2 con dos pasos del lado de los
tubos que opera con las mismas velocidades de flujo. En la Figura 15.3 se
muestra un ejemplo de cambiador 2-4.

Modelos de temperatura en cambiadores de paso múltiple. En la Figura 15.4~  se
muestran las curvas temperatura-longitud para un cambiador 1-2, utilizando los
siguientes simbolos para la temperatura:

Temperatura de entrada del fluido caliente Th0
Temperatura de salida del fluido caliente Thb
Temperatura de entrada del fluido frío c,
Temperatura de salida del fluido frío Tb
Temperatura intermedia del fluido frío ci

Figura 15.3. Cambiador 2-4.
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La curva Th0  - Thb  se aplica al fluido del lado de la carcasa, que se supone que
es el fluido caliente. La curva Tc, - Ti corresponde al primer paso del líquido
del lado de los tubos, y la curva Ti - TE,,  al segundo paso del líquido del lado
de los tubos. En la Figura 15.4~  las curvas Th,  - Thb  y T,,  - Tci,  tomadas con-
juntamente, son las de un cambiador de calor de flujo en paralelo, y las curvas
Tha  - Thb  y ci - Tfb,  tomadas conjuntamente, corresponden a un cambiador de
flujo en contracorriente. En la Figura 15.4b se muestran las curvas para un
cambiador 2-4. Las líneas de puntos se refieren al fluido del lado de la carcasa y
las líneas de trazo continuo al fluido del lado de los tubos. De nuevo se supone
que el fluido más caliente circula por la carcasa. El paso más caliente del fluido
del lado de la carcasa está en contacto térmico con los dos pasos más calientes
del lado de los tubos, y el paso más frío del lado de la carcasa con los dos pasos

más fríos del lado de los tubos. El cambiador en su conjunto se aproxima más a
una verdadera unidad en contracorriente que en el caso de un cambiador l-2.

Coeficientes de transmisión de calor en un cambiador de carcasa y tubo. El coe-
ficiente de transmisión de calor hi para el fluido del lado de los tubos en un
cambiador de carcasa y tubos puede calcularse a partir de las Ecuaciones (12.31)
o (12.32). El coeliciente  para el lado de la carcasa h,  no se puede calcular debido a
que el sentido del flujo es parcialmente paralelo a los tubos y parcialmente
perpendicular a los mismos, y además debido a que el área de la sección transver-

LONGITUD DEL TUBO

(al
LONGITUD DEL TUBO

(b)

Figura 15.4. Curvas temperatura-longitud: (a) cambiador 1-2; (b) cambiador 2-4.
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sal de la corriente y la velocidad de flujo de masa de la corriente varían a medida
que el fluido cruza la bancada de tubos a través de la carcasa. Por otra parte, las
fugas entre la carcasa y las placas y entre las placas y los tubos provoca algo de
cortocircuito del líquido del lado de la carcasa y reduce la eficacia del cambiador.
Una  ecuación aproximada, pero generalmente útil, para predecir coeficientes del
lado de la carcasa es la ecuación de Donohe  (15.4) que está basada en una
velocidad media ponderada G,  del fluido que circula paralelamente a los tubos y
la que fluye a través de los tubos. La velocidad másica G,  paralela a los tubos es
el flujo de masa dividido por el área libre para el flujo en la ventana de la placa
deflectora S,.  (La ventana de la placa deflectora es la porción de la sección
transversal de la carcasa que no está ocupada por la placa deflectora.) Este área
es igual al área total de la ventana de la placa deflectora menos el área ocupada
por los tubos, o sea

Sb = fb 7 - Nb  ?$ (15 .1 )

donde fb = fracción del área de la sección transversal de la carcasa ocupada
por la ventana de la placa deflectora (habitualmente 0,1955)

D, = diámetro interior de la carcasa
Nb  = número de tubos en la ventana de la placa deflectora
D, = diámetro exterior de los tubos

En el flujo cruzado la velocidad másica pasa por un mínimo local cada vez
que el fluido atraviesa una hilera de tubos. Para fines de correlación, la velocidad
másica G,  para flujo cruzado está basada en el área SC  para flujo transversal entre
los tubos de la hilera en la línea central del cambiador. En un cambiador grande
SC puede estimarse a partir de la ecuación

Sc  = PD,

donde p = distancia entre centros de tubos
P = separación entre placas

Las velocidades másicas  resultan entonces

Gb=;  y
b

G,  = ;
E

La ecuación de Donohue es

(15.3)

(15 .4 )
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donde G, = m. Esta ecuación tiende a dar valores bajos para h,, especial-
mente para bajos números de Reynolds. Se dispone de métodos más elaborados
de estimación de coeficientes del lado de la carcasal”.  En la forma del factorj  la
Ecuación (15.4) se transforma en

(15.5)

Una vez que se conocen los coeficientes individuales, el área total que se
requiere se obtiene en la forma habitual a partir del coeficiente global utilizando
una ecuación similar a la Ecuación (11.14). Tal como se indica en la próxima
sección, con frecuencia es preciso corregir la LMTD para tener en cuenta los
efectos del flujo cruzado.

Ejemplo 15.1. Un cambiador tubular, de 35 pulg (889 mm) de diámetro interior,
contiene 828 tubos de 2 pulg  (19 mm) de diámetro exterior, 12 pulg  (3,66  mm) de
longitud, en disposición cuadrada de 1 pulg  (25 mm). Las placas deflectoras  utilizadas
son del 25 por 100 normalizadas y están separadas entre sí una distancia de 12 pulg
(305 mm). Benceno líquido a una temperatura media global de 60 “ F (15,6 “C) ha de
calentarse en el lado de la carcasa del cambiador con una velocidad de flujo de 100 000
lb/h  (45 360 kg/h). Si las superficies exteriores de los tubos están a 140 “ F (60 “C),
estímese el coeficiente individual de transmisión de calor de benceno.

SOLUCIÓN

El coeficiente del lado de la carcasa se obtiene a partir de la ecuación de Dono-
hue (15.4). Las áreas de las secciones transversales para el flujo se calculan a partir de
las Ecuaciones (15.1) y (15.2). Los datos que se requieren son

D,  =  g =  0,0625  p i e s D,  =  g =  2,9167  p i e s

1
p =  E =  0,0833  p i e s P = 1 pie

A partir de la Ecuación (15.2),  el área para el flujo cruzado es

S, =  2,9167  x  l(1 - g)  =  0,7292  pie2

El número de tubos en la ventana de la placa deflectora es aproximadamente igual
al área fracciona1 de la ventanafmultiplicada por el número total de tubos. Para una
placa deflectora del 25 por 100,f  = 0,1955.  Por tanto,

Nb = 0,1955  x 828 = 161,8,  o sea, 161 tubos

El área para el flujo en la ventana de la placa deflectora, a partir de la Ecuación (15.1),
es, por tanto,

Sb =  O,I955  ’ ’ y167’  -  161  ’ x y25z  =  0,8123  pie2
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A partir de la Ecuación (15.3),  las velocidades másicas  son

100 000
Cc=-=0,7292 137 137 Ib/pie’-h

100 000
G,=-=

0,8123
123 107 Ib/pie2-h

G, = Jcbcc  = ,/137  137 x 123 107 = 129933 Ib/pie’-h

Los datos adicionales que se requieren para su sustitución en la Ecuación (15.4)
son

p a 60 “ F = 0,70  CP p a 140 “ F = 0,38 CP (AP.  10)

c, = 0,41 Btu/lb-“F (AP. 16) k = 0,092 Btu/pies-h-“F WP.  13)

A partir de la Ecuación (15.4)

h,D,&
‘k ’

x  0,70  x 2,42
0,092

= 68,59

Por tanto

h = 68,59  x 0,092
0 0,0625

= 101 Btu/pie’-h-“F  (573 W/m2-OC)

Corrección de la LMTD para flujo cruzado. Si un fluido circula perpendicular-
mente a una bancada de tubos donde se calienta o enfría, la LMTD, dada por la
Ecuación (11.15),  se aplica solamente si la temperatura de uno de los fluidos es
constante. Si la temperatura de ambos fluidos varía, las condiciones de tempera-
tura no corresponden a las de flujo paralelo ni contracorriente sino a las de flujo
cruzado. En un cambiador l-2 o 2-4 el flujo es parcialmente en paralelo, parcial-
mente en contracorriente y parcialmente cruzado.

Cuando hay tipos de flujo diferentes de los de paralelo o contracorriente, es
costumbre definir un factor de corrección FG, determinado de tal forma que
cuando se multiplica por la LMTD para el flujo en contracorriente, el producto
corresponde a la verdadera caída media de temperatura. Las Figuras 15.5a y b
muestran el factor F,  para cambiadores l-2 y 2-4, respectivamente, deducido de
las suposiciones de que el coeficiente global de transmisión de calor es constante
y de que todos los elementos de una determinada corriente de fluido tienen la
misma historia térmica al pasar a través del cambiador r70. Cada línea curva de
las figuras corresponde a un valor constante de la relación adimensional 2,
definida por

z= Tha - r,b

zb - T,,

y las abscisas son valores de la relación adimensional v],,  definida por

(15 .6 )

(15.7)
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Figura 15.5. Corrección de la LMTD: (a) cambiadores 1-2; (b) cambiadores 2-4. [Toma-
das de R. A. Bowman, A. C. Mueller, y W. M. Nagle, Trans. ASME,  621283  (1940). Por
cor tes ía  de  Ameritan  Socie ty  of Mechanical  Engineers.]

El factor 2 es la relación entre la caída de temperatura del fluido caliente y el
aumento de temperatura del fluido frío. El factor q, es la eficacia de calentumien-
to, que es la relación entre el aumento real de temperatura del fluido frío y el
máximo aumento de temperatura que sería posible obtener si el acercamiento en
el extremo caliente fuese cero (basado en el flujo en contracorriente). A partir de
valores numéricos de ~~  y Z se lee el factor FG en la Figura 15.5, interpolando
entre líneas de Z constante si fuese necesario, y se multiplica por la LMTD para
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flujo en contracorriente con el fin de obtener la verdadera caída media de
temperatura.

El factor F, es siempre menor que la unidad. La caída media de temperatura,
y por tanto la capacidad del cambiador, es menor que la de un cambiador en
contracorriente con la misma LMTD. Cuando FG  es menor de aproximadamente
0,8, el cambiador deberá diseñar de nuevo con más pasos o mayores diferencias
de temperatura; en caso contrario, la superficie de transmisión de calor se utiliza
ineficazmente y existe el peligro de que pequeños cambios de las condiciones
puedan dar lugar a que el cambiador sea inoperante. Cuando FG  es menor de
0,75, su valor disminuye rápidamente al aumentar qH,  de forma que la operación
es sensible a pequeños cambios. En esta región también resultan importantes las
desviaciones de las suposiciones básicas sobre las que se basan las gráficas,
especialmente la correspondiente a una historia térmica uniforme para todos los
elementos del fluido. La existencia de fugas en las placas deflectoras puede
invalidar parcialmente esta suposición.

Se han utilizado otras combinaciones de pasos por la carcasa y por los tubos
pero los tipos l-2 y 2-4 son los más frecuentes.

Ejemplo 15.2 . En el cambiador l-2 que se representa en la Figura 15.4~ los valores
de las temperaturas son T,, = 70 “ F (21,l “C); Tb  = 130 “ F (54,5 “C); Th0  = 240 “ F
(ll&6  “C): Thb = 120 “ F (48,9 “C). iCuál  es la caída media de temperatura correcta
para este cambiador?

SOLUCI6N

El factor de corrección FG  se obtiene a partir de la Figura 15.5~.  Para este caso, a
partir de las Ecuaciones (15.6) y (15.7),

130 - 7o 240 -
0353 ’ z =

120
si = = =

240 - 70 130 - 70
2,00

A partir de la Figura 15.5a,  FG  = 0,735. Las caidas  de temperatura son:

A la entrada de la carcasa: AT = 240 - 130 = 110 “ F

A la salida de la carcasa: AT = 120 - 70 = 50 “ F
-
ATL  =

110 - 50
In (110/50)

= 76 “ F

-
El AT medio correcto es = 0,735 x 76 = 56 “ F (31,l “C). Debido al bajo valor de F,,
para este servicio no resulta adecuado un cambiador l-2.

Ejemplo 15.3. iCuál es la diferencia media de temperatura correcta en un cambiador
2-4 que operase con las mismas temperaturas de entrada y salida que en el cambiador
del Ejemplo 15.2?

SOLUCIÓN

Para un cambiador 2-4 cuando qH  = 0,353 y Z = 2,00,  el  factor de corrección, a-
partir de la Figura 15Sb,  es F, = 0,945. El valor de ATL  es el mismo que en el Ejem--
plo 15.2. El valor medio corregido de AT es = 0,945 x 76 = 72 “ F (40 “C).
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Cambiadores de tipo placa. Para la transmisión de calor entre fluidos a presio-
nes bajas y moderadas, inferiores a unos 20 atm, los cambiadores de tipo placa
son competitivos con los de carcasa y tubos, especialmente cuando se requieren
materiales resistentes a la corrosión. Las placas metálicas, generalmente con
superficies acanaladas, se disponen sobre un bastidor; el fluido caliente pasa entre
parejas alternativas de placas intercambiando calor con el fluido frío en los
espacios adyacentes. Las placas están separadas entre sí unos 5 mm. Pueden
separarse fácilmente para su limpieza, así como aumentar la superficie simple-
mente adicionando más placas. Contrariamente al caso de cambiadores de carca-
sa y tubos, los cambiadores de placas pueden utilizarse para servicios múltiples;
por ejemplo, a través de diferentes partes del cambiador pueden circular diferen-
tes fluidos y mantenerse separados unos de otros. La máxima temperatura de
operación es del orden de 300 “F, y las máximas superticies  de transmisión de
calor son de unos 5000 pie’. Los cambiadores de placas son relativamente
eficaces con fluidos viscosos, para viscosidades de hasta 300 P.

En la bibliografia  l1 se describen otros cambiadores de calor especiales y
compactos, que incluyen grandes superficies de transmisión de calor en un volu-
men pequeño.

CONDENSADORES

Los dispositivos especiales de transmisión de calor utilizados para licuar vapores
eliminando su calor latente de condensación reciben el nombre de condensadores.
El calor latente se retira absorbiéndolo por un líquido más frío denominado
refrigerante. Puesto que evidentemente la temperatura del refrigerante aumenta
en un condensador, la unidad también actúa como un calentador, pero funcional-
mente es la acción más importante de condensación, y el nombre refleja este
hecho. Los condensadores se dividen en dos clases. En la primera de ellas,
correspondiente a los condensadores de carcasa y tubos, el vapor condensante y
el refrigerante están separados por una superficie tubular de transmisión de calor.
En la segunda clase, correspondiente a los condensadores de contacto, las co-
rrientes de vapor y de refrigerante, que ambas son generalmente agua, se mezclan
físicamente y abandonan el condensador formando una sola corriente.

Condensadores de carcasa y tubos. El condensador que se muestra en la Figu-
ra 11.1 es una unidad de un solo paso, puesto que toda la corriente de fluido frío
que entra circula en paralelo a través de todos los tubos. Este tipo de flujo
presenta serias limitaciones en condensadores grandes. El número de tubos es tan
grande que en el flujo de un solo paso la velocidad a través de los tubos resulta
demasiado pequeña para obtener un adecuado coeficiente de transmisión de
calor, de forma que la unidad tiene que ser muy grande y, por tanto, anti-
económica. Por otra parte, como consecuencia del bajo coeficiente, se necesitan
grandes tubos cuando el fluido ha de calentarse en un intervalo razonablemente
grande de temperatura, y en la práctica no se pueden utilizar tubos tan grandes.

Con el tin de obtener velocidades más grandes, mayores coeficientes de trans-
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misión de calor y tubos más cortos, el principio de paso mútiple utilizado en
cambiadores de calor se puede utilizar también para el fluido refrigerante en un
condensador. En la Figura 15.6 se muestra un ejemplo de un condensador de dos
pasos.

Previsión para la expansión térmica. Debido a las diferencias de temperatura
que existen en los condensadores, pueden generarse esfuerzos de expansión sufi-
cientemente grandes como para doblar los tubos o arrancarlos de las placas
tubulares. El método más frecuente para evitar deterioros por efecto de la expan-
sión utiliza la construcción de un cabezal flotante, en la que una de las placas
tubulares (y, por tanto, uno de los extremos de los tubos) es estructuralmente
independiente de la carcasa. Este fundamento se utiliza en el condensador de la
Figura 15.6. La figura muestra cómo se pueden expansionar y contraer los tubos
independientemente de la carcasa. A la entrada del vapor se coloca una placa
perforada con el fin de evitar que las gotas de líquido, que eventualmente puede
arrastrar el vapor, choquen contra los tubos.

Condensadores deshumidificantes. En la Figura 15.7 se presenta un condensador
para mezclas de vapores y gases no condensables. Tiene una disposición vertical,
en vez de horizontal, como ocurre en la mayoría de los condensadores para
vapores que no contienen gases no condensables; además, el vapor condensa en el
interior de los tubos en vez de en el exterior, y el refrigerante circula a través de la
carcasa y no de los tubos. Esto proporciona un eficaz barrido de la mezcla de gas
y vapor a través de los tubos y evita la formación de bolsas estancadas de gas
inerte que podrían recubrir la superficie de transmisión de calor. El cabezal
inferior está modificado para separar el condensado del vapor y del gas no
condensados.

Condensadores de contacto. En la Figura 15.8 se muestra un condensador de
contacto. Los condensadores de contacto son mucho más pequeños y baratos

Purga de no ,

Entrada de vapor

condenstle;31 Ezz  d e  Ilquldo
.efrigerante

cabezal  flotante

1 Salida de condensado
VSallcia  de

refrigeran

Figura 15.6. Condensador  de  dos  pasos  con cabezal  f lo tante .
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que los condensadores de superficie. En el dibujo de la Figura 15.8, una parte del
agua de refrigeración se pulveriza en la corriente de vapor cerca de la entrada de
éste, y el resto se dirige hacia la boquilla de descarga con el fin de completar la
condensación. Cuando un condensador de carcasa y tubos opera a vacío el
condensado generalmente se extrae por bombeo, aunque puede retirarse también
por medio de una rama barométrica, que consiste en un tubo vertical, del orden
de unos 34 pies (10 m) de longitud, con un cierre hidráulico en el fondo, consis-
tente en un tanque receptor de condensado. Durante la operación el nivel de
líquido en la rama se ajusta por sí mismo de forma automática, de tal forma que
la diferencia de carga entre los niveles en la rama y en el tanque corresponde a la
diferencia de presión entre la atmósfera y el espacio de vapor del condensador.
Por tanto, el líquido desciende por la rama a medida que condensa sin que se
rompa el vacío. En un condensador de contacto directo la recuperación de
presión que tiene lugar aguas abajo de la boquilla del venturi es suficiente para
que no sea necesaria una rama barométrica.

EBULLIDORES Y CALANDRIAS

En las plantas de proceso continuo los líquidos se vaporizan en ebullidores tipo
tanque que contienen una masa de líquido hirviente, o en calandrias de tubos
verticales a través de los cuales asciende el líquido y el vapor. Tal como se
describe en el Capítulo 16, a veces el líquido puede calentarse bajo presión hasta
una temperatura muy superior a su temperatura normal de ebullición y después
se somete a destilación súbita (vaporización parcial) reduciendo la presión en un
punto exterior al equipo de transmisión de calor.

Ebullidores tipo caldera. Un ebullidor tipo caldera, o calderin  como se denomina
cuando está conectado a una columna de destilación, se muestra en la Figu-
ra 15.9. Una carcasa horizontal contiene una bancada de tubos relativamente
pequeña, con dos pasos del lado de los tubos, un cabezal flotante y una placa
tubular. La bancada de tubos está sumergida en una masa de líquido hirviente,
cuyo nivel se mantiene por medio de la altura de un vertedero. La alimentación
se introduce en la masa de líquido por el fondo, mientras que el vapor sale por la
parte superior de la carcasa. El líquido no vaporizado rebosa por el vertedero y
es retirado por el fondo de la carcasa. El fluido de calefacción generalmente vapor
de agua, entra en los tubos en la forma que se muestra en la figura, y el vapor
condensado se retira a través de una trampa. Las boquillas auxiliares que se
muestran en la Figura 15.9 son para inspección, vaciado o incorporación de
elementos sensores.

Calandrias. Las unidades verticales de carcasa y tubos, conocidas como calan-
drias o ebullidores de circulacion  natural, son generalmente los vaporizadores
más económicos para las operaciones de destilación y evaporación. En la Figu-
ra 15.10 se muestra una disposición típica. El líquido procedente de un evapora-
dor, o de una columna de destilación, entra por el fondo de la unidad y es
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vaporizado parcialmente en los tubos calentados; la disminución de densidad da
lugar a que la mezcla de vapor y líquido ascienda y arrastre una alimentación
adicional de líquido. El liquido y el vapor salen a alta velocidad por la parte
superior de los tubos y, una vez separados, se recircula el liquido.

Las configuraciones y características térmicas de las calandrias industriales
están comprendidas en un intervalo relativamente estrecho. Los tubos son nor-
malmente bien de 1 pulg de diámetro, y a veces hasta 2 pulg. Su longitud es de 8 a
12 pies, raramente mayor; en la operación a vacio se utilizan a veces tubos cortos
de 4 a 6 pies.

Las velocidades de transmisión de calor dependen de las propiedades del
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Carga de l íquido Figura 15.10. Ebullidor de calandria.
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Tabla 15.1. Coef ic ien tes  g loba les  t íp icos  de  ebul l idores  de  ca landr ia

Coef ic iente  g lobal  lJ

Servicio Btu-pie’-h-“F W/m*-“C

Produc tos  o rgán icos  pesados
Hidrocarburos  l igeros
Agua  y  d i so luc iones  acuosas

loo-160 570-900
160-220 900-1250
220-350 1250-2000

líquido que se vaporiza, especialmente su temperatura reducida?, y de su tenden-
cia a ensuciar la superficie de transmisión de calor49 8.  En la Tabla 15.1 se dan
coeficientes globales típicos para calandrias calentadas con vapor de agua. Son
relativamente insensibles a variaciones del diámetro o de la longitud de los tubos.
Cuando la presión de operación es de 1 atmósfera absoluta o superior, los
coeficientes son también insensibles a variaciones de la «carga impulsora» del
líquido que se indica en la Figura 15.10. Esta carga se define como la distancia
desde el fondo de la placa tubular hasta el nivel del líquido en la columna. Para
estas condiciones de presión el nivel del líquido se mantiene cerca del nivel de la
placa tubular superior con el fin de asegurar que la superficie de transmisión de
calor esté completamente mojada y para conseguir velocidades de circulación
relativamente elevadas.

Sin embargo, cuando se opera a vacío, el funcionamiento del ebullidor es
sensible a variaciones de la carga impulsora del líquido, especialmente en el caso
de destilación de mezclas multicomponentes. El nivel óptimo de líquido para la
operación a vacío es el intermedio entre las placas tubulares, con aproximada-
mente un 50 por 100 de vaporización del líquido por paso Io.

Para las aplicaciones habituales con vapor de agua saturado del lado de la
carcasa, las densidades de flujo de calor pueden estimarse a partir de la Figu-
ra 15.11, que está basada en tubos de acero inoxidable 14 BWG de 1 pulg y 8 pies
de longitud. Las curvas corresponden a líquidos puros; si se utilizan mezclas, la
temperatura reducida deberá ser la del componente que tenga el menor valor de
T,. La carta no deberá utilizarse para presiones inferiores a 0,3  atm ni efectuar
extrapolaciones en las curvas.

EQUIPO CON SUPERFICIE AMPLIADA

Cuando el coeficiente de transmisión de calor de uno de los fluidos es mucho
menor que el otro, se presentan difíciles problemas de transmisión de calor. Un
caso típico es el calentamiento de un gas tal como aire con vapor de agua
condensante. El coeficiente de transmisión de calor para el vapor de agua es

t La temperatura reducida del líquido es la relación de la temperatura actual y la crítrica,  ambas
en grados Kelvin o Rankine.
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Figura 15.11. Densidad de flujo de calor de calandrias de circulación natural. (Según
Frank y Prickett4.)

típicamente de 100 a 200 veces el de la corriente de aire; en consecuencia, el
coeficiente global es esencialmente igual al coeficiente individual para el aire, la
capacidad de una unidad de área de la superficie de calefacción será baja, y para
obtener una capacidad razonable se requerirá una gran longitud de los tubos.
Otras variantes del mismo problema se encuentran en el calentamiento o enfria-
miento de líquidos viscosos o en el tratamiento de una corriente de fluido con
baja velocidad de flujo, debido a la baja velocidad de transmisión de calor para
flujo laminar.

Con el tin de aprovechar el espacio y reducir el coste del equipo, en estos
casos se utilizan cietos  tipos de superficies del intercambio de calor, llamadas
superficies ampliadas, en las que el área exterior de los tubos se amplía por medio
de aletas, clavos, discos y otros accesorios, de forma que el área exterior en
contaco con el fluido puede ser mucho mayor que el área interior. La corriente
del fluido que tiene el menor coeficiente se pone en contacto con la superficie
ampliada, y fluye por el exterior de los tubos, mientras que el otro fluido, que
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tiene coeficiente elevado, circula por el interior de los tubos. El efecto cuantitativo
de ampliar la superficie exterior puede apreciarse a partir del coeficiente global,
expresado en la forma que se indica a continuación, donde se ha despreciado la
resistencia de la pared del tubo

1
ui = (l/hi) + (Ai/A&,)

(15 .8 )

La Ecuación (15.8) indica que si h,  es pequeño y hi es grande, el valor de Ui será
pequeño; pero si el área A, se hace mucho más grande que A, la resistencia
AJA&,  se hace pequeña y Ui aumenta al hacerlo h,,  dando lugar al correspon-
diente aumento de la capacidad por unidad de longitud del tubo o por unidad de
área interior del tubo.

Tipos de superficies ampliadas. Existen dos tipos de superficies ampliadas, de las
que se muestran ejemplos en la Figura 15.12. Las aletas longitudinales se utilizan
cuando la dirección de flujo es paralela al eje del tubo, mientras que cuando la
dirección de flujo del fluido es perpendicular al tubo se utilizan aletas transversa-
les. También se utilizan superficies ampliadas formadas por clavos, pernos, púas,
etcétera, y los tubos pueden en este caso utilizarse con cualquier dirección de
flujo. Es muy importante en todos los casos que las aletas formen un sólido
contacto con el tubo, tanto por razones de estructura mecánica como para
asegurar un buen contacto término entre la base de la aleta y la pared.

Eficacia de una aleta. El área exterior de un tubo con aletas consta de dos
partes: el área de las aletas y el área del tubo desnudo no recubierto por las
aletas. Una unidad de área de la superficie de las aletas no es tan eficaz como una
unidad de área del tubo desnudo, debido a la resistencia adicional que provoca la
conducción de calor a través de la aleta. Consideremos una sola aleta longitudi-
nal adosada al tubo, tal como se muestra en la Figura 15.13, y supóngase que el
calor fluye hacia el tubo desde el fluido que rodea a la aleta. Sea T la temperatura
del fluido y T, la de la parte del tubo desnudo. La temperatura en la base de la
aleta será también T,. La caída de temperatura disponible para la transmisión de
calor hacia el tubo desnudo es T - T,, o AT,. Consideremos el calor transmitido

(al (b)

Figura 15.12. Tipos de superficies ampliadas: (a) aleta longitudinal; (b) aleta transversal.
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Figura 15.13. Tubo con u n a sola aleta longitudinal.

hacia el extremo de la aleta, o sea el punto más alejado de la pared del tubo. Este
calor, con el fin de alcanzar la pared del tubo, tiene que fluir por conducción a
través de toda la longitud de la aleta desde la cima hasta la base. Otras cantida-
des de calor que llegan a puntos de la aleta comprendidos entre la cima y la base
tienen que fluir a través de una parte de la longitud de la aleta. Por tanto, se
requiere un gradiente de temperatura a lo largo de la aleta, cuya cima está más
caliente que la base. Si TF  es la temperatura de la aleta a una distancia x desde la
base, la caída de temperatura disponible para la transmisión de calor desde el
fluido hasta la aleta en dicho punto será T - TF.  Puesto que TF  > T,, T - T, <
< T - T, = AT,, y la eficacia de una unidad de área alejada de la base de la
aleta es menor que la de una unidad de área del tubo desnudo. La diferencia
entre T - TF  y AT, es cero en la base de la aleta y máxima en la cima. Si se
representa por AT, el valor medio de T - TF  basado en todo el área de la aleta,
la eficacia de la aleta se define como la relación entre ATF  y AT,, y se representa
por I]~  Por supuesto que la eficacia puede expresarse como un porcentaje. Una
eficacia unidad (o del 100 por 100) indica que una unidad de área de aleta es tan
eficaz como una unidad de área de tubo desnudo, en lo que respecta a la caída de
temperatura.

Cálculos de cambiadores de superficie ampliada. Tomemos como base una uni-
dad de área de tubo. Sea A, el área de las aletas y A,  el área del tubo desnudo.
Sea, además, h,  el coeficiente de transmisión de calor del fluido que rodea a las
aletas y al tubo, y supóngase que h,  tiene el mismo valor tanto para las aletas
como para el tubo. Se puede tomar un coeficiente global, basado en todo el área
interior Ai,

ui  = {(AJICho(V,A,  + Ab)]}  ‘+ (xJ’i/kn~J  + (llhi) (15 .9 )

Para utilizar la Ecuación (15.9) es necesario conocer los valores de la eficacia
de la aleta qF así como los coeficientes individuales hi  y h,. El coeficiente hi  se
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calcula por el método habitual, mientras que el cálculo del coeficiente h, se
tratará después.

La eficacia de las aletas ylF  puede calcularse matemáticamente, haciendo
algunas suposiciones razonables, para distintos tipos de aletas’. Por ejemplo, la
eficacia de aletas longitudinales viene dada en la Figura 15.14, en la que qF se
representa como una función del producto uFxF,  donde xF  es la altura de la aleta
desde la base hasta la cima y uF se define por la ecuación

aF  = J
k&IS

4,
(15 .10)

donde h,  = coeficiente del tubo exterior
k,  = conductividad térmica del metal de la aleta
L, = perímetro de la aleta
S = área de la sección transversal de la aleta

El producto a,x,  es adimensional.
Se dispone de la eficacia de aletas para otros tipos de superficies ampliadas’.

La Figura 15.14 indica que la eficacia de las aletas es prácticamente la unidad
cuando uFxF  < 0,5.  Las superficies ampliadas no son eficaces ni resultan necesa-
rias cuando el coeficiente h, es elevado. Por otra parte, las aletas provocan un
aumento de la caída de presión.

El coeficiente h, no puede obtenerse con exactitud utilizando las ecuaciones
habituales para los coeficientes de transmisión de calor en tubos desnudos. Las
aletas modifican las características de flujo del fluido, y el coeficiente para una
superficie ampliada es diferente del correspondiente a un tubo liso. Los coeticien-
tes individuales para superficies ampliadas se pueden determinar experimental-
mente y correlacionarse para cada tipo de superficie; tales correlaciones son
proporcionadas por los fabricantes de los tubos. En la Figura 15.15 se muestra
una correlación típica para tubos con aletas longitudinales. La variable D, es el
diámetro equivalente, definido en la forma habitual de cuatro veces el radio
hidráulico, que, a su vez, es la sección transversal del espacio del lado de las aletas
dividida por el perímetro mojado total de las aletas y el tubo, tal como se calcula
en el Ejemplo 15.4.

1 .o

0.8

0.6
2

0,4

0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3,O  3.5 4,O Figura 15.14.
t ud ina l e s .

Eficacia de aletas longi-
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Figura 15.15. Coeficientes de transmisión de calor en tubos con aletas longitudinales;
tubo IPS de 1: pies con aletas de ) por 0,035 pies dentro de una carcasa IPS de 3 pies
(Brown Fin tube  Co . )

Ejemplo 15.4. En la carcasa de un cambiador de superficie ampliada se calienta aire.
La tubería interior es 24 pulg, IPS Norma 40, y está provista de 28 aletas longitudina-
les de i pulg de altura y 0,035 pulg de espesor. La carcasa es un tubo de 3 pulg de
acero, Norma 40. El área exterior expuesta del tubo interior (es decir, no cubierta por
las aletas) es de 0,416 pie*  por pie lineal; el área total de las aletas y el tubo es de 2,830
pie*/pies.  El vapor de agua que condensa a 250 “ F dentro del tubo interior tiene un
coeficiente de película de 1500 Btu/pie2-h-“F.  La conductividad térmica del acero es
26 Btu/pies-h-“F.  El espesor de la pared del tubo interior es 0,145 pies. Si la velocidad
másica  del aire es 5000 lb/b-pie*  y la temperatura media del aire es 130 “C, icuál  es el
coeficiente global de transmisión de calor basado en el área del tubo interior? Despré-
ciense los factores de ensuciamiento.

SOLUCItIN

El coeficiente de película del aire se obtiene a partir de la Figura 15.15. Para utilizar
esta correlación es preciso calcular precisamente el número de Reynolds del aire, tal
como se hace a continuación. La viscosidad del aire a 130 “ F es 0,046 Ib/pies-h  (Ap. 9).
El diámetro equivalente del espacio de la carcasa es

3,068
Diámetro interior de la carcasa (Ap. 6) = 12 = 0,2557  pies

1,900
Diámetro exterior del tubo interior (Ap. 6) = T = 0,1583  pies

El área de la sección transversal del espacio de la carcasa es

~(0,2557’ - 0,1583*) 28 x 0,5 x 0,035- =4 144 0,0282 pie’
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El perímetro del aire en el espacio es

no,2557  + 2,830 = 3,633 pies

El radio hidráulico es

0,0282
r

JJ = 3,633
- = 0,00776  pies

El diámetro equivalente es

D, = 4 x 0,00776  = 0,031O  pies

Por tanto, el número de Reynolds es

Nm = om10  x ~oOo  = 3  3 7  x 103
0,046

A partir de la Figura 15.15, el factor de transmisión de calor es

j, = L$ (y>,,(!Jo314  = 0$031

Las magnitudes que se requieren para calcular h,  son

5 = 0,25 Btu/lb-“F (AP. 15)

k  =  0,0162  Btu/pies-h-“F (AP. 12)

Al calcular pw  se consideran despreciables la resistencia de la pared y la de la
película del vapor de agua, de forma que T, = 250 “ F y pw  = 0,0528  lb/pies-h:

NPr = y = 0,25 x 0,046
0,0162

= 0,710

h, 0,003
1 x

0,25
x 5000 x

0,981=
0,7 102’3

= 4,78 Btu/pie’-h-“F

Para aletas rectangulares, ignorando la contribución de los extremos de las aletas
al perímetro, L, = 2L, y S = Ly,, donde y, es el espesor de la aleta y L es la longitud
de la aleta. Por tanto, a partir de la Ecuación (15.10),

A partir de la Figura 15.14, qF  = 0,93.
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El  coef ic iente  g lobal  se  obt iene  a  par t i r  de  la  Ecuación (15 .9) .  Los  va lores  adic io-
na les  que  se  requieren  son

Di  =
1,610
__ = 0,1342  pies (Ap. 6)

1 2

D  = OJ583 - OJ342
L In (0,1583/0,1342)

= 0,1454  pies

Ai  = x0,1342 x 1,0 = 0,422 pie’/pie lineal

A,  + A,  = 2,830 pie’/pie lineal

A, = 2,830 - 0,416 = 2,414 pie*/pie  lineal

t,900  - 1,610
x, =

2 x 2
= 0,0121  pies

1
ui =

0,422 0,0121  x 0,1342 1

4,78(0,93  x 2,414 + 0,416) + 2 6  x  0,1454 +m

= 29,2  Btu/pie’-h-“F  (166 W/m’-“C)

El  coef ic iente  g lobal ,  cuando se  basa  en  la  pequeña área  in terna  del  tubo in ter ior ,
puede ser  mucho mayor que el  coef iciente  de pel ícula  del  a i re  basado en el  área de la
superficie ampliada.

Cambiadores refrigerados por aire. A medida que el agua de refrigeración se
hace más escasa y los controles de contaminación más exigentes, aumenta el uso
de cambiadores de calor enfriados con aire. Consisten en bancadas de tubos
horizontales con aletas, típicamente de 1 pulg de diámetro y 8 a 30 pies de
longitud, a través de los cuales circula aire impulsado por un gran ventilador. Los
fluidos calientes que circulan por los tubos, a temperaturas desde 200 hasta
800 “F o más, se pueden enfriar hasta unos 40 “F por encima de la temperatura
del aire. Las superficies de transmisión de calor, tomadas sobre la base exterior de
los tubos, varían entre 500 y 5000 pie2; las aletas multiplican este valor por un
factor de 7 a 20. El aire circula entre los tubos con velocidades de 10 a 20 pies,%.
Tanto la caída de presión como el consumo de energía son bajos, pero a veces
para reducir el ruido del ventilador hasta un nivel aceptable, la velocidad del
ventilador resulta inferior a la correspondiente al consumo mínimo de potencia.
En el caso de condensadores enfriados por aire, los tubos generalmente están
inclinados. En la bibliografía 6,  ’ 3 se pueden encontrar procedimientos detallados
de diseño.

TRANSMISION DE CALOR EN TANQUES AGITADOS

Las superficies de transmisión de calor, que pueden estar en forma de encamisa-
dos para calentamiento o enfriamiento, o bien serpentines tubulares sumergidos
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en el líquido, se utilizan con frecuencia en los tanques agitados descritos en el
Capítulo 9.

Coeficientes de transmisión de calor. En un tanque agitado, como el que se
presenta en el Capítulo 9, Dinp/p  es un número de Reynolds que resulta útil para
correlacionar los datos de consumo de energía. Este mismo grupo resulta satis-
factorio como variable de correlación para la transmisión de calor hacia encami-
sados o serpentinas en un tanque agitado. Las ecuaciones que se presentan a
continuación son típicas de las que se pueden encontrar con este fin.

Para el calentamiento o enfriamiento de líquidos en un tanque cilíndrico con
placas deflectoras y equipado con un serpentín helicoidal y un agitador de
turbina,

donde h,  es el coeficiente individual de transmisión de calor entre la superficie del
serpentín y el líquido. El exponente b de la relación de viscosidades es mayor
para líquidos ligeros que para aceites viscosos’6,  pero se ha sugerido que un
valor de 0,24 es consistente con la siguiente ecuación para el coeficiente del
encamisado.

Para transmisión de calor hacia o desde el encamisado de un tanque con
placas deflectoras, se aplica la siguiente ecuación cuando se utiliza una turbina de
palas inclinadas hacia abajo ‘:

!3+  = ,,,( ev)““(-“)‘:‘(  $24 (15.12)

donde hj es el coeficiente entre el líquido y la superficie interior del encamisado
del tanque.

Si el agitador es una turbina normal de palas rectas, el coeficiente de la
Ecuación (15.12) adquiere el valor 0,76”.  Esto indica que el coeficiente de
transmisión de calor es mayor que para una turbina de palas inclinadas que gira
con la misma velocidad del rodete; sin embargo, la turbina normal da lugar a un
consumo de potencia mucho mayor (véase la Tabla 9.2).

Cuando el líquido es muy viscoso se utiliza un agitador de áncora, que se
desplaza con bajas velocidades y muy pequeña separación sobre toda la super-
ficie de transmisión de calor. Los datos para agitadores de áncora se correlacio-
nan bien con la ecuación24b

(15 .13)

donde K = f,O,  a = 3 para 10  < NRe < 300; donde K = 0,36,  a = 3 para 300 <
< N& < 4oooo.
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Las ecuaciones de este tipo generalmente no son aplicables a situaciones
significativamente diferentes de aquéllas  para las cuales han sido deducidas. En la
literatura24a se encuentran ecuaciones para diferentes tipos de agitadores y dispo-
siciones de la superficie de transmisión de calor.

Cuando un líquido se calienta en un tanque agitado mediante un vapor que
condensa en el encamisado, la resistencia controlante es generalmente la del
líquido del tanque. Sin embargo, cuando un líquido que se calienta o se enfría
pasa a través de la camisa sin cambio de fase, puede ser controlante la resistencia
del lado de la camisa. Con un sencillo encamisado abierto, la velocidad del
líquido es tan baja que la transmisión de calor es predominantemente por con-
vección natural. La mezcla provocada por la convección natural también da
lugar a que la temperatura media en el encamisado se acerque a la de salida, de
forma que deberá utilizarse la diferencia de temperatura a la salida en vez de la
media logarítmica. Para grandes tanques se puede insertar en el encamisado una
gran placa deflectora  en espiral con el tin de obtener una mayor velocidad del
líquido y prevenir la retromezcla.

Calentamiento o enfriamiento no estacionario en tanques agitados. Consideremos
un tanque perfectamente agitado que contiene m Ib o kg de un líquido de calor
específico c,.  Está provisto de una superticie  de transmisión de calor de área A,
calentada mediante un medio de temperatura constante tal como vapor de agua
que condensa a la temperatura T,.  Si la temperatura inicial del líquido es T,, su
temperatura Tb  al cabo de un tiempo cualquiera t,  puede obtenerse en la forma
que se indica a continuación. La relación básica para la transmisión de calor en
estado no estacionario es

Velocidad de acumulación de energía = entrada de energía - salida de energía

Para una carga de líquido que no entra ni sale del tanque y tampoco reacciona
químicamente, la entrada de energía es igual al calor transmitido a través del área
A, y no existe salida de energía. El término de acumulación es igual a la velocidad
de variación de la entalpía del líquido contenido en el tanque:

mcp  g =  UA(T, - T ) (15.14)

Si U es constante (que generalmente es una suposición razonable), la Ecua-
ción (15.14) se puede integrar entre los límites t = 0, T = T, y t = t,, T = Tb,
para obtener

In K-T, UAt,=-
T, - G mcp

(15.15)

La Ecuación (15.15) se utiliza con frecuencia para determinar coeficientes
globales a partir del tiempo que se requiere para calentar una masa conocida de
líquido.
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Si el medio de transmisión de calor no está a temperatura constante pero es
un líquido (tal como agua de refrigeración) de calor específico cPc que entra a la
temperatura TC,  y fluye con una velocidad constante ti,, la ecuación correspon-
diente para la temperatura del líquido es

In Ta  - L _ ecpc Kl - 1
Tb  - T,,  mcp  K, tT

K, = exp -$$
c PC

(15.16)

(15 .17)

En la bibliografia’  2a existen ecuaciones para otras situaciones de transmisión
de calor en régimen no estacionario.

CAMBIADORES DE CALOR DE RASQUETAS

En los tanques con agitadores de áncora se incorporan a veces rasquetas adosa-
das a las ramas del áncora con el fin de prevenir la degradación del líquido que
está en contacto con la superficie caliente. Esto resulta especialmente útil con
productos alimenticios y otros materiales sensibles al calor. Las rasquetas provo-
can un modesto incremento del coeficiente de transmisión de calor cuando se
utilizan líquidos newtonianos, pero con líquidos no newtonianos el coeficiente
puede aumentar hasta 5 veces.

Los tanques con agitadores de áncora casi siempre operan en discontinuo,
mientras que en procesos continuos la transmisión de calor hacia o desde líqui-
dos viscosos se lleva a cabo frecuentemente en cambiadores de calor de rasquetas.
Estos son típicamente cambiadores de tubos concéntricos, con un tubo central
bastante largo, de 4 a 14 pulg de diámetro, con una camisa para vapor de agua o
un líquido de refrigeración. La superficie interior del tubo central es rascada por
una o más placas longitudinales instaladas sobre un eje rotatorio.

El líquido viscoso circula a baja velocidad a través del tubo central. Las
porciones de este líquido adyacente a la superficie de transmisión de calor están
esencialmente estancadas, excepto cuando son perturbadas por el paso de la pala
rascadora. El calor se transmite hacia el fluido viscoso por conducción en estado
no estacionario. Si el tiempo entre las perturbaciones es corto, como ocurre
habitualmente, el calor penetra solamente una pequeña distancia hacia el interior
del líquido estancado, y el proceso es totalmente análogo a la transmisión de
calor en estado no estacionario en un sólido semiinfinito.

Coeficientes de transmisión de calor en cambiadores de rasqueta7.  Supóngase
que la temperatura global del líquido en una localización a lo largo del cambia-
dor es T, y que la temperatura de la superficie de transmisión de calor es T,.
Supóngase además que T, > T, Consideremos un pequeño elemento de área de
la superficie de transmisión de calor sobre la que acaba de pasar la placa. El
líquido que previamente estaba sobre este elemento de superficie ha sido removi-
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do por la placa y reemplazado por otro líquido a la temperatura T. El calor fluye
desde la superficie hacia el líquido durante el intervalo de tiempo t,, que es el
tiempo que transcurre hasta que la siguiente placa rascadora pasa sobre el
elemento de superticie,  retira el líquido y vuelve a depositar nuevo líquido sobre
la superticie.

De acuerdo con la Ecuación (10.29),  la cantidad total de calor QT transferido
durante el intervalo de tiempo t,  viene dada por

(10.29)

donde k = conductividad calorífica del líquido
cz = difusivídad térmica del líquido

A = área de la superficie de transmisión de calor

El coeficiente de transmisión de calor promediado para cada intervalo de tiempo
es, por definición,

hi - QT
b-4?,  - T) (15.18)

Sustituyendo de la Ecuación (10.29) en la Ecuación (15.18),  teniendo en cuenta
que CI  = klpc,  se obtiene

hi  = 2
J

kpc,
71tT

(15.19)

El intervalo de tiempo entre el paso de las sucesivas placas sobre un determi-
nado elemento de área es

t,  = f

donde n = velocidad del agitador, rjh
B = número de placas que tiene el eje

Combinando las Ecuaciones (15.15) y (15.20) se obtiene para el coeficiente de
transmisión de calor

hi  =  2
J

bc,nB
n

(15.21)

La Ecuación (15.21) indica que el coeficiente de transmisión de calor sobre
una rasqueta depende de las propiedades térmicas del líquido así como de la
velocidad del agitador, y que, por otra parte, es independiente de la viscosidad
del líquido y de su velocidad de paso a través del cambiador. En realidad, aunque
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la Ecuación (15.21) constituye una buena aproximación en muchos casos, se
trata, sin duda, de una gran simplificación. El líquido en la superficie de transmi-
sión de calor no está tan bien mezclado con la masa global del líquido como se
ha supuesto, especialmente cuando se trata de líquidos viscosos, sino que se
vuelve a depositar parcialmente detrás de las palas rascadoras. Por consiguiente,
el coeficiente para un líquido viscoso es menor que el que predice la Ecua-
ción (15.21) y está algo afectado por variaciones de la viscosidad del líquido. Por
otra parte, es función de la velocidad del líquido en la dirección longitudinal, así
como del diámetro y de la longitud del cambiador. Una ecuación empírica para
el coeficiente de transmisión de calor que incorpora estas variables es2’

donde B = velocidad media global longitudinal
L = longitud del cambiador

D, = diámetro del rascador (igual al diámetro interior de la carcasa)

La Ecuación (15.22) es aplicable para una pequeña unidad que opera a alta
velocidad y que se conoce con el nombre de Votator. En la Referencia 19 se dan
datos para transmisión de calor con flujo laminar para cambiadores grandes con
bajas velocidades. En el Capítulo 16 se tratan dispositivos de rasquetas para la
evaporación de líquidos viscosos.

TRANSMISION DE CALOR EN LECHOS DE RELLENO

Muchas reacciones catalíticas se realizan en reactores multitubulares que son
semejantes a cambiadores de carcasa y tubos. Las partículas del catalizador
sólido rellenan los tubos y los gases reaccionantes entran y salen a través de los
cabezales situados en los extremos del reactor. Para una reacción exotérmica, el
calor de reacción se retira por medio de la circulación de un refrigerante o un
líquido que hierve del lado de la carcasa. Para una reacción endotérmica, la
energía que se requiere para la reacción se transfiere desde un fluido caliente en la
carcasa hacia las partículas del catalizador situadas en los tubos. Generalmente el
coeficiente de transmisión de calor limitante es el del lado del tubo y, con
frecuencia, tanto el tamaño de los tubos como la velocidad de flujo de masa se
seleccionan para asegurar una temperatura de reacción prácticamente constante,
o bien para prevenir que la máxima temperatura del catalizador alcance su valor
de seguridad. En el tratamiento que sigue se utiliza como ejemplo una reacción
exotérmica debido a que es el caso más habitual y a que un coeficiente global
demasiado bajo puede conducir a un aumento incontrolable de la temperatura
del reactor o a una reacción «desbocada».

Perfiles de temperatura y velocidad. El perfil radial de temperatura para una
reacción exotérmica en un tubo relleno tiene la forma que se muestra en la Figu-
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Figura 15.16. Perfiles de tempera-
tura y velocidad en un reactor con
un tubo relleno.

ra 15.16~.  Hay un gradiente brusco cerca de la pared interior y un perfil práctica-
mente parabólico en el resto del lecho catalítico. El perfil de velocidad (Figu-
ra 15.16b) presenta un pico cerca de la pared por el menor empaquetamiento de
las partículas en esta región que en el resto del tubo. En el caso de un tubo vacío
con flujo turbulento y una reacción homogénea, los perfiles de temperatura y
velocidad serían tales que casi todo el gradiente estaría cerca de la pared.

Coeficientes de transmisión de calor. Para un tratamiento sencillo unidimensio-
nal del caso de un tubo relleno, el coeticiente  de transmisión de calor está basado
en una temperatura media radial del gas, donde Tes la temperatura que resulta-
ría de la mezcla de todo el gas circulando a través del tubo a una determinada
distancia a lo largo de éste:

dQ  = UdA(T  - ZJ (15 .23)

donde dA  = nD, dL, y

1 1 1-=-+ XU’
U hi h,D,lDi  + k,

En este tratamiento sencillo se supone que las temperaturas del gas y del sólido
son las mismas, si bien, para el caso de una reacción exotérmica, las partículas del
catalizador estarán más calientes que el gas que las rodea. La diferencia entre las
temperaturas del sólido y el gas puede calcularse utilizando las correlaciones del
Capítulo 21; esta diferencia es generalmente de sólo unos pocos grados en
comparación con una fuerza impulsora típica (T - TJ de 20 a 30 “C.

Puesto que la velocidad real del gas entre las partículas es varias veces
superior a la velocidad superficial del gas, la presencia de partículas sólidas da
lugar a un coeficiente interior mucho mayor que para un tubo vacío con la
misma velocidad de flujo. Para aire en tubos rellenos con esferas los coeficientes
son de 5 a 10 veces los correspondientes a un tubo vacío. Los coeficientes
aumentan con la potencia aproximadamente 0,6  de la velocidad de flujo y
disminuyen más con el tamaño del tubo que en el caso de tubos vacíos.

Los coeficientes para un tubo relleno son más altos cuando la relación Dp/Di
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Figura 15.17. Coeficientes de transmisión de calor para tubos rellenos con esferas de
aluminio. Flujo de aire, 3000 Ib/pie’-h.

es del orden de 0,15 a 0,2,  tal como muestran los resultados de la Figura 15.17.
Para partículas muy pequeñas, la mezcla turbulenta en el lecho disminuye y hay
una gran resistencia a la transmisión de calor en la región central que conduce a
un perfil de temperatura análogo al del flujo laminar. Para partículas muy
grandes existe una mezcla rápida y casi no hay gradiente en el centro del tubo,
con una amplia región cerca de la pared que tiene una elevada fracción de
huecos; la mayor parte de la resistencia a la transmisión de calor reside en este
caso en dicha región. La depresión de las curvas para D,lDi Ñ 0,3 se ha
atribuido a un aumento en la fracción de huecos l*.

Para predecir la velocidad de transmisión de calor para diferentes tamaños de
partículas y tubos, velocidad del flujo de gas, y propiedades del gas, el coeficiente
hi se escinde en dos partes para tener en cuenta la resistencia en la región muy
próxima a la pared y la resistencia del resto del lecho de relleno:

(15 .24)

El coeficiente del lecho se obtiene a partir de una conductividad térmica efectiva
k,. La siguiente ecuación es aplicable cuando el perfil de temperatura en el lecho
es parabólico:

4 k
k 2l e c h o  =

r

La conductividad efectiva del lecho tiene un término estático o de flujo cero,
que generalmente es del orden de 5k,  cuando las partículas son un material
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inorgánico poroso tal como alúmina, gel de sílice o un catalizador impregnado.
La contribución del flujo turbulento a la conductividad es proporcional a la
velocidad de flujo de masa y al diámetro de la partícula, y el factor 0,l  en la
siguiente ecuación está de acuerdo con la teoría para difusión turbulenta en
lechos de relleno 14:

- Ñ 5 + O,lNR,,pNPr
&J

(15 .26)

Obsérvese que el diámetro de la partícula se utiliza para el cálculo del número de
Reynolds en la Ecuación (15.26), y las propiedades del gas solamente se utilizan
en el cálculo del número de Prandtl. El coeficiente del lecho se obtiene utilizando
la Ecuación (15.26) y la conductividad del gas para hallar k,, y después la
Ecuación (15.25) conduce al valor de Irlecho

El coeficiente h,  puede estimarse a partir de la siguiente ecuación empírica,
que se ha determinado restando la resistencia calculada del lecho de la resistencia
global medida r *:

N h,DP
Nu.  w = ,, - MW,,,  p)“W%v)1’3 (15.27)

La Ecuación (15.27), en combinación con las ecuaciones para hlecho,  conduce a
una predicción razonablemente exacta de las curvas de la Figura 15.17, pero no
representa los bajos coeficientes para D,/Di N 0,3.  Para tubos rellenos que
operan a 200 “C o temperaturas superiores, la radiación entre las partículas y
desde las partículas hacia la pared resulta significativa, de forma que los coefí-
tientes  globales predichos deberán corregirse para tener en cuenta este efecto”.

SIMBOLOS
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Area,  pie2  o m*;  A,,  de la aleta; A,,  del tubo desnudo; A,,  exterior del tubo
Exponente en la Ecuación (15.13)
Factor de aleta [Ec.  (15.10)]
Número de placas rascadoras
Exponente en la Ecuación (15.11)
Calor específico a presión constante, Btu/lb-“F  o J/g-“C; cPc,  del líquido de refrigera-
ción
Diámetro, pies o m; D,,  del rodete o del rascador; D,,  diámetro exterior del tubo del
serpentín; D,, diámetro equivalente de una conducción no circular; D, diámetro del
tubo interior; D,, del exterior del tubo; D,, de la partícula; D,,  diámetro interior de la
carcasa del cambiador; D,,  del tanque agitado; 6,, diámetros medio logarítmicos
interior y exterior del tubo
Factor de corrección para la diferencia media de temperatura en cambiadores de
flujo cruzado o paso múltiple, adimensional
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Fracción del área de la sección transversal de la carcasa ocupada por la ventana de
la placa
Velocidad másica, lb/pie’-h  o kg/m’-s; G,,  en la ventana de la placa deflectora; G,, en

el flujo cruzado; G,,  valor efectivo en un cambiador, Jcbc,
Coeficiente individual de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F o W/m’-“C;  h,, para el
exterior del serpentín; hi,  para el interior del tubo; hj,  para la pared interior del
encamisado; h,,  para el exterior del tubo; h,, de la película gaseosa próxima a la
pared del tubo; hlecho,  del lecho de relleno
Factor j, adimensional; j,, para la transmisión de calor del lado de la carcasa
Coeficiente en la Ecuación (15.13); K,, en la Ecuación (15.16)
Conductividad térmica, Btu/pies-h-“F o W/m-“C; k,, valor efectivo para el lecho de
relleno; k,,  del gas; k,,  de la pared del tubo
Longitud de la aleta o del cambiador, pies o m; L,, perímetro de la aleta
Masa de líquido, Ib o kg
Velocidad de flujo, lb/h o kg/h;  ti,, del fluido de refrigeración
Número de tubos en la ventana de la placa deflectora
Número de Prandtl, c,p/k
Número de Reynolds, DG/p  o Djnp/p;  NRe,p,  para un lecho de relleno, D,G/p
Velocidad del rodete o del rascador, r/s o r/h
Ancho de la placa, pies o m
Distancia entre los centros de los tubos, pies o m
Cantidad de calor, Btu o J; Qr, cantidad total transferida durante el intervalo de
tiempo t,
Velocidad de transmisión de calor, Btu/h o W
Radio interior del tubo, pies o m; rH,  radio hidráulico
Area de la sección transversal, pie2  o m2; S,, área para el flujo en la ventana de la
placa; S,,  área para el flujo cruzado en la carcasa del cambiador
Temperatura, “ F o “C; T,,  para la distancia x desde la base de la aleta; T,,  valor
inicial; Tb,  valor final; TC,,  a la entrada del fluido frío; Tcbr a la salida del fluido frío;
Ki, temperatura intermedia del fluido frío; Tho,  a la entrada del fluido caliente; Thb,  a
la salida del fluido caliente; Tj,  en el encamisado; T,,  temperatura reducida; T,,
temperatura del fluido de calefacción con temperatura constante; T,, de la superficie
o parte desnuda del tubo con aletas; T,  valor medio en un lecho de relleno
Tiempo, s o h; t,,  intervalo de tiempo
Coefidiente global de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F o W/m2-“C;  Ui, basado en
el área interior
Velocidad del fluido, pies/s o m/s
Velocidad media del fluido en la dirección longitudinal, pies/s o m/s.
Altura de la aleta, pies o m; x,,,,  espesor de la pared del tubo
Espesor de la aleta, pies o m
Relación de los intervalos de temperatura en cambiadores de paso múltiple o de
flujo cruzado, adimensional [Ec. (15.6)].

Letras griegas

u Difusividad térmica, pie2/h o m2/h
A T Diferencia de temperatura, “ F o “C; AK,  entre el fluido y el tubo con aletas; AT,

valor medio global corregido; ATF,  diferencia media entre el fluido y las aletas; ATL,
valor medio logarítmico

VF Eficacia de aleta, AT,/AT,
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qH Eficacia de calentamiento, adimensional [Ec. (15.7)]
P Viscosidad absoluta, lb/pies-h o cP;  p,,,,  para la temperatura de la pared o superficie

P Densidad, lb/pie3 o kg/m3
4” Relación (~/~,,J”~‘”

PROBLEMAS

15.1. Un cambiador de calor de dos pasos de tubos verticales se utiliza para calentar un
gasoil. Como medio de calefacción se utiliza vapor de agua saturado a 50 lbJ/pie2
manométricas. Los tubos son de acero de 1 pulg de diámetro exterior y 16 BWG. El gasoil
entra a 60 “ F y sale a 150 “F. La relación viscosidad-temperatura es exponencial. La
viscosidad a 60 “ F es 5,O  CP y a 150 “ F es 1,8 cP. La densidad relativa del gasoil(37”  API)
es 0,840 a 60 “F. El flujo de gasoil es de 120 barriles/h  (1 barril = 42 galones). Supóngase
que el vapor de agua condensa en pelicula. La conductividad calorífica del gasoil es 0,078
Btu/pies-h-“F, y el calor específico es 0,480 Btu/lb-“F. La velocidad del gasoil en los tubos
será aproximadamente de 3 pies/s.  Calcúlese la longitud que han de tener los tubos del
cambiador.
15.2. Cromando la superficie exterior de los tubos del Problema 15.1 y añadiendo
mercaptano al vapor de agua, la condensación se produce en gotas y el coeficiente del
vapor condensante resulta ser 14 000 Btu/pie’-h-“F.  iCuánto  gasoil podrá calentar dicho
cambiador desde 60 hasta 150 “ F en estas nuevas condiciones del lado del vapor de agua?
15.3. En dirección perpendicular a una bancada de tubos, que tiene 10 tubos y 10
espacios de anchura y 10 hileras de profundidad, circula aire con una velocidad de
2,4  m3/s (medido a 0 “ C y 1 atm). La longitud de cada tubo es de 3 m. Los tubos están
situados en disposición triangular, con una distancia entre centros de los tubos de 75 mm.
Se desea calentar el aire desde 20 hasta 40 “ C a la presión atmosférica. iQué  presión del
vapor de agua debe utilizarse? Los tubos están formados por tubería de acero de 25 mm
de diámetro exterior.
15.4. Se desean calentar 300000 lb/h de un crudo de petróleo desde 70 hasta 136 “ F
mediante intercambio de calor con un producto de cola de una unidad de destilación. El
producto, a razón de 257 000 lb/h, ha de enfriarse desde 295 hasta 225 “F. Se dispone de
un cambiador tubular de tubos de acero dentro de una carcasa de 23 $ pulg de diámetro,
con un paso del lado de la carcasa y dos pasos del lado de los tubos. Tiene 324 tubos de
2 pulg de diámetro exterior, 14 BWG, y 12 pies de longitud, en disposición cuadrada de
1 pulg, soportados por placas con un corte de 25 por 100, separadas a intervalos de
9 pulg. $.Será  adecuado el cambiador?, es decir, jcuál  es el factor de ensuciamiento permi-
sible? Las propiedades medias se dan en la Tabla 15.2.
15.5. Un crudo de petróleo que tiene las propiedades que se indican en la Tabla 15.3 ha
de calentarse en un calentador horizontal de paso múltiple con vapor de agua de una
presión manométrica de 50 1bJpie *. Los tubos son de acero de 2 pulg de diámetro
exterior, 16 BWG, y su longitud máxima es de 15 pies. El crudo entra a 100 “ F y sale a
180 “F,  entrando en los tubos con una velocidad de 3 pie@. La velocidad de flujo total es
de 150 gal/min.  Supóngase que hay una mezcla completa del crudo después de cada paso.
iCuántos  pasos se requieren?
15.6. Compárense los coeficientes predichos por la ecuación de Donohue [Ec. (15.4)]  con
los que se obtienen a partir de la Ecuación (12.70) para flujo perpendicular a un solo
cilindro. iPuede  justificarse la diferencia considerando las velocidades másicas  media y
máxima en el lado de la carcasa del cambiador?
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rabia  15.2. Datos para el Problema 15.4

Producto, exterior Crudo, interior
de los tubos de los tubos

:,,>  Btu/lb-“F 0,525 0,475
!l, CP 532 2,9
9, lb/pie’ 54,l 515
t,  Btu/pies-h-“F 0,069 0,0789

Tabla 15.3. Datos para el Problema 15.5

Temp.,  Conductividad caloríf ica, Viscosidad cinemática, Densidad Calor específico,
“F Btu-pies-h-“F lo5  pie’/s Ib/pie’ Btu/lb-“F

100 0,0739 36,6
120 0,0737 21,8
140 0,0733 14,4
160 0,0728 10,2
180 0,0724 7,52
200 0,0719 5,70
220 0,07  ll 4,52
240 0,0706 3,67
260 0,0702 3,07

55,25
54,81
54,37
53,92
53,48
53,03
52,58
52.13

0,455
0,466
0,477
0,487
0,498
0,508
0,519
0,530
0,540

15.7. Una corriente de aceite ha de calentarse desde 100 hasta 300 “ F utilizando una
segunda corriente de igual velocidad de flujo a 400 “F. (a) Si los aceites tienen la misma
viscosidad para una determinada temperatura, ideberá  introducirse el aceite caliente por
el lado de la carcasa o por el lado de los tubos del cambiador? (b) $ería su respuesta la
misma si el aceite más frío estuviese a una presión mucho mayor que el aceite caliente?
15.8. Un cambiador de carcasa y tubos se utiliza para enfriar una corriente acuosa desde
200 hasta 90 “ F empleando agua de refrigeración a 70 “F. Si la velocidad de flujo del agua
de refrigeración es el doble que la de la corriente de proceso, jse  obtendría un coeficiente
global más elevado circulando el agua de refrigeración por los tubos, o por la carcasa?
15.9. Se ha de diseñar una calandria de circulación natural calentada con vapor de agua
para ebullir  8000 lb/h de clorobenceno a la presión atmosférica. (a)  iQué  superficie de
calefacción aproximada se requerirá? (b) ¿Qué superficie se requeriría si la presión media
en la calandria fuese de 0,4  atm absolutas? La temperatura normal de ebullición del
clorobenceno es 132,0 “ C y su temperatura crítica es 359,2  “C.
15.10. Estireno líquido, a 60 “C, ha de calentarse en un tanque de 6 pies de diámetro
provisto de un encamisado para vapor de agua y equipado con una turbina de seis palas
normales. (u)  Calcúlese el coeficiente de película para la pared interior, hj, si la velocidad
del agitador es de 160 rpm. (b) Si se utilizase una turbina con palas abatidas a la que se le
comunica la misma potencia jcuál  sería el coeficiente en comparación con el de la turbina
normal?
15.11. Un tanque de 2 m de diámetro, provisto de un agitador de turbina, contiene
6200 kg de una disolución acuosa diluida. El agitador tiene 5 m de diámetro y gira a
140 rpm. El tanque está provisto de una camisa en la que condensa vapor de agua a
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110 “C y el área de transmisión de calor es de 14 m2. Las paredes del tanque son de acero
con un espesor de 10 mm. Si la disolución está a 40 “C y el coeficiente de transmisión de
calor del vapor de agua condensante es de 10 kW/m’-“C,  ¿cuál  es la velocidad de
transmisión de calor entre el vapor de agua y el líquido?
15.12. Para las condiciones del Problema 15.11, jcuánto  tiempo se necesitará para
calentar el contenido del tanque (a) desde 20 hasta 60 “C, (b) desde 60 hasta 100 “C?
15.13. Compárense las Ecuaciones (15.21) y (15.22) con respecto al efecto de las siguientes
variables sobre el coeficiente de transmisión de calor que predicen: (a) conductividad
calorífica, (b) calor específico, (c) densidad del líquido, (d) velocidad del agitador, (e)
diámetro del agitador, (f) velocidad longitudinal del fluido.
15.14. Para su utilización en una planta piloto se hace circular aire a través de un tubo
de 2 pies equipado con una cinta calefactora eléctrica arrollada a su superficie exterior.
¿Por  qué factor se multiplicaría el coeficiente global de transmisión de calor si el tubo se
llenase con partículas de aluminio de i pulg? El número de Reynolds basado en el tubo
vacío es 12 000.
15.15. Una reacción exotérmica en fase gaseosa se realiza en un reactor multitubular con
el catalizador en el interior de tubos de 1 pulg y agua hirviendo en el encamisado. La
temperatura de la alimentación y la del encamisado son 240 “C. La temperatura del
reactor aumenta hasta 250 “C a una corta distancia de la entrada y después disminuye
gradualmente hasta 241 “C a la salida del reactor. La resistencia a la transmisión de calor
es aproximadamente igual en el lecho y en la película de la pared. Si el diámetro del tubo
aumentase hasta 1,5 pulg utilizando el mismo catalizador, icuál  habria de ser la tempera-
tura del encamisado para mantener la temperatura del reactor en 250 “C? Dibújense los
perfiles de temperatura para los dos casos. iQué presión del vapor de agua se generaría en
los dos casos?
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CAPITULO

DIECISEIS

EVAPORACION

En el Capítulo 13 se ha tratado de una forma general la transmisión de calor a un
líquido en ebullición. Un caso especial ocurre con tanta frecuencia que se consi-
dera como una operación individual, que se denomina evaporación y que es el
tema de este capítulo.

El objetivo de la evaporación es concentrar una disolución consistente en un
soluto no volátil y un disolvente volátil. En la mayor parte de las evaporaciones
el disolvente es agua. La evaporación se realiza vaporizando una parte del
disolvente para producir una disolución concentrada. La evaporación difiere del
secado en que el residuo es un líquido -a veces altamente viscoso- en vez de un
sólido; difiere de la destilación en que el vapor es generalmente un solo compo-
nente y, aun cuando el vapor sea una mezcla, en la evaporación no se intenta
separar el vapor en fracciones; difiere de la cristalización en que su interés reside
en concentrar una disolución y no en formar y obtener cristales. En ciertas
situaciones, por ejemplo, en la evaporación de salmuera  para producir sal común,
la separación entre evaporación y cristalización dista mucho de ser nítida. La
evaporación produce a veces una suspensión de cristales en unas aguas madres
saturadas. En este libro tales procesos se consideran en el Capítulo 28, que está
dedicado a cristalización.

Normalmente, en evaporación el producto valioso es el líquido concentrado
mientras que el vapor se condensa y se desecha. Sin embargo, en algún caso
concreto puede ocurrir lo contrario. El agua salubre se evapora con frecuencia
para obtener un producto exento de sólido para la alimentación de calderas, para
procesos con requerimientos especiales o para el consumo humano. Esta técnica
se conoce con frecuencia con el nombre de destilación de agua, pero se trata en
realidad de evaporación. Se han desarrollado procesos de evaporación a gran
escala utilizándose para la recuperación de agua potable a partir de agua de mar.
En este caso el agua condensada es el producto deseado. Solamente se recupera
una fracción del agua contenida en la alimentación, mientras que el resto se
devuelve al mar.

Caracteristicas  del líquido. La solución práctica a un problema de evaporación
está produndamente afectada por el carácter del líquido que se concentra. Preci-

4 8 2
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samente es la gran variedad de caracteristicas  de dichos líquidos (que demanda
criterio y experiencia en el diseño y operación de evaporadores) lo que amplía
esta operación desde una sencilla transmisión de calor hasta un arte separado. A
continuación se comentan algunas de las propiedades más importantes de los
líquidos que se evaporan.

Concentración. Aunque la disolución que entra como alimentación de un eva-
porador puede ser suficientemente diluida teniendo muchas de las propiedades
físicas del agua, a medida que aumenta la concentración la disolución adquiere
cada vez un carácter más individualista. La densidad y la viscosidad aumentan
con el contenido de sólido hasta que la disolución o bien se transforma en
saturada o resulta inadecuada para una transmisión de calor adecuada. La
ebullición continuada de una disolución saturada da lugar a la formación de
cristales, que es preciso separar pues de lo contrario obstruyen los tubos. La
temperatura de ebullición de la disolución puede también aumentar considerable-
mente al aumentar el contenido de sólido, de forma que la temperatura de
ebullición de una disolución concentrada puede ser mucho mayor que la del agua
a la misma presión.

Formación de espuma. Algunos materiales, especialmente sustancias orgánicas,
forman espuma durante la vaporización. Una espuma estable acompaña al vapor
que sale del evaporador dando lugar a un importante arrastre. En casos extremos
toda la masa de líquido puede salir con el vapor y perderse.

Sensibilidad a la temperatura. Muchos productos químicos finos, productos
farmacéuticos y alimentos se dañan cuando se calientan a temperaturas modera-
das durante tiempos relativamente cortos. En la concentración de estos materia-
les se necesitan técnicas especiales para reducir tanto la temperatura del líquido
como el tiempo de calentamiento.

Formación de costras. Algunas disoluciones depositan costras sobre las super-
ficies de calefacción. En estos casos el coeficiente global disminuye progresiva-
mente hasta que llega un momento en que es preciso interrumpir la operación y
limpiar los tubos. Cuando las costras son duras e insolubles, la limpieza resulta
dificil  y costosa.

Materiales de construcción. Siempre que es posible, los evaporadores se constru-
yen con algún tipo de acero. Sin embargo, muchas disoluciones atacan a los
metales férreos y se produce contaminación. En estos casos se utilizan materiales
especiales tales como cobre, níquel, acero inoxidable, grafito y plomo. Puesto que
estos materiales son caros, resulta especialmente deseable obtener elevadas velo-
cidades de transmisión de calor con el fin de minimizar el coste del equipo.

El diseñador de un evaporador ha de tener en cuenta muchas otras caracterís-
ticas del líquido. Algunas de ellas son el calor específico, el calor de concentra-
ción, la temperatura de congelación, la liberación de gas durante la ebullición, la
toxicidad, los peligros de explosión, la radiactividad y la necesidad de operación
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estéril. Debido a la gran variedad de propiedades de las disoluciones, se han
desarrollado diferentes tipos de evaporadores. La elección para el caso de un
problema específico depende esencialmente de las características del líquido.

Operación de simple y múltiple efecto. La mayoría de los evaporadores se
calientan con vapor de agua que condensa sobre tubos metálicos. Generalmente
el vapor es de baja presión, inferior a 3 atm absolutas, y con frecuencia el líquido
que hierve se encuentra a un vacío moderado, de hasta 0,05 atm absolutas. Al
reducir la temperatura de ebullición del líquido aumenta la diferencia de tempe-
ratura entre el vapor condensante y el líquido de ebullición y, por tanto, aumenta
la velocidad de transmisión de calor en el evaporador.

Cuando se utiliza un solo evaporador, el vapor procedente del líquido en
ebullición se condensa y desecha. Este método recibe el nombre de evaporación
de simple efecto, y aunque es sencillo, utiliza ineficazmente el vapor. Para evapo-
rar 1 kg de agua de la disolución se requieren de 1 a 1,3  kg de vapor de agua. Si el
vapor procedente de uno de los evaporadores se introduce como alimentación en
el elemento calefactor de un segundo evaporador, y el vapor procedente de éste se
envía al condensador, la operación recibe el nombre de doble efecto. El calor del
vapor de agua original es reutilizado en el segundo efecto, y la evaporación
obtenida por unidad de masa del vapor de agua de alimentación al primer efecto
es aproximadamente el doble. El método general para aumentar la evaporación
por kilogramo de vapor de agua utilizando una serie de evaporadores entre el
suministro de vapor vivo y el condensador recibe el nombre de euuporación en
múltiple efecto.

TIPOS DE EVAPORADORES

Los principales tipos de evaporadores tubulares calentados con vapor de agua
actualmente utilizados son:

1. Evaporadores de tubos largos verticales.
(a) Flujo ascendente (película ascendente).
(b) Flujo descendente (película descentente).
(c) Circulación forzada.

2. Evaporadores de película agitada.

Evaporadores con un paso a través y con circulación. Los evaporadores pueden
operar bien como unidades con un paso a través o con circulación. En la
operación con un paso a través, el líquido de alimentación pasa una sola vez a
través de los tubos, desprende el vapor y sale de la unidad como disolución
concentrada. Toda la evaporación tiene lugar en un solo paso. La relación de
evaporación a alimentación está limitada en una unidad de un solo paso, por
tanto, estos evaporadores se adaptan bien a la operación en múltiple efecto,
donde la concentración total puede conseguirse en varios efectos. Los evaporado-
res de película agitada operan siempre con un solo paso a través; los evaporado-
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res de película ascendente y de película descendente pueden también operar en
esta forma.

Los evaporadores con un solo paso a través son especialmente útiles para
materiales sensibles al calor. Operando a vacío elevado se puede mantener baja ja
temperatura del líquido. Con un solo paso rápido a través de los tubos la
disolución concentrada está a la temperatura de evaporación, pero solamente
durante un corto período de tiempo, y puede enfriarse muy rápidamente en
cuanto sale del evaporador.

En los evaporadores con circulación se mantiene una masa líquido dentro del
equipo. La alimentación que entra se mezcla con la mása  de líquido y después
pasa a través de los tubos. El líquido no evaporado descarga de los tubos y
retorna al equipo, de forma que en cada paso solamente ocurre una parte de la
evaporación total. Todos los evaporadores de circulación forzada operan en esta
forma; los evaporadores de película ascendente son generalmente unidades de
circulación.

La disolución concentrada procedente de un evaporador con circulación se
retira de la masa de líquido. Por tanto, ésta ha de tener la máxima concentración.
Puesto que el líquido que entra en los tubos puede contener varias partes de
disolución concentrada por cada parte de alimentación, su concentración, densi-
dad, viscosidad y temperatura de ebullición son próximas al valor máximo. En
consecuencia, el coeficiente de transmisión de calor tiende a ser bajo.

Los evaporadores de circulación no son muy adecuados para concentrar
líquidos sensibles al calor. Con un vacío razonablemente bueno la temperatura
de la masa de líquido puede no ser destructiva, pero el líquido está repetidamente
expuesto al contacto con los tubos calientes; por consiguiente, algo de líquido
puede calentarse a una temperatura excesivamente elevada. Aunque el tiempo de
residencia del líquido en la zona de calentamiento puede ser corto, parte del
líquido está retenido en el evaporador un tiempo considerable, y el calentamiento
prolongado de aun una pequeña parte de un material sensible al calor, tal como
un producto alimenticio, puede estropear todo el producto.

Sin embargo, los evaporadores de circulación pueden operar en un elevado
intervalo de concentración entre la alimentación y la disolución concentrada
utilizando una sola unidad, adaptándose bien a la evaporación en un solo efecto.
Pueden operar indistintamente con circulación natural, con flujo a través de los
tubos inducido por la diferencia de densidad, o con circulación forzada, promo-
viendo el flujo mediante una bomba.

Evaporadores de tubos largos con flujo ascendente. En la Figura 16.1 se represen-
ta un evaporador de tubos largos típico, con flujo ascendente del líquido. Las
partes esenciales son (1) un cambiador de calor tubular con vapor de agua en el
lado de la carcasa, y el líquido que se desea concentrar en el interior de los tubos,
(2) un separador o espacio de vapor para separar el líquido arrastrado por el
vapor, y (3) cuando opera como una unidad de circulación, una recirculación
para el líquido desde el separador hasta el fondo del cambiador. Existen entradas
para el líquido de alimentación y el vapor de agua, y salidas para el vapor, la
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Figura 16.1. Evaporador de tubos
gos verticales, película ascendente.
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disolución concentrada, el vapor condensado y los gases no condensables proce-
dentes del vapor de agua.

Los tubos son típicamente de 1 a 2 pulg de diámetro y 12 a 32 pies de
longitud. El líquido y el vapor ascienden por el interior de los tubos como
consecuencia de la acción de ebullición, y el líquido separado retorna al fondo de
los tubos por gravedad. La alimentación diluida, con frecuencia a una temperatu-
ra próxima al ambiente, entra en el sistema y se mezcla con el líquido que retorna
del separador. La mezcla entra por el fondo de los tubos, sobre la parte exterior
de los cuales condensa vapor de agua. Durante una corta distancia la alimenta-
ción que entra en los tubos asciende como líquido recibiendo calor desde el vapor
de agua. Después se forman burbujas en el líquido al comenzar la ebullición,
aumentando la velocidad lineal y la velocidad de transmisión de calor. Cerca de
la parte superior de los tubos las burbujas crecen rápidamente. En esta zona las
burbujas de vapor alternan con masas de líquido que ascienden rápidamente a
través de los tubos y salen a gran velocidad por la parte superior.

La mezcla de vapor y líquido que sale de los tubos entra en el separador. El
diámetro del separador es mayor que el del cambiador, de tal forma que la
velocidad del vapor disminuye rápidamente. Como una ayuda adicional para la
eliminación de las gotitas de líquido, el vapor choca y pasa sobre un conjunto de
placas deflectoras después de salir del separador. El evaporador que se muestra
en la Figura 16.1 solamente puede operar como una unidad de circulación.

Los evaporadores de tubos largos verticales son especialmente eficaces para
concentrar líquidos que tienden a formar espuma. La espuma se rompe cuando la
mezcla de líquido y vapor de alta velocidad choca contra las placas deflectoras.
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Evaporadores de película descendente73  8. La concentración de materiales alta-
mente sensibles al calor, tales como el zumo de naranja, requieren un tiempo
mínimo de exposición a una superficie caliente. Esto puede conseguirse con
evaporadores de película descendente de un solo paso, en los que el líquido entra
por la parte superior, desciende por el interior de los tubos calentados con vapor
de agua, y sale por el fondo. Los tubos son grandes, de 2 a 10 pulg de diámetro.
El vapor procedente del líquido generalmente es arrastrado hacia abajo con el
líquido y sale por el fondo de la unidad. Aparentemente estos evaporadores
parecen largos cambiadores tubulares verticales con un separador de líquido y
vapor en el fondo y un distribuidor de líquido en la parte superior.

El principal problema de un evaporador de película descendente es la distri-
bución uniforme del líquido formando una película interior en los tubos. Esto se
consigue mediante una serie de placas metálicas perforadas situadas sobre una
placa tubular cuidadosamente nivelada, por medio de inserciones en los extremos
de los tubos que generen un flujo uniforme en cada tubo, o mediante distribuido-
res tipo «araña» con brazos radiales que distribuyen con velocidad constante la
alimentación sobre la superficie interior de cada tubo. Otra forma consiste en
utilizar una boquilla individual de pulverización dentro de cada tubo.

Cuando se puede utilizar recirculación sin dañar al líquido, la distribución del
líquido en los tubos se facilita mediante una moderada recirculación del líquido
hacia la parte superior de los tubos. Esto da lugar a un mayor flujo de líquido a
través de los tubos de lo que es posible en la operación con un solo paso.

Para una buena transmisión de calor el número de Reynolds 4r/p  de la
película descendente ha de ser superior a 2000 en todos los puntos del tubo4.
Durante la evaporación se reduce continuamente la cantidad de líquido al circu-
lar desde la cima hasta el fondo del tubo, de forma que la concentración que se
puede alcanzar en un solo paso es limitada.

Los evaporadores de película descendente, sin recirculación y con cortos
tiempos de residencia, tratan productos sensibles que no pueden concentrarse de
otra forma y se adaptan bien a la concentración de líquidos viscosos.

Evaporadores de circulación forzada. En un evaporador de circulación natural3
el líquido entra en los tubos con una velocidad de 1 a 4 pies/s.  La velocidad final
aumenta rápidamente al formarse vapor en los tubos, de forma que generalmente
las velocidades de transmisión de calor son satisfactorias. Sin embargo, con
líquidos viscosos el coeficiente global en una unidad de circulación natural puede
ser demasiado bajo desde el punto de vista económico. Coeficientes más elevados
se obtienen en evaporadores de circulación forzada, un ejemplo de los cuales se
muestra en la Figura 16.2. En este caso una bomba centrífuga impulsa el líquido
a través de los tubos entrando con velocidad de 6 a 18 pie+.  Los tubos están
sometidos a una carga estática suficiente para asegurar que no se produce
ebullición en los mismos; el líquido comienza a sobrecalentarse a medida que se
reduce la carga hidrostática con el flujo desde el calentador hasta el espacio de
vapor, y se genera una mezcla de vapor y líquido a la salida del cambiador,
justamente antes de entrar en el cuerpo del evaporador. La mezcla de vapor y
líquido choca contra una placa deflectora  en el espacio de vapor. El líquido
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Figura 16.2. Evaporador de circulación forzada con elemento de calefacción separado de
dos pasos horizontales.

retorna a la entrada de la bomba, donde se mezcla con la alimentación fresca; el
vapor sale por la parte superior del cuerpo del evaporador hacia el condensador,
o bien pasa al siguiente efecto. La parte de líquido que abandona el separador se
retira de forma continua como concentrado.

En el diseño que se muestra en la Figura 16.2 el cambiador tiene tubos
horizontales y es de dos pasos, tanto del lado de los tubos como del de la carcasa.
En otros diseños se utilizan cambiadores verticales de un solo paso. En ambos
casos los coeficientes de transmisión de calor son elevados, especialmente con
líquidos poco viscosos, pero la gran mejora con respecto a la evaporación de
circulación natural se produce con líquidos viscosos. En el caso de líquidos poco
viscosos la mejora que se obtiene con circulación forzada no compensa los costes
adicionales de bombeo con respecto a la circulación natural, pero en cambio sí
compensa con líquidos viscosos, especialmente cuando hay que utilizar como
materiales de construcción metales costosos. Un ejemplo es la sosa cáustica
donde el equipo es de níquel. En el caso de evaporadores de múltiple efecto que
dan lugar a un concentrado final viscoso, los primeros efectos pueden ser unida-
des de circulación natural, mientras que los demás, que operan con líquidos
viscosos, son unidades de circulación forzada. Debido a las altas velocidades con
las que opera un evaporador de circulación forzada, el tiempo de residencia del
líquido en los tubos es corto (del orden de 1 a 3 s) de forma que se pueden
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concentrar líquidos moderadamente sensibles al calor. También son efectivos
para concentrar disoluciones salinas o que tienden a formar espumas.

Evaporador de película agitada. La principal resistencia a la transmisión de
calor desde el vapor de agua que condensa hasta el líquido que hierve en un
evaporador reside del lado del líquido. Por tanto, cualquier método para dismi-
nuir esta resistencia produce un considerable aumento del coeficiente global de
transmisión de calor. En evaporadores de tubos largos, especialmente con circu-
lación forzada, la velocidad del líquido a través de los tubos es elevada. El flujo
del líquido es altamente turbulento y la velocidad de transmisión de calor es
elevada. Otra forma de aumentar la turbulencia es mediante agitación mecánica
de la película de líquido, tal como se muestra en el evaporador de la Figura 16.3,
que es un evaporador de película descendente modificado, con un solo tubo
encamisado que contiene un agitador interno. La alimentación entra por la parte
superior de la sección encamisada y se dispersa en forma de una película alta-
mente turbulenta mediante las placas verticales del agitador. El concentrado sale
por la parte inferior de la sección encamisada, mientras que el vapor asciende
desde la zona de vaporización hasta un separador no encamisado cuyo diámetro
es algo mayor que el tubo de evaporación. En el separador las palas del agitador
proyectan hacia fuera el líquido arrastrado que choca contra unas placas vertica-
les estacionarias. Las gotas coalescen sobre estas placas y retornan a la sección de
vaporación. El vapor exento de líquido sale a través de los orificios situados en la
parte superior de la unidad.

+ Condensado

+
Concentrado Figura 16.3. Agitador de película agitada.
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La principal ventaja de un evaporador de película agitada es su capacidad
para conseguir elevadas velocidades de transmisión de calor con líquidos visco-
sos. El producto puede tener una viscosidad tan elevada como 1000 P a la
temperatura de evaporación. Para líquidos moderadamente viscosos el coeficíen-
te de transmisión de calor puede estimarse a partir de la Ecuación (15.21). Como
en otros evaporadores, el coeficiente global disminuye a medida que aumenta la
viscosidad, pero en este diseño la disminución es suave. Con materiales altamente
viscosos el coeficiente es considerablemente mayor que en los evaporadores de
circulación forzada y mucho mayor que en las unidades de circulación natural. El
evaporador de película agitada es particularmente eficaz con materiales viscosos
sensibles al calor tales como gelatina, látex de caucho, antibióticos y zumos de
frutas. Sus desventajas son el elevado coste, las partes internas móviles que
pueden requerir un importante mantenimiento, así como la baja capacidad de
cada unidad que es muy inferior a la de los evaporadores multitubulares.

FUNCIONAMIENTO DE LOS EVAPORADORES TUBULARES

Las principales características de funcionamiento de un evaporador tubular ca-
lentado con vapor de agua son la capacidad y la economía. La capacidad se
define como el número de libras de agua evaporada por hora. La economía es el
número de libras vaporizadas por libra de vapor vivo que entra en la unidad. En
un evaporador de simple efecto la economía es siempre algo menor que la
unidad, pero en los evaporadores de múltiple efecto puede se considerablemente
mayor. También es importante el consumo de vapor, en libras por hora, que es
igual a la capacidad dividida por la economía.

Capacidad de un evaporador

La velocidad de transmisión de calor q a través de la superficie de calefacción de
un evaporador, de acuerdo con la definición del coeficiente global de transmisión
de calor dada por la Ecuación (11.9),  es igual al producto de tres factores: el área
A de la superficie de transmisión de calor, el coeficiente global de transmisión de
calor U, y la caída global de temperatura AT, o sea

q  =  U A A T (16 .1 )

Si la alimentación que entra en el evaporador está a la temperatura de ebullición
correspondiente a la presión existente en el espacio de vapor, todo el calor
transmitido a través de la superficie de calefacción es utilizado en la evaporación
y la capacidad es proporcional a q. Si la alimentación está fría, el calor que se
requiere para calentarla hasta su temperatura de ebullición puede ser bastante
grande y, consecuentemente, se reduce la capacidad para un valor dado de q,
toda vez que el calor utilizado para calentar la alimentación no está disponible
para la evaporación. Por el contrario, si la alimentación está a una temperatura
superior a la de ebullición en el espacio de vapor, una parte de la alimentación se
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evapora expontáneamente mediante equilibrio adiabático con la presión del
espacio de vapor y la capacidad es superior a la correspondiente a q. Este proceso
recibe el nombre de evaporación de flash.

La caída real de temperatura a través de la superficie de calefacción depende
de la disolución que se evapora, de la diferencia de presión entre la cámara de
vapor y el espacio de vapor situado encima del líquido en ebullición, así como de
la altura de líquido sobre la superficie de calefacción. En algunos evaporadores la
velocidad del líquido en los tubos también influye sobre la caída de temperatura
debido a que la pérdida por fricción en los tubos aumenta la presión efectiva del
líquido. Cuando la disolución tiene las características del agua pura, su tempera-
tura de ebullición puede obtenerse a partir de las tablas del vapor de agua
conocida la presión. Sin embargo, en los evaporadores reales la temperatura de
ebullición de una disolución está afectada por dos factores: el ascenso del punto
de ebullición y la carga del líquido.

Elevación del punto de ebullición y regla de Dühring. La presión de vapor de la
mayor parte de las disoluciones acuosas es menor que la del agua a la misma
temperatura. Por tanto, para una presión dada, la temperatura de ebullición de
las disoluciones es mayor que la del agua pura. El aumento del punto de
ebullición sobre el del agua se conoce con el nombre de elevación del punto de
ebullición de la disolución. Es pequeño para disoluciones diluidas y para disolu-
ciones de coloides orgánicos pero puede alcanzar un valor de hasta 150 “F para
disoluciones concentradas de sales inorgánicas. La elevación del punto de ebulli-
ción tiene que restarse de la caída de temperatura que se predice a partir de las
tablas del vapor de agua.

Para disoluciones concentradas la elevación del punto de ebullición se obtiene
mejor a partir de una regla empírica conocida como regla ;ie Diihring, según la
cual la temperatura de ebullición de una determinada disolución es una función
lineal de la temperatura de ebullición del agua pura a la misma presión. Por
tanto, si se representa la temperatura de ebullición de la disolución frente a la del
agua a la misma presión se obtiene una línea recta. Para diferentes concentracio-
nes resultan diferentes rectas. Para todo el intervalo de presiones la regla no es
exacta, pero para un intervalo moderado las líneas son aproximadamente rectas
aunque no necesariamente paralelas. La Figura 16.4 es un conjunto de líneas de
Dühring para disoluciones de hidróxido sódico en agua6.  La utilización de esta
figura se puede ilustrar mediante un ejemplo. Si la presión sobre una disolución
de hidróxido sódico al 25 por 100 es tal que el agua hierve a 180 “F, leyendo
sobre el eje x para 180 “F en la línea de la disolución del 25 por 100, se encuentra
horizontalmente en el eje y que la temperatura de ebullición de la disolución a
esta presión es 200 “F. La elevación del punto de ebullición de la disolución para
esta presión es, por tanto, 20 “F.

Efecto de la carga de líquido y de la fricción sobre la caída de temperatura. Si la
profundidad de líquido en un evaporador es apreciable, el punto de ebullición
correspondiente a la presión en el espacio de vapor es el punto de ebullición
solamente de las capas superficiales del líquido. Una gota de líquido situada a
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Figura 16.4. Líneas de Dühring para el sistema hidróxido
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una distancia de 2 pies por debajo de la superficie está sometida a la presión del
espacio de vapor más una carga de Z pies de líquido y, por consiguiente, tiene un
punto de ebullición más elevado. Además, cuando la velocidad del líquido es
grande, las pérdidas por fricción en los tubos aumentan todavía más la presión
media del líquido. Por tanto, en un evaporador real el punto medio de ebullición
del líquido en los tubos es superior al punto de ebullición correspondiente a la
presión existente en el espacio de vapor. Este aumento del punto de ebullición
disminuye la caída media de temperatura entre el vapor de agua condensante y el
líquido y reduce la capacidad. La reducción no puede estimarse cuantitativa-
mente con precisión, pero el efecto cualitativo de la carga de líquido, especial-
mente con elevadas alturas de líquido y grandes velocidades, no puede ignorarse.

La Figura 16.5 relaciona las temperaturas en un evaporador con la distancia
a lo largo del tubo, medida desde el fondo. El diagrama corresponde a un
evaporador de tubos largos verticales con flujo ascendente del líquido. El vapor
de agua entra en el evaporador por la parte superior de la camisa de vapor que
rodea a los tubos y circula hacia abajo. El vapor de agua que entra puede estar
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ligeramente sobrecalentado a la temperatura Th.  El sobrecalentamiento desapare-
ce rápidamente y el valor desciende hasta la temperatura de saturación Tr En la
mayor parte de la superficie de calentamiento esta temperatura permanece inva-
riable. Antes de que el condensado abandone el espacio del vapor de agua puede
enfriarse ligeramente hasta la temperatura Tc.

En la Figura 16.5 se muestra la historia de temperatura de la disolución en los
tubos representada por las líneas abc  y ab’c.  La primera corresponde a bajas
velocidades, del orden de 3 pie&  y la última a velocidades elevadas, superiores a
10 pies/s,  estando ambas velocidades basadas sobre el flujo que entra por la parte
inferior de los tubos2.  Se supone que la alimentación entra en el evaporador a
aproximadamente la temperatura de ebullición del líquido para la presión del
espacio de vapor, y se representa por T. Por tanto, el líquido que entra en el tubo
está a la temperatura T, tanto si el flujo es de un solo paso como de circulación. A
velocidades elevadas, el fluido permanece prácticamente líquido hasta el final del
tubo y en las últimas pulgadas del mismo se escinde en una mezcla de líquido y
vapor. La máxima temperatura del líquido corresponde al punto b’  de la Figu-
ra 16.5, casi a la salida del tubo.

Para bajas velocidades, la escisión del líquido se produce cerca del centro del
tubo y alcanza la máxima temperatura en el punto b de la Figura 16.5. El punto b
divide el tubo en dos secciones, una sección sin ebullición por debajo del punto b
y una sección con ebullición por encima de este punto.

Tanto para altas como para bajas velocidades el vapor y el líquido concentra-
do alcanzan el equilibrio para la presión existente en el espacio de vapor. Si el
líquido tiene una elevación apreciable del punto de ebullición, la temperatura T
es mayor que T’,  el punto de ebullición del agua pura a la presión del espacio de
vapor. La diferencia entre T y T’  es la elevación del punto de ebullición (BPE).

La caída de temperatura, corregida para la elevación del punto de ebullición,
es T, - T. La verdadera caída de temperatura, corregida para tener en cuenta la
elevación del punto de ebullición y la carga estática, está representada por la

Th
/ r,-_ -

0

DISTANCIA POR ENCIMA DE LA ENTRADA DE LOS TUBOS

Figura 16.5. Historia de la temperatura del líquido en los tubos y caídas de temperatura
en un evaporador de tubos largos verticales.
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Figura 16.6. Historia de la presión del líquido en los tubos de un evaporador vertical.
(Tomado, con autorización de los autores y editores, de W. H. Adams, «Heat Transmis-
sion»,  3.” ed., p. 403, 1954, McGraw-Hill  Book Company.)

separación media entre T, y la temperatura variable del líquido. Aunque se
dispone de algunas correlaciones’ para determinar la verdadera caída de tempe-
ratura a partir de las condiciones de operación, generalmente su valor no está
disponible para el diseñador y se utiliza la caída neta de temperatura, corregida
solamente para la elevación del punto de ebullición.

La historia del fluido en el tubo se representa en la Figura 16.6, en la que se
representa la presión frente a la distancia desde el fondo del tubo. La velocidad es
tal que la ebullición comienza dentro del tubo. La caída total de presión en el
tubo, despreciando los cambios de energía cinética, es la suma de la carga estática
y la pérdida por fricción. La mezcla de vapor y agua en la sección de ebullición
tiene una velocidad elevada, y la pérdida de fricción en esta sección es grande. Tal
como muestran las curvas de la Figura 16.6, la presión varía suavemente en la
sección donde no hay ebullición, donde la velocidad es baja, y rápidamente en la
sección de ebullición, donde la velocidad es elevada.

Coeficientes de transmisión de calor. Tal como muestra la Ecuación (16.1),  la
densidad de flujo de calor y la capacidad del evaporador están afectadas tanto
por la caída de temperatura como por el coeficiente global de transmisión de
calor. La caída de temperatura está fijada por las propiedades del vapor de agua
y del líquido que hierve y, excepto por lo que respecta a la carga hidrostática, no
depende de la construcción del evaporador. Por otra parte, el coeficiente global
está fuertemente influenciado por el diseño y la forma de operación del evapo-
rador.

Tal como se ha visto en el Capítulo 11, Ecuación (11.35),  la resistencia global
a la transmisión de calor entre el vapor de agua y el líquido en ebullición es la
suma de cinco resistencias individuales: la resistencia de la película de vapor; las
dos resistencias de las costras, interior y exterior de los tubos; la resistencia de la
pared del tubo; y la resistencia del líquido en ebullición. El coeficiente global es el
inverso de la resistencia total. En la mayoría de los evaporadores el factor de
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ensuciamiento del vapor de agua condensante y la resistencia de la pared del
tubo son muy pequeños, y generalmente pueden despreciarse en el cálculo de
evaporadores. En un evaporador de película agitada la pared del tubo es bastante
gruesa, de forma que su resistencia puede ser una parte importante de la resisten-
cia total.

Coeficientes de la película de vapor. El coeficiente de la película del vapor de
agua es elevado, aun para la condensación en película. A veces se adicionan
promotores al vapor de agua para provocar la condensación en gotas y aumentar
todavía más el coeficiente. Puesto que la presencia de gases no condensables
reduce sustancialmente el coeficiente de película del vapor, es preciso tomar
precauciones para purgar los no condensables de la caja de vapor y prevenir la
entrada de aire cuando el vapor de agua está a una presión inferior a la atmosfé-
rica.

Coeficientes del lado del líquido. El coeficiente del lado del líquido depende en
gran medida de la velocidad del líquido sobre la superficie de calefacción. En la
mayoría de los evaporadores, y especialmente en los que tratan materiales visco-
sos, la resistencia del lado del líquido controla la velocidad global de transmisión
de calor hacia el líquido en ebullición. En los evaporadores de circulación natural
el coeficiente del lado del líquido para disoluciones acuosas diluidas, tal como se
indica en el Capítulo 15, está comprendido entre 200 y 600 Btu/pie’-h-“F.  La
densidad de flujo de calor puede estimarse de forma conservadora, a partir de la
Figura 15.11, para disoluciones que no generen ensuciamiento.

La circulación forzada conduce a coeficientes elevados del lado del líquido
aun cuando la ebullición dentro de los tubos es suprimida por la elevada carga
estática. El coeficiente del lado del líquido en un evaporador de circulación
forzada puede estimarse a partir de la Ecuación (12.31) para la transmisión de
calor hacia un líquido que no hierve, sí la constante 0,023 se cambia por 0,028 l.

La formación de costras sobre los tubos de un evaporador añade una resis-
tencia térmica equivalente a un factor de ensuciamiento.

Coeficientes globales. Debido a la dificultad de medir los elevados coeficientes
de película individuales en un evaporador, los resultados experimentales general-
mente se expresan en función de coeficientes globales, que están basados en la
caída neta de temperatura corregida para tener en cuenta la elevación del punto
de ebullición. Los coeficientes globales están, por supuesto, influenciados por los
mismos factores que los coeficientes individuales; pero, sí una resistencia (tal
como la de película del líquido) es controlante, variaciones importantes de las
demás resistencias apenas tendrían efecto sobre el coeficiente global.

En la Tabla 16.1 se presentan coeficientes globales típicos para diferentes
tipos de evaporadores. Estos coeticientes  se aplican a condiciones en las que
ordinariamente operan los distintos evaporadores. Una pequeña acumulación de
costras reduce el coeficiente a una pequeña fracción de los valores para tubos
limpios. Un evaporador de película agitada produce un coeticiente  aparente-
mente bajo con un líquido de una viscosidad de 100 P pero este coeficiente es
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Tabla  16 .1 . Coeficientes globales típicos de evaporadores

Coeficiente global U

Tipo Btu/pie’-h-“F  W/m’-“C

Evaporadores de tubos verticales largos:
Circulación natural 200-600 looo-3000
Circulación forzada 400-loo0 2ooo-5ooo

Evaporador de película agitada, líquido newtoniano, viscosidad:
1 CP 4 0 0 2 o o o
1P 300 2ooo
100 P 120 6 0 0

mucho mayor que el que podría obtenerse con cualquier otro tipo de evaporador
que tratase un material tan viscoso.

En los evaporadores de circulación natural el coeficiente global es sensible a
la caída de temperatura y a la temperatura de ebullición de la disolución. Con
líquidos de baja viscosidad los coeficientes de transmisión de calor son elevados,
del orden de 1000 a 2000 Btu/pie2-h-“F  para agua. En los manuales normales5’  9a
se pueden encontrar datos representativos.

Economía de un evaporador

El principal factor que influye sobre la economía de un evaporador es el número
de efectos. Mediante un diseño adecuado, la entalpía de vaporización del vapor
de agua que entra en el primer efecto puede utilizarse una o más veces dependien-
do del número de efectos. La economía también está influenciada por la tempera-
tura de la alimentación. Si la temperatura es inferior a la de ebullición en el
primer efecto, para el calentamiento de la carga se utiliza una parte de la entalpía
de vaporización del vapor de agua y solamente una parte queda disponible para
la ocupación. Si la alimentación está a una temperatura superior a la de ebulli-
ción, la vaporización súbita que se produce contribuye a generar una evapora-
ción adicional a la producida por la condensación del vapor de agua. Desde el
punto de vista cuantitativo la economía de un evaporador es totalmente una
cuestión de balances de entalpía.

Balances de entalpía en un evaporador de simple efecto. En un evaporador de
simple efecto el calor latente de condensación del vapor de agua es transmitido a
través de una superficie de calefacción para vaporizar agua de una disolución a
ebullición. Se necesitan dos balances de entalpía, uno para el vapor de agua y otro
para el lado de la disolución o vapor.

La Figura 16.7 muestra esquemáticamente un evaporador de tubos verticales
de simple efecto. La velocidad de flujo del vapor de agua y del condensado es ti,,
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H Btu/lb
Figura 16.7. Balances de mate-
ria y energía en un evaporador.

la del líquido de alimentación es ti,,  y la del líquido concentrado es ti. La
velocidad de flujo de vapor hacia el condensador, suponiendo que no precipitan
sólidos del líquido, es ti/ - Gr.  Por otra parte, sea T,  la temperatura de condensa-
ción del vapor de agua, T la temperatura de ebullición del líquido en el evapora-
dor, y Tf la temperatura de la alimentación.

Se supone que no hay fugas o arrastre, y que no es preciso tener en cuenta las
pérdidas de calor en el evaporador. La corriente de vapor de agua que entra a la
cámara de condensación puede estar sobrecalentada, y el condensado general-
mente abandona la cámara de condensación algo subenfriado por debajo de su
temperatura de ebullición. Sin embargo, tanto el sobrecalentamiento del vapor de
agua como el subenfriamiento del condensado son pequeños y resulta aceptable
despreciarlos al aplicar un balance de entalpía. Los pequeños errores que se
cometen al despreciarlos se compensan aproximadamente al no tener en cuenta
las pérdidas de calor desde el evaporador.

Con estas suposiciones la diferencia entre la entalpía del vapor de agua y la
del condensado es simplemente Á,,  el calor latente de condensación del vapor de
agua. El balance de entalpía para el lado del vapor de agua es

qs  =  rh,(H,  - H,) =  wl,il, (16 .2 )

donde qs  = velocidad de transmisión de calor a través de la superficie de
calefacción desde el vapor de agua

H, = entalpía específica del vapor de agua
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H, = entalpía específica del condensado
1,  = calor latente de condensación del vapor de agua
ti,  = velocidad de flujo del vapor de agua

El balance de entalpía para el lado de la disolución es

q =  ( t i ,  - n?)H,  - ti,H, +  t+zH (16 .3 )

donde q = velocidad de transmisión de calor desde la superficie de
calefacción hacia el líquido

H, = entalpía específica del vapor
Hf  = entalpía específica de la disolución diluida
H = entalpía específica de la disolución concentrada

En ausencia de pérdidas de calor, el calor transmitido desde el vapor de agua
hacia los tubos es igual al transmitido desde los tubos hacia la disolución y, por
tanto, qs  = q. Así, igualando las Ecuaciones (16.2) y (16.3),

q =  tflsAs =  (ti, - ti)H,  - tiz,H, + tiH (16 .4 )

Las entalpías del lado de la disolución H,, Hf y H dependen de las caracterís-
ticas de la disolución que se concentra. La mayor parte de las disoluciones
cuando se concentran o se diluyen a temperatura constante no producen un gran
efecto térmico. Esto se cumple para disoluciones orgánicas, así como para dísolu-
ciones  moderadamente concentradas de la mayor parte de las sustancias inorgá-
nicas. Así, el azúcar, la sal común y las disoluciones de fábricas de papel no
poseen calores de dilución o de mezcla apreciables. Por otra parte, el ácido
sulfúrico, el hidróxido sódico y el cloruro cálcico, especialmente en disoluciones
concentradas, desarrollan una cantidad de calor considerable cuando se diluyen
y, por tanto, poseen importantes calores de dilución. Además del calor latente de
vaporización, cuando las disoluciones de estas sustancias se concentran hasta
densidades elevadas se requiere una cantidad equivalente de calor.

Balance de entalpía con calor de dilución despreciable. Para disoluciones cuyos
calores de dilución son despreciables, los balances de entalpía para un evapora-
dor de simple efecto pueden calcularse a partir de los calores específicos y las
temperaturas de las disoluciones. La velocidad de transmisión de calor q del lado
de la disolución incluye el calor transmitido hacia la disolución diluida qs necesa-
rio para variar su temperatura desde Tf  hasta la temperatura de ebullición T,  así
como el calor necesario para realizar la vaporización, q”.  Es decir,

4 = 4f + 4” (16 .5)

Si el calor específico de la disolución diluida se supone constante para el
intervalo de temperatura comprendido entre Tf  y T,

sf = +F,,V - Tf) (16 .6 )
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Por otra parte,

q&.  = (rn, - rn)A” (16 .7 )

d o n d e  cpf = calor específico de la disolución diluida
Av = calor latente de vaporización desde la disolución concentrada

Si la elevación del punto de ebullición de la disolución concentrada es despre-
ciable, 1,  = 1, que es el calor latente de vaporización del agua a la presión del
espacio de vapor. Cuando la elevación del punto de ebullición es considerable, el
vapor que abandona la disolución está sobrecalentado en una cantidad, en
grados, igual a la elevación del punto de ebullición, y 2, ditiere  ligeramente de A.
Sin embargo, en la práctica casi siempre resulta suficientemente exacto utilizar 1,
que puede obtenerse directamente a partir de las tablas del vapor de agua (véase
el Ap. B).

Sustituyendo de las Ecuaciones (16.6) y (16.7) en la Ecuación (16.5) se obtiene
la ecuación final para el balance de entalpia en un evaporador de simple efecto
cuando el calor de dilución es despreciable:

q =  hscpf(T  - Tf)  +  (rn, - riz)A (16 .8 )

Si la temperatura Tf  de la disolución diluida es superior a T, el término ~,,~ti~
(T - Tf) es negativo y corresponde a la aportación neta de entalpía al evapora-
dor por la disolución diluida. Esto representa la evaporación f[ash.  Si la tempera-
tura T, de la disolución diluida de la alimentación que entra en el evaporador es
inferior a T, el término tifc,,.(T  - TJ) es positivo y, para una determinada
evaporación, se requerirá un vapor de agua adicional para aportar esta entalpía.
El término h,c,,(T  - Tf)  es, por tanto, la carga de calentamiento. Expresada en
palabras, la Ecuación (16.8) establece que el valor procedente del vapor de agua
condensante se utiliza (1) en vaporizar agua desde la disolución, y (2) en calentar
la alimentación hasta la temperatura de ebullición; si la alimentación entra a una
temperatura superior a la de ebullición en el evaporador, una parte de la evapo-
ración procede de flash.

Balance de entalpía con calor de dilución apreciable; diagrama entalpía-concentra-
ción. Si el calor de dilución de la disolución que se concentra es demasiado
grande para ser despreciado, la entalpía no es una función lineal de la concentra-
ción a temperatura constante. La fuente más satisfactoria para obtener valores de
Hf y H para su utilización en la Ecuación (16.4) es un diagrama entalpía-
concentración en el que la entalpía, en Btu por libra o julio por gramo de
disolución, se representa frente a la concentración, en fracción de masa o porcen-
taje en peso de disolución6.  Las isotermas del diagrama muestran la entalpía
como una función de la concentración a temperatura constante.

La Figura 16.8 es un diagrama de entalpía-concentración para disoluciones
de hidróxido sódico en agua. Las concentraciones están en fracción en masa de
hidróxido sódico, las temperaturas en grados Fahrenheit y las entalpías en Btu
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por libra de disolución. La entalpía del agua está para la misma temperatura de
referencia que en el caso de las tablas del vapor de agua, es decir, agua líquida
a 32 “F (0 “C), de forma que las entalpías de la figura se pueden utilizar con las
de las tablas del vapor de agua cuando en los cálculos intervienen agua líquida o
vapor de agua. Con el fin de obtener los datos para sustituir en la Ecuación (16.4)
se toman los valores de Hf y H de la Figura 16.8, y la entalpía H,  del vapor que
sale del evaporador se obtiene a partir de las tablas del valor de agua.

Las líneas curvas límite sobre las que terminan las isotermas de la Figura 16.8
representan condiciones de temperatura y concentración para las que se forman
fases sólidas, que son distintos hidratos sólidos de hidróxido sódico. Las entalpías
de todas las disoluciones de una sola fase están situadas por encima de esta línea
límite. El diagrama entalpía-concentración puede ampliarse también para incluir
fases sólidas.

Las isotermas de un diagrama entalpía-concentración para un sistema sin
calor de dilución son líneas rectas. La curvatura de las líneas de la Figura 16.8
proporcionan una medida cualitativa del efecto del calor de dilución sobre la
entalpía de disoluciones de hidróxido sódico y agua. Los diagramas entalpía-
concentración pueden construirse, por supuesto, para disoluciones con calores de
dilución despreciables, pero resultan innecesarios a la vista de la sencillez de los
métodos del calor específico a que se ha hecho referencia anteriormente.

Cálculo de un simple efecto. En el Ejemplo 16.1 se presenta la utilización de
balances de materia, balances de entalpía y la ecuación de capacidad (16.1) en el
diseño de evaporadores de simple efecto.

Ejemplo 16.1. Un evaporador de simple efecto ha de concentrar 20000 lb/h  (9070
kg/h)  de una disolución de hidróxido sódico al 20 por 100 hasta un 50 por 100 de
sólidos. La presión manométrica del vapor de agua será 20 lbJpulg*  (1,37  atm) y la
presión absoluta en el espacio de vapor 100 mm Hg (1,93  lbJpulg2).  El coeliciente
global se estima que será 250 Btu/pie’-h-“F  (1400 W/m’-OC).  La temperatura de la
alimentación es 100 “ F (37,8 “C). Calcúlese la cantidad de vapor de agua consumido, la
economía y la superficie de calefacción que se requiere.

SOLUCIÓN

La cantidad de agua evaporada se obtiene a partir de un balance de materia. La
alimentación contiene 80/20  = 4 Ib de agua por Ib de sólido; la disolución concentra-
da contiene SO/50 = 1 Ib de agua por Ib de sólido. La cantidad evaporada es 4 - 1 =
= 3 Ib de agua por Ib de sólido, o sea

3 x 20 000 x 0,20  = 12 000 lb/h

La velocidad de flujo de disolución concentrada riz es 20000 - 12 000 = 8000 lb/h
(3630 kg/h).

Consumo de vapor de agua. Puesto que con disoluciones concentradas de hidróxido
sódico el calor de dilución no es despreciable, la velocidad de transmisión de calor se
obtiene a partir de la Ecuación (16.4) y la Figura 16.8. La temperatura de vaporización
de la disolución de 50 por 100 a una presión de 100 mm Hg se obtiene como sigue.
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Temperatura de ebullición del agua a 100 mm Hg = 124 “ F (AP. 8)

Temperatura de ebullición  de la disolución = 197 “ F (Fig. 16.4)

Elevación del punto de ebullición = 197 - 124 = 73 “ F

Las entalpías de la alimentación y de la disolución concentrada se obtienen a partir
de la Figura 16.8:

Alimentación, 20 % de sólidos, 100 “F: HJ = 55 Btu/lb
Disolución concentrada, 50 % de sólidos, 197 “F: H = 221 Btu/lb

La entalpía del vapor que abandona el evaporador se obtiene a patir de las tablas
del vapor de agua. La entalpía del vapor de agua sobrecalentado a 197 “ F y
1,93 1bJpulg’  es 1149 Btu/lb,  que es H, en la Ecuación (16.4).

El calor de vaporización del vapor de agua 1, a una presión manométrica de
20 lb//pulg’,  de acuerdo con el Apéndice 8, es 939 Btu/lb.

La velocidad de transmisión de calor y el consumo de vapor de agua pueden
obtenerse ahora a partir de la Ecuación (16.4):

q = (20 000 - 8000)(1149)  + 8000 x 221 - 20000 x 55 = 14 456 000 Btu/h

14 456 000
tis = =

939
15 400 lb/h (6990 kg/h)

Economia. La economía es 12 OOO/lS  400 = 0,78.

Superficie de calefacción. La temperatura de condensación del vapor de agua es
259 “F. El área de calefacción requerida es

14456000
A =

25q259 - 197)
= 930 pie2(86,4  m2)

Si la entalpía del vapor H, estuviese basada en el vapor saturado a la presión del
espacio de vapor en vez del vapor sobrecalentado, la velocidad de transmisión de calor
sería 14 036 000 Btu/h  (4115,7  kW) y el área de calefacción sería 906 pie’  (84,2 m’).  Por
tanto, la aproximación introduce un error de solamente un 3 por 100.

Evaporadores de múltiple efecto. La Figura 16.9 muestra tres evaporadores de
tubos largos con circulación natural conectados entre si para formar un sistema
de triple efecto. Las conexiones están hechas de tal forma que el vapor procedente
de un efecto sirve como medio de calefacción para el efecto siguiente. Un eyector
y un condensador establecen un vacio en el tercer efecto de la serie y retiran los
no condensables del sistema. El primer efecto de un evaporador de efecto múlti-
ple es aquél en el que se introduce el vapor vivo y en el que la presión en el
espacio de vapor es la más elevada. El último efecto es el que tiene la presión
mínima en el espacio de vapor. De esta forma, la diferencia de presión entre el
vapor vivo y el condensador se divide a lo largo de dos o más efectos en un
sistema de múltiple efecto. La presión en cada efecto es menor que la del efecto
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del cual recibe el vapor de agua y superior a la del efecto al cual suministra vapor.
Cada efecto, por sí solo, actúa como un evaporador de un solo efecto, y cada uno
de ellos tiene una caída de temperatura a través de su superficie de calefacción
correspondiente a la caída de presión en dicho efecto. Todo lo que se ha dicho
acerca de un evaporador de un solo efecto es aplicable a cada uno de los efectos
de un sistema de efecto múltiple. El acoplamiento de una serie de cuerpos del
evaporador en un sistema de múltiple efecto es una cuestión de tuberías de
interconexión y no de la estructura de las unidades individuales. La numeración
de los efectos es independiente del orden en el que las disoluciones entren como
alimentación de los mismos. En la Figura 16.9 la alimentación diluida entra en el
primer efecto, donde se concentra parcialmente, pasa al segundo efecto para una
concentración adicional y, por último, en el tercer efecto alcanza la concentración
tinal. La disolución concentrada se extrae del tercer efecto mediante una bomba.

En la operación en estado estacionario las velocidades de flujo y las velocida-
des de evaporación son tales que tanto el disolvente como el soluto no se
acumulan ni disminuyen en cada efecto. La concentración, temperatura y veloci-
dad de flujo de la alimentación están tijadas, las presiones en la entrada del vapor
vivo y el condensador están establecidas, y todos los niveles de las disoluciones se
mantienen en cada efecto. Por tanto, todas las concentraciones internas, velocida-
des de flujo, presiones y temperaturas se mantienen automáticamente constantes
por sí mismas durante la operación del proceso. La concentración de la disolu-
ción concentrada solamente se puede modificar cambiando la velocidad de flujo
de la alimentación. Si la disolución concentrada es demasiado diluida, se reduce
la velocidad de alimentación al primer efecto y, contrariamente, se aumenta si es
demasiado concentrada. La concentración en el último efecto y de la disolución
concentrada que descarga del mismo alcanzará eventualmente un nuevo estado
estacionario para el nivel deseado.

La superficie de calefacción del primer efecto transmitirá por hora una canti-
dad de calor dado por la ecuación

(16 .9)

Si la parte de este calor que va a calentar la alimentación hasta el punto de
ebullición se desprecia por el momento, resulta que todo este calor ha de aparecer
como calor latente en el vapor que sale del primer efecto. La temperatura del
condensado que sale del segundo efecto es muy próxima a la temperatura T,  de
los valores procedentes del líquido que hierve en este efecto. Por tanto, en la
operación en estado estacionario prácticamente todo el calor consumido en crear
vapor en el primer efecto será cedido cuando este mismo vapor condense en el
segundo efecto. Sin embargo, el calor transmitido en el segundo efecto viene dado
por la ecuación

q2 = &U,AT,

Tal como se ha indicado, q1  y q2 son prácticamente iguales, de forma que,

A,U, AT, = A,U, AT, (16 .11)
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Este mismo razonamiento puede ampliarse, de forma que, aproximadamente,

A,U1  AT, = A,U,  AT, = A3U3AT3 (16.12)

Ha de tenerse en cuenta que las Ecuaciones (16.11) y (16.12) son solamente
aproximadas y que es preciso corregir mediante la adición de términos que, sin
embargo, son relativamente pequeños en comparación con los términos que
intervienen en las anteriores expresiones.

En la práctica ordinaria las áreas de calefacción de todos los efectos de un
evaporador de múltiple efecto son iguales, lo cual conduce a una economía
constructiva. Por tanto, a partir de la Ecuación (16.12), puesto que q, = q2 = q3,
se tiene que

U, A T ,  =  U2 A T ,  =  U, AT3 =  5 (16.13)

A partir de aquí se deduce que las caídas de temperatura en un evaporador de
múltiple efecto son, de forma aproximada, inversamente proporcionales a los
coeficientes de transmisión de calor.

Ejemplo 16.2. Un evaporador de triple efecto concentra un liquido que no presenta
una elevación apreciable del punto de ebullición. La temperatura del vapor de agua
que entra en el primer efecto es 227 “ F (108,3  “C); la temperatura de ebullición de la
disolución en el último efecto es 125 “ F (51,7 “C). Los coeficientes globales, en
Btu/pie’-h-“F,  son 500 en el primer efecto, 400 en el segundo y 200 en el tercero (2800,
2200 y 1100 W/mZ-oC).  iCuáles serán las temperaturas de ebullición de las disolucio-
nes en los efectos primero y segundo?

SOLUCIbN

La caida  total de temperatura es 227 - 125 = 102 “F. Tal como muestra la Ecua-
ción (16.13),  las caidas  de temperatura en los distintos efectos serán, de forma aproxi-
mada, inversamente proporcionales a los coeficientes. Así, por ejemplo

AT, = 102
1/500

lj500  + 1/400  + 1/200
= 21,5 “ F (ll,9 “C)

De igual forma AT, = 26,8 “ F (14,9 “C) y AT3  = 53,7 “ F (29,8 “C). En consecuen-
cia, la temperatura de ebullición en el primer efecto será 205,5 “ F (96,4 “C), y la del
segundo efecto 178,7 “ F (81,5 “C).

Métodos de alimentación. El método habitual de alimentar un evaporador de
múltiple efecto consiste en introducir mediante una bomba la disolución diluida
en el primer efecto y hacerla circular después a través de los demás efectos, tal
como se muestra en la Figura 16.10~.  Este método recibe el nombre de alimenta-
ción directa. La concentración de la disolución aumenta desde el primer efecto
hasta el último. Este modelo de flujo del líquido es el más sencillo. Requiere una
bomba para introducir la alimentación en el primer efecto, ya que con frecuencia
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este efecto está a una presión superior a la atmosférica, y una bomba para extraer
la disolución concentrada del último efecto. Sin embargo, el paso de un efecto a
otro se realiza sin bombas puesto que el flujo es en el sentido de presiones
decrecientes, y todo lo que se requiere son válvulas de control en las líneas de
unión.

Otro método común es el de alimentaci0n  inversa, en el que la alimentación
diluida se introduce en el último efecto y se bombea después a través de los
sucesivos efectos hasta el primero, tal como muestra la Figura 16.10b.  Este
método requiere una bomba entre cada pareja de efectos, además de la bomba de
disolución concentrada, ya que el flujo tiene lugar en el sentido de presiones
crecientes. La alimentación inversa conduce con frecuencia a una mayor capaci-
dad que la alimentación directa cuando la disolución es viscosa, pero puede
producir una menor economía que la alimentación directa cuando la alimenta-
ción está fría.

A veces se utilizan otros modelos de alimentación. En la alimentación mixta la
disolución diluida entra en un efecto intermedio, circula con alimentación directa

Vapor al
condensador

nr r-

Vapor d
agua

Cond
sad
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condensador
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W

Figura 16.10. Modelos de flujo del líquido en evaporados de múltiple efecto: (a) alimenta-
ción directa; (b) alimentación inversa; (c) alimentación mixta; (d)  alimentación paralela.
-Corrientes de disolución; -corrientes de vapor de agua y vapor condensado.
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hasta el extremo de la serie, y después se bombea hacia atrás a los primeros
efectos para conseguir la concentración final, tal como muestra la Figura 16.10~.
Esta forma de operar elimina algunas de las bombas que se requieren en la
alimentación inversa y permite realizar la evaporación final a temperatura más
elevada. En los evaporadores con cristalización, donde se retira una suspensión
de cristales y aguas madres, la alimentación se introduce directamente en cada
efecto para dar lugar a lo que se llama alimentación paralela, tal como se
representa en la Figura 16.1Od.  En la alimentación paralela no hay transporte de
líquido entre los efectos.

Capacidad y economía de evaporadores de múltiple efecto. El aumento de econo-
mía mediante la evaporación en múltiple efecto se consigue a costa de una
capacidad reducida. Es claro que aumentando varias veces la superficie de cale-
facción aumentará la capacidad de evaporación, pero éste no es el caso. La
capacidad total de un evaporador de múltiple efecto generalmente no es superior
a la de uno de simple efecto que tiene igual superficie de calefacción en cada uno
de los efectos y opera con las mismas condiciones extremas, pero cuando hay un
apreciable aumento del punto de ebullición dicha capacidad con frecuencia es
considerablemente menor. Cuando la elevación del punto de ebullición es despre-
ciable el AT efectivo global es igual a la suma de los AT de cada efecto, y la
cantidad de agua evaporada por unidad de área de superficie en un evaporador de
N efectos es aproximadamente igual a (l/N)  de la de un evaporador de simple
efecto. Esto puede demostrarse de acuerdo con el análisis que sigue.

Si se desprecian la carga de calentamiento y el calor de dilución, la capacidad
de un evaporador es directamente proporcional a la velocidad de transmisión de
calor. El calor transmitido en los tres efectos de la Figura 16.9 viene dado por las
ecuaciones

41 = UIAI  4 qz = U,A,ATz 93 = U,A,AT3 (16 .14)

La capacidad total es proporcional a la velocidad total de transmisión de
calor qT,  que se obtiene a partir de las ecuaciones

9T = 41 + 92 + 93 = U,A, AT, + U,A,AT,  + U,A,AT,  (16.15)

Supóngase que el área de la superficie de cada efecto es A pie’ y que el
coeticiente  global U es el mismo en cada efecto

qT =  UA(AT,  +  AT2  + AT3)  =  UA  AT (16 .16)

Considérese ahora que un evaporador de un solo efecto, de área A, está
operando con la misma caída de temperatura. Si el coeficiente global es el mismo
en cada efecto del evaporador de triple efecto, la velocidad de transmisión de
calor en el de simple efecto será

qT  =  U A A T
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que es exactamente la misma ecuación que la de un evaporador de múltiple
efecto. Sea cual fuere el número de efectos, si los coeficientes globales son los
mismos, la capacidad no será superior a la de un simple efecto que tenga igual
área que cada efecto de una unidad múltiple. La elevación del punto de ebullición
tiende a que la capacidad de un evaporador de múltiple efecto sea menor que la
del correspondiente a uno de efecto simple. Sin embargo, se modificarán los
coeficientes globales de un evaporador de múltiple efecto. Por ejemplo, en una
unidad de simple efecto que produce NaOH  del 50 por 100, el coeficiente global
U para este líquido viscoso será pequeño. En una unidad de triple efecto el
coeficiente en el efecto final sería el mismo que en este efecto simple, pero en los
demás efectos, donde la concentración de NaOH  es mucho menor del 50 por 100,
los coeficientes serían mayores. Por tanto, el coeficiente medio para el evapora-
dor de triple efecto sería mayor que el del triple efecto. En algunos casos este
hecho supera al efecto de la elevación del punto de ebullición y, en la práctica, la
capacidad de una unidad de múltiple efecto es mayor que la de un solo efecto.

Efecto de la carga de líquido y de la elevación del punto de ebullición. La carga de
líquido y la elevación del punto de ebullición influyen sobre la capacidad de un
evaporador de múltiple efecto todavía más que en el caso de un solo efecto. La
reducción de capacidad originada por la carga de líquido, lo mismo que antes,
puede estimarse cuantitativamente. Como se recordará, la carga de liquido redu-
ce la caída de temperatura disponible en el evaporador. La elevación del punto de
ebullición también reduce la caída de temperatura disponible en cada efecto en la
forma que se expone a continuación.

Consideremos un evaporador que está concentrando una disolución con una
gran elevación del punto de ebullición. El vapor procedente de esta disolución a
ebullición está a la temperatura de la disolución y, por tanto, está sobrecalentado
en una cantidad igual a la elevación del punto de ebullición. Tal como se ha visto
en el Capítulo 13, páginas 399 y 400, el vapor de agua sobrecalentado es práctica-
mente equivalente al vapor saturado a la misma presión cuando se utiliza como
medio de calefacción. Por tanto, la caída de temperatura en cada efecto se calcula
a partir de la temperatura del vapor saturado a la presión de la cámara de
condensación y no a partir de la temperatura de ebullición del líquido en el efecto
precedente. Esto quiere decir que de la caída total de temperatura disponible se
pierde la elevación del punto de ebullición en cada efecto. Esta pérdida se
produce en cada uno de los efectos de un evaporador de múltiple efecto, de forma
que la pérdida de capacidad que resula es con frecuencia importante.

En la Figura 16. ll se muestra la influencia de estas pérdidas en la caída de
temperatura para un evaporador de múltiple efecto. Los tres diagramas de esta
figura representan las caídas de temperatura en un evaporador de simple, doble y
triple efecto. Las condiciones extremas son las mismas en los tres casos; es decir,
la presión del vapor de agua en el primer efecto y la temperatura de saturación
del vapor que sale del último efecto son idénticas en los tres evaporadores. Cada
efecto contiene un líquido con elevación del punto de ebullición. La altura total
de cada columna representa el intervalo de temperatura desde la del vapor vivo
hasta la de saturación del vapor procedente del último efecto.
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Figura 16.11. Efecto de la elevación de la temperatura de ebullición sobre la capacidad
de evaporadores.

Consideremos un evaporador de simple efecto. De la caída total de tempera-
tura de 181”,  la parte rayada representa las pérdidas de caída de temperatura
debidas a la elevación del punto de ebullición. El resto de la caída de temperatu- ’
ra, lOY,  que es la fuerza impulsora real para la transmisión de calor, está
representada por la parte no rayada. El diagrama para el evaporador de doble
efecto muestra dos partes rayadas debido a que hay una elevación del punto de
ebullición en cada uno de los dos efectos, y la parte no rayada, que totaliza 85”,  es
menor que el diagrama de un solo efecto. En el evaporador de triple efecto hay
tres partes rayadas correspondientes a la caída de temperatura en cada uno de los
tres efectos, y la caída neta total de temperatura disponible, 79”,  es consecuente-
mente menor.

La Figura 16.11 muestra que en los casos extremos de un gran número de
efectos o elevaciones del punto de ebullición muy grandes, la suma de las eleva-
ciones del punto de ebullición en un evaporador propuesto podrían ser mayores
que la caída total de temperatura disponible. La operación en estas condiciones
es imposible. En este caso sería preciso revisar las condiciones de operación del
evaporador para reducir el número de efectos o aumentar la caída total de
temperatura.

La economía de un evaporador de efecto múltiple no está influenciada por las
elevaciones del punto de ebullición si se desprecian factores menores, tales como
la temperatura de la alimentación y variaciones de los calores de vaporización.
Un kilogramo de vapor de agua que condensa en el primer efecto genera aproxi-
madamente un kilogramo de vapor, que a su vez condensa en el segundo efecto
generando un kilogramo de vapor, y así sucesivamente. La economía de un
evaporador de múltiple efecto depende de consideraciones del balance de calor y
no de la velocidad de transmisión de calor. La capacidad, por el contrario, se
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reduce a causa de la elevación del punto de ebullición. La capacidad de un
evaporador de doble efecto que concentra una disolución con elevación del punto
de ebullición es generalmente menor que la mitad de la capacidad de dos efectos
simples que operan con la misma caída global de temperatura. La capacidad de
un triple efecto también es generalmente menor de un tercio que tres efectos
simples con las mismas temperaturas extremas.

Número óptimo de efectos. El coste de cada efecto, por unidad de superficie, es
una función de su área totalgb  y disminuye con el área, tendiendo a un valor
asintótico para grandes instalaciones. Por tanto, la inversión necesaria para la
adquisición de un evaporador de N efectos es aproximadamente N veces la de un
evaporador de simple efecto de la misma capacidad. El número óptimo de efectos
se obtiene a partir de un balance económico teniendo en cuenta el ahorro de
vapor de agua que se obtiene con la operación de múltiple efecto y la inversión
adicional que se requiere.

Cálculo de un móltiple efecto. En el diseño de un evaporador de múltiple efecto
los resultados generalmente deseados son la cantidad de vapor de agua consumi-
do, el área de la superficie de calentamiento que se requiere, las temperaturas
aproximadas en los distintos efectos y la cantidad de vapor que abandona el
último efecto. Lo mismo que en un evaporador de simple efecto, estos valores se
obtienen a partir de balances de materia, balances de entalpía y la ecuación de
capacidad (16.1). Sin embargo, en un evaporador de múltiple efecto se utiliza un
método de tanteo en vez de una solución algebraica directa.

Consideremos, por ejemplo, un evaporador de triple efecto. Se pueden escribir
siete ecuaciones: un balance de entalpía para cada efecto, una ecuación de capaci-
dad para cada efecto y la evaporación total, que es conocida, o bien la diferencia
entre los flujos de las disoluciones concentrada y diluida. Si se supone que la
superficie de calentamiento en cada efecto es la misma, hay siete incógnitas en
estas ecuaciones: (1) el flujo de vapor vivo que entra en el primer efecto, (2) a (4) la
velocidad de flujo desde cada efecto, (5) la temperatura de ebullición en el primer
efecto, (6) la temperatura de ebullición en el segundo efecto, y (7) la superficie
de calefacción por efecto. Es posible obtener las siete incógnitas a partir de
estas ecuaciones, pero el método resulta tedioso. Otro método de cálculo es el
siguiente:

1 . Se suponen temperaturas de ebullición en el primer y segundo efectos.
2 . A partir de balances de entalpía se obtienen las velocidades de flujo de

vapor de agua y de disolución de un efecto a otro.
3 . Se calcula la superficie de calefacción que se requiere en cada efecto a

partir de las ecuaciones de capacidad.
4. Si las áreas de calefacción así encontradas no son aproximadamente

iguales, se estiman nuevos valores para las temperaturas de ebullición y se
repiten las partes 2 y 3 hasta que las superficies de calefacción sean
iguales.

En la práctica estos cálculos se realizan con un ordenador digital.
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Ejemplo 16.3. Un evaporador de triple efecto de circulación forzada ha de alimentar-
se con 60 000 lb/h (27 215 kg/h) de una disolución de sosa cáustica al 10 por 100 a una
temperatura de 180 “ F (82,2  QC). La disolución concentrada contendrá un 50 por 100
de NaOH.  Se utilizará vapor de agua saturado a 50  lbf/pulg2  (3,43  atm abs)  absolutas,
y la temperatura del vapor procedente del tercer efecto será de 100 “ F (37,8  “C). El
orden de los efectos es II, III, 1. Pueden despreciarse la radiación y el subenfriamiento
del condensado. Los coeficientes globales corregidos para tener en cuenta la elevación
del punto de ebullición se dan en la Tabla 16.2. Calcúlese (a) la superficie de calefac-
ción que se requiere en cada efecto, suponiendo que son iguales en todos ellos, (b) el
consumo de vapor y (c) la economía de vapor.

SOLUCIbN

La velocidad total de evaporación puede calcularse a partir de un balance global de
materia, suponiendo que los sólidos pasan sin pérdidas a través del evaporador (Ta-
bla 16.3).

La Figura 16.12 presenta un diagrama de flujo de este evaporador. Los efectos
primero, segundo y tercero se representan por 1, II y III, respectivamente. Para los
balances de materia y calor, tómese

ti,  = flujo de vapor de agua

Ti,  T,, T3 = temperaturas de ebullición en 1, II y III

ql, q2,  q3  = velocidades de transmisión de calor en 1, II y III

C,, C,, C, = concentraciones como fracciones en peso de sólidos disueltos en las
disoluciones 1, II y III

T;, Ti, Ti = temperatura de condensación del vapor procedente de 1, II y III

Tabla 16.2 .

Coeficiente global

Efecto Btu/pie*-b-“F  W/m’-“C

1 700 3970
II 1000 5680

III 800 4540

Tabla 16.3

Velocidad de flujo, Ib/b

Material Total Sólido Agua

Disolución de alimentación 60000 6000 54000
Disolución concentrada 12000 6000 6000

Agua evaporada 48000 48000
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Figura 16.12. Diagrama de flujo para el Ejemplo 16.3.

Para estimar las concentraciones y, por tanto, las elevaciones del punto de ebulli-
ción, supóngase primeramente, iguales velocidades de evaporación en cada efecto, o
sea 48 000/3 = 16 000 lb/h. Las concentraciones intermedias son entonces

c, 6 0 0 0 6 0 0 0= = = =
60000 - 16000

0,136 c,
60000 - 32000

0,214

Las elevaciones estimadas, a partir de la Figura 16.4, del punto de ebullición son

Efecto 1 II III

Elevación del p.e.,  “ F 76 7 13

Como guía en un primer intento de distribuir la caída de temperatura a través de
los tres efectos, resultan valiosos los siguientes criterios. Tal como se ha visto en la
página 505, la caída de temperatura en cada efecto es inversamente proporcional al
coeficiente global de transmisión de calor. Por otra parte, un efecto que tiene una
carga extra requiere una mayor proporción de la caída total de temperatura que los
demás efectos. En este problema la temperatura del vapor de agua, de acuerdo con el
Apéndice B, es 281 “F. La caída total de temperatura es 281 - 100 = 181 “F,  pero la
caída neta de temperatura es solamente 181 (76 + 7 + 13) = 85 “F. Esta es la caída
disponible para la distribución. La caída de temperatura en el segundo efecto será
menor debido al elevado coeficiente y a la que la alimentación está caliente; la caída de
temperatura en el primer efecto será ligeramente mayor que en el tercer efecto debido
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a la diferencia de los coeficientes. A partir de estas consideraciones la primera suposi-
ción es

AT, = 33 “ F AT2  = 23 “ F AT3  = 29 “ F

La temperatura de la disolución en 1 (igual a la temperatura del vapor sobrecalen-
tado procedente de ella) es

Tl  = 281 - 33 = 248 “ F

La temperatura de saturación de este vapor es Ti  = 248 - 76 = 172 “F. De la
misma forma.

T, = 172 - 23 = 149 “ F T; = 149 - 7  = 142 “ F

T3 = 142 - 29 = 113 “ F T; = 113 - 13 = 100 “ F

Tabla 16.4. Temperaturas, entalpias y velocidades de flujo para el Ejemplo 16.3

Corriente

Temp. , Temperatura de Concentración, E n t a l p i a , Velocidad de
“F saturación, “F fracción en peso Btu/lb flujo, Ib/b

Vapor de agua 2 8 1
Alimentación a 1 1 1 3
Vapor de 1 2 4 8
Condensado de 1 2 8 1
Líquido de 1 2 4 8
Alimentación a II 1 8 0
Vapor de II 1 4 9
Líquido de II 1 4 9
Condensado de II 1 7 2
Vapor de III 1 1 3
Condensado de III 1 4 2

2 8 1
0,214

1 7 2

0,50
0,lO

1 4 2
0,136

1 0 0

1 1 7 4
61

1 1 7 1
249
250
1 3 5

1 1 2 6
1 0 2
1 4 0

1111
1 1 0

ms
12000+x

x

l2&
60 000

600&-y
x

4 8 0 0 0 - x - y
Y

Las entalpías de las distintas corrientes pueden estimarse ahora a partir de la
Figura 16.8 para las disoluciones y del Apéndice 8 para el vapor de agua saturado.
La entalpía del vapor sobrecalentado puede estimarse a partir del vapor de agua, o
bien corrigiendo la entalpía de saturación suponiendo un calor específico para el
vapor de 0,47  Btu/lb-“F. El «vapor» procedente de un efecto constituye el vapor de
agua del efecto siguiente. Pueden aplicarse ahora balances de entalpía para calcular
la superficie requerida. Sea x la verdadera velocidad de evaporación en 1, y en II, y
48 000 - (x + y)  en III. En la Tabla 16.4 se dan las temperaturas, entalpías y
velocidades de flujo.

Los balances de entalpía son:

Para II:

1171x + (60 000)(135)  = 1126~  + 102(60  000 - y)  + 140x

x - 0,993~  = -46 000
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Para III:

1126~  + (102)(60000 - y) = llll(48000  - x - y) + (12000 + x)67 + 110~

x + 1,940~  = 46000

Por otra parte,

x - 0,993~  = - 1920

2,933~  F 47920

y = 16 340 Ib/h

x = 14 300 lb/h

La velocidad de evaporación en III es .

48000 - 14300 - 16340 = 17360lb/h

Cargas de calor:

q1  = (14300)(1171) + (250)(12000)  - (67)(12000 + 14300) = 17983000 Btu/h

q2 = (14300)(1171  - 140) = 14743000 Btu/h

q3 = (16340)(1126 - 110) = 16601000 Btu/h

Por tanto, las áreas son

A ,
17 983 000

= =
700 x 33

778 pie2

A,
17 743 OO0

= =
100 x 23

6 4 0 pie*

A
16601000

3 = =
29 x 800

7 2 0 pie2

Area media = 712 pie2

Puesto que las superficies no son iguales, como es necesario, las concentraciones,
caídas de temperatura y entalpías se corrigen convenientemente y se recalculan las
velocidades de evaporación, las cargas de calor y las superficies de la transmisión de
calor hasta que éstas sean suficientemente próximas entre sí. Los resultados de estos
cálculos se presentan en la Tabla 16.5.

Las respuestas al problema son:
(a) Area  de cada efecto

719 pie’ (675 m2)

(b) Consumo de vapor de agua

17920000
ms  = 1174 - 249

= 19 370 lb/h (8786 kg/h)
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T a b l a  16.5. Temperaturas, entalpías y velocidades de flujo para el Ejemplo 16.3

Temp. , Temperatura de Concentrach,  Entalpía, Velocidad de

Corriente “F saturación, “F fracción en peso Btu/lb f lujo ,  Ib/b

Vapor de agua 2 8 1 2 8 1 1 1 7 4 mr
Alimentación a 1 1 1 3 0,228 . 68 12000+x
Vapor de 1 245 1 7 0 1 1 7 0 x
Condensado de 1 2 8 1 249
Líquido de 1 246 0,50 249 12mb
Alimentación a II 1 8 0 0,lO 1 3 5 60000
Vapor de II 1 4 9 1 4 2 1 1 2 6 Y
Líquido de II 1 4 9 0,137 101 60000-y
Condensado de II 170 138 x
Vapor de III 1 1 4 1 0 0 1111 4 8 0 0 0 - x - y
Condensado de III 1 4 2 1 1 0 Y

(c) Economía

48 000
___  = 2,48
19 370

RECOMPRESION DEL VAPOR

La energía del vapor formado en la ebullición de una disolución puede utilizarse
para vaporizar más agua siempre que exista una caída de temperatura en la
dirección deseada para la transmisión de calor. En un evaporador de múltiple
efecto esta caída de temperatura se crea debido a una progresiva disminución del
punto de ebullición de la disolución en una serie de evaporadores que operan con
presiones absolutas que van disminuyendo. La deseada fuerza impulsora se puede
obtener también aumentando la presión (y, por consiguiente, la temperatura de
condensación) del vapor formado, utilizando una recompresión mecánica o tér-
mica l. El vapor comprimido se condensa después en la calandria del evaporador
del que procede.

Recompresión mecánica. En la Figura 16.13 se ilustra el fundamento de la
recompresión mecánica del vapor. La alimentación fría se precalienta hasta una
temperatura próxima a la de ebullición mediante intercambio de calor con la
disolución concentrada y se bombea a través de un calentador como en el caso de
un evaporador convencional de convección forzada. Sin embargo, el vapor for-
mado no se condensa directamente sino que se comprime hasta una presión algo
más elevada por medio de un compresor centrífugo o de desplazamiento positivo,
transformándose así en vapor vivo que entra como alimentación en el calentador.
Puesto que la temperatura de saturación del vapor comprimido es superior a la
de ebullición de la alimentación, el calor fluye desde el vapor hacia la disolución
generando más vapor. Se requiere una pequeña reposición de vapor de agua. La
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Compresor

Motor o
turbina> -

Reposición de -
vapor  de  agua

Condensado

Bomba de circulación-,

#--Alimentación

Figura 16.13. Recompresión mecánica aplicada a un evaporador de circulación forzada.

caída de temperatura óptima para un sistema típico es del orden de 10 “F. La
utilización de energía en un sistema de este tipo es muy buena: la economía,
basada en el vapor de agua equivalente a la energía que se requiere para accionar
el compresor es la correspondiente a un evaporador de 10 a 15 efectos. Las
aplicaciones más importantes de la evaporación con recompresión mecánica son
la concentración de disoluciones radiactivas muy diluidas y la producción de
agua destilada.

Recompresión térmica. En un sistema de recompresión térmica el vapor se
recomprime utilizando vapor de alta presión en un eyector. Esto da lugar a más
vapor del que se requiere para la ebullición de la disolución, de forma que el
exceso de vapor se purga o se condensa. La relación entre el vapor de agua
motriz y el vapor procedente de la disolución depende de la presión de evapora-
ción; para muchas operaciones a baja temperatura, con vapor de agua de 8 a
10 atm de presión, la relación entre el vapor de agua que se requiere y la masa de
agua evaporada es del orden de 0,5.

Puesto que los chorros de vapor pueden tratar grandes volúmenes de vapor
de baja densidad, la recompresión térmica resulta más adecuada que la recom-
presión mecánica para la evaporación a vacío. Los eyectores son más baratos y
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de más fácil mantenimiento que los compresores y las soplantes. Las principales
desventajas de la recompresión térmica son la baja eficacia mecánica y la falta de
flexibilidad del sistema frente a variaciones de las condiciones de operación.

S I M B O L O S

A

C

H

m

N
P

4

T

u

X

Y
Z

Area de la superficie de transmisión de calor, pie’ o m2;  A,, A,, A,, en los efectos 1,
II, III
Concentración, fracción en peso de sólidos disueltos; C,, CZ,  Ca,  en los efectos 1,
II, III
Calor específico a presión constante, Btu/lb-“F o J/g-“C, c,~,  de la alimentación
Entalpía de la disolución concentrada, Btu/lb o J/g;  H,,  del condensado; Hf, de la
alimentación; H,,  del vapor de agua saturado; H,, del vapor o del vapor de agua
sobrecalentado
Velocidad de flujo de masa, lb/h o kg/h; de la disolución que sale de un evaporador
de simple efecto; ti,, de la alimentación; ti,,  del vapor de agua y del condensado
Número de efectos de un evaporador
Presión, lb1/pie2  o atm; ps,  del vapor de agua; pl, pz,  p3,  en los espacios de vapor de
los efectos 1, II, III
Velocidad de transmisión de calor, Btu/h o W; qr,  hacia la disolución diluida; qs,
desde el vapor de agua; qT, velocidad total; qu,  para vaporización; ql, q2, q3, en los
efectos 1, II, III
Temperatura, “ F o “C; temperatura de ebullición en un evaporador de simple efecto
y de la disolución que sale; z, temperatura del condensado; T,,  de la alimentación;
Th,  del vapor que entra; T,,  del vapor saturado; T’, temperatura de ebullición del agua
a la presión del espacio de vapor; Ti,  Ti,  T&  en los efectos 1, II, III; T,,  T,,  T,,
temperaturas de ebullición, y del líquido que sale, en los efectos 1, II, III.
Coeficiente global de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F  o W/mZ-“C;  U,, U,, UJ,  en
los efectos 1, II, III
Velocidad de evaporación en el efecto 1, lb/h, Ejemplo 16.3
Velocidad de evaporación en el efecto II, Ib/h, Ejemplo 16.3
Distancia por debajo de la superficie del líquido, pies o m

Letras griegas

l- Carga de líquido sobre el tubo, Ib/h por pie de perímetro o kg/h  por metro de
perímetro

AT Caída de temperatura, “ F o “C; caída total de temperatura corregida, todos los
efectos: Tl,  T2,  T,,  caída de temperatura en los efectos 1, II, III

A Calor latente, Btu/lb o J/g; &,  calor latente de condensación del vapor de agua; I,,  de
vaporización de la disolución concentrada

P Viscosidad absoluta, Ibjpies-h o CP

PROBLEMAS

16.1. Una disolución de coloides orgánicos ha de concentrarse desde un 20 hasta un
65 por 100 en sólidos en un evaporador de tubos verticales. La disolución tiene una
elevación despreciable del punto de ebullición, y el calor específico de la alimentación es
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0,93.  Se dispone de vapor de agua saturado a 0,7 atm.  abs  y la-presión en el condensador
es de 100 mm Hg abs.  La alimentación entra a 60 “F. El coeficiente global de transmisión
de calor es 1700 W/m*-“C.  El evaporador ha de evaporar 20000 kg de agua por hora.
iCuántos  metros cuadrados de superficie son necesarios y cuál será el consumo de vapor
de agua por hora?
16.2. Un evaporador de circulación forzada ha de diseñarse para concentrar una disolu-
ción de sosa cáustica desde un 50 hasta un 70 por 100. La producción necesaria es de
50 toneladas de NaOH (sobre la base de 100 por 100) cada 24 horas. Se dispone de vapor
de agua a 50 lbJ/pulg2  manométricas con una calidad o título del 95 por 100, y la
temperatura del condensador será de 100 “F. La alimentación entra a 100 “F. El condensa-
do abandona el elemento de calefacción a una temperatura de 20 “ F por debajo de la
temperatura de condensación del vapor. Se estima que las pérdidas de calor serán el 3,5
por 100 de la diferencia de entalpía entre el vapor y el condensado. La disolución
concentrada sale a la temperatura de ebullición del líquido en el espacio del vapor. El
coeficiente global, basado en el área exterior, es de esperar que sea 350 Btu/pie’-h-“F.  La
elevación del punto de ebullición de la disolución del 70 por 100 es de 130 “F. Calcúlese (u)
el consumo de vapor en libras por hora y (b) el número de tubos que se requieren si la
especificación es 18 pies por 7/8 pulg 16 BWG.
16.3. Una disolución de coloides orgánicos en agua ha de concentrarse desde un 10 hasta
un 50 por 100 en sólidos en un evaporador de simple efecto. Se dispone de vapor de agua a
la presión manométrica de 1,03 atm (120,5 “C). En el espacio de vapor se mantendrá una
presión de 102 mm Hg, lo que corresponde a una temperatura de ebullición del agua de
51,7 “C. La velocidad de alimentación al evaporador es de 25000 kg/h.  El coeftciente
global de transmisión de calor puede tomarse como 2800 W/m*-“C.  La disolución tiene
una elevación despreciable del punto de ebullición y también del calor de dilución.
Calcúlese el consumo de vapor, la economía, así como la superficie de calefacción que se
requiere si la temperatura de la alimentación es (a) 51,7 “C, (b) 21,l “C, (c) 93,3 “C. El calor
específico de la disolución de alimentación es 3,77 J/g-“C  y el calor latente de vaporización
de la disolución puede considerarse igual al del agua. Pueden despreciarse las pérdidas por
radiación.
16.4. Se utilizan tubos verticales de 4 pulg  de diámetro y 20 pies de longitud para
concentrar una disolución acuosa diluida en un evaporador de película descendente con
un solo paso. La velocidad de flujo por el tubo es 5400 Ib/h  y la viscosidad de la disolución
a la temperatura inicial de ebullición es 2,5 cP.  (a) iCuál  sería el tiempo medio de
residencia del líquido en el tubo si no hubiese evaporación? (b) iQué fracción de agua se
evaporaría si el AT global fuese 150 “ F y el coeficiente de transmisión de calor 700
Btu/pie*-h-“F?  (c) Si la misma fracción de evaporación se obtuviese en un evaporador de
flujo ascendente del mismo tamaño, jcuál  sería el tiempo medio de residencia? (Supóngase
que el fluido en el tubo está formado por dos tercios de líquido y un tercio e vapor.)
16.5. Un evaporador de triple efecto de tubos largos ha de utilizarse para concentrar
35 000 gal/h  de una disolución del 17 por 100 de sólidos disueltos hasta el 38 por 100 de
sólidos disueltos. La alimentación entra a 60 “ F y pasa a través de tres calentadores de
carcasa y tubos, a, b y c, en serie, y después a través de los tres efectos dispuestos en el
orden II, III, 1. El calentador a se calienta con vapor tomado de la línea de vapor entre el
primer efecto y el condensador, el calentador (b) se calienta con vapor procedente de la
linea entre los efectos segundo y tercero, y el calentador c se calienta con vapor procedente
de la línea entre el primer y el segundo efecto. En cada calentador el acercamiento final de
temperatura es de 10 “F. Otros datos se presentan en la Tabla 16.6.

Vapor de agua a 1, 230 “F, seco y saturado.
Vacío en III, 28 pulg, con referencia a una presión barométrica de 30 pulg.
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Elevaciones del punto de ebullición, 1 “ F en II, 5 “ F en III, 15 “ F en 1.
Coeficientes, en Btu/pie’-h-“F,  corregidos para la elevación del punto de ebullición, 450 en
1, 700 en II, 500 en III.
Todos los efectos tienen iguales áreas de la superficie de calefacción.

Tabla 16.6

Concentración
sólidos yO Dens. rel .

Calor específico
Btu/lb-“F

10 1,02 0,98
20 1,os 0,94
30 1,lO 0,87
35 1,16 0,82
40 1,25 0,75

Calcúlese (a)  el vapor de agua que se requiere, en libras por hora, (b) la superficie de
calefacción de cada efecto, (c) la economía en libras por libra de vapor de agua.
16.6. Se proyecta concentrar 30 000 kg/h  de una disolución que contiene un 3 por 100 de
sólidos hasta una concentración del 48 por 100 de sólidos. Una unidad de un evaporador
de un solo efecto adecuado para este fin cuesta 400000 $, sin incluir bombas y otros
accesorios comunes a cualquier número de efectos. Los costes fijos son del 30 por 100 por
año y el coste del vapor de agua es de 20 $ por cada 1000 kg. Supóngase una evaporación
de 0,90N kg por kilogramo de vapor de agua, siendo N el número de efectos. El evapora-
dor funcionará 24 h/día  y 300 d/año.  Los costes de la mano de obra son independientes
del número de efectos. iCuántos  efectos deberán utilizarse?
16.7. La capacidad de un evaporador de quintuple efecto ha descendido considerable-
mente por debajo de su valor normal. Una comparación entre la actual distribución de
presión en el sistema y la de operación normal se presenta en la Tabla 16.7. La cámara de
condensación de cada efecto se purga hacia el espacio de vapor de dicho efecto. La
alimentación es directa y entra en el primer efecto a 240 “F. (a) iCuáles son las posibles
causas de la baja capacidad, y dónde están localizadas dichas causas?

Tabla 16.7. Distribución de presión para el Problema 16.7

Normal Anormal

Presión Temp. Presión Temp.
lb,hk2 “F ~b~/p~k2 “F

Vapor de agua
Espacio de vapor

1
II
III
IV
V

45,4 275 45,4 275

24,5 239 27,3 245
15,9 216 19,3 226
8,9 188 66 174
434 157 335 148
174 113 134 113

16.8. Un evaporador estándar de triple efecto de tubos verticales, cada uno de cuyos
efectos tiene una superficie de calefacción de 140 m2, se utiliza para concentrar desde un
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5  por 100 de sólidos hasta un 4 por 100 de sólidos, una disolución que tiene una elevación
despreciable del punto de ebullición. Se utiliza alimentación directa. Se dispone de vapor
de agua a 120 “C y el vacío en el último efecto corresponde a una temperatura de
ebullición de 40 “C. Los coeficientes globales, en W/m’-“C,  son 2950 en 1, 2670 en II y
1360 en III, todos los calores específicos pueden tomarse como 4,2 J/g-“C  y la radiación es
despreciable. El condensado sale a la temperatura de condensación. La alimentación entra
a 90 “C. Calcúlese (a) los kilogramos de disolución del 5 por 100 que se pueden concentrar
por hora, (b) el consumo de vapor de agua en kilogramos por hora.
16.9. Un evaporador de triple efecto ha de utilizarse para producir una disolución de
NaOH del 50 por 100 a partir de una alimentación del 25 por 100 de NaOH. Se dispone
de vapor de agua a 320 “ F y el vapor procedente de la última etapa condensa a 120 “F. Se
utiliza alimentación inversa. (a) Si se eliminan cantidades iguales de agua en cada efecto,
icuál  será la concentración en los efectos intermedios, la elevación del punto de ebullición
en cada efecto y las diferencias netas de temperatura disponibles para la transmisión de
calor? (b) Con las mismas temperaturas extremas y más de tres efectos, icuál  sería el
número máximo de efectos que podría utilizarse?
16.10. Un evaporador con recompresión del vapor ha de concentrar una disolución
acuosa muy diluida. La velocidad de alimentación será 30000 Ib/h  y la de evaporación
20000 lb/h.  El evaporador operará a la presión atmosférica, comprimiendo mecánica-
mente el vapor en la forma que se muestra en la Figura 16.13, excepto que se utiliza una
calandria de circulación natural. Si el coste del vapor de agua es de 7 $ por 1000 Ib,  el de la
electricidad es de 2,4 centavos por kilovatio-hora y el de la superficie de transmisión de
calor es de 50 $ por pie cuadrado, calcúlese la presión óptima a la que debe comprimirse el
vapor. El rendimiento global del compresor es del 70 por 100. Supóngase que los demás
costes son independientes de la presión del vapor comprimido. iA cuántos efectos equival-
drá este evaporador?
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SECCION

CUATRO
TRANSFERENCIA DE

MATERIA Y SUS
APLICACIONES

Un grupo de operaciones para la separación de componentes de mezclas está
basado en la transferencia de materia desde una fase homogénea a otra. Contra-
riamente a las separaciones puramente mecánicas, estos métodos utilizan diferen-
cias en la presión de vapor o la solubilidad, en vez del tamaño o la densidad de
las partículas. La fuerza impulsora para la transferencia es una diferencia de
concentración o un gradiente de concentración, de la misma forma que una
diferencia de temperatura o un gradiente de temperatura constituye la fuerza
impulsora para la transmisión de calor. Estos métodos, agrupados bajo la deno-
minación de operaciones de transferencia de materia, incluyen técnicas tales como
destilación, absorción de gases, deshumiditicación, extracción líquido-líquido,
lixiviación, cristalización, así como muchas otras que no se tratan en este libro.

El objeto de la destilación es separar, mediante vaporización, una mezcla
líquida de sustancias miscibles y volátiles en los componentes individuales o, en
algunos casos, en grupos de componentes. La separación de una mezcla de
alcohol y agua en sus componentes; de aire líquido en nitrógeno, oxígeno y
argón; y un crudo de petróleo en gasolina, queroseno, fuel oil y aceites lubrican-
tes, son ejemplos de destilación.

En la absorción de gases, un vapor soluble se absorbe, de su mezcla con un gas
inerte, en un líquido en el que el gas soluto es más o menos soluble. Un ejemplo
típico es la absorción de amoníaco contenido en una mezcla con aire, mediante
tratamiento con agua líquida. El soluto se recupera posteriormente del líquido
por destilación y el líquido absorbente puede desecharse o bien ser reutilizado.
Cuando el soluto se transfiere desde el disolvente líquido hacia la fase gaseosa, la
operación recibe el nombre de deserción o stripping. En adsorción se separa un

5 2 1
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soluto de un líquido o de un gas mediante contacto con un sólido adsorbente
suya superficie tiene una especial afinidad para el soluto. En deshumidzjkación  un
líquido puro se separa por condensación de un gas inerte o portador. Con
frecuencia el gas portador es insoluble en el líquido. Ejemplos de deshumidifica-
ción  son la separación del vapor de agua del aire mediante condensación sobre ~
una superficie fría y la condensación de un vapor orgánico, tal como tetracloruro
de carbono, de una corriente de nitrógeno. En las operaciones de humidificación,
el sentido de la transferencia es desde la fase líquida hacia la gaseosa. En el secado
de sólidos, un líquido, generalmente agua, se separa por medio de un gas seco y
caliente (generalmente aire) de forma que la operación está acompañada de la
humidificación de la fase gaseosa. En la extracción Zíquido-líquido,  a veces llamada
extracción con disolvente, una mezcla de dos componentes se trata con un disol-
vente que disuelva preferentemente a uno o más de los componentes de la mezcla.
La mezcla así tratada recibe el nombre de rej%zado,  y la fase rica en disolventes se
llama extracto. El componente que se transfiere desde el refinado hacia el extrac-
to es el soluto, mientras que el componente que predomina en el refinado es el
diluyente. El disolvente presente en el extracto que sale del extractor, general-
mente se recupera y reutiliza.

En la extracción de sólidos, o lixiviación, el material soluble se disuelve de su
mezcla con un sólido inerte mediante un disolvente líquido. El material disuelto,
o soluto, se recupera después por cristalización o evaporación.

La cristalización se utiliza para obtener materiales en forma de cristales
uniformes y atractivos de buena pureza. Como la formación de cristales consiste
en la separación de un soluto de una disolución o de una fase fundida, dejando
las impurezas en la fase líquida, se trata de una operación de separación. Sin
embargo, las teorías y los modelos modernos de la cristalización industrial a
partir de disoluciones, se basan en los procesos que ocurren en la interfase cristal-
disolución y en las características de las partículas sólidas; por esta razón, la
operación se trata en la Sección 5, conjuntamente con otras operaciones con
partículas sólidas.

El tratamiento cuantitativo de la transferencia de materia se basa en balances
de materia y energía, equilibrios y velocidades de transferencia de materia y calor.
Aquí se consideran algunos conceptos que tienen una aplicación general. Los
temas más especializados se tratan en los capítulos siguientes.

TERMINOLOGIA Y SIMBOLOS

Convencionalmente, las dos corrientes que intervienen en una operación se desig-
nan como la fase L y la fase V. También es costumbre seleccionar la corriente de
mayor densidad como la fase L y la de menor densidad como la fase V. Una
excepción puede presentarse en extracción líquido-líquido, donde el refinado se
toma siempre como la fase L y el extracto como la fase V, aun cuando puede
ocurrir que el refinado sea menos denso que el extracto. En secado, la fase L es la
corriente formada por el sólido y el líquido incorporado al mismo. La Tabla A
muestra cómo se designan las corrientes en las distintas operaciones.
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Tabla A. Terminología para corrientes en operaciones de transferencia
de materia

Operación Fase V Fase L

Destilación Vapor Líquido
Absorción, deshumidificación Gas Líquido
Adsorción Gas o líquido Sólido
Extracción líquido-líquido Extracto Refinado
Lixiviación Líquido Sólido
Cristalización Aguas madres C r i s t a l e s
Secado Gas (generalmente aire) Sólido seco

Nota sobre concentraciones. Estrictamente hablando, concentración quiere decir
masa por unidad de volumen. La masa puede estar expresada en libras o kilo-
gramos, y el volumen en pies cúbicos o metros cúbicos. Para expresar la masa se
usa también con frecuencia la libra mol o el kilogramo mol. Es conveniente
ampliar el uso de la palabra «concentración» para incluir fracciones de masa o de
moles. La relación entre ambas concentraciones para un componente i es

Ci  = PXi

donde xi = fracción de masa o molar del componente i
p = densidad de masa o molar de la mezcla
ci  = concentración correspondiente del componente i

La fracción molar es la relación entre los moles de un componente y el número
total de moles de la mezcla, con una definición análoga para la fracción de masa.
Por definición, la suma de las fracciones molares o de masa de una mezcla es la
unidad. Si hay r componentes, se pueden seleccionar de forma independiente
r - 1 fracciones molares, toda vez que la fracción molar del componente restante
es igual a la unidad menos la suma de las demás fracciones molares.

Se necesitan símbolos generales para las velocidades de flujo y las concentra-
ciones. En todas las operaciones se utilizan V y L para las velocidades de flujo de
las fases V y L, respectivamente. Se utilizan A,  B, C, etc., para referirse a los
componentes individuales. Si solamente se transfiere un componente entre las
fases, dicho componente se representa por A.  Se utiliza x para la concentración
de un componente en la fase L e y para su concentración en la fase V. Por tanto,
y,  es la concentración del componente A en la fase V y xB es la del componente B
en la fase L. Cuando solamente están presentes dos componentes en una fase, la
concentración del componente A se representa por x o y y la del componente B
por 1 - x ó 1 - y,  de forma que los subíndices A y B resultan innecesarios.

Magnitudes extremas. Puesto que en las operaciones de transferencia de knate-
ria en estado estacionario hay dos corrientes, cada una de las cuales entra y sale,
existen cuatro magnitudes extremas o terminales. Para identificarlas se utiliza el
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Tabla  B . Magnitudes extremas para flujo en contracorriente

Corriente Velocidad de flujo Concentración del componente A

Fase L a la entrada
Fase L a la salida
Fase V  a la entrada
Fase V a la salida

xAo

XAb

YA,

YA,

subíndice a para referirse al extremo del proceso por el que entra la fase L y el
subíndice b para el extremo por el que sale dicha fase. Por tanto, para el flujo en
contracorriente, las magnitudes extremas son las que se presentan en la Tabla B.
Si en una corriente solamente hay dos componentes, se puede suprimir el subíndi-
ce A de los términos de concentración.

PROCESOS DIFUSIONALES Y ETAPAS DE EQUILIBRIO

Los problemas de transferencia de materia se pueden resolver por dos métodos
esencialmente diferentes: uno que utiliza el concepto de etapas de equilibrio, y
otro basado en la velocidad de los procesos de difusión. La selección del método
depende del tipo de equipo en el que se realiza la operación. La destilación, la
lixiviación y, a veces, la extracción líquido-líquido se realizan en equipos tales
como baterías de mezcladores-sedimentadores, baterías de difusión o torres de
platos, que contienen una serie de unidades de proceso discretas; los problemas
en estas situaciones se resuelven generalmente mediante el cálculo de etapas de
equilibrio. La absorción de gases y otras operaciones que se llevan a cabo en
torres de relleno o equipos similares, generalmente se tratan utilizando el concep-
to de un proceso difusional. Sin embargo, todos los cálculos de transferencia de
materia requieren el conocimiento de las relaciones de equilibrio entre fases.

Equilibrio entre fases

Si dos fases llegan al equilibrio se alcanza un límite en la transferencia de materia,
de forma que dicha transferencia se anula. Para que un proceso se realice con una
velocidad de producción razonable, es necesario evitar la proximidad del equili-
brio, ya que la velocidad de transferencia en cualquier punto es proporcional a la
fuerza impulsora que viene dada por el alojamiento del equilibrio en dicho punto.
Por tanto, para evaluar fuerzas impulsoras el conocimiento del equilibrio entre
fases adquiere una importancia fundamental. En transferencia de materia son
importantes diferentes tipos de equilibrio entre fases. En todos los casos inter-
vienen dos fases y se pueden encontrar todas las combinaciones excepto dos fases
gaseosas o sólidas. Considerando las fases en su conjunto, los efectos del área
superficial o de la curvatura de las superficies son despreciables y las variables
controlantes son las propiedades intensivas temperatura, presión y concentracio-
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nes.  Los datos de equilibrio pueden encontrarse en forma tabulada, gráfica o
mediante ecuaciones. En la mayor parte de las ecuaciones que se consideran en
este libro, las pertinentes relaciones de equilibrio se presentan en forma grática.

Clasificación de los equilibrios. Para clasificar los equilibrios y establecer el
número de variables independientes o grados de libertad disponibles en una
situación concreta, resulta de interés la regla de las fases,

9-=w--9+2

donde 5 = número de grados de libertad
%?  = número de componentes
9 = número de fases

A continuación, se analizan los equilibrios utilizados en transferencia de
materia en función de la regla de las fases. Generalmente, hay dos fases, de forma
que 9 = Yn.

El número de grados de libertad o varianza  9, es el número de variables
intensivas independientes -temperatura, presión y concentraciones- que se
pueden fijar para definir el estado de equilibrio del sistema. Si se fija un número
de variables inferior a F, existe un número infinito de estados que cumplen las
suposiciones, y si se selecciona arbitrariamente un número excesivo de variables,
el sistema estará superespeciftcado. Cuando solamente hay dos fases, como es el
caso habitual, 9  = Yn,  en sistemas de dos componentes 9  = 2. Si se fija la
presión, solamente una variable -la concentración de la fase líquida, por ejem-
plo- puede cambiar independientemente; la temperatura y la composición de la
fase gaseosa (si las dos fases son líquido y gas) quedarán determinadas. Para tales
sistemas, los datos de equilibrio se presentan en diagramas temperatura-composi-
ción aplicables a presión constante, o bien representando y,, la concentración de
la fase V, frente a xe, la concentración de la fase L. Tales representaciones gráficas
reciben el nombre de curvas de equilibrio. Si hay más de dos componentes, las
relaciones de equilibrio no pueden representarse mediante una sola curva.

Destilación. Supóngase que hay dos componentes, de forma que Yn = 2 y
.F = 2. Los dos componentes se encuentran en ambas fases. Existen cuatro
variables: presión, temperatura y las concentraciones del componente A  en las
fases líquida y vapor (las concentraciones del componente B son iguales a la
unidad menos las dos componente A).  Si se tija la presión solamente una variable,
por ejemplo, la concentración de la fase líquida, se puede modificar independien-
temente, mientras que la temperatura y la composición de la fase de vapor
quedarán determinadas.

Absorción de gases. Supóngase que solamente se transfiere un componente entre
las fases. Hay tres componentes, de tal forma que F = 3. Se desprecia la
solubilidad del gas inerte en la fase líquida, así como la presencia en el gas de
vapor procedente del líquido. En este caso, hay tres variables: presión, temperatu-
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ra y las concentraciones del componente A en el liquido y en el gas. Puede fíjame
la temperatura y elegir una concentración como la restante variable independien-
te. La otra concentración está entonces determinada y se puede representar una
curva de equilibrio ye VS. x,. Todos los puntos situados sobre la curva correspon-
den a la misma temperatura y presión. Los datos de equilibrio para diferentes
temperaturas pueden presentarse también en forma de gráficas de solubilidad, en
las que la presión parcial del soluto en la fase gaseosa se representa como
ordenada.

Adsorción. Como en la absorción de gases, hay tres componentes cuando sola-
mente se transfiere uno de los componentes y dos fases; por tanto, 9 = 3.
Normalmente, se fijan la temperatura y la presión, así como la concentración del
componente A en el líquido o gas. La concentración de A sobre el adsorbente, en
equilibrio con la fase fluida, está entonces determinada por la relación de equili-
brio. Las representaciones gráticas  del equilibrio, con frecuencia en forma adi-
mensional, se construyen para temperaturas constantes especificadas y reciben el
nombre de isotermas (véase la Fig. 24.3).

Deshumidificacibn. La solubilidad del gas portador puede despreciarse. Hay dos
componentes, el gas portador y el líquido volátil, de forma que V = 9 = 2 y
9 = 2. Una de las fases, la líquida, es pura y las variables son temperatura,
presión y la concentración del vapor en la fase V. Si la presión se mantiene
constante, pueden variarse bien la temperatura o la concentración de la fase
vapor, y el valor de las demás variables queda determinada, de forma que una
representación gráfica de la temperatura frente a la concentración da lugar a una
relación de equilibrio. En la Figura 23.1 se representa el equilibrio entre agua y
aire húmedo a 1 atm.

. Extracción líquido-liquido. El número mínimo de componentes es 3, de forma
que 9 = 3. Todos los tres componentes pueden estar presentes en ambas fases.
Las variables son temperatura, presión y cuatro concentraciones. La temperatura
o la presión pueden tomarse constantes y elegir dos o más concentraciones como
variables independientes. Generalmente, la presión permanece constante y enton-
ces la temperatura varía algo. Las relaciones entre las variables se presentan
mediante diferentes métodos gráficos, de los que son ejemplos las Figuras 19.10
a 19.13.

Lixiviación. En lixiviación se encuentran dos situaciones. En la primera de ellas
se dispone de disolvente en cantidad más que suficiente para disolver todo el
soluto, y en el equilibrio todo el soluto se encuentra en disolución. Existen, por
tanto, dos fases, la sólida y la disolución. El número de componentes es 3 y
9 = 3. Las variables son temperatura, presión y concentración de soluto en la
disolución. Todas ellas son variables independientes.

En el segundo caso, la cantidad de disolvente disponible es insuficiente para
disolver todo el soluto y el exceso de soluto permanece como una fase sólida en
equilibrio con el líquido. Por tanto, 9 = 3, de forma que 9 = 2. Las variables
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son temperatura, presión y concentración de la disolución saturada. Si la presión
está fijada, la concentración depende de la temperatura. La relación viene dada
por la curva de solubilidad.

Secado. En el secado de un material formado por agua y un sólido húmedo,
puede estar presente o no agua líquida libre. Si está, hay tres fases -vapor, sólido
y líquido-, y tres componente, de forma que 9 = 2. A presión constante existe
una única relación entre temperatura y concentración de agua en el vapor, lo
mismo que en los contactos aire-agua.

El agua en sólidos higroscópicos o en materiales naturales, tales como lana o
cuero, puede estar retenida por el sólido y no estar presente agua líquida. Hay
dos fases y tres componentes, de forma que 9 = 3. Las variables son temperatu-
ra, presión y concentraciones de agua en las fases sólida y vapor. Si la temperatu-
ra y la presión están íijadas, pueden representarse estas dos concentraciones
como una curva de equilibrio. En la Figura 25.3 se muestran curvas típicas para
1 atm y 25 “C.





CAPITULO

DIECISIETE

OPERACIONES DE ETAPAS DE EQUILIBRIO

Uno de los tipos de dispositivos en transferencia de materia consiste en el
acoplamiento de unidades o etapas, conectadas entre sí de forma que los materia-
les que se someten a procesamiento pasan sucesivamente a través de cada etapa.
Las dos corrientes circulan en contracorriente a través del equipo; en cada etapa,
se ponen en contacto, se mezclan y se separan. Estos sistemas de múltiple etapa
reciben el nombre de cascadas. Para que exista transferencia de materia es
preciso que las corrientes que entran en cada etapa no estén en equilibrio, ya que
es la separación de las condiciones de equilibrio lo que proporciona la fuerza
impulsora para la transferencia. Las corrientes que salen no están generalmente
en equilibrio, pero sí mucho más próximas al mismo de lo que lo estaban las
corrientes de entrada. La proximidad del acercamiento al equilibrio depende de
la eficacia de la mezcla y de la transferencia de materia entre fases. Para simplifí-
car el diseño de una cascada, con frecuencia, se supone que las corrientes que
salen de las etapas están en equilibrio, lo que por definición, conduce al concepto
de etapa ideal. Posteriormente se aplica un factor de corrección o de eficacia para
tener en cuenta la separación con respecto al equilibrio.

Con el fin de ilustrar el concepto de una cascada de etapas de equilibrio, se
describen seguidamente dos dispositivos típicos de múltiple etapa en contraco-
rriente. En capítulos posteriores se consideran otros equipos para transferencia
de materia.

Equipo típico de destilación. En la Figura 17.1 se muestra una planta para
destilación continua. El calderín A se alimenta de forma continua con una mezcla
líquida que se desea destilar. El líquido se convierte parcialmente en vapor
mediante calor transmitido desde la superficie de calefacción B. El vapor formado
en el calderín es más rico en el componente más volátil que el iíquido no
vaporizado, pero excepto que los dos componentes tengan volatilidades muy
diferentes, el vapor contendrá cantidades sustanciales de ambos componentes, de
forma que si se condensa, el condensado distará mucho de ser un componente
puro. Para aumentar la concentración del componente más volátil en el vapor, la
corriente de vapor procedente del calderín se pone a su vez en contacto con la
corriente de líquido hirviente que desciende por la columna o torre C. Este

5 2 9
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COLUMNA

CONDENSADOR

-4 / CABEZA

Figura 17.1. Calderín con columna de fraccionamiento: A,  calderín; B, superficie de
calefacción; C, columna; D, condensador.

líquido ha de ser más rico en el componente más volátil de forma que se
produzca transferencia de materia del componente más volátil desde el líquido
hacia el vapor en cada una de las etapas de la columna. El líquido puede
obtenerse simplemente condensando el vapor de cabeza y retornando algo de
líquido a la parte superior de la columna. Este líquido que retorna recibe el
nombre de reflujo. El empleo de reflujo aumenta la pureza del producto de
cabeza, pero no sin algún coste adicional, ya que el vapor generado en el calderín
tiene que proporcionar tanto el producto de cabeza como el reflujo, y el coste de
esta energía representa una gran parte del coste total de la separación por
destilación.

El reflujo que entra por la parte superior de la columna con frecuencia está a
la temperatura de ebullición, pero si está frío, se calienta casi inmediatamente
hasta su temperatura de ebullición al ponerse en contacto con el vapor. En el
resto de la columna el líquido y el vapor están a sus temperaturas de ebullición y
condensación, respectivamente, y las temperaturas aumentan a medida que se
desciende en la columna debido al aumento de concentración del componente
menos volátil y, en algunos casos, a causa del aumento de presión.

El enriquecimiento del vapor se produce en cada etapa debido a que el vapor
procedente de una etapa tiene una menor concentración en el componente más
volátil que la del vapor que estuviese en equilibrio con el líquido que entra en
dicha etapa. Por ejemplo, considerando la etapa superior, el vapor que llega a
esta etapa es menos rico que el producto de cabeza y el reflujo, que tiene la
misma composición que el producto, tiene una composición del vapor en equilibrio
que es todavía más rica que el producto. Por tanto, el vapor que pasa a través de
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la etapa superior se enriquecerá en el componente más volátil a expensas del
líquido de reflujo. Esto empobrece al reflujo en el componente más volátil, pero si
las velocidades de flujo están correctamente ajustadas, el líquido que desciende
hacia la segunda etapa será capaz de enriquecer también al vapor que llega a la
misma. Por consiguiente, en todas las etapas de la columna algo de componente
más volátil se difunde desde la fase líquida hacia la de vapor, con una correspon-
diente difusión del componente menos volátil desde el vapor hacia el líquido. El
calor de vaporización del componente más volátil es suministrado por el calor de
condensación del menos volátil y la velocidad de flujo ascendente de vapor en la
columna es aproximadamente constante.

El enriquecimiento de la corriente de vapor al atravesar la columna en
contacto con el reflujo recibe el nombre de rectifìcación.  No importa dónde se
origine el reflujo con tal de que su concentración en el componente más volátil
sea suficientemente grande para obtener el producto deseado. La fuente habitual
del reflujo es el condensado que sale del condensador D. Parte del condensado se
retira como producto mientras que el resto se devuelve a la parte superior de la
columna. A veces el reflujo se genera mediante condensación parcial del vapor de
cabeza; en este caso el reflujo tiene una composición diferente de la del vapor que
sale como producto de cabeza. Siempre que no se forme un azeótropo, el vapor
que llega al condensador puede tener una pureza tan grande como se desee
utilizando una torre suficientemente alta y un reflujo elevado.

Del calderín se retira el líquido que contiene la mayor parte del componente
menos volátil, debido a que, salvo que se forme un azeótropo, poca cantidad de
este componente sale con el producto de cabeza. El líquido procedente del
calderín, que recibe el nombre de producto de cola o simplemente cola,  no es, sin
embargo, un producto prácticamente puro debido a que en el equipo de la Figu-
ra 17.1 no existe un dispositivo para la rectificación de esta corriente. En el Capí-
tulo 18 se describe un método para obtener un producto de cola prácticamente
puro por rectificación.

La columna que se representa en la Figura 17.1 contiene con frecuencia varios
platos perforados colocados uno encima de otro. Una cascada de este tipo recibe
el nombre de columna de platos perforados. En la Figura 17.2 se representa un
plato perforado. Consiste en una criba horizontal A equipada con un tubo
descendente C, cuya parte superior actúa como un vertedero, y numerosos orifi-
cios B,  todos ellos del mismo tamaño, con un diámetro comprendido entre 1/4 y
1/2 de pulgada. El tubo de descenso D procedente del plato superior desemboca
muy cerca del plato A. Esta construcción conduce al siguiente flujo de vapor y
líquido. El líquido desciende de un plato a otro de la columna pasando a través
de los tubos de descenso D y C así como a través de los platos. El vertedero
mantiene una altura mínima del líquido sobre el plato, que casi es independiente
de la velocidad de flujo del líquido. El vapor asciende de un plato a otro a través
de las perforaciones. Excepto para velocidades muy bajas de vapor, notablemente
inferiores al intervalo normal de operación, la velocidad del vapor a través de las
perforaciones es suficiente para prevenir el «goteo» del líquido a través de los
orificios. El vapor se dispersa por los orificios en un gran número de burbujas
muy pequeñas que ascienden poniéndose en íntimo contacto con la masa de
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F lu jo  de  l íqu ido

Figura 17.2. Plato  perforado:  A, cr iba  o  p la to ;  B, perforaciones;  C,  tubo de  descenso a l
p la to  infer ior ;  D, tubo  de  descenso  desde  e l  p la to  super ior .

líquido situado sobre el plato. Debido a la acción de las burbujas de vapor, el
líquido se encuentra en ebullición, formando una masa espumosa. Encima de la
espuma y por debajo del plato superior se forma una niebla procedente de las
burbujas que coalescen. La mayor parte de esta niebla sedimenta y se incorpora
al líquido, pero algo de ella es arrastrada por el vapor y transporta hacia el plato
superior. Las columnas de platos perforados son representativos de toda una
clase de equipo denominado columnas de platos.

Equipo típico de lixiviación. En lixiviación, un material soluble se disuelve a
partir de su mezcla con un inerte sólido por medio de un líquido disolvente. En la
Figura 17.3 se muestra esquemáticamente un diagrama de flujo en una planta
típica de lixiviación. Consiste en una serie de unidades, en cada una de las cuales
el sólido procedente de la etapa anterior se mezcla con el líquido procedente de la
unidad siguiente y la mezcla se deja sedimentar. El sólido se pasa entonces a la
unidad siguiente y el líquido a la unidad anterior. A medida que el líquido fluye

Disolvente
fresco

S ó l i d o s
extraídos

Figura 17.3. Planta  de  l ix iv iac ión  en  cont racor r ien te :  A, l ix iv iador ;  B, ras t r i l lo ;  C,  bomba
d e  l o d o s .
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de una unidad a otra se va enriqueciendo en el soluto, mientras que el sólido al
fluir entre las unidades se va empobreciendo en el soluto. El sólido descargado
desde un extremo del sistema está agotado mientras que la disolución que sale
por el otro extremo está concentrada en el soluto. La eficacia de la extracción
depende de la cantidad de disolvente y del número de unidades. En principio, el
soluto no extraído puede reducirse hasta cualquier cantidad deseada si se utiliza
una cantidad suficiente de disolvente y de número de unidades.

Para las unidades individuales de un sistema de lixiviación en contracorriente
puede elegirse cualquier tipo adecuado de mezclador y sedimentador. En el
sistema que se muestra en la Figura 17.3 la mezcla se produce en los lixiviadores
A y en la parte superior de los tanques, los rastrillos B desplazan los sólidos hacia
la descarga y las bombas de lodos C trasladan la suspensión de un tanque a otro.

FUNDAMENTOS DE LOS PROCESOS POR ETAPAS

En la torre de platos perforados y en la planta de lixiviación en contracorriente
que se muestran en las Figuras 17.1 y 17.3, la cascada consiste en una serie de
unidades o etapas conectadas entre sí. El estudio del dispositivo como un todo se
realiza mejor localizando la atención sobre las corrientes que pasan entre las
etapas individuales. Una unidad individual de una cascada recibe dos corrientes,
una fase V y una fase L, procedentes de dos unidades adyacentes, se ponen en
contacto y se descargan las fases L y V,  respectivamente, hacia las mismas
unidades adyacentes. El hecho de que las unidades de contacto puedan disponer-
se unas encima de otras, como en la columna de platos perforados o lateralmente,
como en una planta de lixiviación, es importante mecánicamente y puede afectar
algo a los detalles de operación de las etapas individuales. Sin embargo, para
cualquier tipo de disposición se utilizan las mismas ecuaciones de los balances de
materia.

Terminología para plantas de contacto por etapas. Las unidades individuales de
contacto de una cascada se numeran sucesivamente desde un extremo hasta otro.
En este libro las etapas se numeran en el sentido de flujo de la fase L y la última
etapa corresponde a la descarga de la fase L. Una etapa general del sistema es
la etapa enésima, que corresponde al número n contando desde la entrada de la
fase L. La etapa inmediatamente anterior a ía etapa n en la secuencia es la etapa
n - 1 y la inmediatamente siguiente es la etapa n + 1. Utilizando como ejemplo
una columna de platos, en la Figura 17.4 se indica cómo se numeran las etapas
de la cascada. El número total de etapas es N,  que a su vez es la última etapa
de la planta.

Para designar las corrientes y concentraciones pertenecientes a una etapa,
todas las corrientes procedentes de dicha etapa llevan como subíndice el número
de la unidad. Así, para un sistema de dos componentes, y,,  r es la fracción molar
del componente A en la fase V que sale de la etapa n + 1, y L, es el flujo molar
de la fase L que sale de la etapa IZ. Las corrientes que entran y salen de la cascada
y las que entran y salen de la etapa n de una torre de platos se señalan en la
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Figura 17.4. Diagrama del balance de
teria para una columna de platos.

Figura 17.4. Las magnitudes V,, L,, y,, y xb de la Tabla B, página 524, son iguales

a b LNp Yl Y xNy respectivamente. Esto puede observarse tomando como referen-
cia la Figura 17.4.

Balances de materia. Considérese la porción de la cascada que comprende las
etapas 1 a n,  tal como se representa mediante la línea de trazos en la Figura 17.4.
La entrada total de material a esta sección es L, + V,,  1 mol/h  y la salida total es
L, + V,  mol/h. Puesto que, para flujo estacionario no hay acumulación ni
vaciamiento, la entrada y la salida son iguales,

47  + K+1 = L, + va (17.1)

La Ecuación (17.1) corresponde a un balance de materia total. Se puede escribir
otro balance igualando la entrada y salida del componente A.  Puesto que el
número de moles de este componente en una corriente es igual al producto del
caudal molar por la fracción molar de A en la corriente, la entrada de componen-
te A en la sección de estudio, para un sistema de dos componentes, es L,xa  +
+ V,+ 1 y,,+  r mol/h, la salida es L,x,  + Va  y, mol/h, y

L-G  + v,.lY”.l =  L”X”  +  KY, (17.2)
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También puede escribirse un balance de materia para el componente B,  pero tal
ecuación no es independiente de las Ecuaciones (17.1) y (17.2),  puesto que si se
resta la Ecuación (17.2) de la Ecuación (17.1) el resultado es la ecuación del
balance de materia para el componente B. Las Ecuaciones (17.1) y (17.2) contie-
nen toda la información que se puede obtener a partir de balances de materia
aplicados a la sección elegida.

Balances globales para toda la cascada se obtienen en la misma forma:

Balance de materia total: L, + v, = L, + v, (17 .3 )

Balance de componente A: L,x, + & y, = Lbx,,  + V, y, (17.4)

Balances de entalpía. En muchos procesos de etapas de equilibrio el balance
general de energía se puede simplificar despreciando las energías mecánicas
potencial y cinética. Si, además, el proceso es adiabático y transcurre sin inter-
cambio de trabajo, se puede aplicar un sencillo balance de entalpía. Por tanto, en
un sistema de dos componentes, para las primeras n etapas,

LHL.. <I +  K+IHv,,+I =  LH,,,  +  KH,,. (17 .5 )

donde HL y H, son las entalpías por mol de la fase L y la fase V, respectivamente.
Para toda la cascada

LaH,,  a +  J’&‘v, b  =  Lbff,,  b  +  v,Hv,. (17 .6 )

Métodos grziiicos  para sistemas de dos componentes. Para sistemas que sólo
contienen dos componentes es posible resolver gráficamente muchos problemas
de transfeencia  de materia. Los métodos se basan en balances de materia y
relaciones de equilibrio. Algunos métodos más complejos requieren también
balances de entalpía. Estos métodos más complejos se tratarán en el Capítulo 18.
Los fundamentos de los métodos gráficos sencillos se tratan a continuación y sus
aplicaciones detalladas a operaciones específicas se consideran en capítulos poste-
riores.

Diagrama de la línea de operación. Para un sistema binario, las composiciones
de las dos fases de una cascada pueden representarse en una gráfica donde x es la
abscisa e y la ordenada. Tal como indica la Ecuación (17.2),  el balance de materia
en un punto intermedio de la columna incluye x,,  la concentración de la fase L
que sale de la etapa n, e y, + 1, la concentración de la fase V que entra en dicha
etapa. Para mostrar más claramente la relación, la Ecuación (17.2) puede escribir-
se así

L
Yn+1  =

)1X  + v,Ya  - L%
v nll+1 Vll+1

(17 .7 )

La Ecuación (17.7) es la ecuación de la línea de operación para la columna; si
se representan los puntos x, e yn+l para todas las etapas, la línea que pasa por
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todos estos puntos recibe el nombre de linea de operación. Obsérvese que si L, y
V,,+ 1 son constantes a través de la columna, la ecuación es la de una línea recta
de pendiente L/V  y ordenada en el origen y, - (L/V)x,,  de forma que la línea
puede situarse fácilmente. Para este caso la línea de operación puede trazarse
también como una recta que une las composiciones extremas (x,, y,) y (x,, yb).
Para ver que esto se cumple basta prolongar la línea de trazos de la Figura 17.4
hasta incluir el plato N y considerar que la corriente V,  procedente de la etapa del
fondo es equivalente a una corriente procedente de una hipotética etapa N + 1,
de forma que y,  corresponde a yN+  1 y xb a xw Análogamente, la corriente L, en
el tope de la columna puede considerarse que proviene de una hipotética etapa
cero, de forma que el punto (x,, y,) o (x,, y,) corresponde al verdadero extremo
superior de la línea de operación.

Cuando los caudales molares no son constantes en la columna, la línea de
operación no es recta en una representación gráfica sencilla. Las composiciones
extremas pueden todavía utilizarse para localizar los extremos de la línea y se
aplican los cálculos del balance de materia sobre secciones de la columna con el
tin de determinar unos cuantos puntos intermedios. Con frecuencia solamente se
necesitan uno o dos puntos debido a que generalmente la línea de operación sólo
presenta una ligera curvatura.

La posición de la línea de operación con relación a la línea de equilibrio
determina el sentido de la transferencia de materia así como cuantas etapas se
requieren para una separación dada. Los datos de equilibrio se obtienen por
experimentación o a partir de cálculos termodinámicos, y la línea de equilibrio es
simplemente una representación gráfica de los valores de x, e y, en equilibrio.
Para el caso de rectificación en una columna de destilación, la línea de operación
tiene que estar situada por debajo de la línea de equilibrio, tal como se representa
en la Figura 17Sa.  De esta forma, el vapor procedente de un plato es menor
concentrado en el componente más volátil que el vapor en equilibrio con el
líquido que abandona el plato y por consiguiente el vapor al pasar a través del
líquido se enriquecerá en el componente más volátil. Las pendientes relativas de
las líneas no son importantes siempre y cuando las líneas no se toquen; la línea de
operación podría ser menos pendiente que la línea de equilibrio y todavía se
produciría un enriquecimiento progresivo del vapor. La fuerza impulsora para la
transferencia de materia es la diferencia ( y,  - yn+  r),  tal como muestra la Figu-
ra 17.5a.

Cuando un componente ha de transferirse desde la fase V hacia la fase L,
como en la absorción de un material soluble desde un gas inerte, la línea de
operación tiene que estar situada por encima de la línea de equilibrio. La fuerza
impulsora para la transferencia de materia es ahora ( yn+  1 - y,), es decir, la
diferencia entre la composición real del vapor y la composición del vapor en
equilibrio con el líquido para la correspondiente posición en la columna. En el
diseño de absorbedores de gases generalmente se selecciona el flujo de líquido
para que la línea de operación tenga mayor pendiente que la línea de equilibrio,
lo que da lugar a una fueza impulsora moderadamente grande en el fondo de la
columna y permite realizar la separación deseada con relativamente pocas etapas.

Al absorber un componente del gas en un disolvente no volátil, el caudal total
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Línea de
equilibrio
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operación

Y

X
-

(c)

Figura 17.5. Líneas de operación y equilibrio: (a) para destilación; (b) para absorción de
gases, (c) para deserción.

de gas disminuye mientras que aumenta el caudal total de líquido a medida que
las dos fases circulan a través de la columna. Por consiguiente, la línea de
operación es generalmente curva, aunque la variación porcentual de la pendiente,
L/V, no es tan grande como la variación individual de L o de V, puesto que tanto
L como V son mayores en el fondo de la columna y menores en la parte superior.
Más adelante, en el Ejemplo 17.1, se presenta un método para calcular puntos
intermedios de la línea de operación.

La operación contraria a la absorción de gases recibe el nombre de deserción
0 stripping, una operación que se realiza para recuperar un soluto valioso
contenido en la disolución de absorción y regenerar a su vez la disolución. En
este caso la línea de operación ha de estar situada por debajo de la línea de
equilibrio, tal como muestra la Figura 17.52.  Habitualmente se modifican la
temperatura o la presión para hacer que la línea de equilibrio tenga mayor
pendiente que en el proceso de absorción.

Etapas ideales de contacto. La etapa ideal es un modelo con el que puede
compararse una etapa real. En una etapa ideal, la fase V que abandona la etapa
está en equilibrio con la fase L que sale de dicha etapa. Por ejemplo, si el plato n
de la Figura 17.4 es una etapa ideal, las concentraciones x, e JJ,, son las coordena-
das de un punto situado sobre la curva de y, frente a x, correspondiente al
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equilibrio entre las fases. En una columna de platos las etapas ideales también se
denominan platos perfectos.

Determinación del número de etapas ideales. Un problema importante consiste
en determinar el número de etapas ideales que se requieren en una cascada real
para cubrir un deseado intervalo de concentración desde x, hasta xb,  o su
equivalente desde ya hasta y,.  Si este número se puede determinar y se dispone de
información acerca de la eficacia de las etapas, se puede calcular el número de
etapas reales. Este es el método habitualmente utilizado para el diseño de cas-
cadas.

Un método sencillo para determinar el número de etapas ideales cuando
solamente hay dos componentes en cada fase consiste en una construcción grática
utilizando el diagrama de la línea de operación. La Figura 17.6 muestra la línea
de operación y la curva de equilibrio para un absorbedor de gases típico. Los
extremos de la línea de operación son el punto a, de coordenadas (x,, y,),  y el
punto b, de coordenadas (x,, yb).  Para determinar el número de etapas ideales es
preciso alcanzar una variación de la concentración de la fase gaseosa desde y,
hasta y, y una variación de la concentración de la fase líquida desde x, hasta x,,.

La concentración de la fase gaseosa que sale de la etapa superior, que es la
etapa 1, es y, o bien y,. Si la etapa es ideal, el líquido que sale está en equilibrio
con el vapor que también sale, de forma que el punto (x,, yr)  está situado sobre la
curva de equilibrio. Este hecho tija el punto m, que se encuentra desplazándose
horizontalmente desde el punto a hasta la curva de equilibrio. La abscisa del
punto m es x1.  Se utiliza ahora la línea de operación, que pasa a través de todos
los puntos que tienen coordenadas del tipo (x,, y,,  r)  y, puesto que se conoce x1,
se obtiene y, desplazándose verticalmente desde el punto m hasta la linea de
operación en el punto n, cuyas coordenadas son (x1,  y2).  El escalón o triángulo
definido por los puntos a, m y n representa una etapa ideal, que es la primera de
esta columna. La segunda etapa se localiza gráficamente sobre el diagrama

Figura 17.6. Diagrama de la línea de
operación para un absorbedor de ga-
ses.
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repitiendo la misma construcción, pasando horizontalmente hasta el punto o de
la línea de equilibrio, de coordenadas (x,, yZ),  y verticalmente hasta la línea de
operación en el punto p,  de coordenadas (x,, y3).  La tercera etapa se obtiene
repitiendo de nuevo la construcción para trazar el triángulo pqb.  Para la situa-
ción que se muestra en la Figura 17.6, la tercera etapa es la última, puesto que la
concentración del gas que sale de dicha etapa es y, y la del líquido es x,,,  que son
las concentraciones extremas deseadas. Por tanto, para esta separación se requie-
ren tres etapas ideales.

Se puede utilizar la misma construcción para determinar el número de etapas
ideales que se requieren en una cascada cualquiera, independientemente de que se
utilice para absorción de gases, rectificación, lixiviación o extracción líquido-
líquido. La construcción gráfica etapa a etapa utilizando alternativamente las
líneas de operación y equilibrio para obtener el número de etapas ideales fue
aplicado inicialmente para el diseño de columnas de rectificación y se conoce con
el nombre de método de McCabe-Thiele3.  La construcción puede iniciarse por
cualquiera de los extremos de la columna y, en general, el último escalón no
coincidirá exactamente con las concentraciones extremas como ocurre en el caso
de la Figura 17.6. En este caso se puede asignar una fracción de etapa o bien
redondear hasta el número entero más próximo.

Ejemplo 17.1. Utilizando una columna de platos, se ha de absorber acetona desde
una mezcla con aire en un aceite de absorción no volátil. El gas que entra contiene
30 moles por 100 de acetona mientras que el líquido absorbente a la entrada está
exento  de  acetona.  Ha de  absorberse  e l  97 por  100 de  la  acetona contenida  en e l  a i re
y la disolución concentrada que saldrá por el fondo de la torre contendrá 10 moles
por  100 de  ace tona .  La  re lac ión  de  equi l ibr io  es  y,  = I ,9x,. Represéntese gráticamente
la  l ínea de operación y  determínese e l  número de e tapas  ideales .

SOLUCIÓN

Tómese como base 100 moles del  gas que entra y represéntese por Vb.  La acetona que
entra es, por tanto, 0,3  x 100 = 30 mol y el aire que entra es 100 - 30 = 70 mol.
Para una absorción del 97 por 100, la acetona que sale es 0,03  x 30 = 0,9  mol e y0  =
= 0,9/70,9  = 0,0127;  la acetona absorbida es 30 - 0,9  = 29,l mol. Para 10 por 100
de acetona en la disolución que sale, no existiendo acetona en el aceite que entra,
O,lL, = 29,1,  y L, = 291 mol. Por tanto, L, = 291 - 29,l = 261,9  mol.

Para  encontrar  un  punto  in termedio  de  la  l inea  de  operación,  se  apl ica  un balance
de acetona a la parte superior de la torre, suponiendo un valor particular de yV,  los
moles  de  acetona que sa len con e l  gas .  Para  una sa l ida  de  10 moles  en  e l  gas ,

10

y = 10 + 70
~ = 0,125

Los moles  de  ace tona  perd idos  por  e l  gas  en  es ta  secc ión  son  10  - 0,9,  o  sea  9,l y  han
de ser iguales a los moles ganados por el líquido. Por tanto, cuando y = 0,125,

971
x =  261,9  +  9,l

= 0,0336
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X

Figura 17.7. Diagrama para el Ejemplo 17.1.

Cálculos similares para yV  = 20 conducen a y = 20/90  = 0,222 y x= 19,1/(261,9  +
+ 19,l) = 0,068.

En la Figura 17.7 se representa la línea de operación. Obsérvese que es sólo
ligeramente curva, aun cuando el flujo de gas casi varía en un 30 por 100.

El número de etapas ideales es 4 y una fracción. Tomando como base la variación
que se requiere en x con relación al cambio que se produciría en todo un escalón, la
fracción es f,/l,,  o sea 0,27.  Una construcción similar tomando como base las variacio-
nes de y conduce a una fracción de 0,33.  Estos valores difieren debido a que las líneas
de equilibrio y operación no son paralelas. La respuesta deberá darse como 4,3 etapas.

Método del factor de absorción para calcular el número de etapas ideales. Cuando
las líneas de operación y equilibrio son ambas rectas para un determinado
intervalo de concentraciones desde x, hasta xb,  el número de etapas ideales se
puede calcular analíticamente y la construcción gráfica no es necesaria. A conti-
nuación se deducen las fórmulas a utilizar con este fin.

Sea la ecuación de la línea de equilibrio

y, = mx, + B (17 .8 )

donde, por definición, m y B son constantes. Si la etapa n es ideal,

y, = mx,  +  B (17 .9 )

Para el caso de etapas ideales y L/V  constante, sustituyendo x, en la Ecua-
ción (17.7),  se obtiene

Y
L(Yn - B)

“fl = mV +ya-+
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Es conveniente definir el factor de absorción mediante la ecuación

A-4
m V

(17 .11)

El factor de absorción en la relación entre la pendiente de la línea de operación y
la línea de equilibrio y, cuando ambas líneas son rectas, es una constante. La
Ecuación (17.10) puede escribirse así

Y?lfl = A(y,  - B )  +  y, - A m x ,

=  A y ,  - A(mx, +  B )  +  y, (17.12)

El valor de mx, + B,  de acuerdo con la Ecuación (17.Q  es la concentración del
vapor en equilibrio con la fase L que entra y cuya concentración es x,,  tal como
puede observarse en la Figura 17.8. El símbolo y* se utiliza para indicar la
concentración de la fase V en equilibrio con una fase L especificada. Por tanto,

y,*  = mx, + B (17 .13)

y la Ecuación (17.12) se transforma en

Y,+I  = AY, - AY: + yo (17.14)

La Ecuación (17.14) puede utilizarse para calcular, etapa a etapa, el valor de
yn+  1 para cada una de las etapas, comenzando por la etapa 1. El método puede
seguirse con ayuda de la Figura 17.8.

x, = x0
X- Xb  = XpJ

Figura 17.8. Deducción de  la  ecuación del  fac tor  de  absorc ión.
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Para la etapa 1, utilizando n = 1 en la Ecuación (17.14) y teniendo en cuenta
que y1  = y,,  se obtiene

Yz =  AY,  - AY,*  + Y, =  va(l  +  4 - AY:

Para la etapa 2, utilizando II = 2 en la Ecuación (17.14) y eliminando y,, resulta

y, = AY,  - 4:  + ya = AC  y,(l + 4 - AY,*1 - AY,* + Ycl
= y,(l + A + AZ) - y,*(A  + A2)

Estas ecuaciones pueden generalizarse para la etapa enésima, obteniendo

y,+1  = y,(l + A + AZ + ...  + A”) - y,*(A  + A2 + .*. + A”) (17.15)

Para toda la cascada n = N, el número total de etapas, y

Yn+l =  yN+l  =  Yb

Por tanto,

Yb = y,(l + A + A2 + ...  + AN)  - y,*(A  + A2 + ...  + AN) (17 .16)

Las sumas de los paréntesis de la Ecuación (17.16) son dos sumas de series
geométricas. La suma de una serie de este tipo es

s _ a1u  - $1
n- l - r

donde S,  = suma de los n primeros términos de la serie
al = primer término
r = relación constante de cada término al término anterior

La Ecuación (17.16) puede entonces escribirse así

1 - AN+’ 1 - AN
Yb  = Ya 1 - A - Y,*A  l-A (17.17)

La Ecuación (17.17) es una forma de la ecuación de Kremser2.  Puede utilizarse
como tal o en la forma de una carta que relaciona N,  A y las concentraciones
extremas l, 4.  También pue de expresarse en una forma más sencilla utilizando el
método que se presenta a continuación.

Para la etapa N,  la Ecuación (17.14) es

Yb  =  AYN  -  AY,*  +  Y a (17.18)
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A partir de la Figura 17.8 puede apreciarse que y,  = J$,  y la Ecua-
ción (17.18) puede escribirse en esta forma

Yo = Yb - A(d  - Y,*) (17.19)

Agrupando los términos de la Ecuación (17.17) que contienen AN+‘,  se obtiene

AN+‘(y,  -  .$)  =  A(yb  -  v,*) +  (Ya  -  Yb) (17 .20)

Sustituyendo y, - Yb de la Ecuación (17.19) en la Ecuación (17.20),  resulta

AN(  y, - y,*) = Yb -  Y,* -  yi!  + Y,* = Yb -  Yb*

Tomando logaritmos en la Ecuación (17.21) y despejando N se obtiene

N  = l”g  [(Yb  -  yb*)/tYo  -  y,*)]

log A

y, a partir de la Ecuación (17.19),

Yb  -  Yo

Yb*  - YB =
A

La Ecuación (17.22) puede escribirse así

N =  l”g [(Yb  - yb)/(y,  - Y:)l

l”g [(Yb  -  Ya)/(Y,* -  d)l

(17 .22)

(17 .23)

(17 .24)

En la Figura 17.9 se muestran las distintas diferencias de concentración de la
Ecuación (17.24).

Cuando las líneas de equilibrio y operación son rectas y paralelas, A es la
unidad y las Ecuaciones (17.22) y (17.24) son indeterminadas. En este caso el
número de escalones es igual al cambio global de concentración dividido por la
fuerza impulsora, que es constante. Por tanto,

N  = Yb  -  Ya Yb  -  Y.-=

Yo - YP Yb  -  Yb*
(17.25)

Si la pendiente de la línea de operación es inferior a la de la línea de
equilibrio, A es menor que l,O, pero las Ecuaciones (17.22) y (17.24) todavía
pueden utilizarse invirtiendo ambos términos para dar

N = l”g  [(Ya  -  .#t)/(  Yb -  Yb)]

1%  W)
(17 .26)
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Figura 17.9, Diferencias de concentración en la Ecuación (17.24).

o bien N = log C(Ya  - Y,*M  Yb - Yb)1
log C(YiF  - Yn*MYb  - VIJI (17.27)

En el diseño de un absorbedor generalmente se selecciona el flujo de líquido
para que la línea de operación sea más pendiente que la línea de equilibrio o bien
para que A sea mayor que la unidad. Valores de A menores que 1,0 pueden
presentarse cuando se trata con dos o más componentes absorbibles. Si el valor
de A es ligeramente superior a 1,O  para el soluto principal, un segundo compo-
nente con una solubilidad mucho menor (mayor valor de m)  tendrá un valor de A
notablemente inferior a l,O. Si la corriente gaseosa y la disolución son diluidas, se
pueden utilizar las ecuaciones precedentes de forma independiente a cada compo-
nente.

Forma de la Ecuación (17.24) para la fase L. La elección de y como coordenada
de concentración en vez de x es arbitraria. Es la variable convencional en los
cálculos de absorción de gases. También puede utilizarse para los cálculos de
deserción  o strípping, pero en la práctica es más frecuente utilizar ecuaciones en
x, que son

N = 10g C(&  - X3/(% - -41
lw Ck  - %Ke  - %T)l

= log C(&  - X3/(% - 431
log s

(17.28)
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donde x* = concentración de equilibrio correspondiente a y
S = factor de stripping

donde S está definido por

(17 .29)

El factor de stripping es la relación entre la pendiente de la línea de equilibrio
y la de la línea de operación, y las condiciones se seleccionan habitualmente de
forma que S sea mayor que la unidad. En la Figura 17.10 se muestran las
diferencias de concentración de la Ecuación (17.28).

En las deducciones no se ha supuesto que la línea de equilibrio pase por el
origen de coordenadas. Sólo es necesario que la linea sea recta en el intervalo en
el que los escalones que representan etapas de equilibrio tocan a la línea, tal
como se muestra mediante la línea AB en la Figura 17.10. Por tanto, una línea de
equilibrio que comienza en el origen pero se hace curva para concentraciones
más elevadas se ajusta a veces a una recta con el tin de permitir utilizar la
ecuación de Kremser.

Las distintas formas de la ecuación de Kremser se han deducido utilizando
concentraciones en fracciones molares que es la elección habitual para destilación
y absorción. Para algunas operaciones, incluyendo extracción y lixiviación, las

x-

Figura 17.10. Diferencias de concentración en la Ecuación (17.28).
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concentraciones pueden expresarse utilizando relaciones de masa o de moles,
definidas como la cantidad de componente que difunde dividida por la cantidad
de componentes inertes que no difunden. Si esta elección de unidades conduce a
líneas de operación y equilibrio rectas, se pueden utilizar las mismas ecuaciones
de Kremser para hallar el número de etapas ideales.

En el diseño de una planta, N se calcula a partir de las concentraciones
extremas propuestas y un valor seleccionado de A o de S.  Para absorción se
utiliza la Ecuación (17.22) o la (17.24) y para stripping la Ecuación (17.28). Para
estimar el efecto de un cambio en las condiciones de operación de una planta
existente, se utiliza la Ecuación (17.21) o bien la siguiente ecuación en coordena-
das x

p = 47 - x,*

Xb  - x;
(17 .30)

Ejemplo 17.2. Se desorbe amoníaco a partir de una disolución acuosa diluida por
contacto en contracorriente con aire en una columna que contiene siete platos perfora-
dos. La relación de equilibrio es y,  = 0,8x,  y cuando el flujo molar de aire es t,5 veces
el de la disolución, se separa el 90 por 100 del amoníaco. (a) iCuántos  platos ideales ha
de tener la columna y cuál es la eficacia de las etapas? (b) iQué porcentaje de
separación se obtendría si el flujo del aire aumentase hasta 2,0 veces el de la disolu-
ción?

SOLUCI6N

(a) El factor de stripping es

S = -” = 0,8 x 1,5 = 1,2

Todas las concentraciones pueden expresarse en función de x,,  la fracción molar de
NH, en la disolución que entra:

x, = 0,1x, x$ = 0, puesto que y,  = 0

A partir de un balance de amoníaco, VAy  = Vy,  = L Ax = L(O,9x,).  Por tanto

y,  = ; (0,9x,) = g  x, = 0,6x,
>

superior

X.
X Figura 17.11. Diagrama para el Ejemplo 17.2.
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Por otra parte,

xfl -* - & - 0::_-= 0,75x,
m

A partir de la Ecuación (17.28),  utilizando logaritmos naturales,

N = 1% cx,  - 0,75x,)MOJx,  - OH
log s

= 1%  oX25x,/o~1x,)  = 5  o2
log 1,2

La separación corresponde a 5,02 etapas ideales, de forma que la eficacia de las etapas
es 5,02/7  = 72 por 100.

(b) Si V/L  se aumenta hasta 2,0 y el número de etapas ideales N no varía,
S = 0,8 x 2,0 = 1,6. Por tanto

___ = 5,02  log 1,6 = 2,36
xb

XiI - x,*
___  = lo,58

xb

Sea f = fracción de amoníaco separado, de forma que xb = (1 - f)x,. Mediante un
balance de materia

y,  = ; k - xb)

= ; [x. - (1 - j-)x,]  = f+

x,* = - = o,sfx,  = O,625fx,
M 48

Por tanto XII - x,*  = (1 - O,625f)x,

También X67 - x: = 10,58x, = 10,58(1  - f)x.

de donde f = 0,962 o 96,2 por 100 se separa.
En la Figura 17.11 se representan las condiciones para el caso original y para el

nuevo caso.

Cálculo de etapas de equilibrio para sistemas multicomponentes

Para sistemas que contienen más de dos o tres componentes los procedimientos
gráficos resultan, en general, de poco valor y el número de etapas ideales que se
requieren para un problema determinado ha de encontrarse mediante cálculo
numérico. Esto requiere el conocimiento y aplicación de las relaciones de equili-
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brio, de balances de materia [Ecs. (17.1) y (17.2)]  y (a veces) balances de entalpía
[Ecs. (17.5) y (17.6)].  Los cálculos se comienzan en algún punto de la cascada
donde las condiciones son conocidas. Con algunas suposiciones, las condiciones
de las etapas siguientes que satisfacen los requerimientos de equilibrio y los
balances de materia y energía se obtienen analíticamente, en general mediante
iteración. Los cálculos se continúan, etapa a etapa, hasta que se alcanzan las
condiciones extremas deseadas, o bien, como ocurre frecuentemente, se llega a la
evidencia de que no pueden alcanzarse. Si ocurre esto, se modifican las suposicio-
nes iniciales y se repite todo el cálculo hasta la resolución del problema. El gran
número de cálculos repetitivos que intervienen se realizan con un calculador
digital.

Para los cálculos preliminares en sistemas multicomponentes se dispone de
ciertos métodos aproximados que reducen grandemente el trabajo, pero el cálcu-
lo riguroso de cascadas es una aplicación importante de las técnicas de ordena-
dor. (Véase el Cap. 20.)

S I M B O L O S

A
al

/
H

L

m
N
n
4
r
S
S”
v

Factor de absorción, L/m  V, adimensional
Primer término de la progresión geométrica
Constante en la Ecuación (17.8)
Fracción de amoníaco absorbido (Ej. 17.2)
Entalpía específica, Btu/lb  o J/g; HL,  de la fase L; HL.  <1,  a la entrada; HL.  b, a la salida;
H=, “,  de la fase L que sale de la etapa n; H,, de la fase V; Hv,  <1,  a la salida; H,, b,  a la
entrada; Hv,  “+ ,, de la fase V que sale de la etapa n + 1
Caudal molar de la fase L, Ib mol/h  o kg mol/h;  L,, procedente de la etapa final de la
cascada; L,, a la entrada; L,, a la salida; L,, procedente de la etapa n
Pendiente de la curva de equilibrio, dy,/dx,
Número total de etapas ideales
Número de serie de la etapa ideal, contando desde la entrada de la fase L
Caudal de calor, Btu/h  o W
Relación entre los términos sucesivos de la progresión geométrica
Factor de stripping, mV/L,  adimensional
Suma de los n primeros términos de la progresión geométrica
Caudal molar de la fase V, Ib mol/h  o kg mol/h;  V,, a la salida; Vb,  a la entrada; V,,  r,
procedente de la etapa n + 1; VI, que sale de la primera etapa de la cascada
Fracción molar en la fase L; utilizada para el componente A cuando solamente están
presentes dos componentes; xN, en la fase L procedente de la etapa tina1  de la cascada;
x,, a la entrada; xb,  a la salida; xe, en equilibrio; x,, fracción molar en la fase L
procedente de la etapa n; x,*,  fracción molar en la fase L en equilibrio con una
corriente especificada de la fase V; x,*, en equilibrio con y,;  x,*,  en equilibrio con yb;  x0,
en la fase L que entra en la primera etapa de la cascada
Fracción molar en la fase V; utilizada para el componente A cuando solamente están
presentes dos componentes; y, + r, en la fase V’ que entra en la etapa N de la cascada;
y,, a la salida; ybr  a la entrada; y,,  en equilibrio; y,,  en la fase V  procedente de la etapa
n; y*,  fracción molar en la fase Ven equilibrio con una corriente especificada de la fase
L, y,*,  en equilibrio con x,; yb,  en equilibrio con x,
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PROBLEMAS

17.1. Calcúlese el número de etapas ideales para el sistema descrito en el Ejemplo 17.1, si
las condiciones se modifican en la siguiente forma:

Acetona en el gas que entra, 20 moles por 100.
Acetona en el aceite que entra, 20 moles por 100.
Acetona en el líquido de cola, 12 moles por 100.
Acetona absorbida, 95 por 100.

17.2. iCuáles  son los efectos sobre las concentraciones de las corrientes gaseosa y líquida
de salida, correspondientes a los siguientes cambios en las condiciones de operación de la
columna del Ejemplo 17.2?  (a) Una caída en la temperatura de operación que modifica la
realización de equilibrio para ser ye  = 0,6x,. No se modifican con respecto al diseño
original: N, L/V,  y,  y x,. (b) Una reducción en la relación L/V desde 1,5 hasta 1,2. No se
modifican con respecto al diseño original: temperatura, N, y,  y x,. (c) Un aumento en el
número de etapas ideales desde $02 hasta 7. No se modifican con respecto al diseño
original: temperatura, L/V,  yb,  y x,.
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CAPITULO

DIECIOCHO

DESTILACION

En la práctica, la destilación puede llevarse a cabo según dos métodos principa-
les. El primer método se basa en la producción de vapor mediante la ebullición
de la mezcla líquida que se desea separar y condensación de los vapores sin
permitir que el líquido retorne al calderín.  Es decir, no hay reflujo. El segundo
método se basa en el retorno de una parte del condensado a la columna, en unas
condiciones tales que el líquido que retorna se pone en íntimo contacto con los
vapores que ascienden hacia el condensador. Cualquiera de los dos métodos
puede realizarse de forma continua o por cargas. La primera sección de este
capítulo trata de los procesos de destilación continua en estado estacionario,
incluyendo vaporización parcial en una sola etapa sin reflujo (destilación de flash)
y destilación continua con reflujo (rectificación). La destilación por cargas es un
proceso de destilación en estado no estacionario que sólo se trata brevemente,
debido a que no se utiliza tan ampliamente como la destilación continua y a que
los cálculos son más complicados. La última sección está dedicada al diseño y
operación de columnas de destilación de platos perforados.

Destilación flash

La destilación flash consiste en la vaporización de una fracción definida del
líquido, en una forma tal que el vapor que se forma está en equilibrio con el
líquido residual, la separación del vapor y el líquido, y posterior condensación del
vapor. La Figura 18.1 muestra los elementos de un planta de destilación flash. La
alimentación se hace circular, por medio de la boma a, a través del calentador b,
y se reduce la presión en la válvula c. Una íntima mezcla de vapor y líquido entra
en el separador d,  en el que permanece suficiente tiempo para que se separen
las corrientes de líquido y vapor. Debido al gran contacto existente entre el líqui-
do y el vapor antes de su separación, las corrientes que salen de ambos están
en equilibrio. El vapor sale a través de la línea e y el líquido a través de la
línea g.
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Vapor al

+
condensador
f  moles

a

Alimentación
1 mol R 4 v

d

Figura 18.1. Planta para destilación flash.

Destilación flash?  de mezclas binarias. Consideremos 1 mol de una mezcla de
dos componentes que entra como alimentación del equipo que se representa en la
Figura 18.1. Sea la concentración de la alimentación xF,  expresada como fracción
molar del componente más volátil. Sea f la fracción de moles de la alimentación
que se vaporiza y retira continuamente como vapor. Por tanto, 1 - f es la
fracción de moles de la alimentación que sale de forma continua como líquido.
Sean y,  y xB  las concentraciones del vapor y el líquido, respectivamente. A partir
de un balance para el componente más volátil, basado en 1 mol de alimentación,
toda la cantidad de este componente que entra con la alimentación tiene que salir
con las dos corrientes,

(18 .1 )

En la Ecuación (18.1) hay las dos incógnitas xB  e y,. Para resolver la ecuación es
preciso disponer de una relación entre las incógnitas. Tal relación viene dada por
la curva de equilibrio, en la que y,  y x,  son las coordenadas de un punto de esta
curva. Si xB  e y,  se sustituyen por x e y, respectivamente, la Ecuación (18.1) puede
escribirse así

1-f
y=- f

x+2
f

t La destilación flash se utiliza a gran escala en el refino del petróleo, donde las fracciones de
petr6leo  se calientan en calderas tubulares y el fluido caliente se somete a una destilación flash para
obtener un vapor de cabeza y un líquido residual, conteniendo ambas corrientes muchos compo-
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La fracción f no está fijada directamente sino que depende de la entalpía del
líquido caliente que entra y de las entalpías del líquido y el vapor que salen de la
cámara de flash. Para una condición dada de la alimentación, la fracción f puede
aumentar operando a una presión menor.

La Ecuación (18.2) es la ecuación de una recta de pendiente - (1 - f)/f  y que
puede representarse sobre el diagrama de equilibrio. Las coordenadas de la
intersección de esta recta y la línea de equilibrio son x = xB  e y = y,.  La
intersección de esta línea del balance de materia y la línea diagonal x = y resulta
conveniente para ser utilizada como un punto de dicha línea. Tomando x = xF
en la Ecuación (18.2),  se obtiene

1 -fy=  - -
f

XF  + 2
f

de donde y = x,  = x. La línea del balance de materia corta a la diagonal en
x = xF para todos los valores de f:

Ejemplo 18.1. Una mezcla de 50 moles por 100 de benceno y 50 moles por 100 de
tolueno se somete a destilación flash operando con una presión en el separador de
1 atm. En las Figuras 18.2 y 18.3 se representan la curva del equilibrio liquido-vapor y el

1 .o

03

0 . 8

0,7

0.6

h 0.5

0 . 4

0 0.1 0 . 2 0.3 0,4 0,5  0.6 0,7 O-8 0.9 1 .O
X

Figura 18.2. Curva de equilibrio del sistema benceno-tolueno. Construcción gráfica para
el Ejemplo 18.1,
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CONCENTRACION, FRACCION
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Figura 18.3 . Diagrama de puntos de ebulli-
ción  para el sistema benceno-tolueno a 1 atm.

diagrama del punto de ebullición. Represéntense las siguientes magnitudes en función
deJ  la fracción de vaporización: (a) la temperatura en el separador, (b) la composición
del líquido que sale del separador y (c) la composición del vapor que sale del sepa-
rador.

SOLUCIÓN

Para cada uno de los distintos valores de f se calculan los correspondientes valores de
-[(l/f)  - 11.  Utilizando estos valores como pendientes se traza una serie de rectas
que pasan a través del punto (x,, xF) de la curva de equilibrio de la Figura 18.2. Estas
líneas cortan a la curva de equilibrio en los valores correspondientes a xB e y,. La
temperatura de cada vaporización se obtiene entonces a partir de la Figura 18.3. Los
resultados se presentan en la Tabla 18.1 y se representan en la Figura 18.4. Los límites
correspondientes a 0 y 100 por 100 de vaporización son los puntos de burbuja y de
rocio, respectivamente.

Tabla 18.1. Datos para el Ejemplo 18.1

Concentracih,
fracción molar  de  C6H,

Fracción 1 -f
Pendiente - ~ Líquido xB  Vapor yn  Temperatura,

vaporizada f f “C

0 u' 0,50 0,71 92,2

032 - 4 0,455 0,67 93,7
O,4 - 1,5 0,41 0,63 95,0

076 - 0,67 0,365 0,585 96,5
03 -0,25 0,325 0,54 97,7

170 0 0,29 0,50 99,0
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0 0,1 0,2  0,3 0.4 0.5 0 . 6 0,7 0,8 0,9 1,O

f MOLES VAPORIZADOS POR MOL DE ALIMENTACION

Figura 18.4. Resultados del Ejemplo 18.1.

Destilación continua con reflujo (rectificación)

La destilación flash se utiliza esencialmente para la separación de componentes
que tienen temperaturas de ebullición muy diferentes. No es eficaz en la separa-
ción de componentes de volatilidad comparable, puesto que tanto el vapor
condensado como el liquido residual distan mucho de ser componentes puros.
Utilizando muchas destilaciones sucesivas se pueden obtener pequeñas cantida-
des de componentes practicamente puros, pero este método es muy poco eficaz
para las destilaciones industriales cuando se desean separaciones en componentes
casi puros. Los métodos modernos, tanto en el laboratorio como en la industria,
utilizan el fundamento de la rectificación que se describe en esta sección.

Rectificación en un plato ideal. Considérese un solo plato de una columna o
cascada de platos ideales. Supóngase que los platos están numerados de cabeza a
cola y que el plato que se considera es el número n desde la cabeza. Se representa
esquemáticamente en la Figura 18.5. Por tanto, el plato inmediatamente superior
a este plato es el plato n - 1 y el inmediatamente inferior es el plato n + 1. Los
subindices  representan en todos los casos el punto de origen de la magnitud
correspondiente.

En el plato n entran dos corrientes y salen otras dos. Una corriente de liquido,
L,-  1  mol/h,  procedente del planto n - 1 y una corriente de vapor V,,+  1 mol/h,
procedente del planto n + 1, se ponen en intimo contacto. Una corriente de
vapor, V, mol/h, asciende hacia el plato n - 1, y una corriente de líquido,
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V,-l
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Yn+

,I 1,

L
X”

tPlat0  n+l

Vnt2

I 1’

Yncz
Ln+,

4 ’x,+1 Figura 18.5. Diagrama del balance de materia para el plato n.

L, mol/h,  desciende hacia el plato n + 1. Puesto que las corrientes de vapor son
la fase V, sus concentraciones se representan por y, y como las corrientes de
líquido son la fase L, sus concentraciones se representan por x. Por tanto, las
corrientes que entran y salen del plato n son

Vapor que sale del plato, y,
Líquido que sale del plato, x,
Vapor que entra en el plato, yn+  r
Líquido que sale del plato, x,  - r

En la Figura 18.6 se representa el diagrama del punto de ebullición para la
mezcla. Las cuatro concentraciones anteriormente citadas se representan también
en esta figura. Según la definición de un plato ideal, el vapor y el líquido que
salen del plato n están en equilibrio, de forma que x, e y,  representan concentra-
ciones de equilibrio. Esto se representa en la Figura 18.6. Puesto que las concen-
traciones en ambas fases aumentan con la altura de la columna, x,-  r es mayor
que x,,  e yn es mayor que y,,  r. Las corrientes que abandonan el plato están en
equilibrio pero las que entran no lo están, tal como puede observarse en la Figura
18.6. Cuando el vapor procedente del plato n + 1 y el líquido procedente del
plato n - 1 se ponen en íntimo contacto, sus concentraciones tienden a despla-
zarse hacia el equilibrio, tal como se representa por las flechas de la Figura 18.6.
Algo del componente más volátil A se vaporiza desde el líquido, disminuyendo la
conentración  del líquido desde x,-  r hasta x,,  y algo del componente menos
volátil B se condensa desde el vapor, aumentando la concentración del vapor
desde y,,+  1 hasta y,. Puesto que las corrientes de líquido están a sus puntos de
burbuja y las corrientes de vapor a sus puntos de rocío, el calor necesario para
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Figura 18.6. Diagrama de puntos de ebullición, mostrando la rectificación en un plato
ideal.

vaporizar el componente A ha de ser suministrado por el calor desprendido en la
condensación del componente B. Cada plato de la cascada actúa como un
aparato de intercambio de calor en el que el componente A se transfiere hacia la
corriente de vapor y el componente B hacia la corriente de líquido. Por otra
parte, puesto que la concentración de A, tanto en el líquido como en el vapor,
aumenta con la altura de la columna, la temperatura disminuye y la temperatura
del plato n es mayor que la del plato n - 1 y menor que la del plato n + 1.

Combinación de rectificación y agotamiento. La planta descrita en las páginas
529 a 532, donde la alimentación que entra en la unidad lo hace en el calderín, no
puede obtener un producto de cola prácticamente puro debido a que el líquido
del calderín no está sometido a rectificación. Esta limitación se elimina introdu-
ciendo la alimentación en un plato de la parte central de la columna. Así el
líquido de alimentación desciende por la columna hacia el calderín y está someti-
do a rectificación por el vapor que asciende desde el calderín. Puesto que el
líquido que llega al calderín está agotado en el componente A, el producto de
cola es el componente B casi puro.

En la Figuura 18.7 se representa una columna típica de fraccionamiento
continuo equipada con los accesorios necesarios y que contiene secciones de
rectificación y agotamiento. La columna A se alimenta cerca de su parte central
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V a p o r

Figura 18.7. Columna de fraccionamiento continuo con secciones de rectificación y
agotamiento.

con un determinado flujo de alimentación con una concentración definida. Su-
póngase que la alimentación es un líquido a su temperatura de ebullición. La
acción de la columna no depende de esta suposición y más adelante se considera-
rán otras condiciones de la alimentación. El plato en el que se introduce la
alimentación recibe el nombre de plato de alimentación. Todos los platos por
encima del plato de alimentación constituyen la sección de rectificación, mientras
que todos los platos por debajo de la alimentación, incluyendo también el plato de
alimentación, constituyen la sección de agotamiento. La alimentación desciende
por la sección de agotamiento hasta el fondo de la columna, donde se mantiene
un definido nivel del líquido. El líquido fluye por gravedad hasta el calderín B,
que es un vaporizador calentado con vapor de agua que genera vapor y lo
devuelve al fondo de la columna. El vapor asciende por toda la columna. En un
extremo del calderín hay un vertedero. El producto de cola se retira por
el vertedero del calderín y pasa a través del enfriador G. Este enfriador tam-
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bién precalienta la alimentación mediante intercambio de calor con las colas
calientes.

Los vapores que ascienden a través de la sección de rectificación se condensan
totalmente en el condensador C, y el condensado se recoge en el acumulador D,
en el que se mantiene un nivel definido. La bomba de reflujo F toma el líquido del
acumulador y lo descarga en el plato superior de la torre. Esta corriente de
líquido recibe el nombre de reflujo.  Constituye el líquido que desciende por la
sección de rectificación que se requiere para interaccionar con el vapor que
asciende. Sin el reflujo no habría rectificación en esta sección de la columna y la
concentración del producto de cabeza no sería mayor que la del vapor que
asciende del plato de alimentación. El condensado que no es tomado por la
bomba de reflujo se enfría en el cambiador de calor E,  llamado enfriador de
producto, y se retira como producto de cabeza. Si no se forman azeótropos, los
productos de cabeza y cola pueden obtenerse con cualquier pureza deseada si hay
suficientes platos y se utiliza un reflujo adecuado.

La planta que se representa en la Figura 18.7 con frecuencia se simplifica para
pequeñas instalaciones. En lugar del calderín  puede instalarse un serpentín de
calefacción en el fondo de la columna y generar vapor desde la masa de líquido.
Con frecuencia el condensador se sitúa encima de la parte superior de la columna
y se suprimen el acumulador y la bomba de reflujo. En este caso el reflujo retorna
por gravedad al plato superior. Una válvula especial, llamada divisor de reflujo,
puede utilizarse para controlar el flujo de retorno del reflujo. El resto del conden-
sado constituye el producto de cabeza.

CARACTERISTICAS DE DISENO Y OPERACIONES
DE COLUMNAS DE PLATOS

Factores importantes en el diseño y operación de columnas de platos son el
número de platos que se requieren para obtener una determinada separación, el
diámetro de la columna, el espaciado entre los platos, la elección del tipo de plato
y los detalles constructivos de los platos.

En consonancia con los principios generales, el análisis de las columnas de
platos se basa en balances de materia, balances de energía y equilibrios entre
fases.

Balances globales de materia para sistemas de dos componentes. La Figura 18.8
es un diagrama del balance de materia para una planta típica de destilación
continua. La columna se alimenta con F mol/h de concentración xF  y genera
D mol/h del producto de cabeza de concentración xD  y B mol/h de producto de
cola de concentración xs.  Se pueden escribir dos balances globales de materia
independientes

Balance total de materia: F=D+B (18 .3 )

Balance del componente A: Fx,  =  D x ,  +  Bx, (18 .4 )
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Figura 18.8. Diagrama de balances de materia para una columna de fraccionamiento
continuo.

Eliminando B de estas ecuaciones se obtiene

D xF  - xB
-=
F xD  - xB

Eliminando D resulta

(18.5)

Las Ecuaciones (18.5) y (18.6) son aplicables para todos los valores de los flujos
de vapor y líquido en el interior de la columna.
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Caudales molares. La magnitud D es la diferencia entre los caudales molares de
las corrientes que entran y salen por la parte superior de la columna. Un balance
de materia alrededor del condensador y del acumulador de la Figura 18.8 condu-
ce a

D = V, - L, (18 .7 )

La diferencia entre los caudales molares del vapor y del líquido en cualquier
parte de la sección superior de la columna es también igual a D, tal como se
deduce considerando la parte de la planta encerrada por la superficie de control Z
de la Figura 18.8. Esta superficie incluye el condensador y todos los platos por
encima de n + 1. Un balance total de materia alrededor de esta superficie de
control conduce a

D  =  V,,, - L, (18 .8 )

Por tanto, D es el caudal molar de materia que asciende en la seccióm  superior de
la columna. Con independencia de cambios en V y L, su diferencia es constante e
igual a D.

Balances similares para el componente A dan lugar a las ecuaciones

Dx, = vc,~.  - 4,x, = Vn+  ty,+ 1 - LA, (18 .9 )

El producto Dx, es el caudal neto del componente A que asciende en la sección
superior de la columna, que es también constante a través de esta parte del
equipo.

En la sección inferior de la columna las velocidades de flujo neto son también
constantes pero su sentido es descendente. El flujo neto total de materia es igual a
B y el del componente A es Bx,. Se aplican las siguiente ecuaciones:

B=L,-  Vb=L,-  V,,,+l (18.10)

Bx,  = L,x, - V,Y,  = LA, - Vm+  IY,+  1 (18.11)

Se utiliza m en vez de n para representar un plato general de la sección de
agotamiento.

Línea de operación. Puesto que hay dos secciones en la columna, hay también
dos líneas de operación, una para la sección de enriquecimiento y otra para la
sección de agotamiento. Consideremos primeramente la sección de enriqueci-
miento. Tal como se ha visto en el Capítulo 17 [Ec.  (17.7)],  la línea de operación
para esta sección es

L” , VaYa  + Lxa
Y”+l  = v xn’n+1 Vll+1

(18.12)
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Sustituyendo el valor de V20  - L,x, de la Ecuación (18.9) se obtiene

L DXD
Yn+l  = Ax +-

vn+  1 n Vn+l
(18 .13)

La pendiente de la línea definida por la Ecuación (18.13),  como es habitual, es
la relación entre el flujo de la corriente de líquido y el de la corriente de vapor.
Para un posterior análisis es conveniente eliminar I’,, i de la Ecuación (18.13)
mediante la Ecuación (18.8),  dando

L DXD
Y,+l  = L,  + D--n-xn  + L,  +  D

(18 .14)

Para la sección de la columna por debajo del plato de alimentación, aplican-
do un balance de materia a la superficie de control II de la Figura 18.8, se obtiene

Vnl+1Ynl+1  = 4Pnl - BXB (18.15)

que puede escribirse en esta forma

L BXB
Ym+l  = mx - -

vm+l m  vm+,
(18 .16)

que es la línea de operación para la sección de agotamiento. Nuevamente la
pendiente es la relación entre el flujo de líquido y el flujo de vapor. Eliminando
V,,,+  r de la Ecuación (18.16) por medio de la Ecuación (18.10) se obtiene

L BXB
Y,+1  =+--L, - B

(18.17)

Análisis de columnas de fraccionamiento
por el método de McCabe-Thiele

Cuando las lineas de operación correspondientes a las Ecuaciones (18.14) y
(18.17) se representan juntamente con la curva de equilibrio en el diagrama x-y, se
puede utilizar la construcción de escalones de McCabe-Thiele para calcular el
número de platos ideales que se requieren para alcanzar una diferencia de con-
centración definida, bien en la sección de enriquecimiento o en la de agotamien-
to6.  Sin embargo, a partir de la inspección de las Ecuaciones (18.14) y (18.17),
puede observarse que, excepto que L,  y L, sean constantes, las líneas de opera-
ción son curvas y solamente se pueden representar si se conoce la variación de
estas corrientes internas con la concentración. En el caso general se necesitan
balances de entalpía para determinar la posición de una línea de operación curva,
y más adelante en este capítulo se describe un método para realizar esto.
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Caudal molar constante. Para la mayor parte de las destilaciones los flujos
molares de vapor y de líquido son practicamente constantes en cada una de las
secciones de la columna y las líneas de operación son casi rectas. Este resultado
proviene de que los calores molares de vaporización son aproximadamente igua-
les, de forma que cada mol del componente menos volátil que condensa a medida
que el valor asciende por la columna, proporciona la energía que se requiere para
vaporizar 1 mol del componente más volátil. Por ejemplo, los calores molares de
vaporización del tolueno y del benceno son 7960 y 7360 cal/mol, respectivamente,
de forma que 0,92 mol de tolueno corresponden a 1,O  mol de benceno?. Los
cambios de entalpía de las corrientes de líquido y vapor y las pérdidas de calor de
la columna con frecuencia requieren solamente un poco más de vapor del que se
forma en el fondo de la misma de forma que la relación molar entre el flujo de
vapor en el fondo de una sección de la columna y en la parte superior de la
misma es muy aproximadamente igual a l,O. Por tanto, en el diseño de columnas
se utiliza generalmente el concepto de caudal molar constante, lo cual implica
sencillamente que se pueden suprimir los subíndices n, n + 1, n - 1, m, m + 1, y
m - 1 de L y V en las Ecuaciones (18.8) a (18.17). En este modelo simplificado,
las ecuaciones de los balances de materia son lineales y las líneas de operación
son rectas. Una línea de operación puede representarse si se conocen dos puntos
de la misma. Por tanto, el método de McCabe-Thiele no requiere el empleo de
balances de entalpía.

Relación de reflujo. El análisis de las columnas de fraccionamiento se facilita
utilizando el concepto de relación de reflujo, del que se emplean dos modalidades.
Una de ellas es la relación entre el reflujo y el vapor. Ambas relaciones se refieren
a corrientes de la sección de enriquecimiento.

V - DRD=;zT  y (18.18)

En este libro solamente se utilizará R,.
Si el numerador y el denominador de los términos del segundo miembro de la

Ecuación (18.14) se dividen por D, para el caso de flujo molar constante, se
obtiene

RD -XD
Y,+1  = RD + 1 xn  + R, t 1

(18.19)

La Ecuación (18.19) es la ecuación de la línea de operación de la sección de
rectificación, cuya ordenada en el origen es xD/(RD  t 1). La concentración xn

t Para benceno-tolueno y muchas otras parejas análogas de hidrocarburos, el calor de vaporiza-
ción por unidad de masa es mayor para el componente más volátil, pero la relación todavía es
próxima a 1,O  y las líneas de operación basadas en la fracción de masa sería casi recta. Sin embargo,
para sistemas tales  como etanol-agua los calores de vaporización son aproximadamente iguales por
mol pero muy diferentes por unidad de masa, de forma que la utilización de unidades molares resulta
ventajosa para los cálculos de destilación.
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está lijada  por las condiciones de diseño, mientras que la relación de reflujo R, es
una variable de operación que se puede controlar ajustando la escisión entre el
reflujo y el producto de cabeza o bien modificando la cantidad de vapor que se
forma en el calderín  para un caudal dado del producto de cabeza. Se puede
obtener un punto del extremo superior de la línea de operación tomando x, igual
a xD  en la Ecuación (18.19):

RD xD XD@D + 1)y ___  ----=n+l =  R, +  lXD +RD + 1 R, + 1
(18.20)

o bien Yn+ = XD

La línea de operación para la sección de enriquecimiento corta pues a la
diagonal en el punto (x,, xD).  Esto se cumple lo mismo para un condensador total
o parcial. (Los condensadores parciales se consideran en la próxima sección.)

Condensador y plato superior. La construcción de McCabe-Thiele para el plato
superior depende de la acción del condensador. La Figura 18.9 muestra los
diagramas de los balances de materia para el plato superior y el condensador. La
concentración del vapor procedente del plato superior es y, y la del reflujo que
entra en el plato superior es x,. De acuerdo con las propiedades generales de las
líneas de operación, el límite superior de la línea está en el punto (xE, yr).

El dispositivo más sencillo para obtener reflujo y producto líquido y uno de
los más frecuentemente utilizados, es el condensador total que se representa en la
Figura 18.9b, que condensa todo el vapor procedente de la columna y proporcio-
na tanto el producto como el reflujo. Cuando se utiliza un solo condensador total
de este tipo, las concentraciones del vapor que procede del plato superior y la del
reflujo que va a dicho plato son iguales y pueden ambas representarse por xa.  El
extremo de la línea de operación es el punto (x,, x,), que es la intersección de la
línea de operación con la diagonal. El triángulo abc  de la Figura 18.10~ represen-
ta el plato superior.

Cuando se utiliza un condensador parcial o desflegmador  el líquido de reflujo
no tiene la misma composición que el producto de cabeza; es decir, x,/xD  A veces

v,
Y,
Lc

6
L V xc

X, Y2

\

V, Vapor

Condensador parcial

V,  Vapor / Vapor

xc=x~=y,
final D XD

(al (b) (c)
Figura 18.9. Diagramas de los balances de materia para el plato superior y el condensa-
dor; (a)  plato superior; (b) condensador total; (c) condensadores parcial y final.



5 6 4 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

(al (b)

Figura 18.10. Construcción gráfica para el plato superior: (a) utilizando un condensador
total; (b) utilizando un condensador parcial y otro total.

se utilizan dos condensadores en serie, primero un condensador parcial para
generar el reflujo y después un condensador total para obtener el producto
liquido. Un dispositivo de este tipo se presenta en la Figura 18.9~.  El vapor que
sale del condensador parcial tiene una composición y’, que es la misma que xD
En estas condiciones es aplicable el diagrama de la Figura 18.10b.  La línea de
operación pasa por el punto (x,, xD)  de la diagonal, pero, por lo que a la columna
se refiere, la línea de operación termina en el punto a’, que tiene de coordenadas
(xE, yr). El triángulo a’b’c’ de la Figura 18.106 representa el plato superior de la
columna. Puesto que el vapor que sale de un condensador parcial está normal-
mente en equilibrio con el líquido condensado, la composición del vapor y’  es el
valor de la ordenada de la curva de equilibrio donde la abscisa es xc,  tal como
muestra la Figura 18.10b.  El condensador parcial, representado por el triángulo
de trazos aba’  de la Figura 18.106, es por tanto equivalente a una etapa teórica
adicional del aparato de destilación.

Con frecuencia se supone que el condensador retira solamente calor latente y
que el condensado es líquido en su punto de burbuja. En este caso el reflujo L es
igual a L,, el reflujo procedente del condensador, y V = V,. Si el reflujo se enfría
por debajo de su punto de burbuja, una parte del vapor procedente del plato 1
tiene que condensar para calentar el reflujo, de forma que V, < V y L > L,.  En
el tratamiento precedente se ha supuesto que el reflujo está a la temperatura de
burbuja.

Plato de cola y calderín. La acción en la cola de la columna es análoga a la de la
cabeza. Por tanto, la Ecuación (18.17) escrita para flujo molar constante, se
transforma en

¿ BXB
Y,+1  =  ~XB””  - -L - B

(18.21)
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Si x, se toma igual a xB  en la Ecuación (18.21),  y,, 1 es igual a xB, de fOma

que la línea de operación para la sección de agotamiento cruza a la diagonal en el
punto (xg,  xg).  Esto se cumple con independencia del tipo de calderín utilizado
siempre que haya un solo producto de cola. La línea de operación inferior deberá- -
entonces construirse utilizando el punto (x,, xB) y la pendiente L/(L - B),  pero
en la siguiente sección se describe un método más conveniente al tratar los platos
de alimentación.

El diagrama de los balances de materia para el plato inferior y el calderín se
representa en la Figura 18.11. El punto inferior de la línea de operación para la
columna en sí es el punto correspondiente al plato de cola (x,, y,), donde xb  e y,
son las concentraciones del líquido que sale del plato inferior y del vapor proce-
dente del calderín. Sin embargo, tal como se ha visto anteriormente, la línea de
operación puede prolongarse hasta cortar a la diagonal en el punto (xB,  xB).

En el tipo corriente de calderín que se representa en las Figuras 18.7 y 18.11,
el vapor que sale del calderín está en equilibrio con el líquido que sale como
producto de cola. Por tanto, xB  e y, son las coordenadas de un punto situado
sobre la curva de equilibrio y el calderín actúa como una etapa ideal. En la
Figura 18.12 se muestra la construcción gráfica para el calderín (triángulo cde) y
para el plato de cola (triángulo abc).  Un calderín de este tipo recibe el nombre de
caldera parcial. En la Figura 15.9 se muestra con detalle su construcción.

Plato de alimentación. En el plato donde se introduce la alimentación pueden
variar el flujo del líquido o el del vapor, o el de ambos, dependiendo de la
condición térmica de la alimentación. La Figura 18.13 muestran esquemática-
mente las corrientes de vapor y líquido que entran y salen del plato de alimenta-
ción, para diferentes condiciones de la alimentación. En la Figura 18.13~  se
supone que la alimentación está fría y que toda la corriente de alimentación se
suma al líquido que desciende por la columna. Además condensa algo de vapor
para calentar la alimentación hasta el punto de burbuja; esto da lugar a que el
flujo de líquido sea aún mayor en la sección de agotamiento y a que disminuya el
flujo de vapor en la sección de enriquecimiento.

ll Plato b

Vapor  de agua

Condensado

Figura 18.11. Diagrama de los balances de materia para el plato inferior y el calderin.
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XE xb xb-l x-

Figura 18.12. Construcción gráfica para el plato inferior y el calderín:  triángulo cde,
calderin;  triángulo abc, plato inferior.

(al (b) (cl

V V

r v

(4 (4

Figura 18.13. Flujo a través del plato de. alimentación para diferentes-condiciones de la
alimentación: (a) alimentación como líquido frío; (b) alimentación como líquido saturado;
(c) alimentación parcialmente vaporizada; (d) alimentación como vapor saturado; (e) ali-
mentación como vapor sobrecalentado.
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En la Figura 18.13b se supone que la alimentación está en su punto de
burbuja. No se requiere condensación para calentar la alimentación, de forma
que V = V y ¿ = F + L.  Si la alimentación está parcialmente en forma de
vapor, como indica la Figura 18.13c, la porción de líquido de la alimentación
forma parte de ¿ y el vapor forma parte de V. Si la alimentación es vapor
saturado, como muestra la Figura 18.13d,  todo el vapor forma parte de V, de
forma que L = ¿ y V = F + Y’. Finalmente, si la alimentación es vapor
sobrecalentado, como en la Figura 18.13e, parte del líquido procedente de la
sección de enriquecimiento se vaporiza con el fin de enfriar la alimentación hasta
el estado de vapor saturado. Por tanto, el vapor de la sección de rectificación
consta de (1) el vapor procedente de la sección de agotamiento, (2) la alimenta-
ción y (3) los moles adicionales vaporizados en el enfriamiento de la alimentación.
El flujo de líquido que pasa a la sección de agotamiento es menor que en la
sección de enriquecimiento en una cantidad igual a la del vapor que se ha
formado.

Los cinco tipos de alimentación pueden caracterizarse utilizando un único
factor, representado por q y definido como los moles de líquido que fluyen en la
sección de agotamiento como consecuencia de la introducción de cada mol de
alimentación. Por tanto, q tiene los siguientes límites numéricos para las distintas
condiciones:

Alimentación fría, q  > 1
Alimentación en el punto de burbuja (líquido saturado), q = 1
Alimentación parcialmente como vapor, 0 < q < 1
Alimentación en el punto de rocío (vapor saturado), q  = 0
Alimentación como vapor sobrecalentado, q  < 0

Si la alimentación es una mezcla de líquido y vapor, q es la fracción de
líquido. Tal alimentación puede producirse por una operación de equilibrio de
flash, de forma que q = 1 - J;  siendo f la fracción de la corriente original
vaporizada en el flash.

El vapor de q para alimentación como líquido frío se obtiene a partir de la
ecuación

q = l + c&‘t, - TF)
R

(18.22)

Para vapor sobrecalentado la ecuación es

q= - c,vV’,  - FJ
A.

(18.23)

donde cpL, c,,” = calores específicos del líquido y el vapor, respectivamente
T,  = temperatura de la alimentación

Tb,  Td  = Temperaturas del punto de burbuja y del punto de rocío
de la alimentación, respectivamente

A. = calor latente de vaporización
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Línea de alimentación. El valor de q obtenido a partir de la Ecuación (18.22) o
(18.23) puede utilizarse con los balances de materia para hallar el lugar de todos
los puntos de intersección de las líneas de operación. La ecuación para esta línea
de intersección puede obtenerse como se indica a continuación.

La contribución de la corriente de alimentación al flujo interno de líquido es
qF,  de forma que el caudal de reflujo en la sección de agotamiento es

¿=L+qF  y ¿-L=qF (18 .24)

Análogamente, la contribución de la corriente de alimentación al flujo interno de
vapor es 41  - q), y por tanto el flujo total de vapor en la sección de rectifica-
ción es

V =  P+(l  -q)F y V- P= (1 - q)F (18 .25)

Para flujo molar constante, las ecuaciones de los balances de materia para las
dos secciones son

Vy. =  Lx,+ 1 +  D x , (18 .26)

ry,,,  =  Ex,,,+  1  - B x , (18 .27)

Para localizar el punto de intersección de las líneas de operación, sea y, = y,  y
X n+l = xrn+l~ y al restar la Ecuación (18.27) de la Ecuación (18.26):

y(V  - P)  =  ( L  - ox +  D x ,  +  B x , (18 .28)

A partir de la Ecuación (18.4),  los dos últimos términos de la Ecuación (18.28)
pueden sustituirse por Fx,. Por otra parte, sustituyendo L - ¿ de la Ecua-
ción (18.24) y V - P de la Ecuación (18.25) y simplificando se llega a

P
y=yvqx+

xF

1-q
(18.29)

La Ecuación (18.29) representa una línea recta, que recibe el nombre de línea de
alimentación, sobre la que están situadas todas las intersecciones de las líneas de
operación. La posición de la línea depende solamente de xF  y de q. La pendiente
de la línea de alimentación es -q/(l  - q) y, según puede demostrarse sustituyen-
do x por y en la Ecuación (18.29) y simplificando, la línea corta a la diagonal en
x = x)7.

Construcción de lineas de operach. El método más sencillo para representar las
líneas de operación es (1) localizar la línea de alimentación; (2) calcular la
ordenada en el origen x,/(R, + 1) de la línea de enriquecimiento y representar la
línea que pasa por la ordenada en el origen y el punto (x,, xD);  (3) trazar la línea
de agotamiento que pasa por el punto (x,, xB) y la intersección de la línea de
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rectificación con la línea de alimentación. Las líneas de operación de la Figu-
ra 18.14 muestran el resultado de este procedimiento.

En la Figura 18.14 se representan las líneas de operación para diferentes tipos
de alimentación, con la suposición de que xr,  xB, xD,  L y D son constantes. Se
representan las diferentes líneas de alimentación. Si la alimentación es un líquido
frío, la línea de alimentación se dirige hacia arriba y la derecha; si la alimentación
es un líquido saturado, la línea es vertical; si la alimentación es una mezcla de
vapor y líquido, la línea se dirige hacia arriba y la izquierda, siendo la pendiente
el valor negativo de la relación entre el líquido y el vapor; si la alimentación es un
vapor saturado, la línea es horizontal; y, finalmente, si la alimentación es un
vapor sobrecalentado, la línea se dirige hacia abajo y la izquierda.

Localizacibn  del plato de alimentación. Una vez representadas las líneas de
operación, el número de platos ideales se obtiene empleando la construcción de
escalones, tal como se muestra en la Figura 18.15. La construcción puede comen-
zarse indistintamente por el fondo de la línea de agotamiento o por la cima de la
línea de rectificación. En lo que sigue se supone que la construcción comienza por
la cima y que, además, se utiliza un condensador total. Al acercarse a la inter-
sección de las líneas de operación, hay que decidir cuándo los escalones deben

Figura 18.14. Efecto de la condición de la alimentación sobre la línea de alimentación: ra,
alimentación como líquido frío; rb, alimentación como líquido saturado; rc, alimentación
parcialmente vaporizada; rd, alimentación como vapor saturado; re, alimentación como
vapor sobrecalentado.
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Figura 18.15. Localización del plato óptimo de alimentación: -, con alimentación en
el plato 5; ----,  con alimentación en el plato 7.

pasar de la línea de enriquecimiento a la línea de agotamiento. El cambio deberá
realizarse de tal forma que se obtenga el máximo enriquecimiento por plato con
el fm  de que el número total de platos de la columna sea mínimo. Una inspección
de la Figura 18.15 pone de manifiesto que este criterio se cumple si el paso se
realiza inmediatamente después de alcanzar un valor de x que es inferior a la
coordenada x de la intersección de las dos líneas de operación. El plato de
alimentación está siempre representado por el triángulo que tiene un vértice en la
línea de rectificación y otro en la de agotamiento. Para la posición óptima, el
triángulo que representa el plato de alimentación está a caballo de la intersección
de las líneas de operación.

El paso de una línea de operación a otra, y por tanto la localización del plato
de alimentación, puede hacerse en cualquier localización entre los puntos a y b de
la Figura 18.15, pero si el plato de alimentación está localizado en cualquier otro
punto distinto del óptimo se precisa un número de platos innecesariamente más
grande. Por ejemplo, si en la Figura 18.15 el plato de alimentación es el número
7, los escalones más pequeños representados por la línea de trazos da lugar a un
requerimiento de ocho platos ideales más el calderín, mientras que si la alimenta-
ción se introduce en el plato número 5 basta con siete platos y el calderín.
Téngase en cuenta que, aun cuando el plato de alimentación sea el óptimo, la
composición de mismo sólo coincidirá por casualidad con la composición de la
alimentación.

Al analizar el funcionamiento de una columna real, el paso de una línea de
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operación a otra ha de realizarse en un plato real de alimentación. Debido a los
cambios de composición de la alimentación y a las incertidumbres en la eficacia
de los platos, las columnas grandes operan con frecuencia introduciendo la
alimentación unos pocos platos por encima o por debajo de la localización
óptima. Si se prevén grandes cambios en la composición de la alimentación se
pueden proveer varias localizaciones alternativas para la entrada de la alimenta-
ción.

Necesidades de calefacción y refrigeración. La pérdida de calor en una gran
columna aislada es relativamente pequeña, de forma que la columna es en sí,
esencialmente adiabática. Los efectos térmicos de toda la unidad están restringi-
dos al condensador y al calderín. Si el calor latente molar es il y la variación total
de calor sensible en las corrientes de líquido es pequeña, el calor comunicado en
el calderín qr  es VA, bien en Btu por hora o watios. Cuando la alimentación es un
líquido a la temperatura de burbuja (q  = l), el calor comunicado en el calderín es
igual al retirado en el condensador, pero esto no se cumple para otros valores de
q (véase la página 585).

Si como medio de calefacción se utiliza vapor de agua saturado, la cantidad
de éste que se requiere en el calderín es

(18.30)

donde ti,  = consumo de vapor de agua
P = vapor generado en el calderín

2,  = calor latente del vapor de agua
1 = calor latente molar de la mezcla

Si se utiliza agua como medio de refrigeración en el condensador y el conden-
sado no está subenfriado, el requerimiento de agua de refrigeración es

- va VA
mc = - T2 - T, = T, - T,

(18.31)

donde ti,  = consumo de agua
T, - T, = aumento de temperatura del agua de refrigeración

Ejemplo 18.2. Una columna de fraccionamiento continuo ha de diseñarse para sepa-
rar 30 000 lb/h de una mezcla del 40 por 100 de benceno y 60 por 100 de tolueno en un
producto de cabeza que contiene 97 por 100 de benceno y un producto de cola del
98 por 100 de tolueno. Estos porcentajes están expresados en peso. Se utilizará una
relación de reflujo de 35 moles por mol de producto. Los calores latentes molares del
benceno y del tolueno son 7360 y 7960 cal/mol-g, respectivamente. El benceno y el
tolueno forman un sistema ideal con una volatilidad relativa del orden de 2,5;  la curva
de equilibrio se muestra en la Figura 18.16. La alimentación tiene una temperatura de
ebullición de 95 “ C a la presión de 1 atm. (a) Calcúlense los flujos molares de los
productos de cabeza y cola por hora. (b)  Determínese el número de platos ideales y las
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posiciones del plato de alimentación (i) si la alimentación es un liquido a su temperatu-
ra de ebullición; (ii) si la alimentación es un liquido a 20 “ C (calor especifico = 0,44);
(ib]  si la alimentación es una mezcla de dos tercios de vapor y un tercio de líquido. (c)
Si para calefacción se utiliza vapor de agua a la presión manométrica de 20 lbJpulg*,
iqué  cantidad de vapor se requiere por hora para cada uno de los tres casos anteriores,
despreciando las pérdidas de calor y suponiendo que el reflujo es un liquido saturado?
(d) Si el agua de refrigeración entra en el condensador a 80 “ F (26,7  “C) y sale a 150 “ F
(65,5  “C), iqué  cantidad de agua será necesaria, en galones por minuto?

SOLUCIÓN

(a) El peso molecular del benceno es 78 y el del tolueno 92. Las concentraciones
de la alimentación, el producto de cabeza y el producto de cola, en fracción molar de
benceno, son

%
X

F = 40~ = 0,440
%

xD = ~78+E =0 78 + 3% 0,974

7%
XB = 2~ = 0,0235

78 + $2

El peso molecular medio de la alimentación es

100
-= 858
$+gj

l
I
I

I

I
I
l
I
I
l
I
l

Figura 18.16. Ejemplo 18.2, parte (b) (2).
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El calor medio de vaporización de la alimentación es

A  = 0,44(7360)  + 0,56(7960)  = 7696 cal/g mol

El flujo de alimentación F es 30000/85,8 = 350 Ib-mol/h. A partir de un balance
global de benceno, utilizando la Ecuación (18.5).

-
D 350

0 ,440 0,0235
= = Ib x lo-’

0,974 - 0,0235
153,4 mol/h (1,931 kg mol/s)

B = 350 - 153,4  = 196,6  Ib mol/h  (2,475 x lo-’  kg mol/s)

(i)  El primer paso consiste en representar el diagrama de equilibrio y sobre él
trazar verticales por xD, xF y xg, prolongándolas hasta la diagonal del diagrama, tal
como se representa en la Figura 18.16.

El segundo paso consiste en trazar la línea de alimentación. En este casof = 0 y la
línea de alimentación es vertical y es una continuación de la línea x = xP

El tercer paso es representar las líneas de operación. La intersección de la línea de
rectificación con el eje y,  de acuerdo con la Ecuación (18.19),  es 0,974/(3,5  + 1) =
= 0,216. A partir de la intersección de esta línea de operación con la línea de alimenta-
ción se traza la línea de agotamiento.

El tercer paso es trazar los escalones rectangulares entre las dos líneas de opera-
ción y la curva de equilibrio. Al trazar los escalones el paso de la línea de rectificación
a la de agotamiento se produce en el escalón número siete. Continuando el trazado de
escalones se encuentra que, incluido el calderín, se necesitan ll  platos ideales y que la
alimentación deberá introducirse en el séptimo plato contando desde la parte
superiort.

(ir? El calor latente de vaporización de la alimentación A. es 7696 x 1,8/85,8  =
= 161,5  Btu/lb. Sustituyendo en la Ecuación (18.22) se obtiene

q = l +
0,44(95  - 20)(1,8)  = 1 37

161,5

A partir de la Ecuación (18.29) la pendiente de la línea de alimentación es - 1,37/(1  -
- 1,37) = 3,70.  Al trazar los escalones para este caso, tal como se muestra en la
Figura 18.17, se encuentra que se requiere un calderín y 10 platos ideales y que la
alimentación deberá introducirse en el quinto plato.

(iii) A partir de la definición de q se sigue que para este caso q = 1/3 y la
pendiente de la línea de alimentación es -0,5.  La solución se presenta en la Figu-
ra 18.18, donde se encuentra un calderín y 12 platos, entrando la alimentación en el
séptimo plato.

(c) El flujo de vapor V  en la sección de rectificación, que ha de condensar en el

t Para cumplir literalmente las condiciones del problema, el último escalón, que representa al
calderín, debiera de alcanzar exactamente la concentración xn.  Esto se cumple muy aproximadamente
en la Figura 18.16. Sin embargo, habitualmente xB no corresponde a un número entero de etapas.
Una elección arbitraria de las variables xr,, xF,  xs y R,  no es necesariamente consistente con un
número entero de escalones. Mediante un ligero ajuste de una de las cuatro variables se puede obtener
un número entero, pero teniendo en cuenta que antes de establecer el número de etapas reales es
preciso aplicar la eficacia de las etapas, no existen razones suficientes para realizar este ajuste.
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Figura 18.17. Ejemplo 18.2, parte (b) (ii).
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Figura 18.18. Ejemplo 18.2, parte (6)  (iii).
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condensador, es 4,s moles por mol de producto de cabeza, o bien 4,5 x  153,4 = 690
mol/h. A partir de la Ecuación (18.25),

P = 690 - 350(1  - q)

Utilizando el calor de vaporización del tolueno en vez del benceno con el fin  de
obtener un diseño ligeramente conservador, I = 7960 cal/mol-g x 1,8 = 14 328
Btu/lb-mol.  El calor cedido por 1 Ib de vapor de agua a la presión manométrica de
20 lbz/pulg2,  según el Apéndice 8, es 939 Btu. Según la Ecuación (18.30),  el consumo de
vapor de agua es

14328 p = 14328M =-s 939
w [690 - 350(1  - q)]  lb/h

Los resultados se presentan en la Tabla 18.2.
(d) El agua de refrigeración que se requiere, que es la misma en todos los casos,

de acuerdo con la Ecuación (18.31),  es

14 328 x 690
fil, = = 141 230

150 - 80
lb/h (17,9 kg/s)

El consumo de agua es 141230/(60 x 8,33) = 283 gal/min.
El empleo de alimentación fría, caso (ii), requiere el menor número de platos, pero

esto no sería una buena razón para suprimir el calentamiento de la alimentación
puesto que conlleva un mayor consumo de vapor de agua en el calderín.  Por otra
parte, la vaporización parcial de la alimentación, caso (iii), puede no resultar ventajosa
desde el punto de vista del coste energético, puesto que la energía para calentar la
alimentación no se ha incluído  en los cálculos anteriores.

Tabla 18.2. Solución al Ejemplo 18.2, parte (c)

Caso q
Consumo de vapor ti,, Nhmero de

Ib/b platos ideales

(4 LO 10 530 l l
(ii) 1,37 12 500 10
(iii) 0,333 6970 12

Número mínimo de platos. Puesto que la pendiente de la línea de rectificación es
R,/(R,  + l), la pendiente aumenta con la relación de reflujo hasta que, para R,
infinito, V = L y la pendiente es igual a 1. Las líneas de operación coinciden
entonces ambas con la diagonal. Esta condición recibe el nombre de reflujo total.
Para reflujo total el número de platos es mínimo, pero tanto la alimentación
como los productos de cabeza y cola son cero para cualquier tamaño finito del
equipo. El reflujo total representa un caso límite en la operación de columnas de
fraccionamiento. El número mínimo de platos que se requiere para una separa-
ción dada puede encontrarse construyendo escalones en un diagrama x-y entre
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las composiciones xD  y xB, utilizando la línea de 45” como línea de operación
para ambas secciones de la columna. Puesto que no hay alimentación en la
columna cuando opera a reflujo total, no existe discontinuidad entre las secciones
superior e inferior.

Para el caso especial de mezclas ideales, se dispone de un método sencillo
para calcular el valor de Nmí, a partir de las concentraciones extremas xB  y xD Se
basa en la volatilidad relativa de los dos componentes aAB, que se define en
función de las concentraciones de equilibrio

YAelXAeCYAB  = ~
YBelXBe

(18.32)

Una mezcla ideal sigue la ley de Raoult y la volatilidad relativa es la relación
entre las presiones de vapor,

PA = PÁxA y, = $

PB = piClxB y, = p;

(18.33)

La relación P,/P,  no varía mucho para los intervalos de temperaturas que se
encuentran en una columna típica, de forma que la volatilidad relativa se toma
como constante en la deducción que se hace a continuación.

Para una mezcla binaria yA/yB y xA/xB pueden sustituirse por y,/(l  - yA) y
xA/(l  - xA),  de forma que para el plato n + 1 la Ecuación (18.32) puede
escribirse así

Yn+l X

1 - yn+I  = cIAB  1 nn,+,

Puesto que para reflujo total D = 0 y Z/V  = 1, Y,+~  = x,. Según la Ecua-
ción (18.13) y puesto que la línea de operación es la diagonal,

xII X
~ =
1 -  Y”

a‘4B  1 -y+,

En la parte superior de la columna, si se utiliza un condensador total, y, = xD,  de
forma que la Ecuación (18.34) se transforma en

xD X1~ =
1 - x, c(AB  1 - x1

(18.36)
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Escribiendo la Ecuación (18.35) para una sucesión de n platos se obtiene

X1 x2
~ = c(AB  1 _ x2
1 - x1

. . . . . . . . . . . . . . . . . . . (18.37)

X,-l Xfl

1 -xnml =aAB1  -x,

Si la Ecuación (18.36) y todas las ecuaciones de la serie de las Ecuaciones (18.37)
se multiplican entre sí y se eliminan los términos intermedios,

xD

1 - xg = bAB)n  5
n

(18.38)

Para alcanzar la composición de salida de las colas de la columna hacen falta
IV,¡,  platos y un calderín, y la Ecuación (18.38) se transforma en

xD

1 - xg
= (aAB)bi”+l  *

B

Despejando Nmi, se obtiene

Nmin =
l"g cxDtl - xB)/xB(l - XD)] _ 1

l"g cIAB
(18.39)

La Ecuación (18.39) es la ecuación de Fenske. Si la variación del valor de aAB
desde la cola de la columna hasta la cabeza es moderada, se recomienda para aAB
la medida geométrica de los valores extremos.

Reflujo mínimo. Para un reflujo inferior al total, el número de platos que se
requieren para una separación dada es mayor que para reflujo total, y aumenta
de forma continua a medida que disminuye la relación de reflujo. A medida que
la relación disminuye, el número de platos se hace muy grande y, para un valor
mínimo definido, llamado relación de reflujo mínima, el número de platos se hace
infinito. Todas las columnas reales que producen una cantidad finita de los
productos deseados de cabeza y cola han de operar con una relación de reflujo
comprendida entre el valor mínimo, para el que el número de platos es infinito, e
infinito, para el que el número de platos es mínimo. Si L,/D es la relación de
reflujo utilizada y (LJD)mín es la relación de reflujo mínima,

(18.40)
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XB XF x’

x-

Figura 18.19. Relación de reflujo mínima.

La relación de reflujo mínima puede obtenerse siguiendo el desplazamiento de
las líneas de operación a medida que se va reduciendo el reflujo. En la Figu-
ra 18.19 ambas líneas coinciden con la diagonal ufb para reflujo total. Para una
operación real las líneas ae y eb representan líneas de operación típicas. A medida
que se va reduciendo el reflujo, la intersección de las líneas de operación se va
desplazando a lo largo de la línea de alimentación hacia la curva de equilibrio, el
área del diagrama disponible para el trazado de los escalones se estrecha y el
número de escalones aumenta. Cuando una cualquiera, o ambas líneas de opera-
ción, toca a la curva de equilibrio, el número de escalones necesarios para
traspasar el punto de contacto se hace infinito. La relación de reflujo correspon-
diente a esta situación es, por definición, la relación de reflujo mínima.

Para el tipo normal de curva de equilibrio, que es cóncava hacia abajo en
toda su longitud, el punto de contacto, para el reflujo mínimo, de las líneas de
operación y equilibrio se produce en la intersección de la línea de alimentación
con la curva de equilibrio, tal como se muestra mediante las líneas ad y db de la
Figura 18.19. Una posterior disminución del reflujo lleva la intersección de las
líneas de operación fuera de la curva de equilibrio, tal como se observa por las
líneas ugc  y cb. Por consiguiente, aun con un número infinito de platos no se
puede traspasar el punto g y la relación de reflujo para esta condición es inferior
al valor mínimo.
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La pendiente de la líneas de operación ad de la Figura 18.19 es tal que la línea
pasa a través de los puntos (x’, y’) y (x,, xD),  donde x’ e y’ son las coordenadas de
la intersección de la línea de alimentación con la curva de equilibrio. Sea la
relación de reflujo mínima R,,. Por tanto,

o bien

R Dm xD - Y'

R Dm  + 1 = XD  - x’

R xD - Y'
D m = ~

y' - XI
(18 .41)

La Ecuación (18.41) no puede aplicarse a todos los sistemas. Así, si la curva de
equilibrio tiene una concavidad hacia arriba, como ocurre, por ejemplo, en el
sistema etanol y agua que se representa en la Figura 18.20, es evidente que la
línea de rectificación toca antes a la curva de equilibrio entre las abscisas xF  y xD
y la línea ac corresponde al reflujo mínimo. La línea de operación ab corresponde
a un reflujo inferior al mínimo, aun cuando no corta a la línea de alimentación
por debajo del punto (x’, y’). En esta situación la relación de reflujo mínima ha de
calcularse a partir de la pendiente de la línea de operación ac que es tangente a la
curva de equilibrio.

Zona invariante. Para la relación de reflujo mínima se forma un ángulo agudo
la intersección de una línea de operackn  y la curva de equilibrio, tal como

0 0,20 0 . 4 0 0 . 6 0 0.80 1 ,oo
x,  FRACCION MOLAR DE ALCOHOL EN EL LIQUIDO

Figura 18.20. Diagrama de equilibrio para el sistema etanol-agua.
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muestra el punto d de la Figura 18.19 o el punto de tangencia de la Figura 18.20.
En cada ángulo se puede trazar un número infinito de escalones, que corresponde
a un número infinito de platos ideales, en los que no hay variaciones de concen-
tración del líquido ni del vapor al pasar de un plato a otro, de forma que x,-  1 =
= x, e Yn+l = JI,,. Para describir estas series infinitas de platos se utiliza el
término de zona invariante.

En la Figura 18.19 puede apreciarse que con una curva de equilibrio normal,
la intersección de la línea q con la curva de equilibrio, para la relación de reflujo
mínima, da las concentraciones del líquido y vapor en el plato de alimentación
(con un número infinito de platos a ambos lados de dichos platos). Se forma así
una zona invariante en el fondo de la zona de rectificación y otra en la cima de la
sección de agotamiento. Las dos zonas difíeren  solamente en que en una de ellas
la relación de líquido a vapor es L/V  mientras que en la otra es ¿/p.

Relación de reflujo óptima. Al aumentar la relación de reflujo desde el valor
mínimo, el número de platos disminuye, rapidamente al principio y después cada
vez más lentamente, hasta que, para reflujo total el número de platos es mínimo.
Veremos después que el área de la sección transversal de la columna es, en
general, de forma aproximada proporcional a la velocidad de flujo del valor. A
medida que aumenta la relación de reflujo, aumentan ambos L y V para una
producción dada y se alcanza un punto en el que el aumento del diámetro de la
columna es más rápido que la disminución del número de platos. El coste de la
unidad es aproximadamente proporcional al área total de los platos o bien al
producto del número de platos por el área de la sección transversal de la
columna, de forma que los costes de adquisición primeramente disminuyen y
después aumentan con la relación de reflujo, tal como se muestra mediante la
línea abc  en la Figura 18.21.

El reflujo se proporciona comunicando calor en el calderín  y retirándolo en el
condensador. Los costes de calefacción y refrigeración aumentan con el reflujo,
tal como muestra la curva de la Figura 18.21. El coste total de operación varia
con la suma de los costes del inmovilizado y los costes de calefacción y refrigera-
ción, tal como muestra la curva fgh.  La curva fgh tiene un mínimo para una

Ir

lp
Coste de calentamiento y enfriamiento

i
a k Relación de reflujo óptima

/$  ;ln  de reflujoc

I I
Valor del inmovilizado

RELACION DE REFLUJO Figura 18.21. Relación de reflujo óptima.
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relación de reflujo definida que no es mucho mayor que el reflujo mínimo. Este es
el punto de operación más económico y el correspondiente reflujo recibe el
nombre de relación de reflujo  óptima, que generalmente está comprendida entre
1,015  y 1,3  veces la relación del reflujo mínima. En la práctica la mayoría de las
plantas operan con relaciones de reflujo superiores a la óptima. El coste total no
es muy sensible a la relación de reflujo en este intervalo y se obtiene una mayor
flexibilidad de operación si se utiliza un reflujo superior al óptimo.

Ejemplo 18.3. iCuál es (a) la relación de reflujo mínima y (b) el número mínimo de
platos ideales para los casos (b) (i),  (b) (ii), y (b) (iii) del Ejemplo 18.2?

SOLUCIbN

(a) Para la relación de reflujo mínima se utiliza la Ecuación (18.41). Aquí xD =
= 0,974 (véase la Tabla 18.3).

Tabla 18.3

Caso x’ y’  R,,

(b)(i) 0,440 0,658 1,45
(Wl? 0,521 0,730 1,17

(b)(iiQ 0,300 0,513 2.16

Figura 18.22. Ejemplo 18.3, parte (b).
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(b) Para el número mínimo de platos, la relación de reflujo es infinita, las líneas de
operación coinciden con la diagonal, y no existe diferencia entre los tres casos. La
representación gráfica se presenta en la Figura 18.22. Se necesita un calderín y ocho
platos ideales.

Productos prácticamente puros. Cuando bien el producto de cola o el de cabeza
son prácticamente puros, no se puede utilizar un solo diagrama para cubrir todo
el intervalo de concentraciones puesto que los escalones cerca de x = 0 y x = 1
son muy pequeños. Esta situación puede tratarse por uno cualquiera de tres
métodos. En el primero de ellos, se preparan diagramas auxiliares para los
extremos del intervalo de concentración, a gran escala, de forma que los escalones
individuales sean suficientemente grandes para su trazado. Las líneas de opera-
ción y equilibrio se trazan sobre la gráfica auxiliar y se trasladan los escalones a
esta gráfica desde el diagrama principal.

El segundo método para ampliar los extremos del diagrama es representar las
líneas de operación y equilibrio en coordenadas logarítmicas’. La línea de opera-
ción, si es recta en coordenadas rectangulares, no lo es en coordenadas logarítmi-
cas, pero el cálculo de las coordenadas de unos cuantos puntos mediante las
ecuaciones de los balances de materia permite representar la curva. Los escalones
están deformados en un diagrama de este tipo, pero el número de escalones no
está afectado por un cambio de coordenadas rectangulares a coordenadas loga-
rítmicas.

El tercer método, para el tratamiento de productos practicamente puros, está
basado en que cerca de x = 1 se cumple la ley de Raoult y cerca de x = 0 es
aplicable la ley de Henry. Por tanto, para ambos extremos de la curva de y,  frente
a x,, las líneas de operación y equilibrio son rectas, de forma que se puede utilizar
la Ecuación (17.27),  no siendo necesaria la construcción gráfica. La misma ecua-
ción se puede utilizar para cualquier intervalo de concentración en el que las
líneas de operación y equilibrio sean rectas o muy aproximadamente rectas.

Ejemplo  18.4 . Una mezcla de 2 moles por 100 de etanol y 98 moles por 100 de agua
ha de agotarse en una columna de platos para obtener un producto de cola que no
contenga más de 0,Ol  mol  por  100 de etanol .  Como fuente  de vapor  se  ut i l izará  vapor
de  agua  que  se  in t roduc i rá  a  t ravés  de  un  se rpen t in  ab ie r to  in t roduc ido  en  e l  l íqu ido
del plato inferior. La alimentación está a su temperatura de ebullición. El flujo de
vapor  de agua será  de 0,2  moles  por  mol  de  a l imentación.  Para  disoluciones  di lu idas
de etanol y agua, la línea de equilibrio es recta y viene dada por la ecuación ye  =
= 9,0x,. ¿Cuántos  platos ideales se requieren?

SOLUCIÓN

Pues to  que  las  l íneas  de  operac ión  y  equi l ib r io  son  rec tas ,  se  puede  u t i l i za r  l a  Ecua-
ción (17.27) en vez de una construcción gráfica. El diagrama de los balances de materia se
muest ra  en  la  Figura  18.23.  No se  neces i ta  ca lder ín  puesto  que e l  vapor  de  agua entra
como vapor. Por otra parte, el flujo de líquido en la torre es igual a la alimentación
que entra  en la  columna.  De acuerdo con las  condiciones  del  problema,

F=¿=l P = 0,2 y*  =  0 x, = 0,02
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l7=0,2<
Yb=0

Figura 18.23. Diagrama de los balances de materia para el Ejemplo 18.4.

Xb = 0,OOOl m = 9,0 y,*  = 9,0 x 0,02  = 0,18

y; = 9,0 x 0,OOOl  = 0,0009

Para utilizar la Ecuación (17.27) se necesita ya,  la concentración del vapor que sale de
la columna, y que se obtiene a partir de un balance global de etanol

RY,  - Yb)  = L(x, - Xb) 0,2(y,  - 0) = 1(0,02  - 0,ooo1)

de donde resulta y,  = 0,0995.  Sustituyendo en la Ecuación (17.27) se obtiene

N = log [(0,0995  - 0,18)/(0  - 0,0009)]

log [(0,0009  - 0,18)/(0  - 0,0095)]

log 98,4
= ____  = 7,6 platos ideales

log 1,8

Balances de entalpía para columnas de fraccionamiento

Las variaciones reales de las corrientes V  y L en una columna de destilación
dependen de las entalpías de las mezclas del vapor y del líquido. Las limitaciones
impuestas por las limitaciones de flujo molar constante pueden suprimirse utilí-
zando balances de entalpía conjuntamente con balances de materia y equilibrio
entre las frases. Los datos de entalpía pueden estar disponibles a partir de un
diagrama entalpía-concentración como el de la Figura 18.24. Puesto que las
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Figura 18.24.  Diagrama entalpía-concentración para benceno-tolueno a 1 atm.

disoluciones de benceno y tolueno son ideales, este diagrama se ha construido
utilizando valores medios de los calores específicos y los calores de vaporización.
En el Ejemplo 18.5 se presentan algunas muestras del cálculo. Con el fin de
simplificar los cálculos, se ha tomado como temperatura de referencia 80 “C, que
es la temperatura de ebullición del benceno.

Los valores de la entalpía de la Figura 18.24 son para mezclas líquidas a la
temperatura de burbuja y para mezclas de vapor a la temperatura de rocío,
ambas de 1,0 atm. Por tanto, cada punto de la línea corresponde a una tempera-
tura diferente comprendida entre 110,6 y 80 “C, pero la temperatura para x = 0,5
no es la misma que para y = 0,5, tal como puede apreciarse por la diferencia
entre los puntos de burbuja y rocío de la Figura 18.3. La ligera curvatura de las
gráficas entalpía-concentración se debe a la variación no lineal del punto de
burbuja y el punto de rocío con la fracción molar de benceno.

Consideremos un balance global de entalpía para el sistema que se representa
en la Figura 18.8. Además de las magnitudes que se muestran en la figura, sean
HF,  HD  y HB  las entalpías específicas de la alimentación, producto de cabeza, y
producto de cola, respectivamente, todas ellas en unidades de energía por mol. El
balance de entalpía para todo el sistema es

FH, +  qr  =  DH, +  BH, + qc (18.42)

Cuando la alimentación es un líquido a la temperatura de ebullición, HF  está
comprendida entre H. y Hs, y los términos FH, y (OH,, + BH,)  aproximada-
mente se compensan y anulan, haciendo que el calor suministrado en el calderín
q, sea aproximadamente igual al retirado en el condensador qE
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Para unas corrientes dadas de la alimentación y los productos, solamente uno
de los efectos caloríficos, q,  o qc,  es objeto de elección independiente por el
diseñador u operador. En el diseño de una columna, qc  generalmente se seleccio-
na para corresponder a la relación de reflujo y a los moles de vapor de cabeza
deseados. Entonces qr  puede calcularse a partir de la Ecuación (18.42). Sin
embargo, al operar una columna, qr  se varía para modificar el caudal de vapor y
la relación de reflujo, y las variaciones de qc  se siguen automáticamente.

Balances de entalpía en las secciones de rectificación y agotamiento. Con referen-
cia a la Figura 18.8, sea H,,,  “ + r la entalpía específica del vapor que asciende desde
el plato n + 1 y H,, n la entalpía específica del líquido que sale del plato n. El
balance de entalpía para la sección comprendida dentro de la superficie de
control 1 es

Vn+,Hy,.+,  = LH,,,  + DH, + qc (18.43)

Una forma alternativa se obtiene eliminando qc  por medio de la relación

qc = VAY. a - R H ,  - DH, (18 .44)

Vn+,ffy,.+,  = -LHx,n  + V,Hy,. - RH, (18.45)

La Ecuación (18.45) podría también deducirse aplicando un balance a la parte
superior de la columna sin incluir el condensador. Téngase en cuenta que se
admite que el reflujo ha de estar a la misma temperatura que el destilado, de
forma que HR  = Ho.

Al utilizar la Ecuación (18.45) se conocen los términos V,H,,. y RH,, mien-
tras que L, y V.+  , han de determinarse. Si se elige un valor de x,,  se obtiene H,,  n
a partir de un diagrama entalpía-concentración o bien se calcula a partir del
calor específico medio y el punto de burbuja. El valor de H,,, n + r depende de y,  + r,
que no se conoce mientras no se trace la línea de operación en el diagrama de
McCabe-Thiele o bien se especifiquen valores de V, + i y L, para la ecuación de la
línea de operación.

La obtención de un valor exacto de V,,  + 1 requiere una resolución por tanteo
utilizando la Ecuación (18.45),  el diagrama entalpía-concentración, y las siguien-
tes ecuaciones para los balances individual y global de materia:

Y
Lxn Dx,

n+1 = ____
v v”+lll+1

(18 .46)

Vn+l = L + D (18.47)

Sin embargo, se puede obtener un valor satisfactorio de V,,+l  generalmente en el
primer tanteo utilizando los flujos en la parte superior de la columna L, y V,
para calcular y,,  1 a partir de x, en la Ecuación (18.46) (esto corresponde a
utilizar una Iínea de operación recta basada en flujo molar constante). Después se
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evalúa H,,, n  + 1 a partir de y,,  r y se obtiene V,, 1 de la Ecuación (18.45) después
de sustituir L, por (V,,,  i -D).

Solamente se requieren unos pocos valores de V,+ r y L, para establecer una
línea de operación ligeramente curva. Los valores de V, + r y L,, para un cálculo
plato a plato, se pueden obtener utilizando los correspondientes valores del plato
anterior, V, y L,-  1,  en el cálculo de yn+  1 a partir de la Ecuación (18.46).

En la sección de agotamiento de la columna, las velocidades de flujo en un
plato intermedio m se calculan utilizando un balance de entalpía para la super-
ficie de control II de la Figura 18.8:

k+~H,,n+, = LH,., + qr - BH, (18.48)

L
Ym+l = px

BXB- -
vlPln+l nn  V*+l

(18.49)

L,  =  V,,,,,  +  B (18.50)

Siguiendo el mismo método que antes, se elige un valor de x, y se calcula
y,, 1 a partir de la Ecuación (18.49), utilizando Lb y V,  como valores aproxima-
dos de L, y V,,,,,. Se calcula entonces V,, 1 a partir de la Ecuación (18.48)
utilizando las entalpías específicas H,, m y H,, ,,,+ 1 y sustituyendo (V,,,+ 1 + B)
por L,.

Ejemplo 18.5. Una mezcla de 50 moles por 100 de benceno y tolueno ha de separarse,
por destilación a la presión atmosférica, en productos de una pureza del 98 por 100
utilizando una relación de reflujo 1,2 veces el valor mínimo. La alimentación es un
líquido a la temperatura de ebullición. Utilícense balances de entalpía (Tabla 18.4)
para calcular los flujos de vapor y líquido en las partes superior, media e inferior de la
columna y compárense estos valores con los basados en el flujo molar constante.
Estímese la diferencia del número de platos teóricos para los dos métodos.

S O L U C I Ó N

x, = 0,50  xD = 0,98  xB  = 0,02

A partir de la Ecuación (18.5)

D xF - xB 0,5  - 0,02-=-=
F 0,98  - 0,02

= 0,50
xD  - xB

Tabla 18.4. Datos para el Ejemplo 18.5

Componente

Benceno
Tolueno

Entalpia  de
vaporización,

cal/g mol

7360
7960

Calor específico
a presión constante,

cal/g mol -“C

Líquido Vapor

33 23
40 33

Temperatura de
ebullición,

“C

80,l
110,6
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Base: F = 100 mol D = 50 mol B = 50 mol

A partir de la Ecuación (18.4)

R xD - Y'
Dm = ___y’  - x’ basado en ‘, = cte

Para esta alimentación, q = 1,O y x’ = XF = OSO
A partir de la curva de equilibrio, y’  = 0,72,  y

-
R

0,98 0,72
Dm

= =
0,72 - 0,50

1,18

R, = 1,2(1,18)  = 1.42

R = 1,42(50)  = 71 mol

En la parte superior de la columna

V,  = R + D = 71 + 50 = 121 mol

Balance de entalpíu. Se elige 80 “C  como temperatura de referencia de entalpia, de
forma que la entalpía del reflujo y del producto a 80 “C es cero. Para el vapor de
benceno la entalpía es el calor de vaporización más el calor sensible del vapor

H, = 7360 + 23 (T - 80)cal/mol

Para el vapor de tolueno, la entalpía de vaporización a 80 “C se calcula a partir del
valor a la temperatura de ebullición:

AHo  =  AH,,, +  fc,,,  - Cp,  ,)(Tb - r)

Para el tolueno a 80 “C, H, = 7960 + (40 - 33)(30,6)  = 8174 cal/mol.  Para el tolueno
a T”C, H, = 8174 + 33(T - 80).

A partir de la Ecuación (18.45) con HD = 0 y V,  = VI

Para evaluar HY,  1 se supone que la temperatura en el plato superior es del orden de
80 “C. Puesto que y,  = x0 = 0,98,

HY = 0,98(7360)  + 0,02(8174)  = 7376 cal/mol

En la Figura 18.3 se encuentra que, para x, = 0,5, Tb  = 92 “C. Por tanto

Hx, n = [(0,5  x 33) + (0,5  x 40)](92  - 80)

= 438 cal/mol
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Para estimar y,  +  r se  u t i l iza  la  l ínea  de  operación para  f lu jo  molar  constante  ( l ínea
de trazos en la Fig. 18.25):

Y”fl Ñ  0,70 T, Ñ  93 “C  a partir de la Figura 18.3

Hy,n+l = 0,7[7360 + (23 x 13)]  +  0,3[8174 + (33 x 13)]

= 7942 cal/mol

Puesto que L, = V, +  t - D, a partir de la Ecuación (18.45)

~n+~U’W  = (Vn+l - 50)(438)  + 121(7376)

870 596
V ~ = 116,O mol

“+l  =  7 5 0 4
L, = 66,0 mol

A partir de la Ecuación (18.46)

Y “+l = ;(0,50)  + yg) = 0,707

que es suficientemente próximo a 0,70.
Un cálculo similar para x, = 0,70  conduce a

Vn+1  = 118 L, = 68 Y,+~  = 0,818

La línea de operación, que se representa en la Figura 18.25 mediante una línea
cont inua,  es  cas i  rec ta  pero es tá  s i tuada por  encima de la  l ínea  de  operación basada en
f lujo molar  constante  ( l ínea de t razos) .

0 0.2 0,4 0.6 0,8 1
x

Figura 18.25. Diagrama de
McCabe-Thíele  para el Ejemplo
18.5 .  Des t i lac ión  de  benceno- to-
lueno: ----, basado en flujo mo-

3 la r  cons tan te ;  -, basado en el
balance de  enta lpía .
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Para obtener el flujo de vapor en el calderín, se aplica un balance global para
calcular qr:

FH, +  qr =  DH,  +  BH, + qc

Para la alimentación a 92 “C,

HF  = [(O,S  x 33) + (0,5 x 40)](92  - 80)

= 438 cal/mol

Para unas colas a ll 1 “C,

HB  = [(0,02  x 33) + (0,98  x 40)](11  - 80)

= 1236 cal/mol

qc = 121 x 7376 = 892496 cal

q, = (50  x 0) + (50 x 1236) + 892496 - (100 x 438)

= 910496 cal

Se aplica entonces un balance de entalpía alrededor del calderín:

qr + L,H.x.,  = V,H,,  b + BH,

El vapor procedente del calderín contiene un 5 por 100 de benceno a ll 1 “C, y

H Y. b = 0,05[7360 + (23 x 31)]  + 0,95[8174 + (33 x 31)-j

= 9141 cal/mol

El líquido que va al calderín contiene del orden del 4 por 100 de benceno a 110 “C, y

Hx, b = 0,04(33  x 30) + 0,96(40  x 30) = 1192 cal/mol

Puesto que L, = Vb + 50, Hy,y b - H,, =b 9141 - 1192 = 7949 cal/mol,

v
b

= 910496 + 50(1192)  - 50(1236)
=7949 114,3

L, = 114,3 + 50 = 164,3

El mismo valor, aproximadamente, para V,  se obtiene a partir de qr y el calor de
vaporización del tolueno:

41 910 496VbE:--=-=
AH,, 7960

114,4

Se utiliza la Ecuación (18.48) para obtener un valor intermedio de V,,,, 1:

VIII+1 Hy,,., = LHx,m + 4,  - BHB
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Para x, = 0,4 ymfl = 0,55 (a partir de la línea de operación en la Fig. 18.25); también

T,,,  = 95°C T,,,,,  = 97°C

Hy,,,+l = 0,55[7360 + 23(97  - 80)]  + 0,45[8174 + 33(17)]  = 8194 cal/mol

H x, nI = [(0,4 x 33) + (0,6 x 40)](95  - 80)

= 558 cal/mol

L, = v,,, + 50

A partir de la Ecuación (18.48)

8194V,,,+,  = 558(V,,,+, + 50) + 910496 - (1236 x 50)

Vm+l = 114,8 mal

15, = 164,8 mol

Obsérvese que en este caso casi no hay variación de L y Ven la sección de agotamien-
to, en contraste con el 7 por 100 de disminución de L en la sección de rectificación. La
linea de operación inferior puede trazarse como una recta hasta la intersección de la
línea de operación superior con la línea q.

Contando las etapas se encuentra que se requieren unas 27 etapas ideales para esta
separación, en comparación con las 21 basadas en la suposición de flujo molar
constante. La diferencia sería menor si se utilizase una mayor relación de reflujo. Los
cálculos se han basado en 1,2 veces al valor nominal de Rminr  pero corresponde
realmente a aproximadamente 1,l veces el valor mínimo de la relación de reflujo,
como puede observarse en la Figura 18.25.

En el Ejemplo 18.5 el flujo molar de líquido disminuye en un 7 por 100 al
pasar desde la parte superior hasta el plato de alimentación debido principal-
mente al mayor calor molar de vaporización del tolueno. Los términos corres-
pondientes a la variación de calor sensible de las corrientes de líquido y vapor
aproximadamente se compensan, puesto que el líquido tiene un calor específico
mayor pero una velocidad de flujo menor que el vapor. En la sección de agota-
miento de la columna casi no hay variación en el flujo de líquido, aunque la
composición del vapor todavía varía más que en la sección de rectificación. El
caudal de líquido en la sección de agotamiento casi siempre es mayor que el
caudal de vapor, y en el Ejemplo 18.5 el producto de caudal molar por el calor
específico del líquido es 1,73  veces la del vapor. Solamente una parte de la energía
necesaria para calentar el líquido, desde la temperatura del plato de alimentación
hasta la temperatura del calderín, procede del enfriamiento del vapor y el resto
procede de la condensación de vapor en la columna. La diferencia entre el calor
de condensación del tolueno y el calor de vaporización del benceno se utiliza
para proporcionar la energía extra que se requiere para calentar el líquido, de
forma que solamente hay un ligero incremento en el flujo de vapor desde el
calderín hasta el plato de alimentación.

Cambios similares en L y V se observan también en otras mezclas ideales. El
componente más volátil tiene un menor calor molar de vaporización, puesto que
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el calor de vaporización es aproximadamente proporcional a la temperatura
normal de ebullición (regla de Trouton). La variación de V será mayor en la parte
superior de la columna, donde L es menor que V, y puede ser casi cero en la
sección inferior, donde L/ V > l,O. El porcentaje de variación de (Ll  V’)  será menor
que la variación de L o V, pero un ligero desplazamiento hacia arriba de las
líneas de operación puede ser importante cuando se opera cerca de la relación de
reflujo mínima, como en el caso del Ejemplo 18.5. Para la operación con una
relación de reflujo dos veces o más superior al valor mínimo, el efecto de la
curvatura de la línea de operación será muy pequeña.

La pendiente de la línea de operación recta es L/V  para esta sección de la
columna, pero la pendiente local de una línea de operación curva no es igual al
valor local de L/V.  Comenzando con la ecuación para la sección de rectificación,
Ecuación (18.46),  se pueden obtener las siguientes ecuaciones sustituyendo prime-
ramente L, y después V, + 1 por V,,,  r - D y L, + D:

Vn+~yn+i  = CV,+1  - D)x, + DXD

o bien v”+lcYn+l  - x,)  = Db,  - x,)

(L, + DIY,.  1 = Lx,  + DXD

o bien UY,+1  - -4 = D(XD  - y,+d

Dividiendo la Ecuación (18.52) por la Ecuación (18.51),

(18 .51)

(18 .52)

L-xDn - Yn+
Vll+1 xD -  -%

( 1 8 . 5 3 )

Por tanto, (L,/I/,+,) es la pendiente de la cuerda que une los puntos (xD,  xD)  e
0, #X+1, x,). Una deducción similar para la sección de agotamiento conduce a

Lm -Ym+1-x,

V
(18 .54)

m+l 4n - XE

DESTILACION DISCONTINUA

En algunas plantas pequeñas se recuperan productos volátiles a partir de una
disolución líquida por destilación discontinua. La mezcla se carga en un calderín
y se le comunica calor por medio de un serpetín o a través de la pared del
recipiente hasta que el líquido alcanza la temperatura de ebullición y se vaporiza
después una parte de la carga. En el método más sencillo de operación, los
vapores pasan directamente desde el calderín hasta el condensador, tal como se
muestra en la Figura 18.26. El vapor que en un determinado momento sale del
calderín está en equilibrio con el líquido existente en el calderín, pero como el
vapor es más rico en el componente más volátil, las composiciones del líquido y
el vapor no son constantes.

Para hallar cómo las composiciones varían con el tiempo, considérese lo que
ocurre sí n,,  moles se cargan en un destilador discontinuo. Sean n los moles que
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Desti lador
discont inuo

il
Vapor

de  agua

, Receptor de producto

Figura 18.26. Destilación simple en
un destilador por cargas.

quedan en el calderín en un determinado momento e y y x las composiciones del
vapor y el líquido. Los moles totales del componente A,  nA,  que quedan en el
calderín serán

nA = xn (18.55)

Si se vaporiza una cantidad de líquido dn,  la variación de moles del compo-
nente A es dn,  o dn,. Diferenciando la Ecuación (18.55) se obtiene

dn, = d(xn)  = n dx + x dn (18.56)

Por tanto n dx + x dn = y dn

Reordenando,

dn dx-=
n Y - X

(18.57)

La Ecuación (18.57) se integra entre los límites x0 y x1, las concentraciones
inicial y linal,

In 3
n 0

(18.58)

La Ecuación (18.58) se conoce como ecuación de Rayleigh. La función dx/
(y - x) puede integrarse numérica o gráficamente utilizando datos de equilibrio
tabulados o una curva de equilibrio.

Una alternativa sencilla a la ecuación de Rayleigh puede deducirse para una
mezcla ideal, tomando como base la volatilidad relativa. Aunque la temperatura
en el calderín aumenta durante una destilación discontinua, la volatilidad relati-
va, que es una relación de presiones de vapor, no varía mucho y se puede utilizar
un valor medio. A partir de la Ecuación (18.32),

YA
-ca

XA

Y B
AB j7

B
(18.59)

Si la mezcla tiene nA  moles de A y n, moles de B, la relación nA/nB  es igual a
xA/x& Cuando se vaporizan dn moles, la variación de A es ya dn, o bien dn,, y la
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variación de B es y,  dn, o bien dn,. Sustituyendo estos valores en la
ción  (18.59) se obtiene

Ecua-

dn,]dn d n , nA

dn,ldn = dn, = aAB  G

o bien dnA-Za dnB
nA

AB __
nB

(18 .60)

Integrando entre límites,

In 5 = cIAB  In 2 (18.61)

o bien nB
nA lb.69

-= -

nOB ( >nOA
(18 .62)

La Ecuación (18.62) puede representarse como una línea recta en coordenadas
logarítmicas para ayudar a seguir el curso de una destilación discontinua, o bien,
puede utilizarse directamente si se especifica la recuperación de uno de los
componentes.

Ejemplo 18.6. Una carga de pentano crudo contiene 15 moles por 100 de n-butano y
85 por 100 de n-pentano. Si se utiliza una destilación discontinua sencilla a la presión
atmosférica para separar el 90 por 100 del butano, icuánto pentano se separará?
iCuál será la composición del liquido que queda?

SOLUCIbN

El líquido final es pentano prácticamente puro y su temperatura de ebullición es 36 “C.
La presión de vapor del butano a esta temperatura es 3,4 atm, con una volatilidad
relativa de 3,4. Para las condiciones iniciales la temperatura de ebullición es de unos
27 “C y la volatilidad relativa es 3,6. Por tanto, se utiliza para aAB  un valor medio
de 3,s.
Base: 1 mol de alimentación

n OA  = 0,15  (butano) nA  = 0,015 n,,  = 0,85 (pentano)

A partir de la Ecuación (18.62)

nB__  = 0,1”3,5  = 0,518
0,85

nB = 0,518(0,85)  = 0,440

n = 0,44  + 0,015 = 0,455
0,015

XA =  ~ =
0,455

0,033

Destilación discontinua con reflujo. La destilación discontinua con un destilador
sencillo no conduce a una buena separación, salvo que la volatilidad relativa sea
muy grande. En muchos casos se utiliza una columna de rectificación con reflujo
para mejorar la eticacia de un destilador discontinuo. Si la columna no es
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demasiado grande, se puede instalar sobre la parte superior del calderín, tal como
muestra la Figura 17.1, o bien puede acoplarse independientemente por medio de
tuberías de conexión para las corrientes de líquido y vapor.

La operación de un calderín discontinuo con columna puede analizarse utili-
zando un diagrama de McCabe-Thiele,  con la misma ecuación de la línea de
operación que se ha utilizado para la sección de rectificación de una columna
discontinua:

Y
RD xD

n+1 = -RD+l xn + R, + 1

El sistema puede operarse para mantener constante la composición de cabeza,
aumentando la relación de reflujo a medida que varía la composición de líquido
en el calderín. El diagrama de McCabe-Thiele para este caso tendrá líneas de
operación de diferente pendiente situadas de tal forma que se requiera el mismo
número de etapas ideales para pasar desde xD  hasta xB  en todo momento. En la
Figura 18.27 se muestra un diagrama típico para un sistema de cinco etapas
ideales, incluido el calderín. La línea de operación más alta es para las condicio-
nes iniciales, cuando la concentración en el calderín inferior es todavía la misma
que la composición de la carga. (La concentración xB  es ligeramente inferior a xF
debido a la retención de líquido en los platos.) La línea de operación más baja y
los escalones de trazos corresponden a unas condiciones cuando se ha retirado
como producto de cabeza aproximadamente un tercio de la carga.

Para determinar la relación de reflujo que se requiere para un xD  constante y
un xB  dado es preciso realizar un cálculo por tanteo, puesto que el último escalón
trazado sobre la línea de operación supuesta ha de coincidir exactamente con xB
Sin embargo, una vez que la relación de reflujo inicial se ha seleccionado, el valor
de xB  para la última etapa de destilación se puede obtener suponiendo un valor

Figura 18.27. Diagramas de McCabe-
Thiele para una destilación discontinua.
Línea de operación más alta y lineas
continuas: condiciones iniciales; línea de
operación más baja y líneas disconti-
nuas: después de retirar un tercio de la
carga.
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de R,, construyendo la línea de operación y trazando el número correcto de
escalones para terminar en Xi Aplicando un balance de materia, Ecuacio-
nes (18.5) y (18.6),  se pueden calcular la cantidad de producto y de carga que
queda en el calderín.

Un método alternativo de operación de un sistema de destilación discontinuo
consiste en fijar la relación de reflujo y dejar variar con el tiempo la pureza del
producto de cabeza, parando la destilación cuando la cantidad de producto
alcanza un determinado valor. Para calcular el funcionamiento del sistema, se
trazan líneas de operación de pendiente constante, comenzando con distintos
valores de xD  y trazando los escalones correspondiente al número de etapas para
determinar xw Se calcula entonces el número total de moles que quedan en el
calderín integrando la Ecuación (18.58),  donde x,  es igual a y y x es igual a x&

DISEÑO DE COLUMNAS DE PLATOS

Para pasar de platos ideales a platos reales es preciso aplicar una corrección para
tener en cuenta la eficacia de los platos. Antes de que el diseño esté completo es
preciso tomar otras importantes decisiones, algunas de tanta importancia como
lijar el número de platos. Un error en estas decisiones da lugar a un mal
fraccionamiento, menor capacidad de la deseada, baja flexibilidad de operación y,
con grandes errores, una columna que no puede operar. La corrección de tales
errores una vez que la planta se ha construído puede ser muy costosa. Puesto que
muchas de las variables que influyen sobre la eficacia de los platos dependen del
diseño de los platos individuales, se consideran en primer lugar los fundamentos
del diseño de platos.

La variedad de las columnas de rectificación y sus aplicaciones es enorme. Las
mayores unidades se encuentran generalmente en la industria del petróleo, pero
también existen columnas grandes y plantas de destilación muy complicadas en el
fraccionamiento de disolventes, en la separación del aire líquido y en los procesos
químicos en general. Los diámetros de las torres pueden variar desde 1 pie (0,3  m)
hasta más de 30 pies (9 m) y el número de platos puede oscilar desde unos pocos
hasta varias decenas. El espaciado entre platos puede variar desde seis pulgadas,
o menos, hasta varios pies. Inicialmente la columnas más utilizadas fueron las de
platos con campanas de barboteo, mientras que en la actualidad la mayor parte
de las columnas contienen platos perforados o platos de válvula. Muchos tipos de
distribuidores de líquido están especificados. Las columnas pueden operar a altas
o bajas presiones y con temperaturas desde gases licuados hasta más de 1600 “F
que se alcanzan en la rectificación de vapores de sodio y potasio. Los materiales
que se someten a destilación pueden variar grandemente en cuanto a viscosidad,
difusividad, naturaleza corrosiva, tendencia a formar espuma y complejidad de
composición. Las torres de platos son igualmente útiles en absorción y rectífica-
ción,  y los fundamentos del diseño de platos se aplican a ambas operaciones.

El diseño de columnas de fraccionamiento, especialmente las grandes unida-
des y las de aplicaciones no usuales, es preferible que se realice por expertos.
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Aunque el número de platos ideales y los requerimientos de calor se pueden
calcular con bastante exactitud sin tener mucha experiencia previa, existen otros
factores que no se pueden calcular con exactitud y pueden encontrarse varias
soluciones igualmente válidas para un mismo problema. Tal como ocurre en la
mayor parte de las actividades de la ingeniería, el buen diseño de columnas de
fraccionamiento descansa en unos pocos principios, sobre cierto número de
correlaciones empíricas (que están en constante revisión), y mucho sobre criterio
y experiencia.

El tratamiento que sigue está limitado al tipo habitual de columnas, equipa-
das con platos perforados, operando a presiones no muy diferentes de la atmosfé-
rica y tratando mezclas que tienen propiedades corrientes.

Operación normal de un plato perforado. Un plato perforado está diseñado para
poner en intimo contacto una corriente ascendente de vapor con una corriente
descendente de líquido. El líquido fluye a través del plato y pasa sobre un
vertedero hacia un tubo de descenso que conduce al plato inferior. Por tanto, en
cada plato hay modelo de flujo cruzado en vez de flujo en contracorriente, pero la
columna en su conjunto todavía puede considerarse que opera con flujo en
contracorriente del líquido y el vapor. El hecho de que exista flujo cruzado del
líquido sobre el plato es importante al analizar el comportamiento hidráulico de
la columna y al predecir la eficacia de los platos.

La Figura 18.28 muestra un plato de una columna de platos perforados en
operación normal. Los tubos de descenso son las regiones en forma de segmento
comprendidas entre la pared curva de la columna y la cuerda recta del vertedero.
Cada tubo de descenso ocupa generalmente de un 10 a un 15 por 100 del área de
la columna para burbujeo y contacto. En columnas pequeñas el conducto de
descenso puede ser un tubo soldado al plato, proyectándose hacia arriba del
plato para formar un vertedero circular. Para columnas muy grandes, pueden

Conducto de
J descenso

Presión = P,-,

- /+z-  >

fc/’ - - Vertederc

I

Presión = P,
t-

ooc
OO

Presión = P,+,

Plato n - 1

Plato n

Figura 18.28. Operación normal de un plato perforado.
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disponerse conductos adicionales de descenso en la mitad de los platos con el fin
de disminuir el recorrido del flujo de líquido. En algunos casos se instala un
vertedero a la entrada del plato, tal como se muestra en la Figura 18.28, con el fin
de mejorar la distribución del líquido y evitar las-burbujas de vapor procedentes
de la entrada del conducto de descenso.

El vapor pasa a través de la región del plato perforado, que ocupa la mayor
parte del espacio comprendido entre los conductos de descenso. Los oriticios
tienen generalmente un tamaño comprendido entre & a 3 pulg, situados en
disposición triangular. Cerca del vertedero de descarga pueden suprimirse una o
dos filas de orificios con el fin de permitir cierta desgasificación del líquido antes
de que pase sobre el vertedero. También se pueden suprimir algunos orificios
cerca de la entrada del líquido para impedir que entren burbujas en el conducto
de descenso. En condiciones normales, la velocidad del vapor es suficientemente
elevada para crear una mezcla espumosa de líquido y vapor que tiene una
elevada superficie de transferencia de materia. La densidad media de la espuma
puede ser tan baja como 0,2  por la densidad del líquido y la altura de la espuma
es, por tanto, varias veces el valor correspondiente a la cantidad de líquido
realmente existente sobre el plato.

Caída de la presión del vapor. El flujo de vapor a través de las perforaciones y del
líquido que circula sobre el plato requiere un diferencia de presión. La caída de
presión a través de un plato es generalmente de 50 a 70 mm de agua, la caída de
presión a través de una columna de 40 platos es, por tanto, de 2 a 3 m de agua.
La presión necesaria se desarrolla automáticamente en el calderín, que genera
vapor a una presión suficiente para vencer la caída de presión en la columna y en
el condensador. La caída total de presión se calcula para determinar la presión y
la temperatura en el calderín y la caída de presión por plato debe de comprobarse
con el tin de asegurarse de que el plato operará correctamente, sin goteo ni
inundación.

La caída de presión a través de un plato puede dividirse en dos partes: la
pérdida por fricción en las perforaciones y la caída de presión debida al líquido
existente sobre el plato. La caída de presión generalmente se expresa como una
carga equivalente en milímetros o pulgadas de líquido,

h, = h, + h, (18 .63)

donde h, = caída total de presión por plato, mm de líquido
h, = pérdida por fricción en el plato seco, mm de líquido
h, = carga equivalente del líquido sobre el plato, mm de líquido

La caída de presión a través de las perforaciones puede predecirse a partir de
una modificación de la Ecuación (8.38) para el flujo a través de un orificio:

h, = (g)(g)  = 51,0(#3 (18 .64)
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donde u0  = velocidad del vapor a través de las perforaciones, m/s
pV = densidad del vapor
pL = densidad del líquido
Co  = coeficiente del orificio

La Ecuación (18.64) da h, en milímetros de líquido. El coeficiente es

1000 mm/m
2 x 9,8  m/s2

= 51,o

Si uo  se expresa en pies por segundo y h, en pulgadas, el coeficiente se transfor-
ma en

1 2
2 x 32,2 = 0,186

El coeficiente del orificio Co  depende de la fracción de área abierta (la relación
entre área total de la sección transversal de los orificios y la sección transversal de
la columna) y de la relación entre el espesor del plato y el diámetro de la
perforación, tal como muestra la Figura 18.29. El aumento de Co  con el área
abierta es similar a la variación de Co  para un solo orificio a medida que
aumenta la relación entre el diámetro del orificio y el diámetro de la tubería. Los

0,90

0 . 6 0  1
0 . 0 5

J
0.10 0 . 1 5 0 . 2 0

AREA  DEL ORIFICIO/AREA  DE LA COLUMNA

Figura 18.29. Coeficientes de descarga para el flujo de vapor en platos perforados.
[Liebson, Z.; Kelley,  R.  E., y Bullington,  L. A., Petral.  Refiner,  36(2):127  (Febrero, 1957);
36(3):288  (1957).]
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coeficientes varían con el espesor del plato, pero para la mayor parte de los platos
perforados el espesor es solamente 0,l  a 0,3  veces el tamaño de la perforación.
Para este espesor y la fracción típica del área abierta de 0,08 a O,lO, el valor de C0
es de 0,66 a 0,72.

La cantidad de líquido sobre el plato aumenta con la altura del vertedero y
con la velocidad de flujo de líquido, pero disminuye ligeramente al aumentar la
velocidad de flujo de vapor debido a que esto disminuye la densidad de la
espuma. La retención de líquido también depende de las propiedades físicas del
líquido y el vapor y solamente se dispone de métodos aproximados para predecir
la retención. Un método sencillo para estimar h, utiliza la altura del vertedero h,,
la altura calculada de líquido claro sobre el vertedero h,,  y de un factor empírico
de correlación fi:

h = m, + kW) (18 .65)

La altura sobre el vertedero se calcula a partir de una forma de la ecuación de
Francis, que para un vertedero de segmentos rectos es

/j ow = 43 4> (18.66)

donde h,, = altura, mm
qL  = caudal volumétrico de líquido claro, m3/min
L, = longitud del vertedero, m

Si q,/L,  está en galones por minuto y por pulgada, un coeficiente de 0,48 en la
Ecuación (18.66) da lugar a h,, en pulgadas.

La altura real de espuma sobre el vertedero es mayor que h,,,  puesto que el
vapor sólo se ha separado parcialmente del líquido, dando lugar a que el caudal
volumétrico en el vertedero sea mayor que el del líquido sólo. Sin embargo, la
altura real sobre el vertedero no se necesita para estimar h,, puesto que el efecto
de la densidad de la espuma esta incluido en el factor de corrección p.  Para
alturas típicas de vertedero de 25 a 50 mm (1 a 2 pulg) y para el intervalo normal
de velocidades de vapor, los valores de p son de 0,4  a 0,7.  La variación de B con
las velocidades de flujo de vapor y líquido es compleja y no existe una correlación
generalmente aceptada. Con fines de diseño se utiliza un valor de /? = 0,6  en la
Ecuación (18.65) y se puede tolerar algo de error toda vez que la mayor parte de
la caída de presión para elevados flujos de vapor es debida a las perforaciones.

Cuando h,, es pequeña en comparación de h,, la Ecuación (18.65) indica que
h, debe ser menor que h,,  lo que da lugar a menos líquido sobre el plato que el
que corresponde a la altura del vertedero, que es justamente una situación
habitual.

Nivel del conducto de descenso. El nivel de líquido en el conducto de descenso ha
de ser considerablemente mayor que sobre el plato debido a la caída de presión a
través del plato. Con referencia a la Figura 18.28, téngase en cuenta que la parte
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superior del conducto de descenso del plato n está a la misma presión que el
plato n - 1. Por tanto, el nivel equivalente en el conducto de descenso tiene que
superar sobre el plato una altura h, más una pérdida por fricción en el líquido
h,,,.  La altura total de líquido claro Z, es

Zc  =  Bk +  h,,)  +  h,  +  h,,, (18.67)

Utilizando las Ecuaciones (18.63) y (18.65) para h,

Zc = 2B(hw  + h,,) + 4, + h,,, (18.68)

Las contribuciones a Z, se muestran en la Figura 18.28. Obsérvese que el aumen-
to de h,  o h,, se duplica, puesto que esto aumenta el nivel de líquido sobre el
plato y aumenta la caída de presión para el flujo de vapor. El término h,,,  es
generalmente pequeño, correspondiendo a una o dos cargas de velocidad basadas
en la velocidad del líquido debajo del fondo del conducto de descenso.

El nivel real del líquido aireado Z en el conducto de descenso es mayor que
Z, debido a las burbujas arrastradas. Si la fracción media de volumen de líquido
es 4d,  el nivel es

Z=5
4d

(18.69)

Cuando la altura de líquido aireado se hace tan grande o mayor que el espaciado
entre los platos, se impide el flujo sobre el vertedero hacia el plato siguiente y la
columna se inunda. Para diseños conservadores, se supone un valor de dd = 0,5,
y el espaciado entre los platos así como las condiciones de operación se eligen de
forma que Z sea menor que el espaciado entre los platos.

Límites de operación para platos perforados. Para velocidades bajas del vapor, la
caída de presión no es suficientemente grande para evitar que el líquido descienda
a través de algunas perforaciones. Esta condición recibe el nombre de goteo y es
más fácil que ocurra si hay un ligero gradiente de la carga de líquido a través del
plato. Con un gradiente de este tipo, el vapor tiende a fluir a través de la región
donde hay menos líquido y, por tanto, menos resistencia al flujo, mientras que el
líquido lo hace por el espacio donde la profundidad es mayor. El goteo disminuye
la eficacia del plato, ya que algo de líquido pasa al plato siguiente sin contactar
con el vapor. El límite inferior de operación podría ampliarse utilizando perfora-
ciones más pequeñas o una menor fracción de área abierta, pero estos cambios
aumentan la caída de presión y reducen la máxima velocidad de flujo. Un plato
perforado generalmente puede operar en un intervalo de caudales comprendido
entre tres y cuatro veces los puntos correspondientes al goteo y la inundación. Si
se desea un intervalo mayor, se pueden utilizar otros tipos de platos tales como
los de válvula. (Véase la página 609.)

El límite superior de la velocidad en una columna de platos perforados está
determinado por el punto de inundación o por la velocidad para la cual el
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arrastre se hace excesivo. La inundación ocurre cuando el líquido en el conducto
de descenso retrocede al plato contiguo, lo cual está esencialmente determinado
por la caída de presión a través del plato y por el espaciado entre los platos.
Cerca del punto de inundación la mayor parte de la caída de presión proviene del
término h, de la Ecuación (18.63),  de forma que la caída total de presión varía
aproximadamente con el cuadrado de la velocidad y con la relación entre las
densidades del vapor y el líquido. Una antigua correlación empírica, consistente
con los procedentes razonamientos, establece que la máxima velocidad permisible
del vapor es proporcional a J(pL  - pV)/pV.  Por tanto,

u, = K; J P L  - P v

P V
(18 .70)

donde u,  = máxima velocidad permisible basada en el área activa o de
burbujeo

K: = coeficiente empírico

El coeficiente Ki se ha evaluado a partir de datos de planta y se ha correlaciona-
do con variables de operación tales como espaciado entre platos y velocidades de
flujo. Una reciente correlación que incluye el efecto de la tensión superficial se
presenta a continuación [Ec.  (18.71)].  Los valores de K, para utilizar con esta
ecuación se muestran en la Figura 18.30. Para líquidos orgánicos es típico un
valor de (T  = 20 dina/cm y las correlaciones ponen de manifiesto que la velocidad

I 1 / 11111 I l I l IIII
riel  p la to

, I I I l llll

0,7
0.6’
0,5

0 . 4

I I I lllll / l I I III/ I
0.01 0,02 0,03 0.05 0 . 0 7 0.1 0,2 0 . 3 0 . 5 0,7 1 ,o 2 , 0

Figura 18.30. Valores de K, para las columnas de inundación en columnas de platos
perforados y platos de barboteo. L/ V  = relación entre las velocidades de flujo de masa de
líquido y el vapor. u está en pies por segundo y 0 en dinas por centímetro. [Fuir,  J.  R., Pet.
Chen. Eng. 33(10):45  (1961),  por cortesía de Petroleum  Engineer.]
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de inundación con tales líquidos es del orden de un 20 por 100 inferior que para
agua, para la que (r  es del orden de 72 dina/cm. La correlación no se recomienda
para líquidos de muy baja tensión superficial o para sistemas que forman espuma
fácilmente:

(18.71)

El término (pL  - pV) aparece en las Ecuaciones (18.70) y (18.71) debido a que
se considera que el arrastre de las gotas de líquido determina la velocidad límite
del vapor y la velocidad de sedimentación de las gotas depende de esta diferencia
de densidad. El término (pr.  - py)  es prácticamente igual a pL en la mayor parte
de los casos; el efecto de la densidad del vapor se refleja esencialmente en los

términos en los que interviene &, lo que pone de manifiesto que la velocidad
de inundación es manifiestamente menor en columnas que operan a presiones
elevadas que en las que lo hacen a la presión atmosférica o inferiores.

Eficacia de platos

Para pasar de platos ideales a platos reales es preciso conocer la eficacia de los
platos. El tratamiento que sigue es igualmente aplicable a columnas de absorción
y rectificación.

Tipos de eficacia de platos. Se pueden utilizar tres tipos de eficacia de platos: (1)
eficacia global, que se refiere a toda la columna; (2) eficacia de Murphree, que se
aplica a un solo plato; y (3) eficacia local, que se refiere a una localización
específica en un solo plato.

La eficacia global v],  es sencilla de utilizar pero también es la que tiene menos
fundamento. Se define como la relación entre el número de platos ideales que se
necesitan en toda la columna y el número de platos reale$.  Por ejemplo, si se
especifican 6 platos ideales y la eficacia global es del 60 por 100, el número de
platos reales es 6/0,60  = 10.

La eficacia de Murphree’ qM  se define por

‘Iw = Yn - Yn+

Y,* - Y,+1
(18.72)

donde y,  = concentración real del vapor que sale del plato n
Y”+~ = concentración real del vapor que entra en el plato n

y,*  = concentración del vapor en equilibrio con el líquido del
conducto de descenso que sale del plato n

La eficacia de Murphree es, por tanto, la variación de la composición del
vapor al pasar de un plato al siguiente, dividida por la variación que tendría
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lugar si el vapor que sale estuviese en equilibrio con el liquido que sale. El líquido
que sale no es generalmente igual que el líquido medio situado sobre el plato y
esta distinción es importante al comparar las eficacias local y de Murphree.

La eficacia local $  se define  por

?,  = Y:,  - Yi!+
Yé. - Yil+1

(18.73)

donde yn  = concentración del vapor de una localización específica sobre el
plato n

yn  + r = concentración del vapor que entra en el plato n en la misma
localización

Yén  = concentración del vapor en equilibrio con el líquido en la
misma localización

Puesto que y;  no puede ser superior a yé,  una eficacia local no puede ser superior
a 1,00 0 100 por 100.

La eficacia de Murphree se ha definido utilizando concentraciones del vapor,
tal como es habitual. Se puede definir una eficacia similar utilizando concentra-
ciones del líquido, pero ésta se utiliza sólo ocasionalmente para cálculos de
deserción  o stripping.

Relación entre las ejicacias  de Murphree y local. En pequeñas columnas, el
líquido que está sobre un plato está suficientemente agitado por el vapor que
fluye a través de las perforaciones para que no haya diferencias medibles de los
gradientes de concentración en el líquido en su flujo a través del plato. La
concentración de líquido en el conducto de descenso X, es la del líquido en todo
el plato. La variación de concentración desde X,  hasta x, + 1 ocurre a la salida del
conducto de descenso, puesto que el líquido que abandona el conducto de
descenso es violentamente agitado por el líquido del plato n + 1. Puesto que la
concentración del líquido sobre el plato es constante, la del vapor procedente del
plato es también constante y no existen gradientes de concentración en las
corrientes de vapor. Una comparación de las Ecuaciones (18.72) y (18.73) indica

weA  =  Y”,Y”+~  =  A+l,ey,*  =  .L.Por tanto, qM  = q’  y las eficacias local y de
Murphree son iguales.

En grandes columnas, la mezcla del líquido en la dirección de flujo no es
completa y existe gradiente de concentración en el líquido situado sobre el plato.
La máxima variación posible es desde una concentración x, _ 1 a la entrada del
líquido hasta una concentración x, a la salida del líquido. Para analizar el efecto
de un tal gradiente de concentración, considérese una parte del diagrama de
McCabe-Thiele,  tal como se muestra en la Figura 18.31. Este diagrama corres-
ponde a una eficacia de Murphree de aproximadamente 0,9, con y,  casi igual a y,*
Sin embargo, si no hay mezcla horizontal del líquido, el vapor cerca de la entrada
del líquido contactaría con líquido de composición x,- 1 y sería considerable-
mente más rico que el vapor que contacta  con líquido de concentración x, cerca
de la salida. Para ser consistente con una composición media del vapor yn,  la
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Línea de
/ equi l ibr io

X

Figura 18.31. Composiciones local y me-
dia del vapor para un plato no mezclado.

composición local del vapor ha de estar comprendida entre y,  cerca de la salida
del líquido e y, cerca de la entrada del líquido. La eficacia local es, por consi-
guiente, menor que la eficacia de Murphree, y $  sería del orden de 0,6 para este
ejemplo.

Cuando la eficacia local es elevada, tal como 0,s o 0,9, la presencia de
gradientes de concentración en el líquido produce a veces una concentración
media del vapor mayor que y,*,  y la eficacia de Murphree es, por tanto, mayor del
100 por 100. Un ejemplo de esto se presenta más adelante en la Figura 18.36.

La relación entre qM  y  q’  depende del grado de mezcla del líquido, con
independencia de que el vapor se mezcle o no antes de pasar al plato siguiente.
Los cálculos6  han puesto de manifiesto sólo una pequeña diferencia de eficacia
para vapor completamente mezclado o vapor no mezclado, pero el efecto de que
no haya mezcla de líquido puede ser bastante grande. La mayor parte de los
estudios han supuesto mezcla completa del vapor con el tin de simplificar los
cálculos para diferentes grados de mezcla del líquido. Una correlación basada en
el flujo de tapón del líquido a través del plato con difusión de remolino en la fase
líquida a través del plato con difusión de remolino en la fase líquida fue desarro-
llada por investigadores de la Universidad de Delaware’ que viene dada en la
Figura 18.32. La abscisa es (mV/L)v’ y el parámetro de las gráficas es un número
de Peclet para dispersión axial:

donde Z, = longitud del camino de flujo del líquido, m
D, = difusividad de remolino, m’/s
t, = tiempo de residencia del líquido sobre el plato, s

(18.74)

Para la destilación a la presión atmosférica en una columna de 0,3 m (1 pie)
de diámetro el número de Peclet es del orden de 10, basado en correlaciones
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1,5

,
’0 1,5 2,o . . - . . .Figura 18.32. Relación entre las eficacias

(mVILh’ ae Murpnree y local.

empíricas para dispersión en caperuzas de barboteo y platos perforados’, 3.  Esto
ocurre en el intervalo donde se producirá un importante aumento de la eficacia
como consecuencia de la existencia de gradientes en el plato. Para una columna
de 1 m o más de diámetro, sería de esperar que el número de Peclet fuese superior
a 20 y la eficacia debería ser casi tan elevada como si no hubiese mezcla en la
dirección de flujo. Sin embargo, ensayos en columnas muy grandes conducen a
veces a menores eficacias de los platos que en columnas de tamaño medio, debido
probablemente a modificación del flujo de tapón. Con una columna grande y
conductos de descenso segmentados, el líquido que circula alrededor del borde
del área de burbujeo, tal como se muestra en la Figura 18.33, tiene un recorrido
de flujo apreciablemente mayor que el líquido que cruza por el centro, y puede
resultar una amplia distribución de los tiempos de residencia o aun algo de flujo
de retroceso del líquido. Estos efectos se pueden minimizar mediante un especial
diseño del plato.

Uso de la eficacia de Murphree. Cuando se conoce la eficacia de Murphree, se
puede utilizar fácilmente en el diagrama de McCabe-Thiele.  En la Figura 18.34 se

Figura 18.33. Posibles modelos de flujo en una columna grande
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Figura 18.34. Uso de la eficacia de Murphree en el diagrama x-y. La linea de trazos es la
curva de equilibrio efectiva yé  frente a x, para VJ,,,  = 0,60; ba/ca  = yz/xz  = 0,60.

muestra el diagrama para un plato real comparado con el de un plato ideal. El
triángulo acd representa el plato ideal y el triángulo ube el plato real. El plato real
en vez de enriquecer el vapor desde yn+  r hasta y,*,  representado por el segmento
ac,  consigue un menor enriquecimiento, y, - yn+  r, representado por el segmento
ab. De acuerdo con la definición de qM, la eficacia de Murphree viene dada por la
relación ablac.  Para aplicar una eficacia de Murphree conocida a toda una
columna basta con sustituir simplemente la verdadera curva de equilibrio y,
frente a x, por una curva de equilibrio efectiva yé  frente a xé, cuyas coordenadas
se calculan a partir de la ecuación

Yé = Y + UYe - Y) (18.75)

En la Figura 18.34 se presenta una curva de equilibrio efectiva para qM  = 0,60.
Obsérvese que la posición de la curva yé  frente a xé depende tanto de la línea de
operación como de la verdadera curva de equilibrio. Una vez representada la
curva de equilibrio efectiva, se realiza la habitual construcción de escalones y se
determina el número de platos reales. El calderín  no está sometido a reducción
por efecto de la eficacia de los platos, de forma que en la etapa de la sección de
agotamiento se utiliza la verdadera curva de equilibrio.

Relación entre las eficacias de Murphree y global. La eficacia global de una
columna no es la misma que la eficacia de Murphree media de los platos
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individuales. La relación entre estas eficacias depende de las pendientes relativas
de la línea de equilibrio y la línea de operación. Cuando la línea de equilibrio es
más pendiente que la línea de operación, lo que es típico de las columnas de
agotamiento, la eficacia global es mayor que la eficacia de Murphree si vM es
menor que 1,O. Consideremos una parte de la columna donde la composición del
líquido varía desde xIZ hasta xIo, una variación que requiere 1,O  estapa ideal, tal
como muestra la Figura 18.35a.  Si para esta variación se requieren dos platos
reales, la eficacia de esta parte de la columna es del 50 por 100. Sin embargo, si se
trazan dos escalones parciales suponiendo que qM  = 0,50,  tal como se representa
por la línea de trazos, el valor predicho para xI0 es demasiado elevado, ya que el
primer escalón avanza hasta la mitad desde x12  hasta xI0 y el segundo escalón
provoca un cambio mucho mayor. El valor correcto de qM es del orden de 0,40,
tal como muestran los escalones trazados con una línea continua.

Cuando la línea de equilibrio es menos pendiente que la línea de operación,
como habitualmente ocurre cerca de la parte superior de la sección de rectifica-
ción, la eficacia global es menor que la eficacia de Murphree, tal como se ilustra
en la Figura 18.35b.  Para este caso se necesitan dos etapas ideales para pasar
desde x1  hasta xg y si se requieren cuatro platos reales, la eficacia global es de
0,50.  Por tanteo se encuentra que una eficacia de Murphree de 0,6  conduce a un
valor correcto de xg  trazando cuatro escalones parciales.

Línea de equi l ibr io 1

Figura 18-35. Relación entre las eficacias de Mur-
ph=  Y global:  (4 vM < vo;  04 vM > v..
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Para columnas con ambas secciones de agotamiento y rectificación, el valor
global de ro puede coincidir bastante bien con el valor medio de I]~,  puesto que el
mayor valor de q0 en la sección de agotamiento, donde mV/L  < 1. Por esta
razón, a veces se ignora en el diseño de una columna la diferencia entre q0  y qw
Sin embargo, al analizar el funcionamiento de una columna real o una sección de
una columna, deberá determinarse el valor correcto de qM por tanteo en vez de
determinar q0 y suponer que q0 = vM.

Para el caso especial de que las líneas de operación fuesen rectas, se puede
aplicar la siguiente ecuación

Vo  = log  Cl  + vdmV/L  - 111
log  (mV/0

Obsérvese que cuando mV/L  = 1,O  o cuando qw  Ñ LO, rM = qO.

Factores que influyen en la eficacia de los platos. Aunque se han realizado
muchos estudios’* ‘*  4 sobre eficacia de platos, la estimación de la eticacia se
realiza esencialmente de forma empírica. Sin embargo, se dispone de suficientes
datos para conocer los principales factores que intervienen y para constituir una
base de estimación de las eficacias para tipos convencionales de columnas que
operan con mezclas de sustancias comunes.

La condición más importante para obtener eficacias satisfactorias es que los
platos operen correctamente. Un íntimo contacto entre el líquido y el vapor es
esencial. Toda operación errónea de la columna, tal como excesiva formación de
espuma o arrastre, mala distribución del vapor, cortocircuito, goteo, o anega-
miento de líquido, disminuye la eficacia de los platos.

La eficacia de platos es una función de la velocidad de transferencia de
materia entre el líquido y el vapor. La predicción de coeficientes de transferencia
de materia en platos perforados y su relación con la eficacia de platos se trata en
el Capítulo 21. En la Figura 18.36 se presentan algunos valores publicados de la
eficacia de platos para una columna de 1,2  m. Esta columna tenía siete platos
perforados con perforaciones de 12,7  mm y un área abierta de 8,32 por 100, una
altura de vertedero de 51 mm y un espaciado entre platos de 0,61 m. Los datos se
representan frente a un parámetro de flujo F, que tiende a cubrir aproximada-
mente el mismo intervalo para diferentes presiones totales, toda vez que la
velocidad de inundación varía de forma inversamente proporcional con &,  tal
como indica la Ecuación (18.71). El parámetro F,  generalmente conocido como
«factor FD, se define en esta forma

(18.77)

La eticacia no varía mucho con la velocidad del vapor en el intervalo com-
prendido entre el punto de goteo y el punto de inundación. Al aumentar el flujo
de vapor aumenta también la altura de la espuma creando más área de transfe-
rencia, de forma que la masa total transferida asciende aproximadamente como
lo hace la velocidad del vapor. Los datos de la Figura 18.36 fueron obtenidos a
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Isobltano-n-butano,  1/,2  atm I I

--0,34  atm

“d

3 4

Figura 18.36. Eficacia de platos perforados en una columna de 1,2  m. (Según Sakata,  M.,
y Yanagi, T. 3d Int. Symp. Dist.,  p. 3.2/21,  ICE,  1979.)

reflujo total, de forma que el aumento de la velocidad del líquido también
contribuye a aumentar el área interfacial. La ligera disminución de la eficacia que
se produce antes de alcanzar el punto de inundación puede deberse al arrastre.

Los datos para el sistema ciclohexano-n-heptano presentan menor eficacia
para la operación a menor presión, lo que se ha confirmado en ensayos con otros
sistemas. La variación de la temperatura media con la presión es más signiticativa
que la variación de presión en sí y la menor eficacia se debe probablemente a una
combinación de menores coeficientes de difusión, mayor viscosidad del líquido y
mayor tensión superficial.

Las eficacias mayores del 100 por 100 para el sistema isobutano-butano
ponen de manifiesto el efecto de gradientes de concentración en el líquido; la
eticacia  para este caso puede estar comprendida en el intervalo de 0,7  a 0,9.  Para
el sistema ciclohexano-heptano probablemente existe una diferencia algo menor
entre qM  y q’, ya que el flujo de líquido es menor, de forma que disminuye el
número de Peclet y las condiciones sobre el plato se acercan más a mezcla
completa.

Platos perforados especiales’O. En algunas columnas equipadas con platos perfo-
rados, con flujo en contracorriente, no se utilizan conductos de descenso. El
líquido descarga a través de algunas perforaciones en un determinado momento y
poco después a través de otras, ascendiendo el vapor a través de las restantes
perforaciones. Tales columnas presentan algunas ventajas de coste con respecto a
las columnas convencionales y no se ensucian fácilmente, pero su relación de giro
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(la relación entre la velocidad mínima permitida para el vapor y la menor
velocidad para la que la columna operará satisfactoriamente) es baja, general-
mente 2 0 menos.

En una columna de platos de válvula, las aberturas del plato son bastante
grandes, típicamente de 13  pulg (38 mm) para perforaciones circulares y 3 por
6 pulg (12 por 150 mm) para ranuras rectangulares. Las aberturas están cubiertas
con tapaderas o «válvulas» que suben y bajan al variar la velocidad del vapor a
causa de un área variable para el peso del vapor. Los platos de válvula son más
caros que los platos perforados convencionales, pero tienen la ventaja de una
elevada relación de giro que puede ser de 10 o más, lo cual permite un gran
intervalo de operación de la columna. Los platos perforados con flujo en contra-
corriente y los platos de válvula casi siempre corresponden a un diseño especial
del fabricante.

Rectificación en torres de relleno. Las torres de relleno se utilizan con frecuencia
para rectificación, especialmente cuando la separación es relativamente fácil. La
mayoría de las torres de rectificación de relleno son pequeñas, de 1 m de diáme-
tro o menos. Los fundamentos de su operación son los mismos que los de las
torres de absorción que se tratan en el Capítulo 22. Al igual que en columnas de
absorción, su funcionamiento depende grandemente de la eficacia de distribución
del líquido sobre el relleno. Detalles sobre el diseño de columnas de relleno
pueden encontrarse en Perry «Chemica Engineers’ Handbook»,  5.” ed., 1973, pp.
18-19 a 18-49.

SIMBOLOS

B
CCl

CP
D
4
F

f
g
H

h

Caudal del producto de cola, mol/h,  o kg/h
Coeficiente de descarga, para el flujo a través de perforaciones de platos perfo-
rados
Calor específico a presión constante; cpL,  del líquido; cpy,  del vapor
Caudal del producto de cabeza, mol/h,  o kg/h
Difusividad de remolino, m2/s
Velocidad de alimentación, mol/h,  lb/h, o kg/h; también factor para estimar la
capacidad de la columna, definido por la Ecuación (18.77)
Fracción de la alimentación que es vaporizada
Aceleración de la gravedad, pies/?  o m/s2
Entalpía, energía por mol o por unidad de masa; HB, del producto de cola; H,,
del producto de cabeza; HF,  de la alimentación; HR,  del reflujo; H,, del líquido
saturado; H,,, del líquido procedente del plato m de la sección de agotamiento
de la columna; H,,,  del líquido procedente del plato n de la sección de rectifica-
ción de la columna; Hy,  del vapor saturado; Hyc,,  +  i), del vapor procedente del
plato m + 1 de la sección de agotamiento de la columna; H,,cn+lj,  del vapor
procedente del plato n + 1 de la sección de rectificación de la columna; Hyl,  del
vapor procedente del plato superior
Caída de presión o carga, mm de líquido; h,,  para el plato seco; h,, L,  pérdida por
fricción en el líquido; h,, carga equivalente del líquido sobre el plato; h,,,  altura
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K,
L

LV
m

m

N
NPC
n

P

p.4, PB
4

ClL

R
T

tL
u

V

X

de líquido claro sobre el vertedero; h,,  caída total por plato; h,, altura del
vertedero
Coeficiente en la Ecuación (18.71); hn’,  en la Ecuación (18.70)
Caudal del líquido en general o en una columna de rectificación, mol/h,  Ib/h,  o
kg/h;  L,,  que entra en la parte superior de la columna; L,, que sale del fondo de
la columna; L, del reflujo procedente del condensador; L,,  procedente del plato
m de la sección de agotamiento de la columna; L,, procedente del plato n de la
sección de rectificación de la columna; ¿, en la columna de agotamiento
Longitud del vertedero, m
Número de serie del plato de la sección de agotamiento de la columna, contando
desde el plato de alimentación; también pendiente de la curva de equilibrio,
dyeldx,
Velocidad de flujo de masa, lb/h  o kg/h;  m,, del agua de refrigeración en el
condensador; nî,, de vapor de agua en el calderín
Número de platos ideales; N,,,r,, números de platos ideales
Número de Peclet para dispersión axial, Zf/D,t,
Número de serie del plato de la sección de rectificación, contando desde la cima
de la columna; también número de moles en el calderín o en la mezcla; nA.  n,,  de
los componentes A  y B, respectivamente; n,, moles cargados en el destilador;
no,47  norl, de los componentes A  y B  respectivamente; n,, valor final
Presión, lbJpie2 o N/m2;  P,- 1, P,,, P,,+  1, en el espacio de vapor sobre los platos
n - 1, n,  y n  + 1, respectivamente; P’, presión de vapor; Pi PB  de los compo-
nentes A  y B, respectivamente
Presión parcial de los componentes A  y B, respectivamente, IbJpie2  o N/m*
Caudal de calor, Btu/h  o W; q. calor retirado en el condensador; q,,  calor
comunicado en el calderín; también moles de líquido en la sección de agotamien-
to de la columna por mol de alimentación
Velocidad de flujo volumétrico de líquido en el conducto de descenso, pie3/s  o
m3/s
Relación de reflujo; R, = LID;  R, = L/V; Ro,,,,  relación de reflujo mínima
Temperatura, “ F o “C; TF, temperatura de la alimentación; Tb,  del punto de
burbuja; T,,  del punto de rocío; T2  - T,,  aumento de temperatura del agua de
refrigeración
Tiempo de residencia del líquido sobre el plato, s
Velocidad lineal, pies/s  o m/s;  uc,  velocidad máxima permisible para el vapor,
basada en el área de la sección de burbujeo; uo, velocidad del vapor a través de
las perforaciones en un plato perforado
Caudal de vapor, en general o en una columna de rectificación, mol/h, lb/h  o
kg/h;  V,, procedente de la parte superior de la columna; V,, que entra en el
fondo de la columna; V,,,+r, procecente  del plato m + 1 en la sección de
agotamiento de la columna; V,,,  V, +  r, procedente del plato n y el plato n + 1,
respectivamente, en la sección de rectificación de la columna; VI,  que va al
condensador procedente del plato superior; P, en la columna de agotamiento
Fracción molar o fracción de masa en el líquido; xA,  del componente A; xAer en
equilibrio con el vapor de concentración y,,; xg,  en el producto de cola; también
del componente B en el líquido; xBe, en equilibrio con el vapor de concentración
y,,; xD, en el producto de cabeza; xF, en la alimentación; x,, en el liquido que
entra en la columna de una sola sección; +,, en el líquido que sale de la columna
de una sola sección; xcr  en el reflujo procedente del condensador; x,, en equili-
brio con el vapor de composición y,;  x,, en el líquido procedente del plato m de
la sección de agotamiento de la columna; x,-~,  x,, en el líquido procedente de
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los platos n - 1 y n,  respectivamente, de la sección de rectificación de la
columna; x’, para la intersección de la línea de alimentación con la curva de
equilibrio

Y Fracción molar o de masa en el vapor; ya,  ys,  de los componentes A  y B,
respectivamente; y,, en el vapor del producto de cabeza; y,,  en el vapor que sale
de la columna de una sola sección; y,, en el vapor que entra en la columna de
una sola sección; JJ,,  procedente del calderín; y,,  en equilibrio con el líquido de

Z

4

. ,
concentracton x,; y,+r,  del vapor procedente del plato m + 1 de la sección de
agotamiento de la columna; y,,  y,  +  r, en el vapor procedente de los platos n y n
+ 1, respectivamente, de la sección de rectificación de la columna; y*,  en el
vapor en equilibrio con x,,;  yb,  en equilibrio con x,; yn,  en equilibrio con x,; y,,
del vapor procedente del plato superior; y’, en la intersección de la línea de
alimentación con la curva de equilibrio; yé,, en equilibrio con el líquido para una
localización específica en el plato n; y;,  en el vapor que sale de una localización
específica del plato n; yL+ 1, que entra en el plato n para la misma localización

que YA
Altura de líquido en el conducto de descenso, pies o m; altura real de líquido
aireado; Z,,  altura de líquido claro
Longitud del camino de flujo del líquido, m

Letras griegas

u  AB

B

A H ,
rl

A

P
õ
$6

Volatilidad relativa, del componente A  con relación al componente B
Factor de corrección en la Ecuación (18.65)
Entalpía de vaporización, cal/mol;  AH,, b, a la temperatura de ebullición
Eficacia; qnr,  eficacia de Murphree del plato; nO, eficacia global de los platos; $,
eficacia local del plato
Calor latente de vaporización, energía por unidad de masa; I,, del vapor de agua
Densidad, lb/pie3  o kg/m3; pL,  del líquido; pv,  del vapor
Tensión superficial, dina/cm
Fracción de volumen del líquido en la mezcla aireada

PROBLEMAS

18.1. Un líquido que contiene 30 moles por 100 de tolueno, 30 moles por 100 de
etilbenceno y 30 moles por 100 de agua, se somete a una destilación continua de flash a la
presión total de 0,5  atm. Los datos de presión de vapor para estas sustancias se dan en la
Tabla 18.5. Suponiendo que las mezclas de etilbenceno y tolueno siguen la ley de Raoult y
que los hidrocarburos son completamente inmiscibles con el agua, calcúlense la tempera-
tura y composiciones de las fases de líquido y vapor (a) para el punto de burbuja, (b) para
el punto de rocío, (c) para el punto del 50 por 100 (la mitad de la alimentación sale como
vapor y la otra mitad como líquido).
18.2. Los datos de equilibrio-temperatura de ebullición para el sistema acetona-metano1 a
760 mm Hg se dan en la Tabla 18.6. Ha de diseñarse una columna para separar una
alimentación que contiene 25 moles por 100 de acetona y 75 moles por 100 de metano1 en
un producto de cabeza con 78 moles por 100 de acetona y un producto de cola con
1,0 mol por 100 de acetona. La alimentación entra como una mezcla en equilibrio de 30
por 100 de líquido y 70 por 100 de vapor. Se utilizará una relación de reflujo doble del
vapor mínimo y la columna operará con un calderín externo. El producto de cola se retira
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Tabla 18.5. Presiones de vapor de etilbenceno, tolue-
no y agua

Presión de vapor, mm Hg
Temperatura,

“C Etilbenceno Tolueno Agua

50 53,8 92,5
6 0 78,6 139,5 149,4
7 0 113,0 202,4 233,7
80 166,O 289,4 3557
9 0 223,l 404,6 525,8

100 307,o 557,2 760,O
110 414,l
110,6 760,O
120 545,9

del calderín. El condensado (reflujo y producto de cabeza) sale del condensador a 25 “C, y
el reflujo entra en la columna a esta temperatura. Los calores latentes molares para ambos
componentes son 7700 cal/mol-g. La eficacia de Murphree de los platos es del 70 por 100.
Calcúlese (a) el número de platos que se requieren por encima y por debajo de la
alimentación; (b) el calor que se necesita en el calderin, en Btu por libra mol de producto
de cabeza; (c) el calor retirado en el condensador, en Btu por libra mol de producto de
cabeza.
18.3. Una planta ha destilado una mezcla que contiene 80 moles por 100 de metano1 y
20 por 100 de agua. El producto de cabeza ha de contener 99,99  moles por 100 de metano1
y el producto de cola 0,005 moles por 100. La alimentación está fria y por cada mol de
alimentación condensa 0,2  moles de vapor en el plato de alimentación. La relación de
reflujo en la parte superior de la columna es 1,35,  y el reflujo está a la temperatura de
burbuja. Calcúlese (a) el número mínimo de platos; (b) la relación de reflujo minima; (c) el
número de platos utilizando un condensador total y un calderin, suponiendo una eficacia
media de Murphree del 70 por 100; (d) el número de platos utilizando un calderín y un
condensador parcial que opera con el reflujo en equilibrio con el vapor que va al conden-
sador final. Los datos de equilibrio se dan en la Tabla 18.7.
18.4. Una mezcla equimolar de benceno y tolueno ha de separarse en una columna de
campanas de barboteo, a razón de 100 Ib-mol/h, operando a la presión de 1 atm. El
producto de cabeza ha de contener por lo menos 98 moles por 100 de benceno. La
alimentación es líquido saturado. Se dispone de una torre de 24 platos. La alimentación
puede introducirse en cualquier plato comprendido entre los números once y diecisiete
contando desde la parte superior. La máxima capacidad de vaporización del calderín es
120 Ib-mol/h. La eficacia de los platos es del 50 por 100. iCuántos  moles por hora de
producto de cabeza se pueden obtener con esta columna?
18.5. Una disolución acuosa de una componente volátil A, que contiene 7,94  moles por
100 de A, se precalienta  hasta la temperatura de ebullición y se introduce como alimenta-
ción por la parte superior de una columna de agotamiento que opera en régimen continuo
a la presión atmosférica. El vapor procedente de la parte superior de la columna ha de
contener ll,25  moles por 100 de A. No se devuelve reflujo a la columna. Se están
considerando dos métodos, ambos con el mismo consumo de calor, que corresponde a una
vaporización de 0,562 moles por mol de alimentación. El método 1 utilizará un calderín en
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Tabla 18.6. Sistema acetona-metano1

Fracción molar de acetona
Temperatura,

“C Liquido Vapor

Fracción molar de acetona
Temperatura,

“C Líquido Vapor

645 0700 00
63,5 0,05 0,102
62,5 OJO 0,186
60,2 0,20 0,322
58,65 0,30 0,428
57,55 0,40 0,513

56,7 0,50 0,586
56,O 0,60 0,656
55,3 0,70 0,725
55,os.t 0,80 0,80
56,1 LoO Ao0

t Azeotropo.

Tabla 18.7. Datos de equilibrio para metanol-agua

X 0,l 0,2  0,3  0,4  0,5  0,6  0,7  0,8 0,9  LO

y 0,417 0,579 0,669 0,729 0,780 0,825 0,871 0,915 0,959 1,O

el fondo de una columna de platos, generando vapor mediante el empleo de vapor de agua
que condensa en el interior de un serpentín sumergido en el liquido del calderín. En el
método 2 se suprimen el calderín y el serpentín y se inyecta vapor vivo directamente por
debajo del plato inferior. Los datos de equilibrio se dan en la Tabla 18.8. Pueden aplicarse
las habituales suposiciones simplificantes. LCuáles son las ventajas de cada método?
18.6. Una columna de rectificación que es equivalente a tres platos teóricos ha de
alimentarse continuamente con una mezcla de 0,5  moles por 100 de amoníaco y 99,5  moles
por 100 de agua. Antes de entrar en la columna la alimentación se convierte totalmente en
vapor saturado y después se introduce entre los platos segundo y tercero desde la cabeza
de la columna. Los vapores procedentes del plato superior se condensan totalmente pero
no se enfrían. Por cada mol de alimentación se devuelve al plato superior como reflujo
1,3 moles de condensado, mientras que el resto del destilado se retira como producto de
cabeza. El líquido procedente del plato inferior pasa a una calderín calentado con serpenti-
nes en cuyo interior condensa por debajo del plato inferior, y el producto de cola se retira
de forma continua del calderín. La vaporización en el calderín es 0,6  moles por mol de
alimentación. Para el intervalo de concentración que interviene en este problema la
relación de equilibrio viene dada por la ecuación

y = 12,6x

Calcúlese la fracción molar de amoníaco en (a) el producto de cola que sale del calderín,
(b) el producto de cabeza, (c) el líquido de reflujo que sale del plato de alimentación.
18.7. Una torre que contiene seis platos ideales, un calderín y un condensador total, se
utiliza para separar parcialmente oxígeno a partir de aire a la presión manométrica de
65 lbJpulg*.  Se desea operar con una relación de reflujo (reflujo a producto) de 2,5  y
producir un producto de cola con 45 por 100 de oxígeno. El aire entra en la columna a la
presión manométrica de 65 lb,/pulg2  y 25 por 100 en peso de vapor. En la Tabla 18.9 se da
la entalpía de las mezclas de oxígeno y nitrógeno a esta presión. Calcúlese la composición
del producto de cabeza si los vapores se condensan pero no se enfrían.
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Tabla 18 .8 . Datos de equilibrio en fracción molar de A

X 40035 0,0077 0,0125 0,0177 0,0292 0,0429 0,059o 0,0784

Y 0,OlOO 0,020O  0,030O  4 0 4 0 0  0,060O  0,OSOO 0,1000  OJ200

Tabla 18.9. Entalpía de oxígeno-nitrógeno a 65 lbf/pulg2  manométricas

Temperatura,
“C

Líquido Vapor

N,,  peso  % H,, cal/g mol ND  peso  % H,, cal/g mol

- 163
- 165
-167
-169
- 171
-173
- 175
-177
- 178

w 4 2 0

775 418
17,0 415
27,s 4 1 0
39,0 398
52,5 378
68,5 349
88,0 3 0 0

100,o 263

w 1840
19,3 1755
35,9 1685
50,o 1625
63,0 1570
75,0 1515
86,O 1465
95,0 1425

100,o 1405

18.8. Se desea obtener un producto de cabeza que contenga 80 moles por 100 de benceno
a partir de una mezcla de alimentación que contiene 70 moles por 100 de benceno y
30 moles por 100 de tolueno. Para esta operación se consideran los siguientes métodos,
todos ellos operando a la presión atmosférica. Para cada método, calcúlense los moles de
producto por 100 moles de alimentación y el número de moles vaporizados por 100 moles
de alimentación. (a) Destilación continua de equilibrio. (b) Destilación continua en un
destilador equipado con un condensador parcial, donde el 50 por 100 de los vapores que
entran se condensan y devuelven al destilador. El condensador parcial está construido de
tal forma que el vapor y el líquido que lo abandonan están en equilibrio y la retención es
despreciable.
18.9. La operación de una columna de fraccionamiento está circunscrita por dos relacio-
nes de reflujo límite: una correspondiente al uso de un número infinito de platos y otro a
reflujo total o relación de reflujo infinita. Considérese una columna de rectificación que se
alimenta por el fondo con un flujo constante de un vapor binario de composición constan-
te y supóngase también que la columna tiene un número infinito de platos. (a) iQué  ocurre
en una columna de este tipo cuando opera a reflujo total? (b) Supóngase que se retira de la
cabeza de la columna un flujo constante de producto. ¿Qué ocurre a medida que se retira
más y más producto en sucesivas etapas, si cada etapa alcanza el estado estacionario entre
los cambios?
18.10. Un destilador de laboratorio se carga con 10 litros de una mezcla metanol-agua
con una fracción molar 0,7  de metanol. La carga se somete a destilación sin reflujo a la
presión de 1 atm hasta que quedan 5 litros en el calderín,  es decir, que han destilado
5 litros. La velocidad de entrada de calor es constante con el valor de 1000 cal/s. Los
volúmenes parciales molares son: 40,5  cm3/mol-g  para el metano1 y 18 cm3/mol-g  para el
agua. Despreciando las variaciones de volumen con la mezcla y utilizando un calor medio
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de vaporización de 9500 cal/mol-g, calcúlese (a) el tiempo t, que se requiere para vaporizar
5 litros; (b)  la fracción molar de metano1 en el producto que sale del destilador a los
tiempos tr/2, 3tr/4  y t,;  (c) la composición media del destilado total para el tiempo t,.  Los
datos de equilibrio para el sistema metanol-agua se dan en la Tabla 18.7.
18.11. Una mezcla equimolar de A  y B, con una volatilidad relativa de 2,1, ha de
separarse en un producto destilado con 98 por 100 de A y un producto de cola con un
3 por 100 de A, así como un producto líquido intermedio con 80 por 100 de A y que
representa el 40 por 100 de la alimentación de A. (u)  Dedúzcase la ecuación para la línea
de operación en la sección intermedia de la columna y dibújense las tres líneas de
operación en el diagrama de McCabe-Thiele.  (b) Calcúlense las cantidades de cada pro-
ducto por 100 moles de alimentación y determínese la relación mínima de reflujo si la
alimentación es un líquido a la temperatura de ebullición. (c) iCuánto aumenta la relación
de reflujo mínimo como consecuencia de la retirada de la corriente lateral de producto?
18.12. Se utiliza la destilación para preparar productos del 99 por 100 de pureza a partir
de una mezcla de n-butano y n-pentano. A continuación se dan las presiones de vapor
tomadas del manual de Perry. (a) Represéntese las presiones de vapor de tal forma que
permitan una interpolación exacta y determínese la volatilidad relativa media para colum-
nas que operan a 1, 3 y 10 atm. (b) Determínese el número mínimo de platos ideales para
la separación a estas tres presiones. iCuál es la principal ventaja de realizar la separación a
presiones superiores a la atmosférica?

Temperatura, “C

P, atm “-CJ-b, “-C,H,,

0,526 - 16,3 18,5
1 - 0,5 36,l
2 18,8 58,O
5 50,o 92,4

10 79,5 124,7
20 116,0 164,3

18.13. Una planta produce dos corrientes formadas por mezclas de benceno y tolueno,
una con 40 por 100 de benceno y otra con 70 por 100 de benceno. Se dispone de
cantidades aproximadamente iguales de ambas corrientes y se propone una columna con
dos puntos de alimentación para producir benceno del 98 por 100 y tolueno del 97 por 100
en la forma más eficaz. Sin embargo, mezclando las dos corrientes e introduciéndolas en
un sólo punto la operación sería más sencilla. Para el mismo flujo de reflujo, calcúlese el
número de etapas ideales que se requieren en los dos casos.
18.14. Tolueno saturado con agua a 40 “C tiene 680 ppm de H,O  y ha de secarse hasta
0,5 ppm de agua mediante destilación fraccionada. La alimentación se introduce en el
plato superior de la columna, y el vapor de cabeza se condensa, se enfria hasta 30 “C y se
separa en dos capas. La capa acuosa se retira y la capa de tolueno, saturada con agua, se
recircula. La volatilidad relativa media del agua con respecto al tolueno es 120. iCuántas
etapas teóricas se necesitan si se utilizan 0,2 moles de vapor por mol de alimentación
líquida? (Despréciese la variación de LjV  en la columna.)
18.15. Una columna de 15 platos perforados se utiliza para preparar metano1 del 99 por
100 a partir de una alimentación que contiene 40 por 100 de metano1 y 60 por 100 de agua
(en moles). Los platos tienen un 8 por 100 de área abierta, perforacines de 1/4  pulg,
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vertederos de 2 pulg y conductos de descenso segmentados. (a) Si la columna opera a la
presión atmosférica, estímese el límite de inundación basado en las condiciones en la parte
superior de la columna. iCuál es factor F y la caída de presión por plato cerca del fondo de
la columna? iQué sección de la columna se inundaría primero al aumentar la velocidad
del vapor?
18.16. Etilbenceno (Te. 136,2 “C) y estireno (Te. 1452 “C) se separan por destilación
continua en una columna que opera a vacio para mantener la temperatura por debajo de
110 “C y evitar la polimerización del estireno. La alimentación consiste en 45 000 lb/h,  con
54 por 100 de etilbenceno y 46 por 100 de estireno (porcentajes en peso), y los productos
son del 97 por 100 y 0,2 por 100 de etilbenceno. La volatilidad relativa es 1,37, y con una
relación de reflujo de 6,15 se necesitan unos 70 platos. La parte superior de la columna
opera a 50 mm Hg y 58 “C, y la caída de presión media por plato es de 2,5 mm Hg. (a) Si la
columna está diseñada para tener un factor F de 2,8 (m/s)  (kg/m3)‘*’  en la parte superior,
iqué  diámetro de columna se requiere? (b) Si la columna se construye en dos secciones, con
un diámetro menor para la sección inferior, iqué  diámetro deberá utilizarse de forma que
F no sea superior a 2,8? (Véase C. J. King, «Separation  Processes»,  McGraw-Hill, New
York, 1971, p.  608, para mayor información acerca de este sistema.)
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CAPITULO

DIECINUEVE

LIXIVIACION Y EXTRACCION

En este capítulo se estudian los métodos de separación de un constituyente a
partir de un sólido o un líquido por medio de un disolvente líquido. Estas
técnicas comprenden dos categorías. La primera de ellas, llamada lixiviación o
extracción sólido-líquido, se utiliza para disolver materia soluble a partir de su
mezcla con un sólido insoluble. La segunda, llamada extracción líquido-líquido, se
utiliza para separar dos líquidos miscibles utilizando un disolvente que disuelve
preferentemente a uno de ellos. Aunque los dos procesos tienen ciertos fundamen-
tos comunes, las diferencias de equipo y también en ciertos aspectos teóricos,
justifican un tratamiento por separado.

LIXIVIACION

La lixiviación difiere muy poco del lavado o filtrado de sólidos que se estudia en
el Capítulo 30 y el equipo de lixiviación recuerda mucho a la sección de lavado
de diferentes filtros. En lixiviación, la cantidad de material soluble separado es
con frecuencia mayor que en el lavado de la filtración ordinaria y las propiedades
de los sólidos pueden variar considerablemente durante la operación de lixivia-
ción. Una alimentación de sólidos troceados, duros o granulados, pueden desinte-
grarse para formar una pulpa cuando se retira su contenido de material soluble.

Equipo de lixiviación

Cuando los sólidos forman una masa abierta y permeable a lo largo de toda la
operación de lixiviación, el disolvente se puede percolar a través de un lecho no
agitado de sólidos. Con materiales impermeables o que se desintegran durante la
lixiviación, los sólidos se dispersan en el disolvente y despues  se separan de él.
Ambos métodos pueden realizarse por cargas o en operación continua.

Lixiviación por percolación a través de un lecho estacionario de sólidos. La
lixiviación de un lecho estacionario de sólido se realiza en un tanque con un falso

618
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perforado para soportar el sólido y permitir la salida del disolvente. Los sólidos
se cargan en el tanque, se rocían con disolvente hasta reducir su contenido de
soluto a un valor económicamente mínimo y luego se vacían. En algunos casos la
velocidad de disolución es tan rápida que es suficiente un solo paso del disolvente
a través del material, pero es más frecuente utilizar flujo en contracorriente del
disolvente a través de una batería de tanques. En este método, el disolvente fresco
se introduce en el tanque que contiene el sólido ya tratado, fluye a través de
varios tanques en serie y finalmente se retira del tanque por el que se carga la
alimentación de sólido. Una serie de tanques de este tipo recibe el nombre de
batería de extracción. El sólido contenido en uno cualquiera de los tanques es
estacionario hasta que se extrae completamente. Las conexiones de las tuberías se
disponen de tal forma que tanto el disolvente fresco como la disolución concen-
trada se puedan introducir y retirar, respectivamente, de cualquier tanque, lo que
permite cargar y descargar a la vez un tanque. Los demás tanques de la batería se
mantienen en operación en contracorriente, avanzando los tanques de entrada y
descarga a medida que se carga y retira el material. Tal proceso se llama a veces
proceso Shanks.

En algunos casos de lixiviación el disolvente es volátil, siendo preciso utilizar
recipientes cerrados operados a presión. También se requiere presión para forzar
el paso de disolvente a través del lecho en el caso de sólidos poco permeables.
Una serie de estos tanques de presión operados con flujo de disolvente en
contracorriente recibe el nombre de batería de difusión.

Lixiviación en lecho móvi14. En los aparatos que se representan en la Figu-
ra 19.1 los sólidos se mueven a través del disolvente con muy poca o ninguna

A l imen tac ión

f7

Figura 19.1. Equipo de lixiviación de lecho móvil: (a) extractor de Bollman; (b) extractor
de Hildebrandt.
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agitación. El extractor de Bollman (Fig. 19.1~)  contiene un elevador de canjilones
en el interior de una carcasa cerrada, con perforaciones en el fondo de los
canjilones. Tal como muestra el dibujo, en el extremo superior de la máquina los
canjilones se cargan con sólidos troceados, tales como habas de soja y se rocían
con una cantidad apropiada de miscela  intermedia a medida que descienden. La
miscela  intermedia es una disolución del disolvente que contiene algo de aceite
extraído y de pequeñas partículas sólidas. A medida que los sólidos y el disolven-
te descienden en corrientes paralelas por la parte derecha de la máquina, el
disolvente va extrayendo más aceite de las habas. Al mismo tiempo los sólidos
finos se separan del disolvente por filtración, de forma que la miscela  total se
puede bombear desde el fondo derecho de la carcasa. A medida que las habas
parcialmente extraídas ascienden por la parte izquierda de la máquina, una
corriente de disolvente puro percola a través de ellas en contracorriente y después
se bombea desde el colector izquierdo hasta el tanque de almacenamiento de la
miscela intermedia. Las habas totalmente extraídas se vacían de los canjilones en
la parte superior del elevador en una tolva, de donde se retiran mediante un
transportador de paletas. La capacidad de unidades típicas es de 50 a 500
toneladas de habas durante 24 horas.

El extractor de Hildebrandt que se representa en la Figura 19.lb consiste en
un transportador de tornillo en forma de U con una hélice distinta en cada
sección. Los sólidos se introducen en una de las ramas de la U y el disolvente
fresco por la otra rama para dar lugar a flujo en contracorriente.

Lixiviación de sólidos dispersos. Los sólidos que forman lechos impermeables,
bien antes o durante la lixiviación, se tratan dispersándolos mediante agitación
mecánica en un tanque o mezclador de flujo. El residuo lixiviado se separa
después de la disolución concentrada por sedimentación o filtración.

De esta forma se pueden lixiviar pequeñas cantidades de material por cargas
en un tanque agitado, con una salida en el fondo para retirar el residuo sedimen-
tado. La lixiviación continua en contracorriente se obtiene con varios espesado-
res de gravedad conectados en serie, como se muestra en la Figura 17.3, o bien,
cuando el contacto en un espesador no resulta adecuado, colocando un tanque de
agitación entre cada pareja de espesadores. Un retinamiento adicional, que se
utiliza cuando los sólidos son demasiado finos para sedimentar por gravedad,
consiste en separar el residuo de la miscela en un sistema de centrifugación
continuo. Se han desarrollado muchos otros dispositivos de lixiviación para fines
especiales, tales como la extracción de diferentes aceites de semillas, estando cada
diseño específico regido por las propiedades del disolvente y del sólido que se
lixivia4. El material disuelto, o soluto, se recupera frecuentemente por cristaliza-
ción 0 por evaporación.

Fundamentos de la lixiviación continua en contracorriente

El método más importante de lixiviación consiste en la utilización de etapas
continuas en contracorriente. Aun en una batería de extracción, donde el sólido
no se desplaza fisicamente  de una etapa a otra, la carga de una celda se trata
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Figura 19.2. Cascada de lixiviación en contracorriente.

por una sucesión de líquidos de concentración constantemente decreciente como
si se fuese desplazando de una etapa a otra en un sistema en contracorriente.

Debido a su importancia, aquí solamente se estudiará el método continuo en
contracorriente. Por otra parte, puesto que normalmente se utiliza un método
por etapas, no se considerará el método de contacto diferencial. Al igual que en
otras operaciones de cascadas de etapas, la lixiviación se puede considerar, en
primer lugar, desde el punto de vista de etapas ideales y después tener en cuenta
la eficacia de las etapas.

Etapas ideales en la lixiviación en contracorriente. La Figura 19.2 presenta un
diagrama de balances de materia para una cascada continua en contracorriente.
Las etapas se numeran en el sentido del flujo del sólido. La fase V es el líquido
sobrenadante que fluye de una etapa a otra en sentido contrario al de flujo del
sólido, disolviendo soluto a medida que se desplaza desde la etapa N hasta la
etapa 1. La fase L es el sólido que fluye desde la etapa 1 hasta la etapa N. Los
sólidos agotados salen de la etapa N y la disolución concentrada es el flujo
sobrenadante que sale de la etapa 1.

Se admite que el sólido exento de soluto es insoluble en el disolvente y que la
velocidad de flujo de este sólido es constante a través de la cascada. El sólido es
poroso y lleva consigo una cantidad de disolución que puede ser o no constante.
Sea L el flujo de este líquido retenido y V el flujo de la disolución sobrenadante.
Los flujos V y L pueden expresarse en unidades de masa por unidad de tiempo o
bien sobre un flujo definido de sólido seco exento de soluto. Por otra parte, de
acuerdo con la nomenclatura normalizada, las concentraciones extremas son:

Disolución en el sólido que entra x,
Disolución en el sólido que sale xb
Disolvente fresco que entra en el sistema yb
Disolución concentrada que sale del sistema y,

Como en absorción y destilación, el funcionamiento cuantitativo de un siste-
ma en contracorriente se puede analizar utilizando una línea de equilibrio y una
línea de operación, dependiendo el método a utilizar de que estas líneas sean
rectas 0 curvas.

Equilibrio. En lixiviación, siempre que esté presente un cantidad suficiente de
disolvente para disolver todo el soluto que entra con el sólido y no exista
adsorción del soluto por el sólido, el equilibrio se alcanza cuando el soluto se
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disuelve completamente y la concentración de la disolución que se forma es
uniforme. Tal condición puede alcanzarse fácilmente o con dificultad, dependien-
do de la estructura del sólido. Estos factores se considerarán al tratar la eficacia
de las etapas. Ahora se supondrá que se cumplen las condiciones necesarias para
que se alcance el equilibrio. Por tanto, la concentración del líquido retenido por
el sólido que sale de una etapa cualquiera es la misma que la del líquido
sobrenadante que sale de la misma etapa. La relación de equilibrio es simple-
mente X, = ye

Línea de operación. La ecuación de la línea de operación se obtiene aplicando
balances de materia a la parte de la cascada que contiene las n primeras unidades,
tal como se representa por medio de la superficie de control indicada por las
líneas de trazos de la Figura 19.2. Estos balances son

Disolución total: Vn+l + LlI  = va  + L (19 .1 )

vn+  1Y”  + 1 + &J, = Lxn + VY,

Despejando yn  + r se obtiene la ecuación de la línea de operación, que es la
misma que se ha deducido anteriormente para el caso general de una cascada de
etapas de equilibrio, Ecuación (17.7):

L
Yn+l = cn) ,

v xn’
VYII - 4&

n+l Vn+l

(19 .3 )

Como es habitual, la línea de operación pasa por los puntos (x,, y,) y (x,,  yb)  y, si
las velocidades de flujo son constantes, la pendiente es (L/V).

Flujo inferior constante y variable. Han de considerarse dos casos. Si la densidad
y la viscosidad de la disolución varían considerablemente con la concentración de
soluto, los sólidos procedentes de las etapas con numeración más baja pueden
retener más líquido que en las etapas con numeración más alta. Por tanto, tal
como indica la Ecuación (19.3),  la pendiente variará de una unidad a otra. Sin
embargo, si la masa de disolución retenida por el sólido es independiente de la
concentración, L, es constante y la línea de operación es recta. Esta condición
recibe el nombre de jlujo  inferior de disolución constante. Si el flujo inferior es
constante, también lo es el flujo superior. Las condiciones del flujo inferior
constante y variable requieren una consideración separada.

Número de etapas ideales para flujo inferior constante. Cuando la línea de
operación es recta se puede utilizar una construcción de McCabe Thiele para
determinar el número de etapas ideales, pero como en lixiviación la línea de
equilibrio es siempre recta, se puede utilizar directamente la Ecuación (17.24)
para el caso de flujo inferior constante. El uso de esta ecuación resulta especial-
mente sencillo en este caso ya que y,*  = x, e yb = xb.

La Ecuación (17.24) no puede utilizarse para toda la cascada si L,, la disolu-
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ción que entra con los sólidos no extraídos, es diferente de L, el flujo inferior en el
interior del sistema. Se han deducido ecuaciones para esta situación ‘, ‘, pero,
aplicando balances de materia, es fácil calcular la primera etapa separadamente y
aplicar después la Ecuación (17.24) al resto de las etapas.

Ejemplo 19.1. Se han de desencerar 2 toneladas de papel encerado mediante extrac-
ción con queroseno, en un sistema continuo en contracorriente que contiene un cierto
número de etapas ideales. El papel encerado contiene 25 por 100 en peso de cera de
parafina y 75 por 100 de pulpa de papel. La pulpa extraída se trata en un secadero
para evaporar el queroseno. La pulpa, que retiene después de la evaporación la cera
extraída, no ha de contener más de 0,2 Ib de cera por cada 100 Ib de pulpa exenta de
queroseno. El queroseno utilizado en la extracción contiene 0,05 Ib de cera por cada
100 Ib de queroseno exento de cera. Por experimentación se ha encontrado que la
pulpa retiene 2,0 Ib de queroseno por libra de pulpa exenta de queroseno y de cera al
pasar de una celda a otra. El extracto que sale de la batería ha de contener 5  Ib de cera
por cada 100 Ib de queroseno exento de cera. iCuántas etapas se necesitan?

SOLUCI6N

En la Ecuación (17.24) se pueden utilizar cualesquiera unidades convenientes con tal
de que sean consistentes y que además los flujos superior e inferior sean constantes.
Por tanto, para expresar las concentraciones se pueden utilizar fracciones molares,
fracciones de masa o bien masa de soluto por masa de disolvente. Deberán utilizarse
las unidades que den  lugar a flujo inferior constante. En este problema, puesto que la
relación de queroseno a pulpa es constante, las velocidades de flujo se expresarán en
libras de queroseno. Por tanto, todas las concentraciones han de estar en libras de cera
por libra de queroseno exento de cera. El papel no extraído no contiene queroseno, de
forma que es preciso tratar separadamente la primera celda. Después puede utilizarse
la Ecuación (17.24) para calcular las restantes unidades.

Los flujos y concentraciones para esta cascada se muestran en la Figura 19.3. El
queroseno que entra con el disolvente fresco se obtiene a partir de un balance global
de cera. Tomando como base 100 Ib de pulpa exenta de cera y queroseno, y llamando s
a las libras de queroseno que entran con el disolvente fresco, el balance de cera
conduce a los siguientes resultados en libras:

Cera que entra con la pulpa, 100 x 25/75  = 33,33
Cera que entra con el disolvente, 0,0005s

Entrada total de cera, 33,33  + 0,0005s
Cera que sale con la pulpa, 100 x 0,002 = 0,200
Cera que sale con el extracto (s  - 200) 0,05 = 0,05s  - 10

Salida total de cera, 0,05s  - 9,80

Por tanto, 33,33 + 0,0005s = 0,05s  - 9,80

de donde s = 871 lb. La cantidad de cera en esta disolución es 671 x 0,05 = 33,55.  La
concentración en el flujo inferior que entra en la segunda unidad es igual al flujo
superior procedente de la primera etapa, o sea 0,05 Ib de cera por libra de queroseno.
La cera en el flujo inferior que pasa a la etapa número 2 es 200  x 0,05 = 10 lb. La
cara en el flujo superior que pasa de la segunda celda a la primera, aplicando un
balance de materia a la primera unidad es,

10  +  33,55 - 33,33  =  lo,22  Ib



6 2 4 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

Diso lvente Extracto
0.05 Ib de cera 5 Ib de cera

1 O O I b  d e

queroseno

100 Ib

PuI pa_IIN1 -

de queroseno

irado 3 T/&n
0,2 Ib de cera /

5 Ib de cera
100 Ib de pulpa

2 Ib de queroseno 1  OO Ib de queroseno

_r_. -. - -.- - - - , -.-
25 % de cera
75  % de  pu lpa

1 Ib de pulpa

Figura 19.3. Diagrama de los balances de materia para el Ejemplo 19.1.

La concentración de esta corriente es, por tanto, 10,22/871  = 0,0117.  Los valores para
sustituir en la Ecuación (17.24) son

x,  =  y.*  =  0,05 y, = 0,0117

x* = Yb*  = g = 0,001 y,  = 0,0005

Puesto que la primera etapa ya ha sido tenida en cuenta, la Ecuación (17.24) conduce a

N - l =
10g[(0,0005  - 0,001)/(0,0117  - 0,05)]

10g[(0,0005  - 0,0117)/(0,001  - 0,050)]

log[(O,O5  - 0,0117)/(0,001  - 0,0005)]

=  10g[(0,050  - 0,001)/(0,0117  - 0,0005)]  =

3

El número total de etapas ideales es N = 1 + 3 = 4.

Número de etapas ideales para flujo inferior variable. Cuando los flujos inferior y
superior varían de una etapa a otra, puede utilizarse para los cálculos una
modificación del método gráfico de McCabe-Thiele. Los puntos extremos de la
línea de operación se determinan utilizando balances de materia, tal como se ha
hecho en el Ejemplo 19.1. Suponiendo que se conoce el flujo inferior L en función
de la composición de dicho flujo, se elige un valor intermedio de x, para fijar L, y
se calcula V,,  1 a partir de la Ecuación (19.1). La composición del flujo superior
y. + 1 se calcula entonces a partir de la Ecuación (19.2) y se representa el punto (x,,
y,,  J juntamente con las composiciones extremas para obtener la línea de opera-
ción curva. Excepto para grandes variaciones de L y V,  o para una línea de
operación muy próxima a la línea de equilibrio, basta con calcular un solo punto
intermedio.

Ejemplo 19.2. Se ha de extraer aceite de una harina con benceno, utilizando un
extractor continuo en contracorriente. La unidad ha de tratar 2000 Ib (907,2  kg) de
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harina (basada en el sólido totalmente agotado) por hora. La harina no tratada
contiene 800 Ib (362,9  kg) de aceite y 50 Ib (22,7 kg) de benceno. La mezcla de
disolvente fresco contiene 20 Ib (9,07 kg) de aceite y 1310 Ib (594,2  kg) de benceno. Los
sólidos agotados han de contener 120 Ib (54,4 kg) de aceite no extraído. Experimentos
realizados en idénticas condiciones a las de la batería que se proyecta indican que la
disolución retenida depende de la concentración de la disolución en la forma que se
indica en la Tabla 19.1. Hállese (a) la concentración de la disolución concentrada, o
extracto; (b) la concentración de la disolución que sale con los sólidos extraídos; (c) la
masa de disolución que sale con la harina extraída; (d) la masa de extracto; (e) el
número de etapas que se requieren. Todas las magnitudes están dadas sobre una base
horaria.

SOLUCIÓN

Sean x e y las fracciones de masa de aceite en las disoluciones de los flujos inferior y
superior.

Para la entrada de disolvente,

V, = 20 + 1310 = 1330 Ib de disolución/h

20

yb  = 1330
- = 0,015

Determínense la cantidad y composición de la disolución en los sólidos agotados,
operando por tanteo.

Si xb = O,l, la disolución retenida, a partir de la Tabla 19.1, es 0,505 lb/lb. Por
tanto

L, = 0,505(2000)  = 1010 lb/h

120
x, = -

1010
= 0,119

A partir de la Tabla 19.1, la disolución retenida es 0,507 lb/lb.

L, = 0,507(2000)  = 1014

120
x, = -

1014
= 0,118 (suficientemente próximo)

El benceno en el flujo inferior para L, es 1014 - 120 = 894 lb/lb.

Tabla 19.1. Datos para el Ejemplo 19.2

Concentración,
Ib de aceite/lb
de disolución

w
091
02
0,3

Disolución retenida,
Ib/lb  de sól ido

0,500
0,505
0,515
0,530

Concentración,
Ib de aceite/lb
de disolución

074
45
036
077

Disolución retenida,
Ib/lb  de sólido

0,550
0,571
0,595
0,620
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Para la entrada del sólido,

L, = 800 + 50 = 850 Ib de disolución/h

800
x, = -

850
= 0,941

Aceite en el extracto = entrada de aceite - 120 = 20 + 800 - 120 = 700 Ib/h.
Benceno en el extracto = 1310 + 50 - 894 = 466 Ib/h.

v,  = 700 + 466 = 1166 Ib/h

700
Ya = ~1166

= 0,600

Las respuestas a los apartados (a) a (d) son

(4 Y, = MO
(b) xb = 0,118
(c) L, = 1014 Ib/h
(d) Va  = 1166 Ib/h
(e) Para determinar un punto intermedio de la línea de operación se elige

x, = 0,50.

L, = disolución retenida = 0,571 (2000) = 1142 Ib/h

A partir de un balance global, Ecuación (19. l),

V“Cl = 1166 + 1142 - 850 = 1458 Ib/h

Un balance de aceite conduce a

V”.lY”.l = L”X,  + VaY.  - -L%
= 1142(0,5)  + 1166(0,6)  - 800

471
Y“+l

~ = 0,323
= 1458

El punto  b,,  Y,,+  J más los puntos (x,, y,) y (x,, yb)  definen una línea de operación
ligeramente curva, tal como se muestra en la Figura 19.4. Se requiere un número de
etapas ligeramente superior a cuatro:

N=4

Disolución concentrada saturada. Un caso especial de lixiviación se encuentra
cuando el soluto tiene una solubilidad limitada y la disolución concentrada
alcanza la saturación. Esta situación se puede tratar por los métodos anteriores’j.
La entrada de disolvente a la etapa N será el máximo, que es consistente con un
flujo superior saturado procedente de la etapa 1 y todos los líquidos, excepto el
que sale empapando al flujo inferior procedente de la etapa 1, no estarán satura-
dos. Si la saturación se alcanza en otras etapas diferentes de la primera, todas



LIXIVIACION Y EXTRACCION 627
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Figura 19.4. Diagrama de
McCabe-Thiele  para lixivia-
ción (Ejemplo 19.2).

menos una de las etapas «saturadas» son innecesarias y la concentración de
soluto en el flujo inferior procedente de la etapa N es superior a la que se
requiere.

Eficacia de las etapas. En algunas operaciones de la lixiviación el sólido es
totalmente impenetrable e inerte a la acción del disolvente y lleva una pelicula de
disolución concentrada sobre su superficie. En tal caso el proceso implica simple-
mente la igualación de concentraciones en la masa global del extracto y en la
película adherida. Este tipo de proceso es rápido y cualquier tiempo razonable de
contacto conduce al equilibrio. El proceso de lixiviación en contracorriente que
se muestra en la Figura 17.3 es de este tipo y para su cálculo la eficacia de las
etapas se toma igual a la unidad.

En otras situaciones el soluto está distribuido en un sólido más o menos
permeable. En este caso la velocidad de lixiviación está esencialmente regida por
la velocidad de difusión a través del sólido, tal como se considera en el Capítu-
lo 21.

EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO

Cuando la separación por destilación es ineficaz o muy difícil, la extracción
líquido-líquido es una de las alternativas a considerar. Mezclas con temperaturas
de ebullición próximas o sustancias que no pueden soportar la temperatura de
destilación, aun operando a vacío, con frecuencia se separan de las impurezas por
extracción, que utiliza diferencias de estructura química en vez de diferencias de
volatilidad. Por ejemplo, en la obtención de la penicilina se recupera del caldo de
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fermentación por extracción con un disolvente, tal como acetato de butilo, des-
pués de disminuir el pH para obtener un coeficiente de partición favorable. El
disolvente se trata después con una disolución tampón de fosfato para extraer la
penicilina del disolvente y obtener una disolución acuosa purificada, a partir de la
cual se obtiene eventualmente la penicilina por secado. La extracción también se
utiliza para recuperar ácido acético de disoluciones diluidas; la destilación sería
posible en este caso, pero la etapa de extracción reduce considerablemente la
cantidad de agua que es preciso destilar.

Uno de los principales usos de la extracción es separar los productos del
petróleo que tienen diferente estructura química pero aproximadamente el mismo
intervalo de ebullición. Las fracciones de aceite lubricante (Te. > 300 “C) se
tratan con disolventes polares de baja temperatura de ebullición tales como fenol,
furfural o metilpirrolidona, para extraer los aromáticos y dejar que el aceite
contenga fundamentalmente parafinas y naftenos. Los aromáticos tienen malas
características viscosidad-temperatura, pero no pueden separarse por destilación
debido a que se solapan los puntos de ebullición. En un proceso similar, los
aromáticos se extraen del reformado catalítico utilizando un disolvente polar de
alta temperatura de ebullición y después se destila el extracto para dar benceno,
tolueno y xilenos puros que se utilizan como productos químicos intermedios. Un
excelente disolvente para este fin es el compuesto cíclico C,H,S02  (sulfolano),
que tiene una elevada selectividad para aromáticos y una volatilidad muy baja
(Te. 290 “C).

Cuando pueden utilizarse indistintamente la destilación y la extracción, gene-
ralmente se elige la destilación, a pesar de que se requiere calefacción y refrigera-
ción. En extracción es preciso recuperar el disolvente (generalmente por destila-
ción) para su reutilización y la operación combinada es más compleja y, con
frecuencia, más costosa que la destilación sola sin extracción. Sin embargo, la
extracción ofrece mayor flexibilidad en la selección de las condiciones de opera-
ción, ya que el tipo y cantidad de disolvente, así como la temperatura de opera-
ción, se pueden variar a voluntad. En este sentido la extracción se parece más a la
absorción de gases que a la destilación. En muchos problemas la elección entre
los métodos a utilizar se basará en un estudio comparativo de destilación y
extracción.

La extracción puede utilizarse para separar más de dos componentes y en
algunas aplicaciones se requiere una mezcla de disolventes en vez de un solo
disolvente. Estos métodos más complicados no se tratan en este libro.

Equipo de extracción 9

En extracción líquido-líquido, lo mismo que en absorción de gases, es preciso
poner en buen contacto dos fases para permitir la transferencia de materia y
separar después las fases. En absorción y destilación la separación de las fases es
fácil y rápida. Sin embargo, en extracción las dos fases tienen densidades compa-
rables, de forma que la energía disponible para mezcla y separación (si se utiliza
flujo por gravedad) es pequeña, mucho menor que en el caso de una fase líquida y
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otra gaseosa. Con frecuencia las fases son difíciles de mezclar y todavía más
difíciles de separar. Las viscosidades de ambas fases también son relativamente
elevadas y las velocidades lineales a través de la mayoría del equipo de extracción
son bajas. En algunos tipos de extractores, por tanto, la energía de mezcla y
separación se comunica mecánicamente.

El equipo de extracción puede operar por cargas o de forma continua. Una
cierta cantidad de alimentación puede mezclarse con una cantidad determinada
de disolvente en un tanque agitado y después se dejan decantar las fases y se
separan. El extracto es la capa de disolvente más el soluto extraído y el refinado
es la capa de la que se ha separado el soluto. El extracto puede ser más o menos
denso que el refinado, de forma que el extracto unas veces puede salir por la parte
superior del equipo y otras por el fondo. Por supuesto que la operación puede
repetirse si se precisa más de un contacto, pero cuando las cantidades que
intervienen son grandes y se necesitan varios contactos, resulta más económico el
flujo continuo. La mayor parte del equipo de extracción es continuo con sucesi-
vas etapas de contacto o bien con contacto diferencial. Tipos representativos son
mezcladores-sedimentadores, torres verticales de diferentes tipos que operan con
flujo por gravedad, extractores de torre agitada y extractores centrífugos. Las
características de diferentes tipos de equipo de extracción se relacionan en la
Tabla 19.2.

Tabla 19.2. Características de equipo comercial de extracción

Tipo

Capacidad de Espaciado
líquido de las Eficacia entre

corrientes del plato platos 0
combinadas , HTUt, 0  etapa, etapas , Aplicaciones

pie3/pie2-b pies % Puk típicas

Mezclador-
sedimentador

75-100 Procesos Duo-Sol
para aceites
lubricantes

Columna de
pulverización

50-250 10-20 Extracción de sal con
amoníaco a partir
de sosa cáustica

Columna de
relleno

20-150 5-20 Recuperación de fenol

Columna de
platos
perforados

10-200 l-20 6-24 30-70 Proceso de furfural
para aceites
lubricantes

Columna de
placas

Torre agitada

60-105 4-6 5-10

50-100 1-2 80-100

4-6 Recuperación de
ácido acético

12-24 Productos orgánicos
y farmacéuticos

t Las HTU se tratan en el Capítulo 22, pág. 731.
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Mezcladores-sedimentadores. Para la extracción discontinua el mezclador y el
sedimentador pueden ser la misma unidad. Es muy frecuente el uso de un tanque
que contiene un agitador de rodete o turbina. Al terminar el ciclo de mezcla, se
para el agitador y las capas se dejan decantar por gravedad, retirando después el
extracto y refinado que se recogen en recipientes separados, sacándolos a través
de una línea inferior de descarga provista de una mirilla de vidrio. Los tiempos de
mezcla y sedimentación que se requieren para una extracción determinada sola-
mente se pueden obtener por experimentación; son típicos 5 minutos para mezcla
y 10 minutos para decantación, y frecuentes tiempos mucho mayores y menores.

Para flujo continuo el mezclador y el sedimentador han de ser piezas distintas
del equipo. El mezclador puede ser un pequeño tanque agitado equipado con
líneas de entrada y salida, así como placas deflectoras  para evitar la formación de
cortocircuitos; también puede ser una bomba centrífuga u otro mezclador de
flujo. El decantador con frecuencia es un sencillo decantador continuo por grave-
dad. Con líquidos que se emulsionan fácilmente y que tienen densidades aproxi-
madamente iguales, puede ser necesario hacer pasar la descarga del mezclador a
través de un tamiz o una masa de fibra de vidrio para que puedan coalescer las
gotitas de la fase dispersa antes de que sea posible la sedimentación por grave-
dad. Para separaciones aún más dificiles,  se emplean centrífugas tubulares o tipo
disco.

Si, como es habitual, se requieren varias etapas de contacto, se utiliza un tren
de mezcladores-sedimentadores que opera con flujo en contracorriente, tal como
se muestra en la Figura 19.5. El refinado procedente de cada sedimentación
constituye la alimentación del siguiente mezclador, en el que se introduce un
extracto intermedio o disolvente fresco. El fundamento es el mismo que el de un
sistema de lixiviación continua con etapas en contracorriente como el de la
Figura 17.3.

Torres de pulverización y de relleno para extracción. Estos extractores de torre
operan con contacto diferencial y no por etapas, teniendo lugar la mezcla y

Extracto final

Alimentación

Mezclador Mezclador Mezclador
n.O 1 n.0 2 n.0 3

Figura 19.5. Sistema de extracción mezclador-sedimentador.
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Entrada de líquido Salida de líquido ligero
pesado

1 /l

I pesado

Entrada de
líquido ligero

Figura 19.6 . Torre de pulverización; A,  boquilla
para distribuir el liquido ligero.

sedimentación de forma simultánea y continua. En la torre de pulverización que
se muestra en la Figura 19.6, el líquido menos denso se introduce por el fondo y
se distribuye en pequeñas gotas por medio de las boquillas A. Las gotas del
líquido ligero ascienden a través de la masa de líquido más pesado que desciende
por la torre como una corriente continua. Las gotas se recogen en la parte
superior y forman la corriente del líquido más ligero que sale por la cima de la
torre. El líquido más pesado sale por el fondo de la torre. En la Figura 19.6 la
fase ligera es la fase dispersa mientras que la más pesada es la continua. Esta
forma de operación puede invertirse, pulverizando la corriente más pesada en la
cima de la torre para dispersarla en la fase más ligera; en este caso la fase pesada
desciende como fase dispersa a través de una corriente continua del líquido más
ligero. La elección de la fase dispersa depende de las velocidad de flujo, víscosida-
des, así como de las características de mojado de ambas fases, que generalmente
se basan en la experiencia. La fase con mayor velocidad de flujo puede dispersar-
se para obtener una mayor área interfacial, pero, si hay una importante diferencia
de viscosidades, puede dispersarse la fase más viscosa con el fin de obtener una
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mayor velocidad de sedimentación. Algunos dicen que la fase continua deberá
mojar el relleno, pero esto no es necesario para un buen funcionamiento. Cual-
quiera que sea la fase dispersa, el movimiento de las gotas a través de la columna
pone constantemente el líquido de la fase dispersa en contacto fresco con la otra
fase para producir una eficacia equivalente a una serie de mezcladores-sedimenta-
dores.

Hay una transferencia continua de materia entre las fases, y la composición de
las fases varía a medida que circula por la torre. En cualquier plano horizontal
dado no se alcanza, por supuesto, el equilibrio, sino que, contrariamente, la
separación del equilibrio es lo que proporciona la fuerza impulsora para la
transferencia de materia. La velocidad de transferencia de materia es relativa-
mente baja en comparación con absorción o destilación y una columna alta
puede ser equivalente a sólo unas pocas etapas ideales.

En torres reales de pulverización, el contacto entre las gotas y la fase continua
con frecuencia es más eficaz en la región donde se forman las gotas. Esto se
debería a una mayor velocidad de transferencia de materia en las gotitas reciente-
mente formadas o a la mezcla de retroceso de la fase continua. En cualquier caso,
el aumento de la altura no conduce a un aumento proporcional del número de
etapas; es mucho más efectivo redispersar las gotas para frecuentes intervalos a lo
largo de la torre. Esto puede realizarse llenando la torre con cuerpos de relleno,
tales como anillos o monturas. El relleno provoca la coalescencia y regeneración
de la gotas y, tal como se muestra en la Tabla 19.2, puede aumentar el número de
etapas para una altura dada de columna. Las torres de relleno se aproximan a las
torres de pulverización en la sencillez y pueden construirse para resolver cual-
quier problema de corrosión o presión a un coste razonable. Su principal desven-
taja es que los sólidos tienden a depositarse sobre el relleno y provocan canaliza-
ción.

Velocidades de inundación en torres de relleno. Si la velocidad de flujo de la fase
dispersa o de la fase continua se mantiene constante y se aumenta gradualmente
la velocidad de la otra fase, se alcanza un punto en el que coalesce la fase
dispersa, aumenta la retención de dicha fase y finalmente ambas fases salen juntas
con la fase continua. El efecto, que es análogo a la correspondiente acción en una
torre de absorción, recibe el nombre de inundación. Cuanto mayor es la veloci-
dad de flujo de una fase en la inundación, menor es la velocidad de la otra. Es
evidente que una columna deberá operar con velocidades de flujo inferiores al
punto de inundación.

Las velocidades de inundación en torres de relleno 6 pueden estimarse a partir
de la Figura 19.7. En esta figura la abscisa es el grupo

y la ordenada es el grupo
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adh
Figura 19.7. Velocidades de inundación en torres de extracción de relleno.

d o n d e  VS,  c, VS,  d = velocidades superficiales de las fases continua y dispersa,
respectivamente, pies/h

pc  = viscosidad de la fase continua, lb/pies-h
0 = tensión interfacial entre las fases, dina/cm

pc  = densidad de la fase continua, lb/pie3
Ap = diferencia de densidades entre las fases, lb/pie3
a, = superficie específica del relleno, pie2/pie3

E = fracción de huecos, o porosidad, de la sección de relleno

Torres de platos perforados. La redispersión de las gotas de liquido se puede
realizar también por medio de platos perforados transversales, análogos a los de
destilación que se han descrito en el Capítulo 17. Las perforaciones en una torre
de extracción son de l$ a 4i mm de diámetro. El espaciado entre los platos varía
desde 6 hasta 24 pulg (150 a 600 mm). Generalmente el líquido ligero es la fase
dispersa y los conductos de descenso permiten el paso de la fase continua de un
plato. a otro. Tal como muestra la Figura 19.8a, el líquido ligero se recoge
formando una delgada capa debajo de cada plato y se proyecta en forma de
chorros en el interior del líquido pesado situado encima. En la Figura 19.8b se
muestra un diseño modificado, en el que las perforaciones solamente existen en
un lado del plato, alternando a la derecha y a la izquierda de un plato a otro.
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Figura 19.8. Torres de extracción de platos perforados: (a) perforaciones en platos hori-
zontales; (b) plato perforado de vertedero con zonas de mezcla y sedimentación. (Bushnell  y
Fiocco 3.)

Casi toda la extracción tiene lugar en la zona de mezcla situada encima de las
perforaciones, con el líquido ligero (aceite) ascendiendo y acumulándose en un
espacio debajo del plato superior, fluyendo entonces transversalmente sobre un
vertedero hasta la siguiente serie de perforaciones. El líquido pesado que forma la
fase continua (disolvente) pasa horizontalmente desde la zona de mezcla hasta la
zona de sedimentación, donde las finas gotas de líquido ligero tienen oportunidad
de separarse y ascender hacia el plato superior. Con frecuencia este diseño reduce
grandemente la cantidad de aceite que es arrastrado hacia abajo por el disolvente
y aumenta la eficacia del extractor.

Torres de placas. Estas torres de extracción contienen una serie de placas deflec-
toras horizontales. El líquido pesado fluye por encima de cada placa y cae a la
inferior; el líquido ligero fluye por debajo de cada placa y se proyecta hacia arriba
desde el borde a través de la fase pesada. Los dispositivos más frecuentes son los
de discos y anillos así como los de placas segmentadas, que van de un lado a otro.
En ambos tipos el espaciado entre las placas es de 4 a 6 pulg (100 a 150 mm).

Las torres de placas no contienen pequeñas perforaciones que puedan obs-
truirse o aumentar de diámetro por la corrosión. Pueden tratar disoluciones que
contienen sólidos en suspensión. Una modificación de las torres de discos y
anillos están equipadas con rasquetas con el fin de separar los sólidos que se
depositan sobre las placas. Puesto que el flujo del liquido es suave y llano, sin
cambios bruscos de velocidad y dirección, las torres de placas son muy conve-
nientes para líquidos que se emulsifican  fácilmente. Sin embargo, por la misma
razón, no son mezcladores eficaces y cada placa equivale solamente a 0,05 a 0,l
etapa ideal12.

Extractores de torre agitada. Los mezcladores-sedimentadores comunican ener-
gía mecánica para la mezcla de dos fases líquidas, pero los extractores de torre
descritos hasta ahora no, sino que dependen del flujo por gravedad tanto para la
mezcla como para la separación. En algunos extractores de torre se comunica
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energía mecánica por medio de turbinas interiores u otros agitadores, instalados
sobre un eje central rotatorio. En el contactor  de discos rotatorios que se muestra
en la Figura 19.94 discos planos dispersan el líquido y lo impelen hacia la pared
de la torre, donde anillos estáticos crean zonas de reposo en las que se separan las
fases. En otros diseños hay zonas de mezcla separadas por zonas de calma para
dar lugar, de hecho, a un sistema de mezcladores-sedimentadores unos encima de
otros. En el extractor de York-Scheibel que se representa en la Figura 19.9b,  las
regiones que rodean a los agitadores están rellenas con tela metálica para favore-
cer la coalescencia y separación de las fases. La mayor parte de la extracción tiene
lugar en las secciones de mezcla, aunque también se produce algo en las secciones
de calma, de forma que la eticacia  de cada unidad de mezclador-sedimentador es
a veces superior al 100 por 100. Cada mezclador-sedimentador tiene una altura

Motor de
velocidad
vnrinhln

Motor de
velocidad
variable

oesada

Orif¡+
A^  L

Disco
rotatorio

Estator Estator exterior
Zona de mezcla

c  Entrada d e l a

E j e

ta) (b)

Figura 19.9. Torres de extracción agitadas: (a) unidad de discos rotatorios; (b) extractor
de York-Scheibel (York Process  Equipment Co.)
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típica de 1 a 2 pies, de forma que pueden obtenerse varios contactos teóricos con
una altura razonablemente corta de columna. Sin embargo, el problema de
mantenimiento de las partes móviles interiores, especialmente con líquidos corro-
sivos, puede constituir una seria desventaja.

Columnas pulsadas. La agitación puede también comunicarse por medios exter-
nos, tal como ocurre en las columnas pulsadas. Una bomba alternativa «pulsa»
todo el contenido de la columna a intervalos frecuentes, de forma que un rápido
movimiento alternativo de amplitud relativamente pequeña se superpone al flujo
ordinario de las fases líquidas. La torre puede ser de relleno ordinario o de platos
perforados. En una torre de relleno la pulsación dispersa los líquidos y suprime la
canalización, de forma que mejora considerablemente el contacto entre las fases.
En las torres de platos perforados, las perforaciones son más pequeñas que en las
torres no pulsadas, oscilando entre 1,5 y 3 mm de diámetro, con un área abierta
total en cada plato de 6 a 23 por 100 de la sección transversal de la torre. Estas
torres se utilizan casi siempre para tratar líquidos radiactivos altamente corrosi-
vos. No utilizan conductos de descenso. En el comportamiento ideal, la pulsación
provoca la dispersión del líquido ligero en la fase pesada durante la carrera
ascendente y la fase pesada se proyecta en la fase ligera durante la carrera
descendente. En estas condiciones la eficacia de las etapas puede ser del 70 por
100. Sin embargo, esto es posible solamente cuando los volúmenes de las dos
fases son aproximadamente iguales y cuando casi no hay variación de volumen
durante la extracción. En el caso más frecuente las sucesivas dispersiones son
menos eficaces y hay retromezcla de una fase en una dirección, con lo cual la
eficacia de los platos disminuye en un 30 por 100. En columnas pulsadas, tanto
de relleno como de platos perforados, la altura que se requiere para obtener un
determinado número de contactos teóricos es con frecuencia menor de la tercera
parte que la correspondiente a una columna no pulsada”.

Extractores centrífugos. La dispersión y separación de la fase se puede acelerar
grandemente por medio de la fuerza centrífuga y es utilizada por varios extrac-
tores comerciales. El extractor Podbielniak contiene una cinta perforada situada
en el interior de una pesada carcasa metálica, que va arrollada en espiral alrede-
dor de un eje hueco horizontal, a través del cual entran y salen los líquidos. El
líquido ligero se bombea hasta la parte exterior de la espiral a una presión
comprendida entre 3 y 12 atm para vencer la fuerza centrífuga, mientras que el
líquido pesado se introduce por el centro. Los líquidos fluyen en contracorriente
a través del paso formado por la cinta y las ‘paredes de la carcasa. El líquido
pesado se mueve hacia fuera a lo largo de la cara externa de la espiral, mientras
que el ligero es forzado por desplazamiento a fluir hacia dentro a lo largo de la
cara interna. Se genera un elevado esfuerzo cortante en la interfase líquido-
líquido dando lugar a una rápida transferencia de materia. Además, algo de
líquido se proyecta a través de las perforaciones de la cinta y aumenta la
turbulencia. En una sola máquina se pueden conseguir hasta 20 contactos teóri-
cos, si bien lo más frecuente es de 3 a 10 contactos. Los extractores centrífugos
son caros y encuentran una aplicación relativamente limitada. Tienen las ventajas
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de producir muchos contactos teóricos en un pequeño espacio y tener tiempos de
residencia muy pequeños, del orden de 4. Son muy valiosos para la extracción de
productos sensibles tales como vitaminas y antibióticos.

Equipo auxiliar. La fase dispersa de una torre de extracción se deja coalescer en
algún punto para formar una capa continua de la que se retira una corriente de
producto. La interfase entre esta capa y la fase continua predominante se forma
en una sección abierta en la cima o en el fondo de una torre de relleno; en una
torre de platos perforados la sección abierta se forma cerca de la parte superior
de la torre cuando la fase ligera es la dispersa, mientras que si la fase dispersa es
la pesada, la interfase se mantiene cerca del fondo de la torre. Con frecuencia el
nivel de la interfase se controla automáticamente de una forma análoga al caso
de un decantador continuo por gravedad. En columnas grandes la interfase se
mantiene a veces en el nivel deseado por medio de un controlador de nivel que
acciona una válvula situada en la línea de descarga del líquido pesado.

En extracción líquido-líquido casi siempre es necesario separar el disolvente
del extracto o del refinado, o de ambos. Por tanto, resultan esenciales equipos
auxiliares tales como sistemas de destilación, evaporadores, calentadores y con-
densadores, para su empleo en sistemas de extracción y, con frecuencia, su coste
es mucho mayor que el dispositivo de extracción en sí. Tal como se ha menciona-
do al comienzo de esta sección, si una determinada separación se puede realizar
tanto por destilación como por extracción, generalmente resulta más favorable
económicamente la destilación. La extracción resuelve problemas que no pueden
resolverse exclusivamente por destilación, pero habitualmente no suprime la
necesidad de utilizar la destilación o la evaporación en alguna parte del sistema
de separación,

Fundamentos de la extracción

Puesto que la mayor parte de los métodos de extracción continua usan contactos
en contracorriente entre dos fases, una formada por un líquido más ligero y otra
por un líquido más pesado, muchos de los fundamentos de la absorción de gases
en contracorriente y de la rectificación se pueden aplicar a la extracción líquido-
liquido. Así, cuestiones tales como etapas ideales, eficacia de las etapas, relación
mínima entre las dos corrientes y tamaño del equipo tienen la misma importancia
en extracción que en destilación.

Equilibrios y composiciones de las fases. Las relaciones de equilibrio en extrac-
ción líquido-líquido son generalmente más complicadas que en otras separacio-
nes, debido a que están presentes tres o más componentes y en cada fase hay algo
de cada uno de los componentes. Los datos de equilibrio se presentan con
frecuencia en un diagrama triangular, como los que se muestran en las Figu-
ras 19.10 y 19.11. El sistema acetona-agua metilisobutilcetona (MIK), Figu-
ra 19.10, es un ejemplo de un sistema tipo 1, que presenta miscibilidad parcial del
disolvente (MIK) y el diluyente (agua), pero miscibilidad completa del disolvente
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Figura 19.11. Sistema anilina-n-heptano-MCH a 25 “C: a, soluto, MCH; b, diluyente,
n-heptano; s, disolvente, anilina. (Vurteressiun  y Fenske 13.)
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Figura 19.12. Composición de la fase de extracto para el sistema MIK-acetona-H,O.

y el componente que se desea extraer (acetona). Anilina-n-heptano-metilciclohe-
xano (MCH) forman un sistema II (Fig. 19.11),  donde el disolvente (anilina) es
parcialmente miscible con los otros dos componentes.

Algunas de las características de un proceso de extracción se pueden ilustrar
utilizando la Figura 19.10. Cuando se añade disolvente a una mezcla de acetona y
agua, la composición de la mezcla que resulta está situada sobre una línea recta
que une el punto del disolvente puro y el punto correspondiente a la mezcla
original. Cuando se añade suficiente cantidad de disolvente para que todas las
composiciones estén situadas debajo de la curva en forma de domo, la mezcla se
escinde en dos fases. Los puntos que representan las composiciones de las fases
pueden unirse por una recta de reparto que pasa a través del punto representati-
vo de la composición global. Para mayor claridad solamente se representan unas
pocas rectas de reparto, y las demás se pueden obtener por interpolación. La
línea ACE  representa las composiciones de la capa de MIK (extracto) y la línea
BDE representa las composiciones de la capa de agua (refinado). Al aumentar el
contenido global de acetona, las composiciones de las dos fases se acercan entre sí
y se hacen iguales en el punto E,  que recibe el nombre de punto crítico.

Las rectas de reparto de la Figura 19.10 están inclinadas hacia la izquierda y
la fase de extracto es más rica en acetona que la fase de refinado. Esto sugiere que
la mayor parte de la acetona deberá extraerse desde la fase acuosa utilizando
solamente una moderada cantidad de disolvente. Si las rectas de reparto fuesen
horizontales o estuviesen inclinadas hacia la derecha, la extracción todavía sería
posible, pero sería preciso utilizar más disolvente ya que el extracto lina1 no sería
tan rico en acetona.

La relación de producto deseado (acetona) a diluyente (agua) tendría que ser
elevada para un proceso práctico de extracción. La solubilidad del agua en el
disolvente MIK es solamente del 2 por 100, pero al aumentar la concentración de
acetona aumenta también el contenido de agua en la fase de extracto. Los datos
de la Figura 19.10 se representan en la Figura 19.12 para mostrar el gradual
aumento en el contenido de agua yHZo  con el contenido de acetona y,.  La
relación yA/ynZO pasa por un máximo para aproximadamente el 27 por 100 en
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peso de acetona en la fase de extracto. Se podría obtener una mayor concentra-
ción de acetona pero la mayor cantidad de agua en el producto de extracto
probablemente haría indeseable la operación en estas condiciones.

Las composiciones que resultan de un solo contacto de extracción se obtienen
fácilmente utilizando el diagrama triangular. Por ejemplo, si una mezcla con
40 por 100 de acetona y 60 por 100 de agua se pone en contacto con la misma
masa de MIK como disolvente, la mezcla global está representada por el punto
M de la Figura 19.10. Se traza ahora una nueva recta de reparto, encontrando
que la fase de extracto sería 0,232 de acetona, 0,043 de agua y 0,725 de MIK. La
fase de refinado sería 0,132 de acetona, 0,845 de agua y 0,023 de MIK. Un
repetido contacto de la fase de retinado con disolvente fresco, un proceso que
recibe el nombre de extracción con corrientes cruzadas, permitiría recuperar la
mayor parte de la acetona, pero sería menos eficaz que utilizar una cascada en
contracorriente debido al gran volumen de disolvente que se requiere.

Uso del método de McCabe-Tbiele. La separación que se alcanza con un deter-
minado número de etapas ideales en una cascada en contracorriente puede
determinarse utilizando un diagrama triangular y técnicas gráficas especiales,
pero una modificación del método de McCabe-Thiele,  que es la que se utiliza
aquí, resulta sencilla y conduce a resultados satisfactorios en la mayoría de los
casos. El método lija la atención en la concentración de soluto en las fases de
extracto y de refinado, y el diagrama no muestra la concentración del diluyente
en el extracto ni la concentración de disolvente en el refinado Sin embargo, estos
componentes menores de ambas fases se tienen en cuenta al determinar el flujo
total de extracto y refinado, lo que afecta a la posición de la línea de operación.

Para aplicar el método de McCabe-Thiele  a extracción, los datos de equilibrio
se representan en un gráfico rectangular, donde la fracción de masa de soluto en
el extracto, o fase V, se representa como ordenada, y la fracción de masa de
soluto en la fase de refinado se representa como abscisa. Para un sistema de tipo
1, la línea de equilibrio termina para composiciones iguales en el punto crítico. El
uso de sólo una concentración para caracterizar una mezcla ternaria puede
parecer extraño pero, si las fases que abandonan una etapa están en equilibrio,
solamente se requiere una concentración para lijar las composiciones de ambas
fases.

La línea de operación para el diagrama de extracción está basada en la
Ecuación (19.3), que expresa la relación entre la concentración que sale de la
etapa n en la fase L y la que viene de la etapa n + 1 en la fase I’. Los puntos
extremos de la línea de operación(x,,  va)  y (x,, yb)  están generalmente determina-
dos por un balance global de materia, teniendo en cuenta los datos del equilibrio
ternario. Debido a que disminuye la fase de refinado (L) y aumenta la fase de
extracto (V) a medida que pasan a través de la columna, la línea de operación es
curva. Para establecer uno o más puntos intermedios de la línea de operación se
aplica un balance de materia a una parte de la cascada. El número de etapas
ideales se determina entonces trazando escalones en la forma habitual.

Si el número de etapas ideales está especificado, la fracción de soluto extraído
y las composiciones finales se determinan por tanteo. Se supone la fracción
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extraída o la composición del extracto lina1 y se construye la línea de la curva de
equilibrio. Si se requieren muchas etapas, se supone una menor fracción extraída
y se repiten los cálculos.

Ejemplo 19.3. Una planta de extracción en contracorriente se utiliza para extraer
acetona (4) a partir de su mezcla con agua por medio de metilisobutilcetona (MIK) a
una temperatura de 25 “C. La alimentación consta de 40 por 100 de acetona y 60 por
100 de agua. Como líquido de extracción se utiliza igual masa de disolvente puro.
iCuántas  etapas ideales se requieren para extraer el 99 por 100 de acetona que entra
con la alimentación? iCuál  es la composición del extracto después de separado el
disolvente?

SOLUCIÓN

Se utilizan los datos de la Figura 19.10 para preparar un gráfico de la relación de
equilibrio y, VS. xA, que es la curva superior de la Figura 19.13. Los puntos extremos
de la línea de operación se determinan mediante balances de materia teniendo en
cuenta las cantidades de agua en la fase de extracto y de MIK en la fase de refinado.
Base: F = 100 unidades de masa por hora.
Sean

n = velocidad de flujo de masa de H,O  en el extracto

m = velocidad de flujo de masa de MIK en el refinado

Para una recuperación del 99 por 100 de A, el extracto tiene 0,99  x 40 = 39,6A, y el
refinado tiene 0,4A.  Los flujos totales son

En la cima L, = F = 100 = 40‘4 + 60H,O

I’,  = 39,6A  + nH,O  + (100 - m)MIK = 139,6  +  n - m

0,5 1

! iI”!
1 Punto crítico

1

Figura 19.13. Diagrama de McCabe-Thiele  para extracción (Ej. 19.3).
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En el fondo Vb  = 100 MIK

L, =  0,4,4  +  ( 6 0  - n)H,O  + mMIK =  60,4  +  m - n

Puesto que n y m son pequeños y tienden a anularse en las sumas de Va y L,, el flujo
total de extracto V, es del orden de 140, lo que daría lugar a y,,  D  Ñ  39,6/140  = 0,283.
El valor xA, b es del orden de 0,4/60 = 0,0067.  Estas estimaciones se ajustan después de
calcular los valores de n y m.

A partir de la Figura 19.10 para ya  = 0,283 , yH20  = 0,049

0,049
Tl= 1 _ o 049(39,6 + 100  - 4

Si m es muy pequeño, n Ñ (0,049/0,951)(139,6)  = 7,2.
A partir de la Figura 19.10 para xA = 0,007, xmx = 0,02

0,02
m = 1(O,4  + 60 - n)

9

0,02
m x =980,4  +  523) =  1,l

Valor revisado de n = (0,049/0,951)(139,6  - 1,1) = 7,l

V, =  139,6  +  7 , 1  - 1,l  =  145,6

39,6
Y - = 0,272

Asa  = 1456

L, = 60,4  + 1,l  - 7,1 = 54,4

094
X __ = 0,0074

*.  * = 54.4

Se representan los puntos (0,0074,  0) y (0,40,  0,272) para establecer los extremos de la
línea de operación.

Para un punto intermedio de la línea de operación se toma ya  = 0,12  y se calcula
V y L. A partir de la Figura 19.10, yHIo  = 0,03,  y,,,  = 0,85.  Puesto que la fase de
refinado tiene solamente de 2 a 3 por 100 de MIK, supóngase que la cantidad de MIK
en el extracto es 100, la misma que la alimentación de disolvente:

100 x VYhllK

100
V x--= 117,6

0,85

Mediante un balance global desde la entrada de disolvente (fondo) hasta el punto
intermedio,

V*+L=L,+V

L x 54,4  + 117,6  - 100 = 72,0
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Un balance de A para la misma sección da xA:

L x ,  + v*y, =  L,x,  + v y ,

Lx.4 Ñ  0,4 + 117,6(0,12)  - 0

14,5
x* x ~

72
= 0,201

Este valor es probablemente suficientemente exacto, pero se pueden determinar valo-
res corregidos de V, L y xA.  Para xA = 0,201, xUIK z 0,03 (Fig. 19.10). Un balance de
MIK desde la entrada de disolvente hasta el punto intermedio conduce a

v* + Lxhm = GAmL,  + VYM,,
Vy,,, = 100 + 72(0,03)  - 1,l

101,l
Valor revisado de V = __ =

0,85
ll&9

Valor revisado de L = 54,4  + 118,9 - 100 = 73,3

Valor revisado de xA =
0,4 + 118,9(0,12)

73.3
= 0,200

Se representa xA = 0,20,  y, = 0,12,  que da lugar a una línea de operación ligeramente
curva. A partir de la Figura 19.13, N = 3,4 etapas.

Extracción en contracorriente de sistemas de tipo II utilizando reflujo. Lo mismo
que en destilación en la extracción en contracorriente se puede utilizar reflujo
para mejorar la separación de los componentes de la alimentación. Este método
resulta especialmente eficaz para el tratamiento de sistemas tipo II, debido a que
con una cascada alimentada por el centro y el uso de reflujo los dos componentes
de la alimentación se pueden separar en productos prácticamente puros.

En la Figura 19.14 se presenta un diagrama de flujo para extracción en
contracorriente con reflujo. Para resaltar la analogía entre este método y el
fraccionamiento se supone que la cascada es una columna de platos. Sin embar-
go, se puede utilizar cualquier otro tipo de cascada. El método requiere que se
separe suficiente disolvente del extracto que sale de la cascada para formar un
refinado, parte del cual se retorna a la cascada como reflujo, retirando el resto
como producto de la planta. El refinado se retira de la planta como producto de
cola y el disolvente fresco se introduce por el fondo de la cascada. No se devuelve
nada del refinado de cola como reflujo, ya que el número de etapas que se
requieren es el mismo si se recicla o no refinado al fondo de la cascada ll. La
situación no es la misma que en la destilación continua, en la que parte de las
colas han de vaporizarse suminístrando calor a la columna.

El separador de disolvente, que generalmente es un destilador, se representa
en la Figura 19.14. Tal como se muestra también en la Figura 19.14, el disolvente
ha de eliminarse de ambos productos con el fin de obtener unos productos
exentos de disolvente.

En la Tabla 19.3 se presenta la estrecha analogía entre destilación y extrac-
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Diso lvente
A

Diso’!fente  Ee-1  La+LD  _ Dr  ’

Ei m
VITI+, Ll

m+l

N

/

”
disolvente

I

Figura 19.14. Extracción en contracorriente con reflujo.

ción utilizando en ambos casos reflujo. Obsérvese que el disolvente juega en
extracción el mismo papel que el calor en destilación.

Relaciones de reflujo límite. Al igual que en destilación, existen dos casos límite
en la operación de un extractor en contracorriente con reflujo., Cuando la rela-
ción de reflujo R, se hace muy grande, el número de etapas tiende hacia un valor
mínimo y cuando R, disminuye se alcanza un valor mínimo de la relación de
reflujo para el cual el número de etapas se hace infinito. El número mínimo de
etapas y la relación de reflujo mínima se obtienen exactamente por los mismos
métodos utilizados para determinar sus valores en destilación.
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Tabla 19.3. Comparación de extracción y destilación, utilizando en ambos casos reflujo.

Destilación Extracción

Flujo de vapor en la cascada V
Flujo de líquido en la cascada L
Producto de cabeza D
Producto de cola B
Condensador
Enfriador del producto de cola
Calor al calderín  qr
Retirada de calor en el

condensador q,
Relación de reflujo R, = L,/D
Sección de rectificación
Sección de agotamiento

Flujo de extracto en la cascada V
Flujo de refinado en la cascada L
Producto de extracto D
Producto de refinado B
Separador de disolvente
Agotador de disolvente del refinado
Disolvente a la cascada sB
Retirada de disolvente en el

separador sg
Relación de reflujo R, = L,/D
Sección de enriquecimiento del extracto
Sección de agotamiento del refinado

Ejemplos prhcticos  de extracción con reflujo. Hay pocos, si es que hay alguno,
ejemplos prácticos de reflujo de la forma sencilla que se muestra en la Figu-
ra 19.14. Para sistemas tales como anilina-heptano-metilciclohexano (Fig. 19.1 l),
la relación de MCH a heptano en el extracto es sólo moderadamente mayor que
en el refinado, de forma que se necesitarían muchas etapas para obtener produc-
tos de alta pureza. Además, la baja solubilidad de ambos solutos en anilina
requeriría utilizar un gran flujo de disolvente. Sin embargo, en diversos procesos
industriales se ha aplicado una modificación del concepto de reflujo. El enriqueci-
miento del extracto se consigue efectuando un lavado en contracorriente con otro
líquido, elegido de tal forma que las pequeñas cantidades de este líquido que se
disuelven en el extracto se puedan separar fácilmente. Un ejemplo de este tipo es
el proceso Sulfolane para la extracción de aromáticos.

Proceso Sulfolane. En la Figura 19.15 se presenta un diagrama de flujo para el
proceso Sulfolane’. La alimentación de hidrocarburos se introduce cerca de la
parte central del extractor y el disolvente pesado se introduce como alimentación
por la parte superior. En la sección superior casi todos los aromáticos son
extraídos del refinado, pero el disolvente en este punto también contiene un
pequeño porcentaje de parafinas y naftenos. Los puntos de ebullición se solapan,
de forma que la separación de aromáticos puros por destilación de este material
no es posible. Por otra parte, el sulfolano y los hidrocarburos forman un sistema
de tipo 1 con un punto crítico, de forma que no se pueden obtener aromáticos
exentos de parafinas refluyendo una parte del producto de extracto exento de
disolvente.

En la sección inferior del extractor, las parafinas de medio y alto punto de
ebullición son desplazadas de la fase de extracto por contacto con una fracción
de hidrocarburos de bajo punto de ebullición preparada por destilación del
extracto. En el sistema hay agua que forma un azeótropo de baja temperatura de
ebullición con los hidrocarburos más ligeros, de tal forma que la destilación es en
realidad una destilación azeotrópica (véase el Cap. 20). Los vapores procedentes
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Producto de no aromhticos

Co lumna
de lavado

Ref inado

I Retro lavado

1 Extracto

( e x t r a c t o  1 ‘~~isolventfj  producto

l l ) / ) aromáticoI ,
‘L-r’

Disolvente  agotado

-

Figura 19.15. Proceso Sulfolane de extracción. (Según Broughton  y As.seZNz2.)

de la columna se condensan, se separan en dos fases y la fase de hidrocarburos se
retorna al extractor para lavado. En la sección inferior del extractor existen
suficientes etapas para producir una transferencia casi completa de las parafinas
medias y pesadas hacia la fase de refinado. El extracto sale saturado con hidro-
carburos ligeros, pero estos se separan en la columna de destilación azeotrópica.

El disolvente se recupera en la segunda columna de destilación, que es una
columna de destilación a vacío con vapor de agua y que utiliza reflujo de la fase
orgánica par obtener aromáticos de alta pureza. La columna final es una colum-
na de extracción de múltiple etapa, en la que se utiliza agua para lavar el
disolvente del refinado. Hay un ciclo cerrado de agua para minimizar las pérdi-
das de disolvente y se puede tolerar una pequeña cantidad de agua en el disolven-
te de extracción.

La corriente de lavado se llama a veces contrasolvente o reflujo, pero el
término «reflujo» debiera de reservarse para corrientes que tienen la misma
composición que el producto. La corriente de lavado no tiene por qué ser un
material de bajo peso molecular, y en alguna versión del proceso Sulfolane está
formada por una fracción parafínica  pesada que se puede separar fácilmente
tanto del extracto como del refinado.

SIMBOLOS

0, Superficie específica del relleno, pie2/pie3 o m2/m3
B Producto de cola, Ib o kg de mezcla base por hora; B', producto de cola que sale del

agotador
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Producto de cabeza, Ib o kg totales o de mezcla base por hora
Alimentación de la cascada de extracción, Ib o kg de mezcla base por hora
Entalpía, Btu/lb o J/g
Flujo inferior, o fase de refinado, Ib o kg totales o de mezcla base por hora; Lo,  que
entra en la cascada; L,, que sale de la cascada; L,, que sale de la etapa m; L,, que sale
de la etapa n
Número de etapa de la sección de agotamiento; tambien  velocidad de flujo de masa
de MIK en el refinado (Ej. 19.3), lb/h  o kg/h
Número de etapas ideales
Número de etapa de la sección de rectificación; también velocidad de flujo de masa
de agua en el extracto (Ej. 19.3), lb/h  o kg/h
Calor comunicado, Btu/h  o J/g; -qc,  en el condensador; q,,  en el calderín
Relación de reflujo
Libras de queroseno en el disolvente (Ej. 19.1); sg,  disolvente añadido al producto de
cola, lb/h  o kg/h;  su,  disolvente retirado del producto de cola, lb/h  o kg/h
Flujo superior, o fase de extracto, masa o moles de mezcla base por hora; Vo,  que
sale de la cascada; V,,,  que entra en la cascada; V,,,+  1, que sale de la etapa m + 1;
Vn+ 19 que sale de la etapa n + 1
Velocidad superficial, pie@ o m/h.  E, e,  de la fase continua; E’,.  d,  de la fase dispersa.
Fracción de masa de soluto en el flujo inferior o fase L; xA,  xu,x, fracción de masa de
acetona y de MIK, respectivamente, basadas en toda la fase L; x,, a la entrada; x,,
valor de equilibrio; x,, que sale de la etapa n
Fracción de masa de soluto en el flujo superior o fase V; y,, yHIo,  y,,,,  fracción de
masa de acetona, de agua y de MIK, respectivamente, basadas en toda la fase V; y,,,  a
la salida; xr,, a la entrada; y,,  valor de quilibrio; yn+  1. que sale de la etapa n + 1
Concentración de la disolución de la corriente superior en equilibrio con una disolu-
ción especificada de la corriente inferior; yz, en equilibrio con x,; yz, en equilibrio
con xb

Letras griegas

Ap Diferencia de densidad entre las fases, lb/pie3  o kg/m3
E Fracción de huecos en la sección de relleno
PC Viscosidad de la fase continua, lb/pies-h  o kg/m-s
PC Densidad de la fase continua, lb/pie3  o kg/m3
õ Tensión interfacial, dina/cm  o lb,/pies

PROBLEMAS

19.1. Un mineral de cobre tostado, que contiene cobre como CUSO,,  ha de extraerse
en un extractor de etapas en contracorriente. Cada hora se ha de tratar una carga
consistente en 10 toneladas de ganga, 1,2 toneladas de sulfato de cobre y 0,5 toneladas de
agua. La disolución concentrada producida ha de consistir en 90 por 100 de agua y 10 por
100 de CUSO,  en peso. La recuperación de CUSO,  ha de ser del 98 por 100 del contenido
en el mineral. Como disolvente fresco se utilizará agua pura. A la salida de cada etapa
1 tonelada de ganga inerte retiene 2 toneladas de agua más sulfato de cobre disuelto en
agua. En cada etapa se alcanza el equilibrio. iCuántas etapas se requerirán?
19.2. Una batería de extracción en contracorriente se utiliza para extraer el lodo proce-
dente de la reacción

Na,CO,  + Ca0 + H,O  + CaCO,  + 2NaOH
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El CaCO,  lleva consigo 1,5 veces su peso de disolución al fluir de una etapa a otra. Se
desea recuperar el 90 por 100 de NaOH. Los productos de la reacción entran en la
primera unidad sin exceso de reactantes pero con 0,5  kg de H,O  por kg de CaCO,.  (a)
iCuánta  agua de lavado debe utilizarse por kilogramo de carbonato cálcico? (b) iCuál  es
la concentración de la disolución que sale de cada unidad, suponiendo que el CaCO,  es
completamente insoluble? (c) Utilizando la misma cantidad de agua de lavado, jcuántas
unidades es preciso añadir para recuperar el 99,5  por 100 del hidróxido sódico?
19.3. En el Problema 19.2 se ha encontrado que el lodo retiene una proporción de
disolución que varía con la concentración en la forma que se indica en la Tabla 19.4. Si se
ha de producir una disolución del 10 por 100 de NaOH,  jcuántas  etapas deberán utilizarse
para recuperar el 95 por 100 del NaOH?
19.4. Se ha de estraer aceite de hígado de bacalao con éter en una batería de extracción
en contracorriente. El arrastre de disolución por la masa de hígado triturado se ha
encontrado por experimentación que es el que se muestra en la Tabla 19.5. En la batería
de extracción la carga por celda es de 100 Ib, basada en hígados totalmente agotados. Los
hígados no extraídos contienen 0,043 galones de aceite por libra de material agotado. Se
desea obtener una recuperación de aceite del 95 por 100. El extracto final ha de contener
0,65  galones de aceite por galón de extracto. La alimentación de aceite que entra en el
sistema está exenta de aceite. (a) iCuántos  galones de éter se necesitan por carga de
higados? (b) LCuántos extractores se necesitan?

Tabla 19.4

NaOH,  peso % 0 5 10 1 5 20

Kg de disolución/kg de CaCO, 1,50 1,75 2,20 2,70 3,60

Tabla 19.5

Diso luc ión
retenida por

1 Ib de hígados
agotados, galones

0,035
0,042
0,050
0,058

Concentración de
la disolución,

galones de aceite/
galón

de disolución

0
091
02
033

Disoluc ión
retenida por

1 Ib de higados
agotados, galones

0,068
0,081
0,099
0 ,120

Concentración de
la disolución,

galones de aceite/
galón

de disolución

074
075
035
0,68

19.5. En una batería continua de mezcladores-sedimentadores en contracorriente,
100 kg/h  de una disolución de acetona agua 40:60  ha de reducirse hasta el 10 por 100 de
acetona por extracción con 1,1,2-tricloroetano  a 25 “C. (a) Calcúlese el flujo mínimo de
disolvente. (b) Para 1,6 veces la relación mínima (flujo de disolvente)/(flujo  de alimenta-
ción), calcúlese el número de etapas que se requieren. (c) Para las condiciones del apartado
(b), calcúlense las velocidades de flujo de masa de todas las corrientes. Los datos se dan en
la Tabla 19.6.
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Tabla 19.6. Datos de equilibrio

Curva de solubilidad limitante

U-W,,  peso % Agua, peso % Acetona, peso %

9413 0,26 $01
79,58 0,76 19,66
67,52 1,44 31,04
54,88 2,98 42,14
38,31 6,84 54,85
24,04 15,37 60,59
15,39 26,28 58,33

6,77 41,35 51,88
1,12 61,ll 37,17
0,92 14,54 24,54
0,65 87,63 ll,72
0,44 99,56 0,oo

Rectas de reparto

Peso %  en la capa Peso %  en la capa
de agua de tricloroetano

C,H,‘A Agua

0,52 93,52 5,96 90,93 0,32 8,75
0,73 82,23 17,04 13,16 1,lO 25,14
1,02 72,06 26,92 59,21 2,21 28,52
1,17 67,95 30,88 53,92 3,ll 42,97
1,60 62,61 35,73 41,53 4,26 48,21
2,lO 57,oo 40,90 40,oo 6,05 53,95
3,15 50,20 46,05 33,70 8,90 51,40
6,52 41,70 51,78 26,26 13,40 60,34

Acetona C,H,CI,  A g u a Acetona

Tabla 19.7. Datos de equilibrio

Capa de extracto

4 %  4% C,%

0 7 , 0 93,0
1,0 6,l 92,9
1,8 5,5 92,l
3,7 4,4 91,9
6,2 3,3 90,5
9,2 2,4 88,4

13,0 1,8 85,2
18,3 1,8 79,9
24,5 3,0 72,5
31,2 5,6 63,2

Capa de refinado

A,% 4% C,%

0 92,0 8,0
930 81,7 9,3

14,9 75,0 10,l
25,3 63,0 ll,7
35,0 51,5 13,5
4 2 , 0 41,0 17,0
48,l 29,3 22,6
52,0 20,o 2 8 , 0
47,l 12,9 40,o

Punto crítico
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19.6. Dos líquidos A  y B que tienen temperaturas de ebullición casi iguales, han de
separarse por extracción con un disolvente C. Los datos de la Tabla 19.7 representan el
equilibrio entre las dos fases liquidas a 95 “C. Determínese la cantidad mínima de reflujo
que debe de ser retornada desde el producto de extracto y desde el producto de refinado
para producir un extracto que contenga 83 por 100 de A y 17 por 100 de B (sobre una base
de exento de disolvente) y un producto de refinado que contenga 10 por 100 de A y 90 por
100 de B (exento de disolvente). La alimentación contiene 33 por 100 de A y 65 por 100 de
B sobre una base de exento de disolvente y es un refinado saturado. El refinado es el
líquido más pesado. Determínese el número de etapas ideales, a ambos lados de la
alimentación, que se requieren para producir los mismos productos finales a partir de la
misma alimentación, cuando la relación de reflujo de extracto, expresada como libras de
reflujo de extracto por libra de producto de extracto (incluyendo el disolvente), es el doble
del valor mínimo. Calcúlense las masas de las distintas corrientes por 1000 Ib de alimenta-
ción, todas ellas sobre la base de exentas de disolvente.
19.7. Un extractor consistente en una torre de pulverización opera a 30 “C dispersando
gotas de hidrocarburo en agua. La densidad de la fase de hidrocarburo es 53 Ib/pie’.  Si el
tamaño medio de las gotas es de 2,0 mm, calcúlese la velocidad terminal de las gotas. Si la
velocidad de deslizamiento se supone que es independiente de la retención, y si la veloci-
dad de flujo volumétrico de la fase dispersa se considera que es el doble de la fase
continua, ipara  qué velocidad de flujo de la fase dispersa seria la fracción de retención 0,3
(próxima a la inundación)? Para diferentes relaciones de las velocidades de flujo, ies la
suma de las velocidades de flujo, o bien la suma de sus raíces cuadradas, aproximadamente
constante para una retención dada? (Véase la correlación de la Fig. 19.7.)
19.8. Estímese la velocidad de inundación para una columna de extracción rellena con
esferas de 0,5 pulg de diámetro y que opera con agua y tolueno a 30 “C. El tolueno es la
fase dispersa y tiene una velocidad de flujo doble de la de la fase acuosa.
19.9. Una mezcla que contiene 40 por 100 en peso de acetona y 60 por 100 en peso de
agua se pone en contacto con igual cantidad de MIK. (a) iQué fracción de la acetona se
puede extraer en un proceso de una sola etapa? (b) iQué fracción de la acetona se extraeria
si el disolvente fresco se dividiese en dos partes y se realizasen dos extracciones sucesivas?
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CAPITULO

VEINTE

INTRODUCCION A LA DESTILACION
MULTICOMPONENTE

Los capítulos precedentes tratan de la separación de mezclas binarias en sistemas
de etapas por destilación, lixiviación o extracción líquido-líquido, cuyos cálculos
de diseño se pueden realizar por técnicas gráficas. En muchas operaciones indus-
triales han de separarse mezclas multicomponentes y se requieren extensos cálcu-
los para determinar la distribución de componentes en los productos así como el
número de etapas ideales que se necesitan. La destilación se utiliza mucho más
que los otros métodos para la separación de mezclas líquidas complejas, y por
esta razón este capítulo está dedicado a una introducción a la destilación de
mezclas multicomponentes. Sin embargo, los fundamentos pueden aplicarse a
otras separaciones tales como extracción o absorción multicomponente.

Al igual que la destilación de mezclas binarias en etapas de equilibrio, los
cálculos de destilación de sistemas multicomponentes utilizan balances de mate-
ria y entálpicos, y equilibrios líquido-vapor. Para cada componente se puede
escrbir  un balance materia aplicado a la columna en su conjunto y a cada etapa
individual, pero hay solamente un balance entálpico para la columna o para cada
etapa. Los equilibrios entre fases son mucho más complejos que para sistemas
binarios, debido al número de componentes y a que los equilibrios dependen de
la temperatura, que varía de una etapa a otra.

En la práctica se utilizan fundamentalmente sistemas de cálculos digitales. El
gran número de cálculos que es preciso realizar para cuantificar las variables de
diseño y operación, así como las numerosos iteraciones que se requieren para
conseguir la convergencia de las soluciones a las ecuaciones resultan práctica-
mente irrealizables por cálculos manuales. Este libro no está dedicado al estudio
de ordenadores, pero todos ellos han de utilizar programas basados fundamental-
mente en la temática de este libro.

Equilibrio entre fases para la destilación multicomponente. Los equilibrios va-
por-líquido para una mezcla están descritos por los coeficientes de distribución, o

razones de equilibrio K,  siendo K para cada componente la relación entre las
fracciones molares de las fases de vapor y líquido en equilibrio:

K. E ?f!? (20 .1 )
Xie

651
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Si las leyes de Raoult y Dalton son aplicables, se pueden calcular a partir de la
presión de vapor y la presión total del sistema:

pi  = x,P,’ (20.2)

(20.3)

(20.4)

La ley es una buena aproximación para mezclas de compuestos similares, tales
como las parafinas que se encuentran en fracciones de petróleo de baja tempera-
tura de ebullición o de aromáticos recuperados a partir de la producción de
coque. Sin embargo, a presiones elevadas, las razones de equilibrio K no varían
exactamente de forma inversamente proporcional con la presión total debido a
los efectos de compresibilidad. En los Apéndices 21 y 22 se presentan nomogra-
mas de los valores de K para algunas parafinas y olefinas.

Las razones de equilibrio K dependen fuertemente de la temperatura debido a
la variación de la presión de vapor, pero en cambio los valores relativos de K
para dos componentes sólo varían moderadamente con la temperatura. La rela-
ción entre la constante Q se conoce con el nombre de volatilidad relativa:

Cuando es aplicable la ley de Raoult,

(20.5)

Según se verá más adelante, la volatilidad relativa media de un componente clave
en el producto destilado con relación a la de un componente clave en el producto
de cola puede utilizarse para estimar el número mínimo de etapas en una destila-
ción multicomponente.

Cálculo del punto de burbuja y del punto de rocío. La determinación de la
temperatura de burbuja (temperatura inicial de ebullición de una mezcla líquida)
o de la temperatura de rocío (temperatura inicial de condensación) son necesarias
para el cálculo de una destilación súbita o para cada una de las etapas de una
destilación multicomponente. Las ecuaciones básicas para la temperatura de
burbuja son
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y para la temperatura de rocío,

(20.8)

donde NC es el número de componentes.
Para utilizar la Ecuación (20.7) se supone un valor de la temperatura y los

valores de Ki se obtienen a partir de tablas publicadas o de datos de presión de
vapor conocida la presión total. Si el sumatorio de Kixi es superior a l,O,  se elige
una temperatura inferior y se repite el cálculo hasta que se cumpla la Ecua-
ción (20.7). Si la temperatura de burbuja se determina exactamente (EKixi  =
= l,OO),  la composición del vapor en equilibrio con este líquido viene dada directa-
mente por los términos Kixi.  Sin embargo, cuando el sumatorio es próximo a l,O,
la composición del vapor se puede determinar con poco error a partir de la
contribución relativa de cada término al sumatorio:

K.x.yi = +

i& Kixi
(20.9)

Un procedimiento similar se utiliza para determinar la temperatura de rocío de
una mezcla de vapor así como la composición del líquido en equilibrio con esta
mezcla.

Ejemplo 20.1. Hállense las  temperaturas  de burbuja  y  de rocío,  as í  como las  corres-
pondientes composiciones del vapor y el líquido, para una mezcla de 33 por 100 en
moles de n-hexano, 37 por 100 en moles de n-heptano y 30 por 100 en moles de
n-heptano a 1,2 atm de presión total.

SOLUCI6N

Se representan las  pres iones  de vapor  de  los  t res  componente  en una gráf ica  semiloga-
rítmica de log P frente a T (Fig. 20.1) o de log P frente a l/T,,,,  donde Tabs es la
tempera tura  absoluta  en  Kelvin .

Temperatura de burbuja. Se elige T = 105 “ C para la cual la presión de vapor del
heptano,  que es  e l  componente  intermedio,  es  1,2  atm.

Componente P,’  a 105 “C, atm Ki  = P,‘/1,2  xi yi  = Kixi

1 . H e x a n o 2,68 2,23 0,33 0,7359
2 . Heptano 1,21 1,Ol 0,37 0,3737
3 . Octano 0,554 0,462 0,30 0,1386

Cy, = 1,248

Puesto que Zy,  es demasiado grande, se tantea con una temperatura menor.
Puesto que la principal contribución proviene del primer término, se toma una tem-
peratura para la cual Ki  es menor en un factor 1/1,24.  Se elige T = 96 “C,  para la que
P[ = 2,16  atm.
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Figura 20.1. Presiones de
10  vapor de n-parafinas para el

Ejemplo 20.1.

Componente P;  a 96 “C 4 xi Kixi Yi

1 2,16 178 0,33 0,594o 0,604
2 0,93 0,775 0,37 0,2868 0,292
3 0,41 0,342 0,30 OJO25 0,104

iXyyi  = 0,9833 l,C@o

Por interpolación se encuentra que la temperatura de burbuja es de 97 “C, que es
suficientemente próxima, de forma que las composiciones del vapor se pueden calcular
utilizando la Ecuación (20.9). El vapor en equilibrio con el líquido contiene 60,4 por
100 en moles de n-hexano, 29,2,  por un mol de n-heptano y 10,4 por 100 de n-octano.

C o m p o n e n t e  Ki Yi YilKi

1 2,23 0,33 OJ480
2 LO 0,37 0,37
3 0,458 0,30 0,655

Yz = 1,173
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Puesto que el sumatorio es demasiado alto, se elige una temperatura mayor. Se
toma T = 110 “C,  para la que K, es un 17 por 100 superior.

Componente Pi' 4 Yi YAKi xi

1 390 2s 0,33 0,132 0 ,130
2 1,38 1,15 0,37 0,3217 0 ,317
3 0,64 0,533 0,30 0,5625 0,553

C = 1,0162 1,000

Por  in terpolación se  encuentra  para  la  temperatura  de  rocío  110,5  “C,  y la compo-
s ic ión  de l  l íqu ido  en  equ i l ib r io  con  e l  vapor  se  ob t i ene  d iv id iendo  los  va lo res  de  yi/Ki
por 1,0162.

DESTILACION SUBITA  DE MEZCLAS
MULTICOMPONENTES

La Ecuación (18.2) se puede escribir para cada componente de una destilación
súbita de la siguiente forma:

xFi 1 -f
YDi = -  -f f xBi

Puesto que las corrientes de destilado y cola están en equilibrio, la ecuación
anterior puede modificarse para dar

(20.11)

Despejando xsi  de la Ecuación (20.11) y sumando para los NC componentes se
obtiene

i$l  xBi = l = fyK, j+;, + 1I

Esta ecuación se resuelve por iteración de la misma forma que se ha utilizado la
Ecuación (20.8) para el cálculo de la temperatura de rocío, y los valores finales de
T y Ki se utilizan para calcular las composiciones de las corrientes de productos.

Ejemplo 20 .2 . La mezcla del Ejemplo 20.1 se somete a una destilación súbita a 1,2
atm de presión, y se vaporiza el 60 por 100 de la alimentación. (a) Calcúlese la
temperatura de destilación súbita y la composicibn  de los productos de líquido y
vapor .  (b)  iA qué temperatura  debe calentarse  la  a l imentación l íquida  para  conseguir
una  vapor izac ión  de l  60  por  100  en  des t i l ac ión  súb i ta?
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SOLUCI6N

(a) La temperatura  de dest i lación súbi ta  ha de estar  comprendida entre  la  tempe-
ra tura  de  burbuja  (97 “C)  y  la  temperatura  de  rocío  (110,5  “C) .  Se  supone  T = 1 0 5  “ C ,
que es 97 + 0,6(110,5  - 97). A partir de la Figura 20.1, K, = 2,68/1,2  = 2,23,
K, = 1,21/1,2  = l,Ol, y KS  = 0,554/1,2  = 0,462. El valor de fes 0,6.  El segundo
miembro de la Ecuación (20.12) se transforma en

0,33 0,37 0,30

0,6(2,23  - 1 ) + 1 + 0,6(1,01  - 1) + 1 + 0,6(0,462  - 1 ) + 1

0 ,190 + 0,368 + 0,443 = 1,001

La tempera tura  de  des t i l ac ión  súbi ta  es  105  “C.  La  compos ic ión  de l  l íqu ido  producto
es n-hexano, 19,0 por 100 en moles; n-heptano, 36,8  por 100 en moles, y n-octano,
44,2  por 100 en moles.

La composic ión  de l  vapor  producto  se  ca lcula  a  par t i r  de  los  va lores  de  K y x:

n-hexano, y = 0,190(2,23)  = 0,424
n-heptano, y = 0,368(1,01)  = 0,372
n-octano, y = 0,442(0,462)  = 0,204

1,000

(b) Para determinar la temperatura de la alimentación antes de ser sometida a
des t i l ac ión  súb i ta ,  se  ap l ica  un  ba lance  en tá lp ico  u t i l i zando  105  “C  como temperatura
de referencia .  Los calores  de vaporización a  105 “ C y los  calores  específ icos  medios del
líquido entre 105 y 200 “C  se obtienen a partir de la bibliogratia.

C,, cal/mol-“C AH,, cal/mol

n-hexano 6 2 6 3 7 0
n-heptano 7 0 7 5 1 0
n-oc tano 78 8 5 6 0

Tomando como base el  l íquido a  105 “C,  l a s  en ta lp ias  de  los  p roduc tos  son

H v a p o r = 0,6[(0,424  x 6370) + (0,372 x 7510) + (0,204 x 8560)]

H vapor = 4345 cal H,iquido = 0

Para la alimentación.

Cr, = (0,33  x 62) + (0,37  x 70) + (0,30  x 78) = 69,8  cal/mol-“C

69,8(T,  - 105) = 4345

T, = 167 “C  = temperatura de precalentamiento

Para un resul tado más exacto deber ían evaluarse  de nuevo los  calores  específ icos  del
líquido en el intervalo de 105 a 170 “C.
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FRACCIONAMIENTO DE MEZCLAS
MULTICOMPONENTES

Lo mismo que en el fraccionamiento de mezclas binarias, en el diseño de las
cascadas se supone que los pisos son ideales y después se corrige el número de
etapas teniendo en cuenta la eficacia de los pisos. Además, también se encuen-
tran las dos condiciones límite de reflujo total y reflujo mínimo.

Los cálculos para plantas de destilación se realizan utilizando dos métodos.
En el primero de ellos se supone la separación deseada de los componentes y se
calcula el número de pisos por encima y por debajo de la entrada de la alimenta-
ción a partir de una relación de reflujo dada. En el segundo método se supone el
número de pisos por encima y por debajo de la alimentación, y se calcula la
separación de los componentes utilizando flujos del reflujo procedente del con-
densador y del vapor procedente del calderín.  El primer método es el más
frecuente en la destilación binaria, mientras que el segundo es preferible en los
casos de sistemas multicomponentes, especialmente en los cálculos con orde-
nador.

En los cálculos finales con ordenador no se supone que el flujo molar es
constante ni que las zonas de equilibrio K son independientes de la temperatura,
y se introduce también la eficacia de los pisos, pero en las estimaciones prelimina-
res con frecuencia se introducen dichas simplificaciones. Cuando se supone que
los coeficientes de actividad son independientes de la temperatura, se utilizan los
métodos de grupos, en los que el número de etapas ideales de la cascada es la
variable independiente. Los cálculos permiten obtener este número sin necesidad
de calcular las temperaturas de los pisos ni las composiciones de las corrientes
intermedias entre los pisos. Si los valores de a dependen de la temperatura, no se
utilizan estos métodos sencillos y es necesario realizar los cálculos piso a piso. La
temperatura y las composiciones del líquido para el piso n + 1 se calculan por
tanteo a partir de los valores conocidos para el piso n, y los cálculos se realizan
de un piso a otro comenzando por la cabeza o por el fondo de la columna.

En lo que resta del capítulo se aplican estos métodos en la siguiente forma: las
estimaciones del número minimo de pisos a reflujo infinito, asi  como el reflujo
mínimo para un número infinito de pisos, se realizan por métodos de grupos
suponiendo las volatilidades relativas constantes, y están descritas desde el punto
de vista de un diseño. Se ha descrito una relación empírica para el cálculo del
número de pisos y de la reducción de reflujo de aparición.

Componentes clave. El objetivo de la destilación es la separación de la alimenta-
ción en corrientes de productos casi puros. En la destilación binaria la pureza
generalmente se define especificando xD  y xB, las fracciones molares del compo-
nente ligero en el destilado y residuo. Tal como indica la Ecuación (18.5),  al fijar
estas concentraciones quedan íijadas las cantidades de ambos productos por
unidad de alimentación. Se elige entonces la relación de reflujo y se calcula el
número de etapas teóricas.

En la destilación multicomponente hay tres o más componentes en los pro-
ductos, y las especificaciones de las concentraciones de un componente en cada
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uno de ellos no caracteriza totalmente estos productos. Sin embargo, si se especi-
fican las concentraciones de dos de los tres o tres de los cuatro componentes para
los productos de destilado y residuo, generalmente es imposible cumplir exacta-
mente estas especificaciones. Un aumento de la relación de reflujo o del número
de pisos aumenta la eficacia de la separación y se alcanza la concentración
deseada de un componente en cada producto, pero sería una casualidad que las
demás concentraciones coincidiesen con las especificadas de antemano. El diseña-
dor generalmente elige dos componentes cuyas concentraciones o recuperaciones
fraccionales en los productos de destilado y residuo constituyen un buen índice
de la separación conseguida. Puesto que los componentes clave tienen diferente
volatilidad, el más volátil, identilicado  por el subíndice L, recibe el nombre de
clave ligero, y el menos volátil, identificado por el subíndice H, es el clave pesado.

Una vez elegidos los componentes clave, el diseñador asigna arbitrariamente
valores bajos para xH  en el destilado (xDH)  y para xL  en el residuo (xBL),  lo mismo
que se asignan valores pequeños para xDB  y xBA en la destilación binaria. La
elección de pequeños valores para xsL y xDH  quiere decir que la mayor parte del
clave ligero sale con el destilado mientras que la mayoría del clave pesado lo hace
con el residuo. El destilado puede ser el clave ligero prácticamente puro si los
claves son los componentes más volátiles, ya que los componentes más pesados
que el clave ligero tenderán a concentrarse en la fase líquida y no ascenderán
mucho por encima del piso de alimentación. Con frecuencia hay componentes
más ligeros que el clave ligero y éstos se recuperan casi completamente en el
destilado. Los componentes más pesados que el clave pesado generalmente se
recuperan totalmente en el producto de cola. Las excepciones a estas generaliza-
ciones se encuentran en la destilación de materiales con temperaturas de ebulli-
ción muy próximas, como ocurre en las mezclas de isómeros.

Contrariamente al caso binario, la elección de dos claves no determinan los
balances de materia, puesto que no todas las demás fracciones molares se pueden
calcular exclusivamente por balances de materia y se requieren cálculos de equili-
brio para calcular las concentraciones del vapor a la temperatura de rocío que
sale del piso superior y del líquido a la temperatura en burbuja que sale del
calderín.

Aun cuando dos componentes cualesquiera se pueden tomar como clave,
generalmente son adyacentes en el orden de volatilidad. Una elección de este tipo
recibe el nombre separación nitida.  En las separaciones nítidas los claves son los
únicos componentes que aparecen en ambos productos en concentraciones apre-
ciables.

Mínimo número de pisos. La ecuación de Fenske (18.39) es aplicable a dos
componentes cualesquiera, i y j, para una planta convencional que opera con una
relación de reflujo infinita. En este caso la ecuación adquiere la forma,
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tTij = yigg&& (20.14)

Los subíndices D, F y B de la Ecuación (20.14) se refieren a las temperaturas del
destilado, del piso de alimentación y del residuo de la columna.

Ejemplo 20.3. Una mezcla con 33 por 100 de n-hexano, 37 por 100 de n-heptano y
30 por 100 de n-octano ha de destilarse para obtener un producto destilado con una
fracción molar 0,Ol  de n-hexano. La columna operará a 1,2 atm con una alimentación
vaporizada del 60 por 100. Calcúlense las composiciones del producto y el número de
pisos ideales a reflujo infinito.

SOLUCItIN

El n-hexano es el clave ligero, el n-heptano es el clave pesado, y el n-octano es el no
clave pesado, que pasa casi totalmente al residuo. Las composiciones de los productos
se obtienen mediante un balance de materia suponiendo que en el destilado la fracción
molar de n-hexano es de 0,99  y que no contiene n-octano. Tomando como base
100 mol/h  de alimentación.

F=D+B=lOO

Para el hexano,

Fx, = Dx, + Bx,

100 x 0,33 = 0,99D  + (100 - D)(O,Ol)

D = $I& = 32,65  mol/h

B  = 100 - D = 67,35  mol/h

La cantidad de hexano en el producto de cabeza es

D x ,  =  32,65 x 0,99 =  32,32  mol/h

La composición del producto de cola se puede calcular directamente puesto que
esta corriente contiene todo el octano, todo el heptano menos O,OlD,  o sea, 37 -
- 0,01(32,65)  = 36,67  mol/h, y 0,68 mol/h  de hexano. Las composiciones se dan en
la Tabla 20.1

Tabla 20.1

Componente

Destilado Colas

Alimentaciún,  m o l  M o l e s  x Moles x
K a 105 “C,

1,2  atm

LK n-hexano 33 32,32 0,99 0,68 0,010 2,23
HK n-heptano 37 0,33 0,Ol 36,67 0 ,544 1,Ol
HNK n-octano 3 0 0 0 3 0 0 ,446 0,462

loo 32,65 67,35
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El mínimo número de pisos se obtiene a partir de la ecuación de Fenske
[Ec.  (20.13)],  utilizando la volatilidad relativa del clave ligero con respecto al clave
pesado, que es la relación de las razones de equilibrio K. Los valores de K para
la temperatura de destilación súbita se tomaron del Ejemplo 20.2 y se dan en la
Tabla  20.1 .

2,23  =  221
%K,rfK  = l,ol  >

lw 0,99/0,01

N 0,01/0,544mh = -
log 2,21

1 = 10,8 - 1 = 9,8

El número mínimo de etapas ideales es 9,8  más un calderín.
Una estimación más exacta de Nmln se  puede  ob tener  u t i l i zando  una  vo la t i l idad

relat iva media basada en la cabeza,  centro y fondo de la  columna.  La temperatura en
la  cabeza es  del  orden de  75 “C,  la  temperatura  de  ebul l ic ión del  n-hexano a  1,2 atm, y
la volatilidad relativa es 2,53  a partir de las presiones de vapor de la Figura 20.1. La
temperatura  en e l  fondo es  del  orden de 115 “C,  según un cálculo  de  la  temperatura  de
burbuja  para  e l  p roducto  de  co la ,  dando una  vola t i l idad  re la t iva  de  2,15.  A  pa r t i r  de  l a
Ecuación  (20.14),

ELK,  HK =  12,53  x  2,21 x  2,15  =  2,29

Utilizando log 2,29  en el denominador de la Ecuación (20.13) se obtiene N,,,,,  = 9,4.
Para comprobar la suposición de que no hay octano en el destilado, se puede

aplicar la Ecuación (20.13) al heptano y al octano utilizando t(  = K2/K3 = 1,01/0,462  =
= 2,19.

1%
0,01/0,544

Nm,”  + 1 = 10,4  =
x,,/O,446

log 2,19

X D3 = 2,4  x 10e6,  que es despreciable.

Relación de reflujo mínima. La relación de reflujo mínima para una destilación
multicomponente tiene el mismo significado que para la destilación binaría; para
esta relación de reflujo, se llega a conseguir justamente la separación deseada
pero se necesita un número infinito de pisos. La relación de reflujo mínima
constituye una guía para seleccionar una relación de reflujo razonable para la
operación de una columna, y para estimar el número de pisos que se requieren
para una separación dada con ciertos valores de la relación de reflujo.

Para un sistema multicomponente, la separación deseada generalmente se
refiere a la cantidad de clave ligero recuperado en el destilado y a la cantidad de
clave pesado recuperado en el residuo. Por ejemplo, las especificaciones pueden
corresponder a un 98 por 100 de recuperación del clave ligero en el destilado y a
un 99 por 100 del clave pesado en el residuo. Las fracciones molares reales de los
componentes clave en los productos generalmente no están especificadas ya que
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dependen de las cantidades de componentes no clave en la alimentación. Peque-
ños cambios de estos componentes no clave en la alimentación modificarían las
composiciones de los productos sin afectar significativamente a la separación
básica de los clave ligero y pesado.

Aunque la separación que se alcanza en una columna depende de algún modo
de todos los componentes presentes en la alimentación, se puede obtener un valor
aproximado de la relación de reflujo mínima tratando la mezcla como pseudo-
binaria. Tomando solamente los moles de clave ligero y de clave pesado como
constituyentes de una nueva alimentación pseudobinaria, las composiciones de
los productos se pueden calcular junto con una curva de equilibrio líquido-vapor
basada en c(LK-HE Después se puede obtener R,, utilizando la Ecuación (18.41),
tal como se ilustra en la Figura 18.19. Una ecuación alternativa para una
alimentación de líquido saturado de la relación mínima de flujo de líquido al flujo
de alimentación para una mezcla binaria de A y B:

L mtn (DXDAlFXFA)  - ~AB(DX,BlFX,B)__  =
D c1AB  - 1

(20.15)

Los términos entre paréntesis de la Ecuación (20.15) son las recuperaciones
fraccionales de A y B en el producto de destilado. Para una mezcla multicompo-
nente,  estos términos especificarán la recuperación del clave ligero en el destilado
y la fracción de clave pesado en la alimentación que se obtiene en el destilado.
Obsérvese que el valor mínimo de L depende principalmente de la volatilidad
relativa. Cambiando la recuperación del clave ligero desde 0,95 hasta 0,99 o aun
0,999, L,*,/F varía solamente de un 4 a un 5 por 100, puesto que el término
M~~(Dx~~/Fx~~)  es generalmente muy pequeño. La composición de la alimenta-
ción tiene poco efecto en la Ecuación (20.15),  pero cuando xFA  es pequeño, D será
pequeño y la relación de reflujo R/D  será mayor que para una alimentación más
rica.

La Ecuación (20.15) constituye una buena aproximación para mezclas multi-
componentes si los componentes clave representan al 90 por 100 o más de la
alimentación. Generalmente se sobreestima el valor de L que se requiere para
estos casos, puesto que los componentes más volátiles que el clave ligero 0 más
pesados que el clave pesado son más fáciles de separar que los componentes
clave. Para otras mezclas, la distribución de componentes no clave en los produc-
tos ha de estimarse en una primera etapa de un cálculo mas riguroso de la
relación de reflujo mínima. La composición completa de los productos no puede
especiticarse  de antemano, y la cantidad de componentes no clave en los produc-
tos varía con la relación de reflujo, si bien el número de pisos se ajusta para
mantener la separación educada de los componentes clave. Para ayudar a estimar
las composiciones de los productos para el reflujo mínimo, se han introducido los
conceptos de componentes distribuidos y no distribuidos.

Componentes distribuidos y no distribuidos. Un componente distribuido se en-
cuentra en ambos productos destilado y cola, mientras que un componente no
distribuido se encuentra solamente en uno de los productos. El clave pesaso  y el
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clave ligero están siempre distribuidos, lo mismo que otros componentes cuales-
quiera que tengan volatilidades comprendidas entre las de los dos clave. Los
componentes más volátiles que el clave ligero se recuperan casi completamente en
el destilado, y los menos volátiles que el clave pesado se encuentran casi comple-
tamente en las colas. El que tales componentes se llamen distribuidos o no
distribuidos depende de la interpretación de la definición. Para una columna real
con un número tinito de pisos, todos los componentes están teóricamente presen-
tes en ambos productos, si bien algunos están en concentraciones inferiores al
límite de detección. Si la fracción molar de un componente pesado no clave en el
destilado es 10m6  o inferior, el componente puede considerarse no distribuido
desde el punto de vista práctico. Sin embargo, con el tin de comenzar un cálculo
piso a piso para hallar el número de pisos de la columna, es preciso estimar este
vapor pequeño pero finito.

Para el caso de reflujo mínimo, la diferencia entre componentes distribuidos y
no distribuidos es más clara, ya que los componentes pesados no clave están
generalmente ausentes del destilado y los componentes ligeros no clave no están
presentes en el residuo. Las concentraciones de estas especies puede hacerse cero
debido a un número infinito de pisos en la columna y a las condiciones que
conducen a una progresiva reducción de la concentración en cada piso más allá
del piso de alimentación.

Consideremos que se requiere que un componente pesado esté completamente
ausente del destilado. Si xD  es cero y se supone flujo molar constante, la ecuación
del balance de materia para la parte superior de la columna se transmorma en

L
Yn+l = 0v nxn

(20.16)

Para una etapa ideal, y,,  = Kx,, y la relación para las concentraciones del vapor
para los sucesivos pisos es

Y. KV---=--
Y”+l L

(20.17)

Si K para el componente que se considera es menor que L/V, y, será menor que
Y”+~,  y si esto se cumple para todos los pisos por encima de la alimentación, un
número infinito de pisos hará que y sea cero. Por supuesto que K es una función
de la temperatura, pero si K es menor que L/V  para la temperatura del piso de
alimentación, todavía será menor para los pisos por encima de la alimentación,
donde la temperatura es menor, y la disminución de y de un piso a otro será más
rápida. Los componentes pesados generalmente estarán no distribuidos si K es
más de un 10 por 100 inferior al valor de K el clave pesado, o si la volatilidad
relativa basada en el clave pesado es menor que 0,9.

Los componentes ligeros están no distribuidos para el reflujo mínimo si el
valor de K es suficientemente grande para los pisos por debajo del piso de
alimentación. Si se supone que x,  es cero, la Ecuación (18.16) conduce a
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¿
YnI+  = -xntV

Por tanto,

Y*+1 ¿
y,  =m

(20.19)

- -
Si K es siempre mayor que L/V en la sección inferior de la columna, y se hará
cero, justificándose así la suposición xB  = 0. En la práctica, un valor de K o de la
volatilidad relativa 10 por 100 superior al del clave ligero casi siempre conduce a
un componente no distribuido. Para una alimentación con componentes sólo
ligeramente más volátiles que el clave ligero 0 ligeramente menos volátil que el
clave pesado, existen técnicas para calcular si tales componentes se distribuyen y
para estimar sus concentraciones en los productos4.

Cálculo de la relación de reflujo mínima. Para la relación de reflujo mínima, hay
zonas de infinitud por encima y por debajo del piso de alimentación en las que
las composiciones del líquido y del vapor no varían de piso a piso. Estas zonas
son similares a las regiones de «corte» que se muestran en la Figura 18.19d,  pero
no se presentan necesariamente para el piso de alimentación como en el caso de
la destilación binaria. Si hay componentes no distribuidos en la alimentación, sus
concentraciones varían de un piso a otro cerca de la alimentación, y las concen-
traciones se reducen a cero cuando se alcanza la zona de infinitud. Así, para una
alimentación con ambos componentes ligero y pesado no distribuidos, el líquido
por encima de la zona de infinitud tendrá todos los componentes excepto los
pesados, no distribuidos.

Para la zona de infinitud inferior, todos los componentes excepto los ligeros
no distribuidos estarán presentes. Las dos zonas de infinitud estarán a temperatu-
ras diferentes y tendrán diferentes composiciones del líquido y el vapor debido a
los componentes no distribuidos. Si los componentes no distribuidos son una
pequeña fracción de la alimentación, las temperaturas de las zonas de infinitud
serán casi las mismas y el cálculo de la relación de reflujo mínima resulta
relativamente sencillo. Cuando estas temperaturas difieren considerablemente,
resulta difícil el cálculo exacto del reflujo mínimo debido a que las volatilidades
relativas en las zonas son diferentes. El análisis que se presenta a continuación
intenta introducir los conceptos básicos para la determinación de la relación de
reflujo y la obtención de una ecuación aproximada que sea adecuada. La deduc-
ción completa de la ecuación completa de R,, está fuera del alcanze  de este libro.

La ecuación del balance de materia para cada componente en la sección
superior de la columna [Ec.  (18.14)]  puede expresarse como y,/K  en vez de x,,  lo
que supone un equilibrio perfecto entre el vapor y el líquido,

Ln Yni
V,,iYn+l,i  = 7 + DX,i

I
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En la zona de infinitud no hay cambio de composición de un piso a otro, de
forma que y,,  1, i = JI,,~,  y se representa por yai. El subíndice co  representa un
número infinito de pis IS.  La Ecuación (20.20) se transforma entonces en

Lm Ycoi
vcc  Ymi  = 7 + DxDi

co*

Reordenando esta ecuación se obtiene

ymi  = V, - L,/K,,

o bien

D xDi
ycmi  =  v,  1  - (L,/VmKmi)

(20.22)

(20.23)

La Ecuación (20.23) se toma para todos los componentes que aparecen en el
destilado, y su suma ha de ser igual a 1,0:

1 Ymi  = l,O  = p C 1 _ (Lxyv Kco
,)m 02 co,

(20.24)

Un tratamiento análogo para la sección inferior de la columna conduce a

v,  ymi = 7  - BXBi (20.25)
001

BXBi
ymi  = -r,  - ¿,/j& (20.26)

B xBi- -
ycoi  =  -v,  1  - (L/V,K,,)

(20.27)

La Ecuación (20.27) se suma para todos los componentes que aparecen en el
producto de cola y se cambian los signos para que el denominador sea positivo:

(20.28)

Para determinar la relación de reflujo mínima utilizando la Ecuación (20.24),
se supone un valor de R,,  lo que da LIV y DIV.  La temperatura para que se
cumpla la Ecuación (20.24) con todos los términos positivos se determina por
tanteo. Otros conjuntos de valores de K darán una suma igual a LO,  pero con
algunos términos negativos, lo cual carece de sentido fisico.
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Las velocidades de flujo en la sección inferior de la columna se calculan
entonces a partir de las condiciones de la alimentación [L = L + qF, P = V -
- (1 - q)FJ,  determinándose la temperatura que cumple la Ecuación (20.28) con
todos los términos positivos. La temperatura en la zona de infinitud inferior será
más alta que la que se encuentra para la zona de infinitud superior si hay algunos
componentes no distribuidos. Si las temperaturas calculadas son las mismas o
están en orden invertido, el valor de R,  es incorrecto y se repiten los cálculos
para un valor menor de R,.  La Figura 20.2 muestra cómo se aplicaría este
procedimiento a un sistema binario. Para un valor seleccionado de R,  o L/V,  se
encontraría una temperatura que corresponde a un punto, donde la línea de
operación corta a la línea de equilibrio. Para un valor más elevado de R,, el corte
superior ocurre para un menor valor de x o para una mayor temperatura,
mientras que el corte inferior ocurre para un mayor valor de x y menor tempera-
tura. Desafortunadamente, no existe un método sencillo para determinar la
temperatura de separación, y es preciso realizar cálculos piso a piso en la región
comprendida entre estas zonas para hallar el. valor exacto de R,,.

Un método aproximado pero suficientemente exacto para determinar R,, fue
desarrollado por Underwood5.  La volatilidad relativa para cada componente se
considera que es la misma en las zonas de infinitud superior e inferior y se supone
que el flujo molar es constante. Las ecuaciones para las zonas de infinitud se
expresan en función de la volatilidad relativa CQ, donde tli = Ki/Krcr,  tomando
generalmente el clave pesado como componente de referencia. Las dos ecuaciones
se combinan con un balance global de materia y la ecuación de características de
la alimentación para obtener una ecuación que es preciso resolver por tanteo. La
raíz correcta 4 de esta ecuación está comprendida entre los valores de tl  para los
componentes clave. Otros valores de C#J cumplen la ecuación pero carecen de
significado físico. La ecuación es

(20.29)

Figura 20.2. Zonas invariantes en un
sistema binario.
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El valor de 4 se utiliza entonces para obtener V,,,/D:

Vmin__ =
D

R,, + 1 = C 3
I

Obsérvese que todos los componentes de la alimentación están comprendidos en
el sumatorio de la Ecuación (20.29),  pero en la Ecuación (20.30) solamente se
incluyen los que se encuentran en el destilado. Si en la alimentación hay uno o
más componentes comprendidos entre los clave ligero y pesado, existen dos o
más valores de 4 comprendidos entre los valores de c1 de los clave que cumplirán
la Ecuación (20.29). El valor correcto de 4 debe hallarse entonces resolviendo
simultáneamente las Ecuaciones (20.29) y (20.30).

Ejemplo  20.4 . Una mezcla con un 4 por 100 de n-pentano, 40 por 100 de n-hexano,
50 por 100 de n-heptano y 6 por 100 de n-octano, ha de destilarse a 1 atm para
recuperar  en  e l  des t i lado e l  98  por  100 del  hexano y  e l  1  por  100 del  heptano.  (a )  iCuál
es la  relación de ref lujo mínima si  la  al imentación entra  como l íquido a  la  temperatura
de ebullición? (b) iCuáles  son las temperaturas y composiciones de las zonas de
inf in i tud super ior  e  infer ior?

SOLUCIÓN

Las  c laves  son n-hexano y  n-heptano,  y  los  o t ros  componentes  t ienen una  d i ferencia
suf ic ien te  de  vola t i l idad  para  es ta r  no  d is t r ibu idos .  A cont inuac ión  se  dan  los  moles
en los productos por 100 moles de alimentación juntamente con el valor de K para
80 “C.

XF Fx,  Moles en D xg Moles en B xB  K,,.  Kx,

n-c, 0,04 4 4 0,092 0 0 3,62 0,145
LK n-C, 0,40 40 39,2 0,897 03 0,014 1,39 0,556
HK n-C, 0,50 50 0,5 0,011 49,5 0,879 0,56 0,280

n-C, 0,06 6 0 0 6 0,107 0,23 0,014
-

D = 43,7 B = 56,3 0,995

( a ) La temperatura  de burbuja  es  80 “C, y a esta temperatura aLK - HK es  1,39/0,56  =
= 248. Se utiliza la Ecuación (20.15) para una solución aproximada

Lmln 0,98  - 2,48(0,01)-=
F

= o 645
2,48  - 1 ’

LIII," L Fllll" 1
-=
D F D

= 0,645 ~ =0 , 4 3 7  1,48

Para utilizar el método de Underwood, los valores de K a 80 “ C se convierten en
vola t i l idades  re la t ivas  y  se  ob t iene  por  tan teo  la  ra iz  de  la  Ecuac ión  (20 .29)  que  es tá
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comprendida entre 1 y 2,48.  Puesto que q = l,O, la suma de los términos ha de ser
cero.

ai XFi ji, 4 = 1s .h 4 = 1948

n-c, 6,46 0,04 0,052 0,052
n-c, 2,48 0,40 1,012 0,992
n-c, LO 0,50 - l,oo - 1,042
Tl-C, 0,41 0,06 - 0,023 -0,023

0,041 -0,021

Mediante posteriores tanteos o por interpolación, 4 = 1,487. A partir de la Ecua-
ción (20-30),

R,,  + 1 = 1 a, -“pi,,
L i

R,, 1(0,011)+ 1 W‘WW=

6,64  - 1,487
+ ,;;8F7;717 +

, > 1 - 1,487
=

0,119 2,24 0,023
2,336

= + -

RDrn  = 1,34

Obsérvese que este valor es un 10 por 100 inferior al valor aproximado que se ha
obtenido utilizando la Ecuación (20.15).

(b) Para hallar las condiciones en la zona de infinitud superior, se utiliza la
Ecuación (20.24) con las siguientes relaciones de flujo:

V D
- = R, + 1 = 2,34
D

- = 0,427
v

V V D-=--=
F D F

2,34 x 0,437 = 1,02

L RD 1,34-=
V R,+1=2,34

= 0,573

D XDi
”  = 71 - L/VKi

n-c, 0,092 3,62 0,047 3,72 0,046 3,74 0,046 0,046
LK n-C, 0,897 1,39 0,652 1,43 0,639 1,44 0,636 0,637
HK n-C, 0,011 0,56 -0,202 0,58 0,389 0,584 0,249 0,317- -

1,074 0,931 1,00
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Para una temperatura supuesta T = 80 “C, el valor de y calculado para el heptano
es negativo, de forma que la temperatura debe ser ligeramente mayor (de forma que
Ki  > L/V). El término para el heptano es muy sensible a la temperatura supuesta, y
los valores de K debieran de estar dados con cuatro cifras significativas para hacer el
sumatorio igual a l,OO. A partir de los anteriores valores

T zona superior z  81,l “C

Las composiciones del vapor en esta zona se corrigen, para que la suma sea correcta,
realizando el mayor ajuste posible en el valor del heptano.

La composición y temperatura del vapor en la zona de infinitud inferior se obtie-
nen utilizando la Ecuación (20.28) con las siguientes relaciones de flujo. Para q = l,O,

v= P ¿=L+F

B B F 0,563-c-y
V F V

= ~ = 0,552
1,02

¿
z = 4 + F = 0,573 + & = 1,55
v v v

B XE¡
yi  = ~(~/~KJ  - 1

-TEi
‘:‘:

Aquí el término para el hexano varia más rápidamente con la temperatura, y los
valores finales de yi  se ajustan consecuentemente

T zona inferior Ñ  83,3 “C

Las composiciones del liquido en la zona de infinitud se calculan a partir de xi =
= y,/K,.

Zona inferior Zona superior

T, “C 83,3 81,l
L K x 0,433 0,442

Y 0,662 0,637
H K X 0,524 0,543

Y 0,326 0,317
uLK-HK 2,46 2,47
YLK/YHK 2,03 2,Ol
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Entre las zonas de infinitud superior e inferior la fracción molar de ambos compo-
nentes clave disminuye en la fase de vapor, y disminuye también la relación de clave
ligero a clave pesado. Esta región de la columna sirve para separar los componentes
ligeros no clave del líquido que desciende y el componente pesado no clave del
material que asciende y forma el destilado. La pequeña cantidad de fracción invertida
que aparece para los componentes clave es un interesante fenómeno que se encuentra
con frecuencia en las columnas reales que operan con una relación de reflujo cercana
al valor mínimo.

Cálculo de la relación de reflujo necesaria y de los perfiles de concentración. El
número de pisos que se necesitan para una separación especificada con una
relación de reflujo seleccionada se puede determinar mediante cálculos piso a
piso conocido con el nombre de método3 de Lewis-Matheson. La cantidad de
todos los componentes en los productos ha de estar especificada para iniciar el
cálculo. A partir de la composición del destilado (que es la misma que la del
vapor procedente de la parte superior si se utiliza un condensador total), la
temperatura y la composición del líquido del piso superior se pueden determinar
calculando la temperatura de rocío:

c xi =  1,o =  c$
L

(20.8)

Las razones de equilibrio K se toman de una tabla de valores o se calculan
mediante ecuaciones empíricas para una determinada presión y temperatura. Si
las mezclas no son ideales se requieren ecuaciones para calcular los coeficientes
de actividad.

A partir de la composición del líquido del piso superior y de la composición
del destilado, se utilizan ecuaciones de los balances de materia para hallar la
composición del vapor procedente del piso 2

y,iVz  = L,X,i + DX,i (20.31)

Se podría considerar flujo molar constante, pero si los cálculos se realizan con
un ordenador se puede aplicar un balance entálpico y tener en cuenta también la
variación de presión de una etapa a otra. Los cálculos se continúan de esta
forma, utilizando alternativamente las relaciones de equilibrio y de los balances
de materia, hasta que la composición es próxima a la de la alimentación. Para la
sección inferior de la columna se realizan cálculos análogos comenzando con una
composicion  estimada para el residuo. Teniendo en cuenta las diferencias que se
obtienen para los componentes individuales, se reajustan las composiciones de
los productos y se repiten los cálculos hasta que todos los errores sean inferiores
a un valor especificado. En algunos procedimientos se fijan de antemano el
número de pisos y el piso de alimentación, y se repiten los cálculos para diferentes
relaciones de reflujo hasta que se obtienen las condiciones deseadas en el piso de
alimentación.

En la Figura 20.3 se muestran los perfiles de concentración calculados6 para
un despropanizador que opera a 300 psia.  Hay 40 etapas contando el calderín  y



670 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

6 0

0,8-

\

~~~pgjYyjTJ
4 0 3 0 2; 1 0 0 Figura 20.3. Perfiles d e temperatura y

Número de etapa concentración para un despropanizador.

el condensador, entrando la alimentación como líquido en la etapa 20. La
relación de reflujo es 2,62, que corresponde a 1,25R,,.  Los perfiles de concentra-
ción son característicos de sistemas con componentes más ligeros y más pesados
que los clave. Los máximos que se presentan para el componente ligero y el
componente pesado, así como la forma de los demás perfiles, pueden inter-
pretarse mejor examinando las relaciones de equilibrio y de las líneas de opera-
ción para los componentes individuales en un diagrama y-x.

En la sección superior de la columna L/ V es aproximadamente constante, y la
línea de operación para el etano es

Yn+l = 0,724 x, + 0,061

La relación de equilibrio y = Kx se presenta en la Figura 20.4a  como una familia
de líneas rectas cuya pendiente aumenta con n.  Cada una de las rectas se utiliza
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- ”LIV =  0 . 7 2

//Línea de oie;acibn inferior,

0,8

Y

0 . 7

0.6

0 . 5
0,5  0,6 0 . 7 03 0.9

X

(b)

0

Figura 20.4. Diagrama de la Ií-
nea  de operación para los com-
ponentes individuales de un des-
propanizador: (a) para C,H,;  (b)
para C,H,.

solamente una vez para el número de piso apropiado. Partiendo de xD = 0,222,
solamente se requieren unos pocos pisos para reducir x hasta aproximadamente
0,05, que corresponde a un punto corto. El punto de corte se desplaza hacia
valores más bajos de x a medida que aumentan la temperatura y K, pero la
variación piso a piso es muy pequeña, tal como se muestra en la Figura 20.3. En
el piso de alimentación de cálculo se traslada a la línea de operación inferior, la
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cual da lugar a una rápida disminución de x y a valores inferiores a 10m6  en el
fondo de la columna.

En la Figura 20.4b  se muestra el diagrama y-x para el propano. La línea de
equilibrio es la curva que une los puntos de los pisos individuales, cada uno a una
temperatura diferente. Desde el piso de alimentación hasta el piso 6, la tempera-
tura es suficientemente alta como para que K sea superior a LO, y el vapor es más
rico en propano que el líquido. El enriquecimiento piso a piso es casi constante
en esta región. Para el piso 5 y superiores, K es menor que LO, y el aumento de x
e y por etapa se hace menor. En el piso 3 la curva de equilibrio corta a la línea de
operación, lo que en el caso de una mezcla binaria daría lugar a que ya no
hubiese posterior variación de concentración. Sin embargo, en este sistema multi-
componente, una posterior disminución de la temperatura sitúa la línea de
equilibrio por debajo de la línea de operación y se pueden trazar más escalones
entre las dos líneas, lo que da lugar a un retroceso de x hacia valores más bajos y
da un producto con 77 por 100 de propano. Por tanto, los pisos superiores de la
columna sirven para enriquecer el destilado en etano, principalmente debido a la
reducción de la cantidad de propano.

No se podría llegar al 90 por 100 de propano eliminando estos pocos pisos,
puesto que todo el etano termina en el producto de destilado, y el pico de
concentración de propano se desplaza unos pocos pisos más cerca de la alimenta-
ción. Sería posible tomar un producto de corriente lateral, algunos pisos por
debajo de la parte superior de la columna, que sería más rica en propano, pero
para obtener productos puros sería mejor enviar el propano crudo a una colum-
na de desetanización.

El perfil de concentración para el clave pasado i-butano parece normal desde
la parte superior de la columna hasta el piso 15. En esta región K es menor que
0,7  y la línea de operación está situada por encima de la curva de equilibrio, de
forma que x disminuye al ascender en la columna. Desde el piso de alimentación
hasta el piso 15 la temperatura es suficientemente alta para hacer K > 0,7,  y la
línea de equilibrio se desplaza para dar valores superiores a la línea de operación.
Por tanto, la concentración de i-butano aumenta al ascender desde el piso de
alimentación. La variación de la temperatura de los pisos en esta región está
fuertemente influenciada por la disminución de los componentes no clave
n-butano y n-pentano. Sin estos o similares componentes el clave no presentaría
un máximo de concentración. Con una cantidad relativamente grande de compo-
nentes pesados no clave, el clave pesado no solamente presenta un máximo sino
que puede aumentar más rápidamente que el clave ligero y exhibir una fracción
invertida en unas pocas etapas.

Las pocas primeras etapas por encima del calderín  presentan cambios bruscos
de las concentraciones de n-pentano y n-butano, similar a lo que ocurre para el
etano cerca de la cima de la columna, y esto da lugar a un máximo de concentra-
ción de i-butano en el piso 34. La concentración de n-pentano es prácticamente
constante desde el piso 35 hasta el piso de alimentación debido a la presencia de
un punto de corte, que varía lentamente a medida que disminuye gradualmente la
temperatura. El n-butano no presenta una meseta de este tipo debido a que su
volatilidad es del orden de 0,s  la del i-butano, que es el clave pesado.
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Número de pisos ideales a partir de la relación de reflujo de operación. Aunque el
cálculo preciso del número de pisos en la destilación multicomponente se realiza
mejor con un ordenador, se utiliza mucho para las estimaciones preliminares un
método empírico sencillo propuesto por Gilliland’.  La correlación solamente
requiere conocer el número mínimo de pies a reflujo total y la relación de reflujo
mínima. La correlación se presenta en la Figura 20.5. Un método alternativo
desarrollado por Erbar y Maddox 1 resulta especialmente útil cuando la tempera-
tura de la alimentación está comprendida entre la temperatura de burbuja y la de
rocío.

Ejemplo 20.5. Estímese el  número de pisos  ideales  que se  requieren para  la  separa-
ción especificada en el Ejemplo 20.3 si la relación de reflujo es 1,5R,,

SOLUCIÓN

Según el Ejemplo 20.3, el número mínimo de etapas ideales es 9,4  más un calderín, o
sea 10,4.  El valor de R,, se  obt iene  por  e l  método de  Underwood

XF XD K a

LK n-Hexano 0,33 0,99 2,23 2,21
HK n-Heptano 0,37 0,Ol 1,Ol  l,o

n-Octano 0,30 0 0,462 0,457

Para una alimentación líquida, q = 1,

1 ,o
0,8
05

0,4

61
0 . 0 8
0 . 0 6

0,Ol  .
0 . 0 1 0 . 0 2 0 . 0 4 0,lO 0 . 2 0 . 4 0 . 6 1.0

R, - R,
Ro  + 1 Figura 20.5. Correlación de Gilliland.
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Por tanteo, C#J  = 1,45.

R
2,21(0,99) ww1)

Dm = 1 = c tLixDi = + ~= 2,86
a, - 1,45 2,21 - 1,45 1 - 1,45

RDrn = 1,86

R, = 1,5  x 1,86 = 2,79

RD  - RD, 2,79  - 1,86
R,+l = 3,79 = 0,245

A partir de la Figura 20.5,

N  - Nm,n
N+l

= 0,41

N - 10,4  = 0,41N  + 0,41
lo,81

N=-=
0,59 18,3  etapas

DESTILACION AZEOTROPICA Y EXTRACTIVA

La separación de componentes que tienen aproximadamente las mismas tempe-
raturas de ebullición es difícil de realizar por destilación simple aun cuando las
mezclas sean ideales, y una separación completa puede resultar imposible debido
a la formación de azeótropos. Para tales sistemas con frecuencia puede mejorarse
la separación añadiendo un tercer componente para modificar la volatilidad
relativa de los componentes originales. El componente añadido puede ser un
líquido de elevada temperatura de ebullición o «disolvente» que es miscible con
ambos componentes clave pero que es químicamente más semejante a uno de
ellos. El componente clave que es más similar al disolvente tendrá un menor
coeficiente de actividad en la disolución que el otro componente, de forma que
mejora la separación. Este proceso recibe el nombre de destilación extractiva y es
análoga a la extracción líquido-líquido con una fase adicional de vapor.

Un ejemplo de destilación extractiva es el uso de furfural para permitir la
separación de butadieno de una mezcla que contiene butano y butenos.  El
furfural, que es un disolvente altamente polar, disminuye la actividad del butadie-
no más que las de los butenos o el butano, y el butadieno se concentra en la
corriente rica en furfural que sale del fondo de la columna. El butadieno se separa
por destilación del furfural, que se devuelve a la parte superior de la columna de
destilación extractiva. Esta columna opera con un reflujo que contiene butano y
butenos,  pero el flujo total de líquido en la parte superior de la columna será la
suma de los flujos del reflujo y del furfural.

La separación de la mezcla original puede también facilitarse añadiendo un
disolvente que forme un azeótropo con uno de los componentes clave. Este
proceso recibe el nombre de destilación azeotrópica. El azeótropo constituye el
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producto de cabeza o de cola que sale de la columna y después se separa el
disolvente y el componente clave. Generalmente el material que se adiciona
forma un azeótropo de temperatura de ebullición mínima y se retira por cabeza;
tales materiales reciben el nombre de «arrastradores».  El azeótropo contendrá
algo de todos los componentes presentes en la alimentación, pero estarán en una
relación muy diferente de la de los componentes clave en la alimentación.

Un ejemplo de destilación azeotrópica es el uso de benceno para permitir la
separación completa de etanol y agua, que forma un azeótropo mínimo con 95,6
por 100 en peso de etanol. La mezcla alcohol-agua con aproximadamente 95 por
100 de alcohol se introduce como alimentación en la columna de destilación
azeotrópica adicionando una corriente rica en benceno por la parte superior. El
producto de cola es alcohol prácticamente puro, mientras que el producto de
cabeza es un azeótropo ternario. El vapor de cabeza se condensa y se separa en
dos fases. La capa orgánica se devuelve como reflujo mientras que la capa de
agua se envía a una columna de recuperación de benceno. Todo el benceno y algo
de alcohol se retira con el producto de cabeza y se devuelve a la primera
columna, mientras que la corriente de cola se destila en una tercera columna para
dar agua pura y algo de azeótropo binario.

SIMBOLOS

B
CP
D

f”
H
K

L

N
JJ,
n
P
P
4
RD
T

V

X

Velocidad de flujo de producto pesado o de cola, mol/h
Capacidad calorífica molar, cal/mol-g-C;  cp,  valor medio
Velocidad de flujo de producto ligero o de cabeza, mol/h
Flujo de alimentación, mol/h
Fracción de alimentación que se vaporiza;A,  del componente i
Entalpia de la corriente, Btu/lb-mol  o cal/mol-g
Relación de equilibrio, y,/x,;  Ki,  Kj,  de los componentes i y j; Krer, del componente
de referencia; K,, para un número infinito de pisos; K,  sección de agotamiento
Velocidad de flujo de líquido, en general o de la sección de rectificación, mol/h;
Lmln3 velocidad de flujo mínima [Ec.  (20.15)];  L,, para un número infinito de pisos;
¿, en la sección de agotamiento
Número de pisos en la sección de agotamiento
Número de pisos ideales; N,,,,“,número mínimo para reflujo total
Número de componentes
Número de pisos en la sección de rectificación
Presión total, lb//pie’  o atm; P’, presión de vapor; Pi,  Pi,  de los componentes i y j
Presión parcial, lb,/pie’ o atm; pi,  del componente i
Moles de líquido en la sección de agotamiento por mol de alimentación
Relación de reflujo, LID;  RD,,  valor mínimo
Temperatura, “ F o “C; Tabs,  temperatura absoluta, “R o K; T,,  temperatura de
precalentamiento  (Ej. 20.2b)
Velocidad de flujo de vapor, en general o en la sección de rectificación, mol/h;  Vmln,
para la relación de reflujo mínima [Ec.  (20.30)];  <+1, procedente del piso n + 1;
V,, para un número infinito de pisos; r, en la sección de agotamiento
Fracción molar del componente más volátil en la fase líquida; xg,  en las colas; xD, en
la cabeza; x,,, xDB> de los componentes A  y B en cabezas; x,,  en la alimentación; x,,
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del clave pesado; xL, del clave ligero; xe, del líquido en equilibrio con vapor de
composición ye;  xi, del componente i; xie, valor de equilibrio para el componente i;
xj, del componente j; x,, x,, en los pisos m y II

Y Fracción molar del componente más volátil en la fase de vapor; yo,  en la cabeza; y,,
del vapor en equilibrio con el líquido de composición x,; yi,  yj,  de los componentes i
y j; yie,  valor de equilibrio para el componente i; y,,  yn,  procedente de los pisos m y
n;  yni,  del componente i procedente del piso n;  Y,,,~,  para un número infinito de pisos

Letras griegas

a Volatilidad relativa, adimensional; tlAB, del componente A  con relación al compo-
nente B  en un sistema binario; tlg,  Q,, Q, en colas, cabezas, y alimentación, respecti-
vamente; aLK,  HK, del clave ligero con respecto al clave pesado; c(¡,  del componente i,
definida como KJK,,,; clij,  del componente i con respecto al componente j; õiij,  valor
medio, definido por la Ecuación (20.14)

AH, Calor de vaporización, cal/mol
4 Raíz de la Ecuación (20.29)

PROBLEMAS

20.1. En la Tabla 20.2 se indica la alimentación de una columna de destilación conven-
cional y las volatilidades relativas. La recuperación del componente 2 en el destilado es del
98 por 100, y el 975  por 100 del componente 3 ha de salir con el residuo. Calcúlese el
mínimo número de pisos.
20.2. Para las condiciones del Problema 20.1, estímese la relación de reflujo mínima si la
alimentación es líquido a la temperatura de burbuja. iCuántos  pisos se requerirán para
una relación de reflujo 1,2 veces el valor mínimo?
20.3. La alimentación de una columna de destilación, que opera a 250 psia,  contiene
10 por 100 de etano, 45 por 100 de propano, 30 por 100 de i-butano, y 15 por 100 de
n-butano. Calcúlense la temperatura de burbuja de la alimentación y la fracción vaporiza-
da si la alimentación se calienta 20 “C por encima de la temperatura de burbuja.
20.4. Una mezcla de cinco componentes ha de destilarse para obtener una recuperación
del 99 por 100 de los claves ligero y pesado en el destilado y en el residuo (Tabla 20.3).
Calculense  las composiciones para el caso de reflujo infinito. Explíquese cómo se desplaza-
rían estas concentraciones si disminuyese la relación de reflujo, utilizando como guía las
composiciones para reflujo mínimo.
20.5. Una mezcla de xilenos y otros aromáticos se separa en una gran columna de
fraccionamiento que opera a presión atmosférica. Calcúlese el número mínimo de pisos y
la relación de reflujo mínimo para las condiciones de la Tabla 20.4. Utilícese la correlación
de Gilliland para estimar la relación de reflujo que permitirá realizar la separación con 100

Tabla 20.2

Componente xFi ai

1 0,05 2,l
2 0,42 1,7
3 0,46 1,O
4 0,07 0,65
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Tabla 20.3

Componente XFi ai

1 0,06 2,6
L K 2 0,40 199

3 0,05 1,5
H K 4 0,42 1,0

5 0,05 0,6

Tabla 20.4

Componente b, “C XFi

Etilbenceno 136,2 0,054
p-Xileno 138,5 0,221

L K  m - X i l e n o 139,l 0,488
HK o-Xileno 144,4 0,212

n-Propilbenceno 159,3 0,025

ai o/O  de recuperach  en D

1,23
1,15
1,13 99,0
l,o 3,8
0,70

etapas ideales. Las volatilidades relativas se calculan para 18 psia  y 150 “C, las condiciones
estimadas cerca del plano de alimentación.
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CAPITULO

VEINTIUNO

FUNDAMENTOS DE LA DIFUSION Y DE
LA TRANSFERENCIA DE MATERIA ENTRE FASES

La difusión es el movimiento, bajo la influencia de un estimulo fisico,  de un
componente individual a través de una mezcla. La causa más frecuente de la
difusión es un gradiente de concentración del componente que difunde. Un
gradiente de concentración tiende a mover el componente en una dirección tal
que iguale las concentraciones y anule el gradiente. Cuando el gradiente se
mantiene mediante el suministro continuo de los componentes de baja y alta
concentración, el flujo del componente que se difunde es continuo. Este movi-
miento es aprovechado en las operaciones de transferencia de materia. Por
ejemplo, un cristal de sal en contacto con una corriente de agua o de una
disolución diluida, genera un gradiente de concentración en las proximidades de
la interfase, difundiéndose la sal a través de las capas de líquido en la dirección
perpendicular a la interfase. El flujo de sal hacia fuera de la interfase continúa
hasta que el cristal se disuelve. Cuando la sal está intimamente mezclada con un
sólido insoluble, el proceso es un ejemplo de lixiviación.

Aunque la causa habitual de la difusión es un gradiente de concentración, la
difusión también puede ser originada por un gradiente de presión, por un gra-
diente de temperatura o por la aplicación de una fuerza externa como en el caso
de una centrífuga’. La difusión molecular inducida por un gradiente de presión
(no presión parcial) recibe el nombre de difusión de presión, la inducida por la
temperatura es la difusión térmica, y la debida a un campo externo es la difusión
forzada. Las tres son muy poco frecuentes en ingeniería química, y aquí sola-
mente se considerará la difusión bajo un gradiente de concentración.

La difusión no está restringida a la transferencia molecular a través de capas
estacionarias de sólido o fluido. También tiene lugar en fases fluidas debido a la
mezcla fisica  o a los remolinos del flujo turbulento, de la misma forma que el
calor puede fluir en un fluido por convección. Este hecho recibe el nombre de
difusión  en régimen turbulento. A veces el proceso de difusión va acompañado de
flujo global de la mezcla en una dirección paralela a la dirección de difusión, y
con frecuencia está relacionada con el flujo de calor.

Papel de la difusión en la transferencia de materia. En todas las operaciones de
transferencia de materia la difusión ocurre por lo menos en una fase, y con

678
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frecuencia en dos fases. En absorción de gases el soluto se difunde a través de la
fase gaseosa hacia la interfase y a través de la fase líquida desde la interfase. En
destilación el componente menos volátil difunde a través de la fase líquida hacia
la interfase y desde ésta hacia el vapor. El componente menos volátil difunde en
sentido contrario y pasa a través del vapor hasta el seno del líquido. En lixivia-
ción la difusión del soluto a través de la fase sólida va seguida de la difusión en el
seno del líquido. En extracción líquido-líquido el soluto difunde a través de la
fase de refinado hacia la interfase y después hacia el interior de la fase extracto.
En cristalización el soluto difunde a través de las aguas madres hacia los cristales
y se deposita sobre las superficies sólidas. En humidifícación no hay difusión a
través de la fase líquida debido a que la fase líquida es un componente puro y no
existe gradiente de concentración en ella; pero el vapor difunde hacia o desde la
interfase gas-líquido hacia fuera o hacia dentro de la fase gaseosa. En el secado, el
agua líquida difunde a través del sólido hacia la superticie  del mismo, se evapora,
y después se difunde como vapor en la fase gaseosa. La zona de evaporación
puede estar bien en la superficie del sólido o en el interior del mismo, dependien-
do de factores que se estudian en el Capítulo 25. Cuando la zona de evaporación
está en el sólido, la difusión tiene lugar en el sólido comprendido entre la zona de
evaporación y la superficie, de forma que en el sólido hay difusión de líquido y de
vapor.

TEORIA DE LA DIFUSION

En esta sección se considerán relaciones cuantitativas para la difusión. La aten-
ción se localiza sobre la difusión en dirección perpendicular a la interfase y en una
localización definida en el equipo. Se supone que transcurre en estado estaciona-
rio, de forma que las concentraciones en un determinado punto no varian con el
tiempo. La teoría está restringida a mezclas binarias.

Comparación entre la difusión y la transferencia de calor. Existe una analogía
entre el flujo de calor y la difusión. En cada caso la causa del flujo es un
gradiente. En transmisión de calor la fuerza impulsora es un gradiente de tempe-
ratura. En ambos casos la densidad de flujo es directamente proporcional al
gradiente. Sin embargo, la analogía no puede extenderse más allá, debido a que el
calor no es una sustancia, sino energía en tránsito. Cuando el calor fluye de un
punto a otro, no deja un espacio detrás de sí ni requiere un espacio para su nueva
localización. La difusión es un flujo físico de materia que transcurre con una
velocidad definida. Un componente que se difunde deja detrás de él un espacio y
es preciso disponer de un lugar para su nueva localización.

La naturaleza material de la difusión y el flujo que resulta conducen a tres
tipos de situaciones:

1 . Solamente se transfiere un componente A de la mezcla hacia o desde la
interfase, y el flujo total es el correspondiente a A. La absorción de un
solo componente desde un gas hacia un líquido es un ejemplo de este tipo.

2 . La difusión de un componente A en una mezcla está equilibrada por un
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3.

flujo molar igual y de sentido contrario del componente B, de forma que
no hay flujo molar neto. Esto ocurre generalmente en destilación, lo cual
da lugar a que no haya flujo neto de volumen en la fase gaseosa. Sin
embargo, generalmente existe un flujo neto de volumen o de masa en la
fase líquida debido a la diferencia de densidades molares.
La difusión de A y de B tiene lugar en sentidos contrarios, pero las
densidades molares de flujo son diferentes. Esta situación se presenta con
frecuencia en la difusión de especies que reaccionan químicamente hacia o
desde la superficie de un catalizador, pero las ecuaciones correspondientes
no se consideran en este libro.

Magnitudes de difusión. En la teoría de difusión se utilizan cinco conceptos
relacionados entre sí:

1 . La velocidad U, definida en la forma habitual de longitud/tiempo.
2 . La densidad de flujo N a través de un plano, en moles/área-tiempo.
3 . La densidad de flujo J con relación a un plano de velocidad nula, en

molesfárea-tiempo.
4 . La concentración c y la densidad molar pM,  moles/volumen (también se

puede utilizar la fracción molar).
5 . El gradiente de concentración dc/db,  donde b es la longitud del camino

perpendicular al área a través de la cual tiene lugar la difusión.

Cuando se necesitan se utilizan subíndices adecuados. Las ecuaciones se
aplican indistintamente en unidades SI, cgs y fps. En algunas aplicaciones pueden
utilizarse unidades de masa en vez de molares para las velocidades de flujo y
concentraciones.

Velocidades de difusión. Para describir los movimientos de sustancias individua-
les y de la fase total se requieren distintas velocidades. Puesto que el movimiento
absoluto no tiene sentido, cualquier velocidad ha de estar basada en un estado
arbitrario de reposo. En este tratamiento, el término «velocidad» sin cualificación
se refiere a la velocidad relativa a la interfase entre las fases, que es la que
apreciaría un observador que estuviese en reposo con respecto a la interfase.

Las moléculas individuales de un componente cualquiera de la mezcla se
mueven al azar. Si se consideran las velocidades instantáneas de componentes,
proyectadas en dirección perpendicular a la interfase, y se divide por el número
de moléculas de la sustancia, el resultado que se obtiene es la velocidad macros-
cópica de dicho componente. Para el componente A esta velocidad se representa
por uA.

Velocidad de flujo molar, velocidad y densidad de flujo. Si la densidad de flujo
molar total, en moles por unidad de área y unidad de tiempo en dirección
perpendicular a un plano estacionario, se representa por N y la velocidad volu-
métrica media por uO,

N = PM”O

donde pM  es la densidad molar de la mezcla.

(21 .1 )
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Para los componentes A y B que cruzan un plano estacionario, las densidades
de flujo molares son

NA  = cAuA (21 .2 )

Las difusividades se definen no con respecto a un plano estacionario sino con
relación a un plano que se mueve con una velocidad volumétrica media uO. Por
definición, no hay flujo volumétrico neto a través de este plano de referencia,
aunque en algunos casos puede haber un flujo neto molar o de masa. La
densidad de flujo molar del componente A a través de este plano de referencia es
una desndiad de flujo JA,  que es igual a la densidad de flujo de A para un plano
estacionario [Ec.  (21.2)],  menos la densidad de flujo debida al flujo total con una
velocidad u,,  y una concentración cA:

JB =  cBuII  - c,+,  =  ce(uB  - uo) (21 .5 )

La densidad de flujo JA se supone que es proporcional al gradiente de concentra-
ción dc,/db, y a.la difusividad del componente A en su mezcla con el componente
B, que se representa por D,,. Por tanto,

dc,JA  = -D..m  z

Para el componente B se deduce una ecuación similar:

(21 .7 )

Las Ecuaciones (21.6) y (21.7) corresponden a la primera ley de Fick de la
difusión para una mezcla binaria. Obsérvese que esta ley está basada en tres
decisiones:

1 . La densidad de flujo está en moles/área-tiempo.
2 . La velocidad de difusión es relativa a la velocidad volumétrica media.
3 . El potencial impulsor está en términos de concentraciones molares (moles

de componente A por unidad de volumen).

Las dimensiones de D,, son longitud al cuadrado por tiempo, y generalmente
se expresa en metros cuadrados por segundo o en centímetros cuadrados por
segundo.
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Relaciones entre difusividades. Las relaciones entre D,,  y D,, se pueden estable-
cer fácilmente para el caso de gases ideales, puesto que la densidad molar no
depende de la composición:

Para la difusión de A y B en un gas a temperatura y presión constantes,

dc,, + dc, = dp,  =  0 (21 .9 )

Eligiendo el plano de referencia para el cual el flujo volumétrico es cero, la suma
de las densidades de flujo molares de A y B se pueden tomar como cero, puesto
que los volúmenes molares son los mismos:

-DAB$f  - DB,%  = 0 (21 .10)

Puesto que dc, = -dc,, las difusividades han de ser iguales; es decir,

D AB = DBA (21 .11)

Cuando se trata de líquidos se obtiene el mismo resultado para todas las mezclas
de A y B que tienen la misma densidad de masa,

cAMA  + cBMB = p = ctc (21 .12)

kt,dCA  +  M,dcB  =  0 (21 .13)

Cuando no hay flujo volumétrico a través del plano de referencia, la suma de los
flujos volumétricos debidos a la difusión es cero. El flujo volumétrico es igual al
producto del flujo molar por el volumen molar M/p,  y

-D dCA  MA

‘Bdb p

D 4s  MB o
-=

BAz  p
(21 .14)

Sustituyendo la Ecuación (21.13) en la Ecuación (21.14) se obtiene

D AB = DB, (21 .15)

Se pueden deducir otras ecuaciones para la difusión en líquidos cuando la
densidad varía, pero en la mayor parte de las aplicaciones prácticas se admite que
las difusividades son iguales que en el caso de mezclas binarias. En las ecuaciones
que siguen se utiliza una difusividad volumétrica D,, donde el subíndice u indica
que la fuerza impulsora de la difusión está basada en diferencias de concentra-
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ción,  expresadas en moles por unidad de volumen. Una forma frecuente de la
ecuación de difusión expresa la densidad de flujo total relativa a un plano tijo:

dc,NA = cAu  - D, db (21.16)

Para gases, con frecuencia, resulta conveniente utilizar fracciones molares en
vez de concentraciones molares, y puesto que cA  = pMy,  y uo = N/p,,  la
Ecuación (21.16) se transforma en

dy,NA = YAN - D,PM  z (21 .17)

La Ecuación (21.17) se aplica a veces a líquidos, aunque solamente es aproxi-
mada si la densidad molar no es constante.

Interpretación de la ecuación de difusión. La Ecuación (21.16) es la ecuación
básica para la transferencia de materia en una fase fluida no turbulenta. Tiene en
cuenta la cantidad de componente A transportado por el flujo global convectivo
del fluido así como la cantidad de A que es transferida por difusión molecular. La
naturaleza vectorial de las densidades de flujo y de los gradientes de concentra-
ción no debe de olvidarse, ya que estas magnitudes se caracterizan no sólo por
sus valores sino también por su dirección y sentido. Tal como se han deducido, el
sentido positivo de los vectores es el que aumenta b, que puede ser hacia fuera o
hacia dentro de la interfase. Tal como muestra la Ecuación (21.6),  el signo del
gradiente es opuesto al sentido de la densidad de flujo, puesto que la difusión
transcurre en el sentido de concentraciones decrecientes, lo mismo que el flujo de
calor «desciende» por un gradiente de temperatura.

Existen diversos tipos de situaciones a las que es aplicable la Ecuación 21.16.
El caso más sencillo corresponde a flujo convectivo nulo e interdifusión equimo-
lar de A y B, como ocurre en la fase de vapor para destilaciones que tienen flujo
molar constante. Un segundo caso frecuente es la difusión de un solo componente
de la mezcla, donde el flujo convectivo es debido a la difusión de dicho compo-
nente. Ejemplos de este tipo son la evaporación de un líquido con difusión del
vapor desde la interfase hacia una corriente gaseosa, y la condensación de un
vapor en presencia de un gas no condensable. En muchos casos de absorción de
gases también hay difusión de un solo componente, lo que da lugar a un flujo
convectivo hacia la interfase. Estos dos tipos de transferencia de materia en gases
se tratan en las secciones siguientes para el caso sencillo de transferencia de
materia en estado estacionario a través de una capa o película gaseosa de espesor
conocido. Los efectos de la difusión no estacionaria y flujo laminar y turbulento
se consideran después.

Difusión equimolar. En la difusión equimolar en gases, los flujos netos volumé-
trico y molar son nulos, y se pueden utilizar las Ecuaciones 21.16 o 21.17 to-
mando como cero el término convectivo, con lo cual son equivalentes a la
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Ecuación 21.6. Utilizando un gradiente de fracción molar, dc, = p,dy,, se
integra la Ecuación 21.6 para un espesor de película B,,  suponiendo una densi-
dad de flujo constante Ja:

-&P,j-dy,  = J/ij-oB’d” (21.18)

donde y,  = fracción molar de A en el borde exterior de la película
yAi  = fracción molar de A en la interfase o borde interior de la película

Integrando la Ecuación 21.18 y reordenando sus términos se obtiene

JA = (21.19)

o bien

El gradiente de concentración de A en la película es lineal, y el gradiente de
concentración de B tiene la misma magnitud pero sentido contrario, tal como se
muestra en la Figura 21.1~2.

Transferencia de materia de un solo componente (difusión en una sola dirección).
Cuando solamente se transfiere un solo componente A,  la densidad de flujo molar
hacia o desde la interfase, N, es igual a NA y la Ecuación (21.17) se transforma en

1.0

OB

: 0 6
I ’

5
õ 0,4
2
E

0.2

0

’ DISTANCIA DESDE LA INTERFASE

0

0
DISTANCIA DESDE LA INTERFASE

*

(6)

Figura 21.1. Gradientes de concentración para difusión equimolar y unicomponente: (a)
los componetites  A y B  se difunden con la misma velocidad molar, pero en sentido
contrario; (b)  el componente A difunde y el componente B es estacionario con respecto a la
interfase.



FUNDAMENTOS DE LA DIFUSION Y DE LA TRANSFERENCIA 685

dy,
NA = YANA - D,PM  z

Reordenando e integrando,

dy,
NAO  - Y A ) = -DA  z

o bien

NABT  - ‘” dY,

RPM s y,i 1 -  YA

ln 1 -  YA

1 -  YAi

NA  = !?f!!!  In 1

T 1 -  YAi

(21 .22)

(21.23)

(21 .24)

Para densidad de flujo constante, el gradiente no es lineal sino que es más
pendiente para valores bajos de y,, tal como se muestra en la Figura 21.M. La
contribución del flujo convectivo a la densidad de flujo, y,N,  disminuye al
disminuir y,,  de forma que el gradiente se hace más pendiente, reflejando una
mayor contribución procedente del término de difusión - D,p,dy,/db.  El ejem-
plo de la Figura 21.lb corresponde a una variación muy grande de concentración
a través de la película, tal como debe de ocurrir en la evaporación de un líquido,
a temperatura próxima a la de ebullición, en una gran corriente de aire. Si la
fracción molar de A es mucho más pequeña, tal como en el intervalo de 0 a 0,2,
que es típica de la absorción de gases, el gradiente sería aproximadamente lineal.
En el límite, cuando yAi e y,  se hacen muy pequeñas, la Ecuación (21.24) se
transforma en la Ecuación (21.19),  ya que ln( 1 - yA) z -yA,  y

-ln(l - yAi) x yAi.

Obsérvese que el gradiente de B se puede obtener directamente a partir del
gradiente de A, puesto que yA + y,  = l,O,  o bien cA  $ cs  = pM.  No hay
transferencia de B hacia la interfase a pesar del elevado gradiente de concentra-
ción que se muestra en la Figura 21.lb.  La explicación es que B tiende a
difundirse hacia la región de menor concentración pero la densidad de flujo de
difusión es justamente compensada por el flujo convectivo que transporta a B en
sentido contrario.

Ejemplo 21.1. Sabiendo que la difusión del soluto A  a través de una capa de gas
hacia un liquido absorbente se da con y, = 0,20  e y,¡ = O,lO, calcúlese la velocidad de
transferencia para una sola dirección comparada con la correspondiente a la difusión
equimolar. iCuál  es el valor de ya  en la distancia intermedia a través de la capa para la
difusión en una sola dirección?

SOLUCIÓN

A partir de la Ecuación (21.1?),

J*  = y (0,20  - OJO)
T
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A partir de la Ecuación (21.24),

NA = yln: = *0,1178
T , BT

(Los términos de concentración en ambas ecuaciones tienen el signo cambiado con el
fin  de que la densidad de flujo hacia la interfase sea positiva.)

NA 0,117s
- - = 1,18

JR  - OJO

Cuando b = B,/2,

ln 1 - YA BT  NA 0,117s
~ =  - =  0,0589

0,s = T D,p, 2

1 - y, = 0,8485 y, = OJ515

La concentración en el punto medio es sólo ligeramente superior a la originada por
un posible gradiente lineal (yA  = 0,150).

Predicción de difusividades. Lo mejor es disponer de valores experimentales de
las difusividades; cuando existe tal información para el sistema deberá utilizarse
directamente. Sin embargo, con frecuencia no se dispone de los valores deseados
y es preciso estimarlos a partir de correlaciones. A veces se dispone de un valor
para un conjunto de condiciones de temperatura y presión, en cuyo caso las
correlaciones resultan útiles para predecir, a partir del valor conocido, los valores
deseados en otras condiciones.

Difusividades de gases. En el Apéndice 19 se dan valores para algunos gases
comunes en aire a 0 “C y 1 atm. Para presiones inferiores a aproximadamente
5 atm puede considerarse que D, es independiente de la concentración. Las
difusividades de gases se pueden predecir con una exactitud considerable a partir
de la teoría cinética’, r7,  si bien las correlaciones teóricas se han modificado
teniendo en cuenta la información experimental, lo que da lugar a ecuaciones
semi-empíricas4.

D = o,01498T131  (l/M,  + l/M#5
” P( Tc,Tc,)o*1405  yEi( + Fyi4)2

(21 .25)

donde D, = difusividad, cm’/s
T = temperatura, K

AY,,  MB = pesos moleculares de los componentes A y B, respectivamente
TEA,  TcB = temperaturas críticas de A y B, K .
VEa,  V,, = volúmenes críticos de A y B, cm3/mol-g

P = presión, atm
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Ejemplo 21.2. Estímese la difusividad volumétrica D, para el sistema fluorotricloro-
metano-nitrógeno a 100 “C y 10 atm. Las temperaturas críticas y las densidades se dan
en la Tabla 21.1.

Tabla 21.1

Componente Tc, “C pc9  dcm3

CFCI, 198 0,552
N2 - 147 0,311

SOLUCIbN

Se utilizará la Ecuación (21.25). Los valores que se necesitan para resolverla son

T = 373,16  K TcR  = 471,16  K Tc,  =  126,16  K

M*  = 137,5 MB  = 28

v,,  = 137s- = 249,l cm3/g  mol
0,552

28
Vea = -

0.311
= 90,03  cm3/g  mol

Sustituyendo en la Ecuación (21.25) se obtiene

D, = 0,01498  x  373,161~81(1/137,5  +  1/28)Ov5
10(471,16  x  126,16)“~‘405(249,10*4  +  90,02°,4)2

=  1,31 x  lo-*  cm2/s

Difusividades de líquidos. La teoría de difusión en líquidos está poco desarrolla-
da y los datos experimentales son menos abundantes que para gases. Las difusivi-
dades de líquidos son generalmente de 4 a 5 órdenes de magnitud inferiores a las
de gases a la presión atmosférica. La difusión en líquidos ocurre debido al
movimiento al azar de las moléculas, pero la distancia media recorrida entre las
colisiones es inferior al diámetro molecular, en contraposición con 10 que ocurre
en gases, donde el recorrido libre medio es de mayor orden de magnitud que el
tamaño de la molécula.

Las difusividades para disoluciones diluidas de líquidos pueden calcularse
aproximadamente a partir de la ecuaciónzl.

D, =  7,4 x  1O-8WtNLP T

PvF
(21.26)
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donde D, = difusividad, cm’/s
T = temperatura absoluta, K
p = viscosidad de la disolución, CP

VA = volumen molar del soluto como líquido a su temperatura
normal de ebullición, cm3/mol-g

+, = parámetro de asociación para el disolvente
MB = peso molecular del disolvente

Los valores recomendados de I//B  son 2,6  para agua, 1,9  para metanol, 1,5  para
etanol y 1,0 para benceno, heptano, éter y otros disolventes no asociados. Las
Ecuaciones (21.26) sólo son válidas para bajas concentraciones y son aplicables a
electrólitos.

Para disoluciones acuosas de disoluciones de baja concentración en electróli-
tos se puede utilizar una ecuación más sencilla’5:

D = 13,26 x 1O-5
” py4pA,589

donde pB = viscosidad del agua
VA = volumen molar del soluto a su temperatura normal de ebullición,

cm3/mol-g

Téngase en cuenta que, contrariamente al caso de mezclas gaseosas binarias,
el coeficiente de difusión para una disolución diluida de A en B no es el mismo
que el correspondiente a una solución diluida de B en A, puesto que p,  MB  y VA
serán diferentes cuando se intercambian el soluto y el disolvente. Para concentra-
ciones intermedias a veces se obtiene un valor de D, aproximado mediante
interpolación entre los valores de las disoluciones diluidas, pero este método
conduce a grandes errores para el caso de disoluciones no ideales.

Ejemplo  21.3 . Es t ímese  la  d i fus iv idad  de  benceno en  to lueno y  de  to lueno en  benceno
a  110  “C.  Las  p rop iedades  fisicas s o n

B e n c e n o
Tolueno

M T e ,  “C

78,ll 80,l
92,13 110,6

VA a la Te,
cm3/mol

96,5
118,3

p a 110 “C,
CP

0,24
0,26

SOLUCIÓN

Se u t i l izará  la  Ecuación  (21 .26) .  Para  benceno en  to lueno,

D
”

= 7,4  x 10-*(92,13)“2383

0,26(96,5)“16
=  6,74  x  lOe5  cm’/s
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Para tolueno en benceno,

D = 7,4  x 10-*(78,11)“2383
” 0,24(118,3)ov6

= 5,95  x 10m5  cm’/s

Difusión turbulenta. En un régimen turbulento los remolinos al moverse trans-
portan materia desde un punto a otro, lo mismo que transportan cantidad de
movimiento y energía. Por analogía con las Ecuaciones (3.18) y (12.45) para el
transporte de cantidad de movimiento y calor en régimen turbulento, la ecuación
para transferencia de materia es

d o n d e  JA,r = densidad de flujo molar de A, con relación a la fase en su con-
junto, debida a la acción turbulenta

E N = difusividad turbulenta o de remolino

La densidad de flujo molar total, con relación a toda la fase, es

La difusividad de remolino depende de las propiedades del fluido pero también
de la velocidad y de la posición en la corriente. Por tanto, la Ecuación (21.29) no
se puede integrar directamente para determinar la densidad de flujo para una
diferencia de concentración dada. Esta ecuación se ha utilizado con relaciones
teóricas o empíricas para El en estudios fundamentales de transferencia de mate-
ria; se han utilizado también ecuaciones similares para transferencia de calor o
cantidad de movimiento al desarrollar analogías entre procesos de transferencia.
Tales estudios caen fuera del objeto de este libro, pero la Ecuación (21.29) resulta
útil para ayudar a comprender la forma de algunas correlaciones empíricas
aplicables a la transferencia de materia.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MATERIA
Y TEORIA  DE PELICULA

En la transferencia de materia en estado estacionario a través de una película
estable de fluido se pueden utilizar las Ecuaciones (21.19) o (21.24) para predecir
la velocidad de transferencia de materia siempre que se conozca B,. Sin embargo,
ésta no es una situación frecuente debido a que en la mayor parte de las
operaciones de transferencia de materia es deseable el flujo turbulento con el fin
de aumentar la velocidad de transferencia por unidad de área, o bien favorecer la
dispersión de un fluido en otro y crear más área interfacial. Además, la transfe-
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rencia de materia hacia una interfase fluida es con frecuencia del tipo de estado
no estacionario, variando continuamente los gradientes de concentración y las
velocidades de transferencia de materia. A pesar de estas diferencias, en la mayo-
ría de los casos la transferencia de materia se trata utilizando el mismo tipo de
ecuaciones con un coeficiente de transferencia de materia k. Este coeficiente se
define como una velocidad de transferencia de materia por unidad de área y por
unidad de diferencia de concentración, y generalmente está basado en flujos
molares iguales. Las concentraciones se pueden expresar en moles/volumen o en
fracciones molares, donde c representa concentración e y y x fracciones molares
en las fases de vapor o líquido:

k, = JA
cAi  - ch

(21 .30)

k, = JA
YAi - YA

Puesto que k, es una densidad de flujo molar dividida por una diferencia de
concentración, tiene unidades de velocidad tales como centímetros por segundo o
metros por segundo:

k, =
mol

s, cm2,  mol/cm3
= cm/s

Las unidades de k, o k, son las mismas que para JA,  moles/área-tiempo,
puesto que la fracción molar es adimensional. Es evidente que k, y k, están
relacionadas con la densidad molar por las siguientes expresiones:

kJ’
k,  = kp,  = RT

kcP,iqk, =  k,p,  =  M (21 .33)
med

El significado de k, se pone de manifiesto combinando la Ecuación (21.30)
con la Ecuación (21.20) para difusión equimolar en estado estacionario en una
película,

k,  = JA =  Do(cAi  - CAI 1

cAi  - CA BT cAi  - CA
(21 .34)

DZ-E
BT

Por tanto, el coeficiente k, es igual a la difusividad molecular dividida por el
espesor de la película considerada. Cuando se trata de difusión en estado no
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estacionario o de difusión en corrientes, todavía se puede utilizar la Ecua-
ción (21.34) para obtener un espesor eficaz de película a partir de valores cono-
cidos de k, y D,.

El concepto básico de la teoría de película es que la resistencia a la difusión
puede considerarse equivalente a la de una película estable de un cierto espesor.
Ello implica que el coeficiente k, varía con la primera potencia de D,, lo cual
raramente se cumple, pero esto no le resta valor a la teoría en muchas de sus
aplicaciones. La teoría de película se utiliza con frecuencia como una base para
problemas complejos de difusión en sistemas multicomponentes o de difusión con
reacción química.

Considérese, por ejemplo, la transferencia de materia desde una corriente
gaseosa turbulenta hacia la pared de una tubería, con el gradiente de concentra-
ción que se muestra en la Figura 21.2. Cerca de la pared hay una capa laminar en
la que la transferencia de materia tiene lugar fundamentalmente por difusión
molecular y el gradiente de concentración es casi lineal. A medida que aumenta la
distancia desde la pared, la turbulencia se hace mayor y la difusión de remolino
aumenta, lo que quiere decir que se requiere un menor gradiente para la misma
densidad de flujo [(véase la Ec. (21.29)]. El valor de cA  es máximo en el centro de
la tubería, pero este valor no se utiliza en los cálculos de transferencia de materia,
sino que se toma cA  - cAi como fuerza impulsora, donde cA  es la concentración
que se alcanzaría si la corriente estuviese totalmente mezclada. Esta es una
concentración media ponderada para el flujo y es también la concentración que
se utiliza en los cálculos de los balances de materia. (Es un valor análogo al
utilizado en transmisión de calor, donde se emplea la temperatura media de la
corriente para definir h.)

Si el gradiente cerca de la pared es lineal, se puede extrapolar hasta cA, y la
distancia desde la pared hasta este punto es el espesor eficaz de película, B,. En
general, la resistencia a la transferencia de materia reside principalmente en la
capa límite laminar, muy próxima a la pared, y B,  es sólo ligeramente superior al
espesor de la capa laminar. Sin embargo, al alejarse de la pared, el valor de B,
depende de la difusividad D, y no de los parámetros de flujo tales como el
número de Reynolds. El concepto de espesor eficaz de película resulta útil, pero
los valores de B,  no deben confundirse con el espesor real de la capa laminar.

Figura 21.2. Gradiente de concentración para transfe-
rencia de materia en una tubería con flujo de gas tur-
b u l e n t o .
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Efecto de la difusión en una sola dirección. Tal como se ha visto anteriormente,
cuando solamente difunde el componente A a través de la película, la velocidad
de transferencia de materia para una diferencia de concentración dada es mayor
que si el componente B difundiese en sentido contrario. Según las Ecuacio-
nes (21.19) y (21.24),  la relación entre las densidades de flujo es

(21 .35)

El término bAi - yA) puede escribirse como (1 - yA) - (1 - y,i),  de forma
que el segundo miembro de la Ecuación (23.25) es el inverso de la media logarít-
mica de (1 - yA) y (1 - JJ,,),  o sea el valor medio de yB, el componente que no se
difunde:

NA 1 1-= =-
J‘.i (1 - YAL 013L

(21 .36)

Esta relación, deducida para difusión molecular en una película estacionaria, se
admite que se cumple razonablemente bien para difusión en estado no estaciona-
rio o para una combinación de difusión molecular y de remolino. A veces el
coeficiente de transferencia de materia en una sola dirección se representa por kC
o KY,  y los coeficientes siguen entonces la misma relación que las densidades de
flujo en la Ecuación (21.36):

k:  kl  _  1-=--
k k, (1 - YA)L

(21 .37)

La velocidad de transferencia de materia unidireccional puede expresarse
utilizando cualquiera de los dos tipos de coeficientes:

NA = &OiAi  - YA) (21 .38)

N
A

= kyti,i - YA) (21 .39)
(l - YA),

Cuando el valor de y,  es 0,lO  o inferior, la diferencia entre k, y ki  es pequeña
y con frecuencia se ignora en los cálculos de diseño. Para transferencia de materia
en fase líquida generalmente se omite el término de corrección (1 - x,& para la
difusión en una sola dirección debido a que la corrección es pequeña en compara-
ción con la incertidumbre en la difusividad y en el coeficiente de transferencia de
materia.

Teoria  de la capa límite. Aunque existen algunos pocos ejemplos de difusión a
través de una película de fluido, la transferencia de materia tiene lugar con
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frecuencia en una delgada capa cercana a la superficie donde el flujo es laminar.
Si el gradiente de velocidad en la capa límite es lineal y la velocidad es cero en la
superficie, se pueden resolver las ecuaciones de flujo y difusión con el fin de
obtener el gradiente de concentración y el coeficiente medio de transferencia de
materia. El coeficiente depende de la potencia de 213  de la difusividad y disminu-
ye al aumentar la distancia a lo largo de la superficie en la dirección de flujo
debido a que un incremento tanto en la distancia como en D, da lugar a que el
gradiente de concentración se extienda más allá de la superficie, lo que origina
una disminución del gradiente dc,ldb  en la superficie.

Para el flujo sobre una lámina plana o alrededor de un cilindro o una esfera,
el perfil de velocidad es lineal cerca de la superficie, pero el gradiente disminuye a
medida que la velocidad se acerca a la de la corriente principal en el borde
exterior de la capa límite. Los cálculos indican que el coeficiente de transferencia
de materia todavía varía con 0,“‘” si D, es pequeña o si el número de Schmidt
(p/pD,) es igual o superior a 10. Para números de Schmidt del orden de 1, que
son típicos para gases, el coeficiente predicho varía con una potencia ligeramente
inferior de D,. Para flujos de capa límite, cualquiera que sea la forma del perfil de
velocidad o el valor de las propiedades físicas, la velocidad de transferencia no
puede aumentar con la potencia 1,0 de la difusividad, tal como corresponde a la
teoría de película. La teoría de capa límite puede utilizarse para estimar k, en
algunas situaciones, pero cuando la capa límite se hace turbulenta o hay separa-
ción, no se puede realizar una predicción exacta de k,, y la teoría sirve fundamen-
talmente como una guía para el desarrollo de correlaciones empíricas.

TEORIA DE PENETRACION DE TRANSFERENCIA
DE MATERIA

La teoría de penetración utiliza la expresión de la velocidad no estacionaria de
difusión en una masa relativamente delgada de fluido con concentración constan-
te en la superficie. La variación de concentración con la distancia y el tiempo está
regida por la siguiente ecuación:

(21 .40)

Las condiciones límite son

CA = cAO para t =  0

cAi para b = 0, t > 0

La solución particular de la Ecuación (21.40) es la misma que para conducción en
régimen no estacionario en un sólido semiinfinito,  Ecuación (10.25).

La densidad de flujo instantáneo para un tiempo t viene dada por la forma
análoga de la Ecuación (10.28):
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JA  = (21 .41)

La densidad de flujo media para el intervalo de tiempo entre 0 y t,  es

= 2
J
~ (CAi - CA)

T
(21.42)

Combinando las Ecuaciones (21.30) y (21.42) se obtiene el coeficiente medio de
transferencia de materia durante el tiempo t,:

(21 .43)

Higbie l6 fue el primero en aplicar esta ecuación para la absorción de un gas
en un líquido, demostrando que las moléculas que se difunden no alcanzarán el
otro lado de la capa delgada si el tiempo de contacto es corto. El espesor de
penetración, delinido  como la distancia para la cual la concentración varía en un
1 por 100 del valor final, es 3,6fi.  Para D,  = 10b5  cm2/s  y t,  = 10 s, el
espesor de penetración es sólo de 0,036 cm. En los equipos de absorción de gases,
las gotas y burbujas tienen con frecuencia tiempos de vida muy cortos debido a la
coalescencia y resulta idónea la aplicación de la teoría de penetración.

Una forma alternativa de la teoría de penetración fue desarrollada por Dan-
ckwerts6,  quien consideró el caso en el que elementos de fluido situados en la
superficie de transferencia son reemplazados al azar por elementos de fluido
fresco procedentes de la corriente global. De esta forma resulta una distribución
exponencial de edades o tiempos de contacto, y el coeficiente medio de transfe-
rencia viene dado por

Ec  = 6 (21 .44)

donde s es la velocidad fracciona1 de renovación superficial, en s-r.
Ambas Ecuaciones (21.43) y (21.44) predican que el coeficiente varia con la

potencia 3 de la difusividad y conduce casi al mismo valor para un tiempo medio
de contacto dado. Una versión modificada de la teoría de penetración13,  que
supone que los remolinos procedentes de un fluido global turbulento penetran
hasta distancias al azar de la superficie, conduce a potencias ligeramente más
altas para la difusividad, lo que indica que esta teoría debe aplicarse para
transferencia de materia hacia la pared de tubos o superticies  planas desde una
masa de líquido.

Las distintas formas de la teoría de penetración se pueden clasificar como
modelos de renovación superficial, que implican bien la formación de una nueva
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superficie a intervalos frecuentes de tiempo, o bien el reemplazamiento de elemen-
tos de fluido en la superficie por fluido fresco procedente de la masa global. El
tiempo t,, o su inverso, la velocidad media de renovación, son funciones de la
velocidad del fluido, de las propiedades del fluido y de la geometría del sistema, y
solamente pueden predecirse con exactitud en unos pocos casos. Sin embargo,
aun cuando t,  haya de determinarse empíricamente, los modelos de renovación
superficial proporcionan una base sólida para la correlación de datos de transfe-
rencia de materia en numerosas situaciones, especialmente para la transferencia
de materia en gotas y burbujas. La semejanza entre las Ecuaciones (21.43) y
(15.19) es un ejemplo de la estrecha analogía entre transferencia de calor y
materia. Con frecuencia resulta razonable suponer que t,  es el mismo para
ambos procesos y de esta forma estimar velocidades de transmisión de calor a
partir de velocidades de transferencia de materia conocidas o viceversa.

MEDIDA EXPERIMENTAL DE COEFICIENTES
DE TRANSFERENCIA DE MATERIA

A la vista de la complejidad de la transferencia de materia en un equipo dado, las
ecuaciones fundamentales para la transferencia de materia raramente son aplica-
bles al equipo en cuestión, y se utilizan métodos empíricos, basados en el análisis
dimensional y en analogías semiteóricas, con el fin de obtener ecuaciones válidas.
El tratamiento del problema se ha realizado en varias etapas, según se indica a
continuación:

1 . El coeficiente k se ha estudiado en dispositivos experimentales en los que
el área de contacto entre las fases es conocida y en los que no tiene lugar
separación de la capa límite. La torre de pared mojada que se muestra en
la Figura 21.3, que a veces se utiliza en experimentación, es un diseño de
este tipo. Ha permitido obtener una valiosa información sobre transferen-
cia de materia hacia y desde fluidos en régimen turbulento. Una torre de
pared mojada es esencialmente un tubo vertical con dispositivos para
admitir el líquido en su parte lateral superior y provocar un flujo descen-
dente del mismo a lo largo de la pared interior del tubo por efecto de la
gravedad, así como admitir gas por el interior del tubo, fluyendo a través
del tubo en contacto con el líquido. En general el gas entra por el fondo
de la torre y fluye en contracorriente con el líquido, pero también se
puede operar en paralelo. En una torre de pared mojada, el área inter-
facial es conocida, excepto por lo que respecta a algunas complicaciones
debidas a la formación de ondulaciones, y además no hay fricción de
forma.

2. La transferencia de materia hacia líquidos con flujo turbulento por el
interior de tubos se ha estudiado utilizando tubos de un sólido ligera-
mente soluble y midiendo la velocidad de disolución del sólido para
diferentes velocidades de flujo del líquido. Una técnica alternativa consis-
te en hacer de una parte del tubo un electrodo y realizar una reducción
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c

Entrada  o  sa l ida
de gas

Rebosadero de

te la  mecán ica

$ de gas Figura 21.3. Torre d e pared mojada.

electroquímica en condiciones para las que la corriente está limitada por
la velocidad de transferencia de materia del ion que reacciona en la pared.

3. La transferencia de materia externa, tales como la difusión hacia partícu-
las o en el exterior de tubos y cilindros, requiere correlaciones diferentes
de las de transferencia de materia interna, debido a que hay flujo de capa
límite sobre parte de la superficie, con frecuente separación de la capa
límite. Los coeficientes de transferencia de materia se pueden determinar
estudiando la evaporación de líquido desde sólidos porosos mojados. Sin
embargo, no resulta fácil asegurar que no hay efecto de resistencia de la
transferencia de materia interna. Las complicaciones debidas a la difusión
en el sólido se eliminan si éste está formado por una sustancia ligeramente
soluble que se disuelve en el líquido, o que sublima si se utiliza flujo de
gas. Este método también permite medir coeficientes locales de transferen-
cia de materia en diferentes puntos de la partícula de sólido o del cilindro.
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4 . Finalmente, se han realizado experimentos de transferencia de materia
con equipos industriales tales como torres de relleno, platos perforados, y
columnas de burbujas, en los que el área de transferencia de materia varía
con las condiciones de operación. Las velocidades de transferencia de
materia se convierten primeramente en un coeficiente volumétrico de
transferencia de materia ka, donde a es el área de transferencia por
unidad de volumen del equipo. A veces a se determina mediante fotogra-
tias,  de forma que se pueden desarrollar correlaciones separadas para a y
k. Aunque en la mayoría de los casos están presentes dos fases fluidas, la
resistencia de una de las fases se hace generalmente despreciable con lo
que se puede determinar ka para la otra fase. Por ejemplo, en una
columna de relleno se pueden determinar los coeficientes de película
gaseosa evaporando líquidos puros en una corriente gaseosa ya que no
hay resistencia a la difusión en el líquido. De igual forma, la absorción de
un gas puro en agua elimina la resistencia de la película gaseosa permi-
tiendo el estudio del coeficiente de película del líquido.

Los experimentos conducentes a la obtención de valores numéricos de k o ka
consisten en medir experimentalmente NA, A, yi  e y y calcular k por medio de las
Ecuaciones (21.31) o (21.39) o de una forma integrada de las mismas, tal como se
expone en el Capítulo 22. Si no se conocen A o a, se utiliza el volumen total del
equipo y se calcula ka. Para planificar los experimentos y para interpretar los
resultados en forma de ecuaciones entre grupos adimensionales se utiliza el
análisis dimensional. Las analogías entre fricción, transmisión de calor y transfe-
rencia de materia constituyen también una fuente de información muy útil.

COEFICIENTES PARA TRANSFERENCIA DE MATERIA
A TRAVES DE AREAS  CONOCIDAS

En esta sección se presentan correlaciones para transferencia de materia entre
fluidos o entre fluidos y sólidos en sistemas en los que se conoce A. En capítulos
posteriores se consideran los coeficientes para equipos en los que no se conoce el
área de contacto interfacial.

Análisis dimensional. De acuerdo con el mecanismo de transferencia de materia
cabe esperar que el coeficiente k dependa de la difusividad D, y de las variables
que controlan el carácter del flujo del fluido, a saber, la velocidad U, la viscosidad
p,  la densidad p y una dimensión lineal D. Puesto que es de esperar que la forma
de la interfase influya sobre el proceso, deberá de existir una relación diferente
para cada forma. Para cualquier forma dada de la superficie de transferencia de
materia se cumple

k = AR,  D,  u,  CL,  P)
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El análisis dimensional conduce a

(21.45)

donde Gb = up.
La Ecuación (21.45) es análoga a la obtenida por Colburn para transferencia

de calor (12.59) y (12.60). Una segunda ecuación adimensional, análoga a la de
Nusselt para transmisión de calor, se obtiene multiplicando la Ecuación (21.45)
por W~P)(P/PDJ~

(21.46)

Los grupos adimensionales de las Ecuaciones (21.45) y (21.46) han recibido
nombres y símbolos especiales. El grupo k,D/D,  recibe el nombre de número de
Sherwood y se representa por Ns,,. Este número corresponde al número de
Nusselt para transmisión de calor. El grupo ,u/pD,  es el número de Schmidt
y se representa por Ns,.  Se corresponde con el número de Prandtl; valores típicos
de este número se presentan en el Apéndice 19. El grupo DG/p es, por supuesto,
una de las formas que puede adoptar el número de Reynolds, NRe.

La Ecuación (21.45) también se agrupa frecuentemente bajo la denominación
de factor j, análogo al factor j, de la Ecuación (12.60). Se define como 5

(22.47)

En general,j,  es una función del NRe. Para la transferencia de materia en fase
gaseosa se pueden utilizar otras formas dej,:

(21.486)

En el Capítulo 22 se trata el coeficiente k,.

Flujo por el interior de tubos. Las correlaciones para la transferencia de materia
hacia la pared interior de un tubo deberán ser de la misma forma que para el
caso de la transmisión de calor, ya que las ecuaciones básicas para difusión y
conducción son semejantes. Si los números de Nusselt y Prandtl en la Ecua-
ción (12.30) se sustituyen por los números de Sherwood y Schmidt, la ecuación
se transforma en

0,14

NS,,  = 0,023N”**N,‘L3R e (21.49)
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Esta es la ecuación más sencilla que da lugar a un ajuste relativamente bueno
de los datos publicados en un amplio intervalo de números de Reynolds y de
Schmidt. Dividiendo la Ecuación (21.49) por NRe  x Ns,  se obtiene el factor j,,
que Chilton  y Colburn5 demostraron que era el mismo que j, y también igual
a f/2.  Se trata de una correlación alternativa. El término (p/&‘“)  es generalmente
del orden de 1,0 para el caso de transferencia de materia, por lo que se omite,

j, = j, = g = 0,023NR,“,2 (21 .50)

La analogía representada por esta ecuación es general para transferencia de calor
y materia en un mismo equipo.

La ampliación de dicha analogía para incluir la pérdida por fricción sola-
mente es posible para tubos, debido a que en este caso todas las pérdidas se
deben a fricción de superficie. La analogía no es aplicable a la fricción total
cuando hay fricción de forma debido a la separación del flujo, tal como ocurre en
el flujo alrededor de objetos sumergidos.

Se han establecido correlaciones ligeramente más exactas para el flujo en
tubos para diferentes intervalos del número de Schmidt. Los datos para la
evaporación de varios líquidos en torres de pared mojada (Fig. 21.3) se han
correlacionado con exponentes ligeramente más grandes, tanto para el número de
Reynolds como para el de Schmidt9

N = O023fl,81~,44Sh > Re Sc (21 .51)

Los números de Schmidt se variaron desde 0,60 hasta 2,5  y, para este intervalo,
la diferencia entre los exponentes 0,44 de la Ecuación (21.51) y 0,33 de la Ecua-
ción (21.49) ha tenido solamente un pequeño efecto sobre el coeficiente. La
diferencia de los exponentes puede tener un significado importante, ya que la
transferencia hacia una superficie líquida, que puede tener ondas u ondulaciones,
será algo diferente de la transferencia hacia una superficie rígida lisa.

Una correlación para transferencia de materia a elevados números de
Schmidt (430 a 100000) se ha obtenido midiendo la velocidad de disolución de
tubos de ácido benzoico en agua y líquidos viscosos r4:

NSh  = 0,0096N:  l 3N$346 (21 .52)

La diferencia entre el exponente del número de Schmidt y el valor de un tercio
puede no ser significativo, pero el exponente del número de Reynolds es definiti-
vamente mayor que 0,80.  Otros estudios de transmisión de calor con grandes
números de Prandt18  también presentan un exponente del orden de 0,9  para el
número de Reynolds. Se dispone de varias ecuaciones empíricas que cubren todo
el intervalo de Ns, o de NPr  con buena exactitud”.

Ejemplo  21.4 . (a) iCuál  es  e l  espesor  efect ivo de la  pel ícula  gaseosa para  la  evapora-
ción de agua en aire  en una columna de pared mojada con un número de Reynolds de



700 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

20 000 y una temperatura de 40 “C? (b) Repítase el cálculo para la evaporación de
etanol en las mismas condiciones. A 1 atm las difusividades son 0,288 cm2/s  para agua
en aire y 0,145 para etanol en aire.

SOLUCIÓN

Para aire a 40 “C,

29 273,16
’ = 22410
~ x ~ = 1,129 x 10m3 g/cm3

313,16

p = 0,0186  CP (AP. 9)

P 1,86 x 10-4-=
1,129 x lO-3

= 0,165 cm’/s
P

(a) Para el sistema aire-agua,

Ns,  = g  = 0,573

A partir de la Ecuación (21.51),

Ns,,  =  0,023(10  OOO)“~s1(0,573)o~44  =  31,3

En la teoría de película, k,  = DJB,,  y puesto que Ns,,  = k,D/D,,

Ns,,=  B” o
2,o

T
Bu = 31,3  = 0,064 pulg

(b) Para el sistema etanol-aire, Ns,  = 0,165/0,145  = 1,14

Ns,, =  0,023(10  OOO)“~*1(l,14)o~44  =  42,3

B,  = g = 0,047 pulg

El espesor B,  se hace más pequeño a medida que disminuye la difusividad debido
a que k, varía con solamente la potencia 0,56 de la difusividad en vez de la potencia 1,0
correspondiente a la teoría de película. Si se utilizase la Ecuación (21.49) los correspon-
dientes valores de B,  serían 0,066 pulg y 0,053 pulg. Estos valores son algo más
próximos entre sí debido a que se utiliza Dv’3 en vez de Dt-56.

Flujo perpendicular a cilindros. En la Figura 21.4 se muestra una correlación de
j, frente a Nae  para el flujo de aire perpendicular a cilindros aislados. La línea de
trazos corresponde a valores de j, calculados a partir de la Ecuación (12.70), y
está basada en datos para líquidos. Los datos para transmisión de calor hacia el
aire, tomados de la Figura 12.6, caen ligeramente por debajo de la línea de trazos
y están muy próximos a los datos para transferencia de materia. La buena
concordancia indica que la analogía entre transferencia de calor y materia se
cumple también para flujos externos como para flujos por el interior de tubos.
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Figura 21.4. Transferencia de calor y materia para flujo sobre cilindros aislados.

Flujo sobre esferas aisladas. En la transferencia de materia en una esfera aislada,
el número de Sherwood tiende hacia un valor límite inferior a 2,0 cuando el
número de Reynolds tiende hacia cero. Una ecuación sencilla que resulta bastan-
te exacta para números de Reynolds superiores a 1000 es una modificación de la
ecuación de Frössling’8  [ comp árese con la Ec. (12.71) para NJ:

Ns,,  =  2 , 0  + 0 6N;;2N;;3> (21.53)

Tal como se observa en la Figura 21.5, los datos para números de Reynolds
elevados muestran un gradual incremento de la pendiente. El exponente 3 es
consistente con la teoría de capa límite, que es aplicable a la parte frontal de la
esfera, donde tiene lugar la mayor parte de la transferencia para números de
Reynolds moderados. A elevados números de Reynolds, la transferencia de mate-
ria en la región turbulenta se hace más importante y aumenta el efecto de la
velocidad de flujo.

La correlación de la Figura 21.5 conduce a valores demasiado bajos para el
«flujo oscilante», para el que el número de Reynolds es bajo y el número de
Peclet NPe es elevado (Npe  = NRe x NS, = D,u,/D,).  Para este caso la ecuación
recomendada es 3

Ns,,  =  ( 4 , 0  +  1,21N;e3)“2 (21.54)

El número de Sherwood limitante de 2,0 corresponde a un espesor eficaz de
película de D,/2 cuando el área de transferencia de materia se toma como el área
externa de la esfera. Los gradientes de concentración se extienden realmente, en
este caso, hasta infinito, pero el área de transferencia de materia también aumen-
ta con la distancia desde la superficie, de forma que el espesor eficaz de película es
mucho menor que el estimado a partir del perfil de concentración.
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Figura 21.5. Transferencia de calor y materia para el flujo sobre esferas aisladas (línea
continua) y en lechos de relleno (líneas de trazos).

TRANSFERENCIA DE MATERIA EN LECHOS
DE RELLENO

Se ha realizado un gran número de estudios de transferencia de materia y
transmisión de calor desde gases o líquidos hacia partículas en lechos de relleno.
Los coeficientes aumentan aproximadamente con la raíz cuadrada de la veloci-
dad másica  y con la potencia 2/3  de la difusívidad, pero las correlaciones publica-
das por distintos autores difieren apreciablemente, en contraste con la estrecha
concordancia que se ha encontrado en estudios con esferas aisladas. Una ecua-
ción que representa bastante bien la mayor parte de los datos es rgb

(21.55)

que es equivalente a la ecuación

NSh =  1,17N0a;585N;~3  . (21.56)

Las Ecuaciones (21.55) y (21.56) se recomiendan para esferas o partículas
sólidas con formas aproximadamente esféricas en un lecho con un 40 a 45 por
100 de huecos. Estas ecuaciones para partículas cilíndricas se pueden utilizar
sustituyendo el diámetro de la esfera por el del cilindro en los NRe y NsL.  Para
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lechos muy porosos o para partículas huecas, tales como anillos, se dispone de
otras ecuaciones lo.

Para comparar la transferencia de materia en lechos de relleno con la transfe-
rencia en una sola partícula, se han representado en la Figura 21.5 los números
de Sherwood, calculados a partir de la Ecuación (21.56) juntamente con la
correlación para esferas aisladas. Los coeficientes para lechos de relleno son de 2
a 3 veces mayores que para una esfera aislada para el mismo número de Rey-
nolds. La mayor contribución a esta diferencia se debe a que la velocidad másica
en el lecho de relleno es, en este caso, superior. Por conveniencia, el número de
Reynolds se basa en la velocidad superficial, pero la velocidad másica media es
G/E,  y la velocidad local en algunos puntos del lecho todavía es mayor. Obsérvese
que las líneas de trazos de la Figura 21.5 no se han prolongado hasta bajos
valores de NRe,  ya que no resulta verosímil que los coeficientes para un lecho de
relleno llegasen a ser inferiores a los correspondientes a partículas aisladas.

Transferencia de materia en partículas suspendidas. Cuando partículas sólidas
se suspenden en un líquido, tal como un tanque agitado, se puede obtener una
mínima estimación del coeficiente de transferencia utilizando la velocidad termi-
nal de la partícula para calcular NRe  en la Ecuación (21.53). El efecto del tamaño
y la densidad de la partícula sobre este coeficiente mínimo k,,  se muestra en la
Figura 21.6. Para un amplio intervalo de tamaños existe poca variación del
coeficiente ya que el aumento de la velocidad terminal y del número de Reynolds

0,lO
0,08
0 . 0 6

0 . 0 4

0,02
l III

0.01
0 , 0 0 8
3 , 0 0 6 n3

0 , 0 0 4
3

(0

0.0001
1 2 4 6 810 2 4 6 8100 2 4 6  8  1000 2 4  6 8 1 0 0 0 0

Diámetro de la partícula, 0,  Pm

Figura 21.6. Coeficientes de transferencia de materia para partículas suspendidas en
agua.
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conduce a un número de Sherwood que es aproximadamente proporcional al
diámetro de la partícula.

El coeficiente real es mayor que k,, debido a que la frecuente aceleración y
desaceleración de las partículas aumentan la velocidad media de deslizamiento.
Sin embargo, la relación k,/k,, está comprendida en un intervalo relativamente
estrecho de 15  a 8 para un intervalo amplio de tamaño de partículas y de las
condiciones de agitación .l1 Una vez que las partículas se encuentran totalmente
suspendidas, k, varía solamente con aproximadamente la potencia 0,l  a 0,15 del
poder de disipación por unidad de volumen.

Transferencia de materia en gotas y burbujas. Cuando las gotículas de un líqui-
do descienden a través de un gas, la tensión superficial hace que tiendan a
adquirir la forma esférica y los coeficientes de transferencia de materia en la
superficie de las gotas con frecuencia es muy próxima a la de esferas sólidas. Sin
embargo, el esfuerzo cortante originado por el fluido que se mueve sobre la
superficie genera unas corrientes tiroidales de circulación en la gota que disminu-
yen la resistencia a la transferencia de materia tanto en el interior como en el
exterior de la gota. La amplitud del cambio depende de la relación de viscosida-
des de los fluidos interior y exterior y de la presencia o ausencia de sustancias
tales como agentes tensioactivos que se concentran en la interfase l 2.

Para una gota de baja viscosidad que desciende a través de un líquido viscoso
sin la presencia de un material tensioactivo, la capa límite de velocidad en el
fluido exterior casi desaparece. Los elementos de fluido están expuestos a la gota
durante cortos espacios de tiempo y la transferencia de materia está regida por la
teoría de penetración. Se puede demostrar que el tiempo efectivo de contacto es
igual al tiempo que la gota tarda en descender una distancia igual a su propio
diámetro; la aplicación de la teoría de penetración conduce a la ecuación

(21.57)

Multiplicando por D,lD,  se obtiene

Ns,, = $ (??&)‘:’

1/2
= 1,13N”2NRe Sc (21.58)

Comparando la Ecuación (21.58) con la Ecuación (21.53) para una esfera rígida,
se observa que la circulación interna puede aumentar k, por un factor de aproxi-
madamente 1,8Nic6,  o $7,  cuando Ns,  = 103.

Para algunas gotas en caída libre se han encontrado coeficientes en concor-
dancia con la Ecuación (21.57), pero en muchos casos las viscosidades elevadas o
impurezas reducen las corrientes de circulación y dan lugar a valores sólo ligera-
mente superiores a los de esferas rígidas. Por tanto, resulta difícil predecir k, para
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una aplicación práctica, y los cálculos de transferencia de materia generalmente
están basados en un coeficiente volumétrico de transferencia de materia k,a  que
se estima a partir de ensayos de laboratorio o en planta piloto.

Las mismas incertidumbres se presentan cuando se trata con coeficientes de
transferencia de materia desde burbujas de gas que ascienden a través de un
líquido. El gas de las burbujas circulará rápidamente debido a la baja viscosidad
del gas, pero con frecuencia las impurezas interfieren, dando lugar a coeficientes
comprendidos entre los de esferas rígidas y los de burbujas que circulan libre-
mente. Las burbujas de 1 mm de diámetro o inferiores con frecuencia se compor-
tan como esferas rígidas, mientras que las de 2 mm o más lo hacen como
burbujas que circulan libremente. Sin embargo, las burbujas superiores a unos
pocos milímetros de diámetro adquieren una forma aplanada y pueden oscilar al
ascender dificultando las predicciones de transferencia de materia. Al igual que
con la transferencia en gotas de líquido, las correlaciones de diseño para sistemas
de burbujas generalmente se basan en un coeficiente volumétrico.

Con gotas y burbujas puede ser importante la resistencia a la transferencia de
materia en ambas fases. La difusión en el interior de una gota estabilizada (no
circulante) es un proceso no estacionario pero, por conveniencia, en la combina-
ción de coeficientes se suele utilizar un coeficiente efectivo interno como en el
caso de la transmisión de calor en esferas [véanse las Ecs. (11.38) y (11.40)]:

1OD
kci = +

P

(21.59)

donde kci  = coeficiente efectivo interno de transferencia de materia
D, = difusividad en el interior de la gota
D,  = diámetro de la gota

TEORIA DE LA DOBLE PELICULA

En muchos procesos de separación la materia ha de difundirse desde una fase
hasta otra, y las velocidades de difusión en ambas fases afectan a la velocidad
global de transferencia de materia. En la teoría de la doble película, propuesta
por Whitman” en 1923, se supone que en la interfase hay equilibrio, y se suman
las resistencias a la transferencia de materia en las dos fases para obtener una
resistencia global, igual que se hace en transmisión de calor. El inverso de la
resistencia global es un coeficiente global que es más fácil de utilizar en los
cálculos de diseño que los coeficientes individuales.

Lo que da lugar a que la transferencia de materia entre fases sea más compleja
que la transmisión de calor es la discontinuidad en la interfase, que se produce
como consecuencia de que la concentración o fracción molar del soluto que se
difunde es notablemente diferente a ambos lados de la interfase. Por ejemplo, en
la destilación de una mezcla binaria, ~2  es mayor que x,; los gradientes próximos
a la superficie de una burbuja serán como se muestran en la Figura 21.7~. Para la



706 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

G a s Líqu ido

Gas p  L í q u i d o  x,

l

Y A

YA¡

YALLXA

X.�li

(al

YA

-jYAi
l

YA

(b)

Figura 21.7. Gradientes de concentración cerca de la interfase gas-líquido: (a) destilación;
(b) absorción de un gas muy soluble.

absorción de un gas muy soluble, la fracción molar en la interfase del líquido será
mayor que en la del gas, tal como se muestra en la Figura 21.7b.

Según la teoría de la doble película, la velocidad de transferencia hacia la
interfase es igual a la velocidad de transferencia desde la interfase:

r = k,(x,  - XAi) (21.59)

r =  &LYAi  - YA) (21.60)

La velocidad también es igual al producto de un coeficiente global KY por una
fuerza impulsora global (v: - yA),  donde JJ:  es la composición del vapor que
estuviese en equilibrio con el líquido global de composición xA:

r = qY2  - YA) (21.61)

Para expresar K,,  en función de k, y k,  se reordena la Ecuación (21.61) y el
término (~2  - yA) se sustituye por b;  - y,i) + ofAi  - y,):

1 Y:  - YA-= = Y.?  - YAi

K,

+  YAi  - Y A

r r r

Se utilizan ahora las Ecuaciones (21.59) y (21.60) para sustituir r en los dos
últimos términos de la Ecuación (21.62):

1 Y.?  - YAi

K,=

YAi  - YA

k.r(X~  - xAi) +  kybAi  - YA)
(21.63)

En la Figura 21.8 que muestra valores típicos de la composición en la inter-
fase, se pone de manifiesto que la pendiente de la curva de equilibrio viene dada
por 01:  - YAi)/(xA  - xAi).  Esta pendiente se representa por m. La ecuación puede
entonces escribirse así

(21.64)
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globales Y de

El término l/K, puede considerarse como una resistencia global a la transferencia
de materia, y los términos m/kx  y l/k,  son las resistencias de las películas de
líquido y gas. Estas «películas» no tienen por qué ser capas estables de un cierto
espesor para que se pueda aplicar la teoría de la doble película. La transferencia
de materia en cualquiera de las dos películas puede ser por difusión a través de la
capa límite laminar o por difusión en estado no estacionario, como en la teoría de
penetración, y el coeficiente global todavía puede obtenerse a partir de la Ecua-
ción (21.64). Para algunos problemas, tales como transferencia a través de una
película hacia el seno de una fase en la que es aplicable la teoría de la penetra-
ción, el coeficiente asociado a dicha teoría se modifica ligeramente debido a la
variante concentración de la interfase, pero el efecto solamente tiene interés
académico.

EFICACIA DE LAS ETAPAS

La eficacia de una etapa o plato en una operación de destilación, absorción o
extracción es función de las velocidades de transferencia de materia y de los
coeficientes de transferencia. Cuando el material se retira de un sólido permeable,
como ocurre en las operaciones de lixiviación o secado, las velocidades de
transferencia, y a veces las eficacias de las etapas, se pueden estimar a partir de la
teoría de difusión.

Eficacia de platos de destilación. La teoría de la doble película se puede aplicar a
la transferencia de materia en un plato perforado para ayudar a correlacionar y
ampliar los datos de eficacia. Se supone que las burbujas que se forman en las
perforaciones ascienden a través de una masa de líquido que está mezclada
verticalmente y cuya composición local es xA. Las burbujas varían de composi-
ción a medida que ascienden, y se supone que ao hay mezcla de la fase gaseosa en
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dirección vertical. Para una unidad de área del plato con una velocidad super-
ficial VS,  los moles transferidos en una delgada sección dz son

Integrando para una altura Z de líquido aireado se obtiene

s

yA dYA ln Y;  - YA1 - K,az

yA Y:  - YA Y;  - YA,  vsPM

o bien

YA  - YA2

Y:  - YA1

La eficacia local $ viene dado por

?, =  YA2  - YA1

YA  - YA1

1 _ ?, = Y:  - YA1 - YA2  + YA1

* -
YA YA1

A partir de la Ecuación (21.67),

KaZ
1 - q’ = exp  _ _Y = e -No,

KP,

(21.66)

(21.67)

(21.68)

(21.69)

(21.70)

El grupo adimensional Noy recibe el nombre de número de unidades globales
de transferencia para la fase gaseosa y su significado se tratará en el Capítulo 22.
Para la destilación de líquidos de baja viscosidad, tales como agua, alcohol o
benceno, a aproximadamente 100 “C, el valor de Noy es del orden de 1,5  a 2, y
prácticamente independiente de la velocidad del gas para el intervalo normal de
operación de la columna. Esto conduce a una eficacia del 78 al 86 por 100, y la
eficacia Murphree de los platos será ligeramente distinta, dependiendo del grado
de mezcla lateral en el plato y de la cantidad de arrastre.

La importancia relativa de las resistencias del gas y del líquido puede estimar-
se suponiendo que se cumple la teoría de penetración para ambas fases y con el
mismo tiempo de contacto, Puesto que la teoría de penetración [Ec.  (21.43)]
permite determinar k,, y k,  y k, son iguales a k,p,,  y kcpMx,  respectivamente,

(21.71)
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Ejemplo 21.5. (a) Utilícese la teoría de penetración para estimar la fracción de la
resistencia total correspondiente a la película gaseosa para la destilación de una
mezcla benceno-tolueno a 110°C y 1 atm de presión. Las difusividades y densidades
son: para el líquido

D,,  =  6,74 x  10m5 cm’js pux  = 8,47 mol/l

Para el vapor,

D,, = 0,0494  cm2/s pMy  = 0,0327  mol/l

(b) $ómo afectaría a la eficacia local y a la participación relativa de las resistencias de
la película gaseosa y de la película líquida una reducción de la presión total a su cuarta
parte?

SOLUCI6N

(a) Sustituyendo en la Ecuación (21.71) se obtiene

2 = (6,7~om5)‘“~  = 0,105

Por tanto, la predicción indica que el coeficiente de película del gas sólo supone un
10 por 100 del coeficiente de película del líquido, y si m = 1, alrededor del 90 por 100
de la resistencia total a la transferencia de materia se debería a la película gaseosa.

(b) Supóngase que la columna se opera con el mismo factor F y que esto da lugar
a la misma área interfacial a e igual altura de espuma Z. La temperatura de ebullición
del tolueno a 0,25  atm es 68 “C o 341 K, en comparación con 383 K a 1 atm.

Película gaseosa. Puesto que D,, CC T’*81/P,  el nuevo valor de D,, es

= 3,24 veces el valor anterior

Suponiendo que la teoría de penetración permanece con el mismo valor de t,, k, se
multiplica por J3,24,  pero como pMY es solamente 0,25 de su valor, la variación de k,
e s  1,8 x 0,25 = 0,45.

Película líquida. En este caso D,, CC  T/p,  y puesto que p = 0,35 CP a 68 “C, el
nuevo valor de D,,  es

D’ = - OW’,,
“X - = 0,66  veces el valor anterior

383 0.35

Por tanto, k, disminuye en el factor Jo,66  = 0,81,  y considerando la pequeña
variación de la densidad molar a 8,92 mol/l, k, varía en el factor 0,81 x 8,92/8,47  =
= 0,86.

Si la eficacia local a 1 atm de presión es 0,86,  lo que corresponde a dos unidades
de tranferencia,  y si los valores relativos de k, y k, son los estimados en la página 708,
el valor de K;  se obtiene como sigue:

P; = 0,45k,

kx  = 0,86k,
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Para 1 atm, k,  = O,105k,  y KY = O,905k,.  Por tanto;

0,86
k: = 0,105 y-k = 8,19k,

Para m = 1,

1 1-‘+‘=p _ _1 2,34
z - ky kx 0,45k, +  8,19k,  =  k,

La relación del número de unidades de transferencia es igual a la relación de los
coeficientes globales. El nuevo número es

Nóy  = 2 K = 0,942
L >

1 - q’ = e-o.942  = 0,3g

>I’ = 0,61

Por tanto se predice que la eficacia local baja desde el 86 hasta el 61 por 100, con
un 95 por 100 de la resistencia total debida a la fase gaseosa. No es de esperar una
estrecha concordancia con los valores reales de la eficacia debido a las suposiciones
que se han hecho para simplificar el análisis, pero la tendencia es correcta, tal como
muestra la Figura 18.36, y es evidente que la resistencia de la película gaseosa adquiere
una importancia creciente a bajas presiones. Para la destilación a presiones elevadas,
k,  y k, presentan unos valores más aproximados.

Eficacia de las etapas en lixiviación. La eficacia de las etapas en un proceso de
lixiviación depende del tiempo de contacto entre el sólido y la disolución así
como de la velocidad de difusión del soluto desde el sólido hacia el líquido. Si las
partículas del sólido no son porosas y el soluto solamente está contenido en la
película de líquido que rodea a las partícu!as, la transferencia de materia es
rápida y un tiempo de contacto razonable conducirá al equilibrio. Un proceso de
este tipo es en realidad un lavado en vez de una lixiviación, y si se realiza en una
serie de tanques como los de la Figura 17.3, la eficacia de las etapas se puede
tomar igual a la unidad. El tiempo de residencia en cada etapa depende principal-
mente de la velocidad de sedimentación de la suspensión; las pequeñas partículas
requieren tiempos más largos si bien la transferencia de materia es más rápida.

Cuando la mayor parte del soluto está inicialmente disuelto en los poros de
un sólido poroso, o presente en una fase separada en el interior de partículas
sólidas, la velocidad de difusión desde el interior hacia la superficie del sólido
generalmente es la etapa controlante de la velocidad global de lixiviación. Una
vez que las partículas están suspendidas en el líquido, el aumento de la agitación
tiene poco efecto sobre la velocidad de transferencia de materia, pero en cambio
la velocidad aumenta considerablemente si el sólido está finalmente dividido.
Cuando la resistencia interna a la difusión es el único factor limitante, el tiempo
necesario para alcanzar un determinado grado de acercamiento al equilibrio
varía con el cuadrado de la menor dimensión de las partículas, tanto si las
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partículas son esferas, cilindros o láminas delgadas. (Véase la Fig. 10.6.) Cuando
se lixivian minerales contenidos en un material pétreo, el tamaño óptimo de las
partículas está determinado por el coste de molienda y la variación de la veloci-
dad con el tamaño de las partículas.

La lixiviación de materiales naturales tales como remolacha azucarera o
habas de soja es compleja debido a que el material está contenido en células
vegetales y antes de nada ha de pasar a través de la pared celular. Si la resistencia
de esta etapa es relativamente grande, el efecto de cortar partículas más pequeñas
no será tan grande como en el caso de difusión en un sólido uniforme. En la
extracción de aceite a partir de habas de soja, el material se tritura para romper
las paredes celulares y dejar libre el aceite, pero la remolacha se corta formando
láminas (cosetas) que dejan la mayor parte de las células en contacto, lo que
retarda la difusión de las impurezas de elevado peso molecular más que la
difusión de la sacarosa.

Bajo ciertas condiciones idealizadas, la eficacia de las etapas en la extracción
de algunos (pero no todos) materiales celulares puede estimarse a partir de datos
experimentales de difusión obtenidos en las mismas condiciones de agitación y
temperatura que se han de utilizar en la planta. Las suposiciones son las si-
guientes:

1 . La velocidad de difusión está representada por la ecuación

ax-D’o2x
at ” ab2

(21.72)

donde X = concentración del soluto en la disolución dentro del sólido
0: = difusividadt

b = distancia medida en la dirección de difusión

2. La difusividad es constante.
3. El sólido puede considerarse equivalente a láminas muy delgadas de

densidad, tamaño y forma constantes.
4 . La concentración X, del líquido en contacto con el sólido es constante.
5 . La concentración inicial en el sólido es uniforme en todo el sólido.

Con estas suposiciones se puede integrar la Ecuación (21.72) exactamente de
la misma forma que la Ecuación (10.16) para la conducción de .calor  en una
lámina. El resultado es

x - x,
x0 - XI

= $ (e-al8  + $,-gala + Ae- 25a1fi  + . ..)  = c#@) (21 .73)

t La difusividad 0:  ditiere  de la difusividad volumétrica habitual D,:  está basada en un gradiente
expresado en libras de soluto por libra de disolvente en vez de fracción molar de soluto, y la
transferencia en libras o kilogramos en vez de moles. Puesto que la difusividad 0” solamente se puede
determinar experimentalmente con el material que se ha de extraer, realmente se utiliza como una
constante empírica, y estas diferencias carecen de importancia en la práctica.
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donde X = concentración media del soluto en el sólido para el tiempo t
X0  = concentración uniforme de soluto en el sólido para tiempo cero
X, = concentración constante de soluto en el seno de la disolución en

todo momento

Y p = $! a, = (3’ (21.74)

donde 2r,, es el espesor de la partícula.
Obsérvese que la Ecuación (21.73) es igual que la Ecuación (10.17) substitu-

yendo T por X y NF0 por B. Para partículas cilíndricas alargadas o para partícu-
las esféricas se pueden deducir ecuaciones semejantes a las Ecuaciones (10.18) y
(10.19) para conducción de calor. Estas ecuaciones para partículas laminares,
cilíndricas y esféricas están representadas por las curvas de la Figura 10.6, y esta
figura puede, por tanto, utilizarse en la resolución de problemas de difusión.

La eficacia de Murphree para las etapas de lixiviación viene dada por las
ecuaciones

x,-x=1-K-x,
fJM  = x0 - x, x0 - x1

= 1 - #(P)  = 1 - g5 (21.75)

La Ecuación (21.75) se deduce del hecho de que X,,  - x es la variación real de
concentración en la etapa, y X0 - X1 es la variación de concentración que se
obtendría si se alcanzase el equilibrio.

Ejemplo 21.6. Suponiendo, para el material del Ejemplo 19.2, que 0” = lo-’  cm’/s,
que el espesor de las láminas es de 0,04 cm, y que el tiempo de contacto en cada etapa
es de 30 min,  estímese el número real de etapas que se necesita.

SOLUCIÓN

Puesto que 2r, = 0,04, rp = 0,02 cm y t = 30 x 60 = 1800 s ,

p = 3 = lo-’  x 1 8 0 0
2 0,022

= 0,45
rP

A partir de la Figura 10.6, $(/I)  = 0,26 y la eficacia de Murphree es

qM  =  1  - 0,26  =  0,74

En este caso la eficacia media es casi igual a la eficacia de Murphree. El número real de
etapas es 4/0,74  = 5,4. Por consiguiente, deberán utilizarse cinco o seis etapas.

S I M B O L O S

A Area  perpendicular a la dirección de transferencia de materia, pie*  o m*
a Area  de la interfase por unidad de volumen del equipo, pie-’  o m- l
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(a/2)’ en la Ecuación (21.73)
Espesor  de  la  capa  a  t ravés  de  la  cual  t iene  lugar  la  d i fus ión,  p ies  o m
Distancia  desde e l  l ími te  de  la  fase  en  la  d i rección de  di fus ión,  p ies  o m
Concentración, Ib-mol/pie3 o kg-mol/m3;  cA,  del componente A;  cAO, en el tiempo
cero; cg, del componente B
Dimensión lineal o diámetro, pies o m; D,, de la burbuja, gota o partícula
Difusividad del componente A en el componente B; D,,,  de B en A
Difusividad volumétrica, pie2/h,  m2/h o cm2/s;  D,,, en la fase líquida; 0: en la fase
gas ;  D,,, de l  so lu to  a  t r avés  de  l a  d i so luc ión  es tac ionar ia  con ten ida  en  un  só l ido ;
OU,,  OUY,  nuevos  va lores  (Ej .  21 .5)
Factor  de fr icción de Fanning,  adimensional
Velocidad másica, lb/pie*/h  o kg/m*-h
Coeficiente  individual  de t ransferencia  de calor ,  Btu/pie*-h-“F  o  W/m*-“C
Densidad de flujo de materia con relación a un plano de velocidad cero, Ib-
mol/pie2-h o kg-mol/m’-s;  JA,  JB, de los componentes A y B, respectivamente; Ja,  *,
del  componente A, causada  por  acc ión  tu rbulen ta
Factor j de Colburn para transmisión de calor, (h/c,G)(c,p/k)2’3, adimensional
Factor j  de Colburn para transferencia de materia,  (k,,M/G)(p/pD,)2’3,  adimensional
Coeficiente global de transferencia de materia en la fase gaseosa, Ib-mol/pie2-h-
unidad de fracción molar o kg-mol/m*-s-unidad  de fracción molar
Coeficiente  individual  de t ransferencia  de mater ia;  k,, en pies/s  o  cm/s;  kCr,  coeticien-
te  mínimo para  una par t ícula  suspendida (Fig .  21.6) ;  kCi,  coeficiente  interno efect ivo
[Ec. (21.59)];  I¿~, valor medio durante el tiempo t,;  k,, k,, en la fase líquida y en la
fase gaseosa, respectivamente, basados en diferencias de fracción molar, lb-
mol/pie2-h-unidad  de fracción molar o kg-mol/m2-s-unidad  de fracción molar
Coeficiente  efect ivo de t ransferencia  de mater ia  para  difusión en un solo sent ido;  ki,
en pies/s o  cm/s;  k;,  en la fase gaseosa,  Ib-mol/pie*-h-unidad  de fracción molar o kg-
mol/m*-s-unidad  de fracción molar
Peso molecular ;  M,,  M,,  de los  componentes  A y  B, respect ivamente
Pendien te  de  l a  l ínea  de  equ i l ib r io
Densidad de flujo de transferencia de materia a través de un plano o límite, lb-
mol/pie2-h o kg-mol/m*-s;  N,,  N,,  de los componentes A y B, respectivamente
Número de Nusselt,  hD,/k
Número de Peclet, D,u,/D,
Número de Prandtl, c,p/k
Número de Reynolds, DG/p
Número de Schmidt, p/pD,
Número de Sherwood, k,D/D,
Número de unidades globales  de t ransferencia de materia  para la  fase gaseosa
Presión, Ibf/pie2 o atm
Constan te  de  la  l ey  de  los  gases  idea les ,  1545  pies/lb,-/lb-mol-“R o  8,314/J/g-mal-K
Velocidad de transferencia de materia, Ib-mol/pie2-h  o kg-mol/m2-s
Semiespesor  de  la  par t ícula ,  p ies  o  m
Velocidad fracciona1 de renovación superf icial ,  s-  r
Temperatura, “F, “R, “C, o K;  TC,.,, TCrr,  temperaturas críticas de los componentes A
y  B, respect ivamente
Tiempo, h o s;  t,,  t iempo de res idencia  sobre la  superf ic ie  de t ransferencia
Velocidad, pies/s o mis;  uA,  ug. de los componentes A y B, respectivamente; UO,
velocidad medía  volumétr ica  de  la  fase;  también velocidad sobre  una burbuja ,  gota
o  par t ícu la  suspendida;  también  ve loc idad  superf ic ia l  en  un  lecho de  re l leno
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Volumen molar de soluto como líquido a su temperatura normal de ebullición,
cm3/g-mol
Volumen crítico molar, cm3/g-mal;  V,,. del componente A; VeS,  del componente B
Concen t rac ión  de  so lu to  en  l a  d i so luc ión  den t ro  de l  só l ido ;  X0,  para el  t iempo cero;
Xi, en  e l  seno  de  l a  d i so luc ión ;  x, concent rac ión  media  en  la  d i so luc ión  con  só l ido
para el tiempo t
Fracción molar  en el  l íquido o fase L; xA, del  componente A; xAi, del  componente A
en la  in terfase
Fracción molar en el  gas o fase V, y,,  del  componente A; y,¡, del  componente A en
la interfase; yA1,  y,,, en el fondo y en la cima de la capa de líquido aireado,

respectivamente; y,, del componente & (JJ&,  valor medio logarítmico; yi,  en la
interfase
Espesor  de  l a  masa  de  l íqu ido  en  un  p la to  de  des t i l ac ión ,  p ies  o  m
Dis tanc ia  en  d i recc ión  ver t i ca l ,  p ies  o  m

Lelras griegas

B Grupo de  d i fus ión ,  Dut/ri,  adimensional

EN Difusividad de remolino de materia, pie’/h, m2/h o cm2/s

rl Eficacia del plato o etapa; qM, eficacia de Murphree; n’.  eficacia local

P Viscosidad, cP;  pe,  viscosidad del agua [Ec. (21.27)]

P Densidad Ib/pie3  o kg/m3

P M Densidad molar, Ib-mol/pie3 o g-mol/m3;  pMx, del líquido; pM,,,  del gas
I$,  $ Func iones ;  $i,  en  la  Ecuación (21 .45) ;  $z,  en  la  Ecuación (21.46)

*.Y Parámetro de asociación para el disolvente [Ec. (21.26)]

PROBLEMAS

21.1. El dióxido de carbono se difunde a través de nitrógeno en un solo sentido a la
presión atmosférica y 0 “C. La fracción molar  de CO,  en  e l  pun to  A es  0,2;  en  e l  pun to  B,
separado 10 pies en la dirección de difusión, su fracción molar es 0,02.  El gradiente de
concentración es constante en esta distancia. La difusividad D,  es 0,144 cm2/s.  La fase
gaseosa en su conjunto es estacionaria; es decir, el nitrógeno difunde con la misma
veloc idad  que  e l  d ióxido  de  carbono pero  en  sent ido  cont rar io .  (a)  iCuál  es  la  dens idad  de
f lujo molar  de CO,,  en l ibras  mol  por  pie  cuadrado y por  hora? (b)  iCuál  es  la  dens idad  de
flujo neto de materia, en libras por pie cuadrado y por hora? (c) iA qué velocidad, en
metros  por  segundo,  deber ía  moverse  un observador  desde un punto  hacia  e l  o t ro  para
que la  densidad de f lujo  neto de mater ia ,  con re lación a  él ,  fuese cero? (d)  iA qué  ve loc idad
debería moverse para que,  con respecto a él ,  e l  n i t rógeno es tuviese  es tac ionar io?  (e )  iCuál
ser ía  la  densidad de  f lu jo  molar  del  d ióxido de  carbono con re lación a l  observador  en  es tas
cond ic iones?
21.2. Un tanque circular de 20 pies de diámetro que contiene benceno a 22 “ C s e
encuentra  abier to  a  la  a tmósfera  de ta l  manera  que e l  l íquido soporta  una pel ícula  de a i re
de 5 mm de espesor. La concentración de benceno por encima de dicha película puede
considerarse  despreciable .  La  pres ión de  vapor  del  benceno a  22 “ C es  de  100 mm de Hg;
Sabiendo que el benceno cuesta 1,5 dolares por galón, iCual  es el valor de las perdidas
diar ias  de  benceno en  dólares?  El  peso  especí f ico  de l  benceno es  0,gg.
21.3. Se absorbe alcohol  desde una mezcla  de alcoho1  y agua,  ambos en fase vapor,  por
medio de un disolvente no volátil en el que el alcohol es soluble y el agua no. La
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temperatura es de 97 “ C y la presión total de 760 mm Hg. Se puede considerar que el
vapor de alcohol difunde a través de una película formada por una mezcla gaseosa de
alcohol  y  agua  de  0,l mm de espesor.  El  porcentaje molar  de alcohol en el  vapor fuera de
la película es del 80 por 100, y en el interior, junto al disolvente, es del 10 por 100. La
difusividad volumétr ica  de las  mezclas  a lcohol-agua en fase de vapor  a  25 “ C es  0,15  cm’js.
Calcúlese  la  ve loc idad  de  d i fus ión  de l  vapor  de  a lcohol  en  l ibras  por  hora  s i  e l  á rea  de  la
pe l í cu la  e s  de  100  p ie ’ .
21.4. Una mezcla,  en fase de vapor,  de alcohol  y agua se rect if ica mediante contacto con
una  so luc ión  l íqu ida  de  a lcohol -agua .  E l  a lcohol  se  t ransf ie re  de l  vapor  a l  l íqu ido  y  e l  agua
del  l íqu ido  a l  vapor .  Las  ve loc idades  de  f lu jo  molares  de  a lcohol  y  agua  son  igua les  y  de
sentido contrario. La temperatura es 95 “ C y la presión 1 atm. Ambos componentes se
difunden a  t ravés  de  una pel ícula  de  vapor  de  0,l mm de espesor. Las fracciones molares
de alcohol en el exterior y en el interior de la película son OJO  y OJO  respectivamente.
Calcular las velocidades de difusión del alcohol y del agua, en Kg/h,  a través de una
película de área igual a 10 m2.
21.5. Una columna de pared mojada que opera a la presión total de 518 mm Hg se
alimenta con agua y aire, este último a razón de 120 g/min.  La presión parcial del vapor
de agua en la corriente de aire es de 76 mm Hg y la presión de vapor de la película de
agua l íquida que f luye sobre  la  pared de la  torre  es  138 mm Hg.  La velocidad observada
para la evaporación de agua en el aire es de 13,l  g/min.  El mismo equipo, ahora a la
presión total de 820 mm Hg, se alimenta con aire a la misma temperatura que antes y a
razón de  100 g/min.  El  l íqu ido  que  se  vapor iza  es  n-butano] .  La  pres ión  parc ia l  de l  a lcohol
es 305 mm Hg, y la presión de vapor del alcohol liquido es 54,5  mm Hg. ¿Qué velocidad
de evaporación,  en gramos por  minuto,  cabe esperar  en el  experimento con n-butanol?
21.6. A través de un delgado lecho relleno con esferas de naftaleno de 1/2  pulg de
diámetro circula aire a 100 “ F y 2,0 atm. con una velocidad de 5 pies/s,  basada en la
sección transversal del tubo vacio. La presión de vapor del naftaleno es 117 mm Hg.
iCuántas  l ibras  por  hora  de  naf ta leno se  evaporarán en 1  pie3  de  lecho ,  suponiendo  que
su porosidad es del 40 por lOO?
21.7. Los coef ic ientes  de  di fus ión para  vapores  en a i re  se  pueden determinar  midiendo la
evaporac ión  de  l íqu ido  en  un  tubo  ver t i ca l  de  v idr io .  Para  un  tubo  de  0,2  cm de diámetro
lleno con n-heptano a 21 “C, calcúlese la velocidad de descenso del nivel del líquido
cuando el  menisco es tá  a  1  cm de la  par te  super ior ,  tomando para  la  difusividad el  valor
de  0 ,071 cm’/s. A 21  “C la  p res ión  de  vapor  y  l a  dens idad  de l  n -hep tano  son  0 ,050  a tm y
0,65  g/cm3, respectivamente.  iHabría  alguna ventaja  en usar  un tubo de mayor  diámetro?
21.8. Est ímese el  coeficiente  de t ransferencia de materia  de la  pel ícula  de l íquido para el
O2  que di funde desde una burbuja  de  a i re  que asciende a  t ravés  de  agua a  20 “C. E l í j a se  un
tamaño de burbuja de 4,0 mm y supóngase forma esférica,  así  como una rápida circulación
del  gas  en  e l  in ter ior  de  la  burbuja .  Despréciese  la  var iac ión del  tamaño de  la  burbuja  con
la  d is tancia  recorr ida  y  ca lcúlese  la  f racción de  oxígeno absorbido desde e l  a i re  s i  e l  agua
no  con t i ene  ox ígeno  d i sue l to .
21.9. Calcúlese  e l  e fec to  de  la  var iac ión  de  la  pendiente  de  la  l ínea  de  equi l ibr io  sobre  la
ef icacia  local  en una columna de dest i lación de platos  perforados.  Uti l ícese como ejemplo
el sistema benceno-tolueno y predígase $ para platos en los que la mezcla es rica en
tolueno y  para  los  que  es  r ica  en  benceno,  par t iendo con un valor  es t imado de  q’ pa ra  l a
mitad de la columna.
21.10. Esferas  de  ác ido benzoico  sól ido  se  d isuelven en  agua  en  un tanque agnado.  Si  e l
número de Sherwood es  práct icamente  constante  con un valor  de 4,0,  demuéstrese cómo el
tiempo necesario para disolución completa varía con el tamaño inicial de la partícula.
iCuánto  tiempo se requeriría para que las partículas de 100 Pm  se disuelvan completa-
mente en agua pura a 25 “C? Solubilidad: 0,43  g/lOO  g H,O.  D,  = 1,21 x 1O-5 cm’/s.
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CAPITULO

VEINTIDOS

ABSORCION DE GASES

Este capítulo trata de las operaciones de transferencia de materia conocidas
como absorción de gases y deserción  o «stripping».  En la absorción de gases un
vapor soluble se absorbe desde su mezcla con un gas inerte por medio de un
líquido en el que el gas soluble es más o menos wluble. El lavado de amoníaco a
partir de una mezcla de amoníaco y aire por medio de agua líquida es un ejemplo
típico. El soluto se recupera después del líquido por destilación, y el líquido
absorbente se puede desechar o ser reutilizado. A veces un soluto se recupera de
un líquido poniendo éste en contacto con un gas inerte. Tal operación, que es
inversa de la absorción, recibe el nombre de deserción  de gases o stripping.

Al final de este capítulo hay una sección dedicada a la aplicación de torres de
relleno, que se utilizan principalmente en absorción de gases, destilación y extrac-
ción líquido-líquido.

DISEÑO DE TORRES DE RELLENO

Un aparato frecuentemente utilizado en absorción de gases y en algunas otras
operaciones es la torre de relleno, un ejemplo de ésta se representa en la Figu-
ra 22.1. El dispositivo consiste en una columna cilíndrica, o torre, equipada con
una entrada de gas y un espacio de distribución en la parte inferior; una entrada
de líquido y un distribuidor en la parte superior; salidas para el gas y el líquido
por cabeza y cola, respectivamente; y una masa soportada de cuerpos sólidos
inertes que recibe el nombre de relleno de la torre. El soporte ha de tener una
gran fracción de área libre de forma que no se produzca inundación en el plato de
soporte. La entrada del líquido, que puede ser disolvente puro o una disolución
diluida del soluto en el disolvente, y que recibe el nombre de liquido agotado, se
distribuye sobre la parte superior del relleno mediante un distribuidor y, en la
operación ideal, moja uniformemente la superficie del relleno. El gas que contiene
el soluto, o gas rico, entra en el espacio de distribución situado debajo del relleno
y asciende a través de los intersticios del relleno en contracorriente con el flujo de
líquidos. El relleno proporciona un gran área de contacto entre el líquido y el gas,
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Entrada
de líquido

Sal ida
de gas

Distribuidor de líquido

Salida de,
l íquido

Entrada
*de gas

Figura 22.1. Torre de relleno.

favoreciendo así un íntimo contacto entre las fases. El soluto contenido en el gas
rico es absorbido por el líquido fresco que entra en la torre, y el gas diluido o
agotado abandona la torre. El líquido se emiquece  en soluto a medida que
desciende por la torre y el liquido concentrado sale por el fondo de la torre.

Se han diseñado muchos tipos de torres y muchas de ellas son de uso
frecuente. El relleno puede ser cargado al azar en la torre o bien ser colocado
ordenadamente a mano. Los rellenos al azar consisten en unidades de 1/4 a
3 pulg en su dimensión mayor; los rellenos inferiores a 1 pulg se utilizan fundamen-
talmente en columnas de laboratorio o de planta piloto. Las unidades de relleno
ordenado son de tamaños comprendidos entre 2 y 8 pulg. En la Figura 22.2 se
representan algunos tipos frecuentes de cuerpos de relleno.

Los principales requerimientos de un relleno de torre son:

1 . Ha de ser químicamente inerte frente a los fluidos de la torre.
2 . Ha de ser resistente mecánicamente sin tener un peso excesivo.
3. Ha de tener pasos adecuados para ambas corrientes sin excesiva retención

de líquido o caída de presión.
4 . Ha de proporcionar un buen contacto entre el líquido y el gas.
5 . Ha de tener un coste razonable.
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(4 (b) (cl (d)

Figura 22.2. Cuerpos de relleno típicos: (a) montura de Berl; (b) montura Intalox; (c)
anillo Raschig; (d) anillo Pall.

Por tanto, la mayoría de los rellenos de torre se construyen con materiales
baratos, inertes y relativamente ligeros, tales como arcilla, porcelana o diferentes
plásticos. A veces se utilizan anillos metálicos de pared delgada, de acero o
aluminio. La porosidad del lecho y el paso para los fluidos se fuerzan haciendo
las unidades de relleno irregulares o huecas, de forma que se entrelazan para
dar lugar a estructuras abiertas con una porosidad de 60 a 95 por 100. En la
Tabla 22.1 se dan las caracteristicas  de varios rellenos.

Tabla 22.1. Características de rellenos para torres6b

T i p o Material

Factores de
Tamaño Densidad Area rellenoS
n o m i n a l , global?, tot¿dt, Poros idad,

Pak Ib/pie3 pie2/pie3 E FP fP

Monturas Berl Cerámica f 5 4 1 4 2 462 240
1 4 5 16 0,68 1 1 0
1t 4 0 4 6 0,71 6 5

Monturas Intalox Cerámica t 4 6 1 9 0 O,?l 200
1 42 7 8 0,73 9 2
12 3 9 5 9 0,76 5 2
2 3 8 3 6 0,76 40
3 3 6 2 8 0,79 2 2

Anillos Raschig Cerámica 4 5 5 1 1 2 O,@ 580
1 4 2 5 8 0,?4 1.55
14 4 3 3 7 0,73 9 5
2 4 1 2 8 0,74 6 5

Anillos Pal1 Acero 1 3 0 6 3 0,94 4 8
lf 2 4 3 9 0,95 2 8
2 2 2 31 0,96 20

Polipropileno 1 595 6 3 0,90 5 2
1: 438 3 9 0,91 40

§1,58
81736
§1,07

2,27
1,54
1,18

LO

g2

§1,36
§LO
wo,g2

1,54
1,36

L(J9
1,36
1,18

t La densidad global y el área total están referidas a la unidad de volumen de la columna.
$ El factor F, es un factor de caída de presión, y el factor f,  es un coeficiente relativo de

transferencia de materia.
4 Basados en datos NH,-H,O;  los demás factores basados en datos CO,-NaOH.
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Contacto entre el líquido y el gas. El requisito de un buen contacto entre el
líquido y el gas es la condición más difícil de cumplir, especialmente en torres
grandes. Idealmente, el líquido, una vez distribuido en la parte superior del
relleno, fluye en forma de una película sobre la superficie del relleno durante todo
el recorrido de descenso a través de la torre. En la realidad las películas tienden a
crecer de espesor en algunos lugares y a disminuir en otros, de forma que el
líquido se agrupa en pequeñas corrientes y desciende a través de caminos prefe-
rentes localizados en el relleno. Especialmente para bajas velocidades del líquido,
una buena parte de la superficie del relleno puede estar seca, o más frecuente-
mente, recubierta por una película estacionaria de líquido. Este efecto se conoce
con el nombre de canalización y es la principal razón del mal funcionamiento de
las grandes torres de relleno.

La canalización es más severa en torres con relleno ordenado, menos severa
en relleno formado por sólidos triturados y todavía menos en rellenos al azar de
unidades de forma regular tales como anillos 7.  En torres de tamaño moderado la
canalización puede minimizarse haciendo que el diámetro de la torre sea por lo
menos 8 veces el diámetro del relleno. Si la relación entre el diámetro de la torre y
el diámetro del relleno es inferior a 8:1,  el líquido tiende a desplazarse hacia fuera
y descender por la pared de la columna. Sin embargo, aun en columnas pequeñas
que cumplen esta condición, la distribución del líquido y la canalización tienen la
principal influencia sobre el funcionamiento de la columna. En torres altas relle-
nas con cuerpos de relleno grandes, el efecto de canalización puede ser muy
importante y normalmente se incluyen redistribuidores de líquido cada 10 o
15 pies de la sección de relleno.

Para bajas velocidades de líquido, con independencia de la distribución inicial
del líquido, la mayor parte de la superficie del relleno no es mojada por el líquido
que desciende. Al aumentar la velocidad del líquido aumenta también la fracción
mojada de la superficie del relleno, hasta que para una velocidad crítica, que
generalmente es elevada, toda la superficie está mojada y es efectiva.

Velocidades limite de flujo; carga e inundación. En una torre que contiene un
determinado relleno y que está irrigada con un flujo definido de líquido, existe un
límite superior para la velocidad de flujo del gas. La velocidad correspondiente a
este punto recibe el nombre de velocidad de inundación. Puede encontrarse obser-
vando la relación entre la caída de presión a través del lecho de relleno y la
velocidad de flujo del gas, a partir de la observación de la retención de líquido, y
también a partir de la apariencia visual del relleno. La velocidad de inundación,
identificada por estos tres diferentes efectos, varía algo con el método de identifi-
cación y corresponde más a un intervalo de velocidades de flujo que a una
constante perfectamente definida.

La Figura 22.3 muestra datos típicos de la caída de presión en una torre de
relleno. La caída de presión por unidad de longitud del lecho se debe a la fricción
del fluido, y se representa en coordenadas logarítmicas frente a la velocidad de
flujo del gas G,,  expresada en masa de gas por unidad de tiempo y por unidad de
área de la sección transversal de la torre supuesta vacía. Por tanto, G, está
relacionada con la velocidad superficial del gas por medio de la ecuación G,  =
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100 200

Diam.  de la columna = 30  pulg
Altura de relleno = 10 pies

como un parámetro

300 400 500 1 0 0 0 2000 5000
VELOCIDAD MASICA DEL AIRE, G,, Ib/pie2-h

Figura 22.3. Caída de presión en una torre de relleno para el sistema aire-agua con
monturas Intalox de 1 pulg.

= uOpy,  donde p,, es la densidad del gas. Cuando el relleno está seco, la línea
que se obtiene es recta y tiene una pendiente del orden de 1,8. Por consiguiente, la
caída de presión aumenta con la potencia 1,8 de la velocidad, lo que está de
acuerdo con la ley de pérdida por fricción en flujo turbulento. Si el lecho está
irrigado con un flujo constante de líquido, la relación entre la caída de presión y
el flujo de líquido sigue inicialmente una línea paralela a la del lecho seco. La
caída de presión es mayor que en el lecho seco debido a que el líquido reduce el
espacio disponible para el flujo de gas. Sin embargo, la fracción de huecos no
varía con el flujo de gas. Para velocidades moderadas de gas, la línea para el
relleno irrigado se hace cada vez más pendiente debido a que el gas impide el
flujo descendente del líquido de forma que aumenta la retención de líquido con el
flujo de gas. El punto en el que la retención de líquido comienza a aumentar, que
se aprecia por un cambio de la pendiente de la línea de la caída de presión, recibe
el nombre de punto de carga. Sin embargo, como puede apreciarse en la Figu-
ra 22.3, no es fácil obtener un valor exacto para el punto de carga.

Al aumentar todavía más la velocidad del gas, la caída de presión aumenta
también más rápidamente, y la línea se hace casi vertical cuando la caída de
presión es del orden de 2 a 3 pulg de agua por pie de relleno (150 a 250 mm de
agua por metro). En determinadas regiones de la columna el líquido se transfor-
ma en una fase continua y se dice que la columna está inundada. Temporalmente
se pueden utilizar flujos de gas más elevados, pero el líquido se acumula rápida-
mente para salir después fuera de la columna con el gas.

Evidentemente, la velocidad del gas en una torre de relleno en operación ha
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Figura 22.4. Correlación generalizada para inundación y caída de presión en columnas
de relleno. (Según Eckert2.)

de ser inferior a la velocidad de inundación. Cuánto menor ha de ser es una
elección a criterio del diseñador. Cuanto menor sea la velocidad, menor es el
consumo de potencia y mayor el coste de la torre. Desde el punto de vista
económico la velocidad de gas más favorable depende de un balance entre el
coste de la energía y los costes fijos del equipo. Es frecuente operar con la mitad
de la velocidad de inundación.

Las columnas de relleno también se diseñan frecuentemente basándose en una
determinada caída de presión por unidad de altura de relleno. Para torres de
absorción el valor de diseño generalmente está comprendido entre 0,25 y 050
pulg de H,O  por pie de relleno; para columnas de destilación el intervalo es de
050 a 0,8  pulg de H,O  por pie de relleno. En la mayoría de las torres rellenas con
anillos o monturas, la carga suele comenzar para una caída de presión del orden
de 0,5  pulg de H,O  por pie, y la velocidad de inundación se presenta para una
caída de presión comprendida entre 2 y 3 pulg de H,O por pie.

La Figura 22.4 muestra una correlación para estimar velocidades de inunda-
ción y caídas de presión en torres de relleno. Consiste en una representación
logarítmica de

G;F&,l

¿L(Px - Py)Py
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donde G, = velocidad másica del líquido, lb/pie’-s
G, = velocidad másica del gas, lb/pie’-s
Fp  = factor de relleno, pie-’
px  = densidad del líquido, lb/pie3
pY = densidad del gas, lb/pie3
pL,  = viscosidad del líquido, CP
g,  = factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb,.-s2

La ordenada de la Figura 22.4 no es adimensional y es preciso utilizar las
unidades indicadas. Las velocidades másicas  están basadas en la sección transver-
sal de la torre.

Ejemplo 22.1. Una torre rellena con anillos cerámicos de 1 pulg (25,4 mm) ha de
construirse para tratar 25 000 pie3  (708 m3) de gas de entrada por hora. El contenido
de amoníaco en el gas que entra es del 2 por 100 en volumen. Como absorbente se
utiliza agua exenta de amoníaco. La temperatura es de 68 “ F (20 “C) y la presión es de
1 atm. La relación entre el flujo de gas y el flujo de líquido es de 1 Ib de gas por libra
de líquido. (a) Si la velocidad del gas es la mitad de la velocidad de inundación, jcuál
ha de ser el diámetro de la torre? (b) iCuál es la caída de presión si la sección de relleno
es 20 pies (6,l m) de altura?

SOLUCI6N

A continuación se dan los valores utilizados en los grupos de la Figura 22.4. El peso
molecular medio del gas que entra es 29 x 0,98 + 0,02 x 17 = 28,76.  Por tanto

28,76 x 492
" = 359(460  + 68)

= 0,07465  lb/pie3

px = 62,3 lb/pie3 px  = 1 CP

g,  = 32,174 pies-lb/lb,-s GX=1
GY

Para anillos cerámicos de 1 pulg, F, = 155 (Tabla 22.1). Por tanto,

A partir de la Figura 22.4, para la inundación

G;F,p!jvl

&(Px  - PJPy
= 0,19

La velocidad másica para la inundación es

G 0,19 x 32,174 x 0,07465  x (62,3 - 0,07465)
Y

=
155 x lOs’ = 0,428 Ib/pie’-s
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(u) El flujo total de gas es 25 000 x 0,07465/3600  = 0,518 lb/s. Si la velocidad
real es la mitad de la velocidad de inundación, el área de la sección transversal de la
torre es

0,518
S=-=

0,428/2
2,42  pie*

El diámetro de la torre es ,/m = 1,76 pies (536 mm).
(b) Para la mitad de la velocidad de inundación, G,  = 0,428/2  = 0,214 lb/pie*-s  =

= G,, y el valor de la abscisa de la Figura 22.4 es también 0,0346.  La ordenada es
0,19/4  = 0,0475.  Para estas condiciones la caída de presión es del orden de 0,45  pulg de
H,O  por pie de altura de relleno; la caída total de presión es 20 x 0,45  = 9 pulg
de H,O  (16,s  mm de H,O).

FUNDAMENTOS DE LA ABSORCION

Tal como se ha visto en la sección precedente, el diámetro de una torre de
absorción de relleno depende de las cantidades de gas y líquido tratadas, sus
propiedades, y la relación de una corriente a otra. La altura de la torre, y por
tanto el volumen total de relleno, depende de la magnitud de las variaciones de
concentración que se desean y de la velocidad de transferencia de materia por
unidad de volumen de relleno. Por tanto, los cálculos de la altura de torre se
basan en balances de materia, balances de entalpía y en estimaciones de la fuerza
impulsora y de los coeficientes de transferencia de materia.

Balances de materia. En una planta de contacto diferencial, tal como la torre de
absorción que se muestra en la Figura 22.5, no hay cambios discretos bruscos de
composición como en el caso de una planta de etapas de contacto. Las variacio-
nes de composición son continuas de un extremo a otro del equipo. Los balances
de materia para la porción de la columna por encima de una sección arbitraria,
tal como se representa por la línea de trazos en la Figura 22.5, son los siguientes:

Materia total: L,+V=L+v, (22.1)

Componente A: Laxa  +  v y  =  L x  +  vay, (22 .2 )

donde Ves la velocidad de flujo molar de la fase gaseosa y L la de la fase líquida
en el mismo punto de la torre. Las concentraciones x e y corresponden a las fases
L y V, respectivamente, para un punto dado.

Las ecuaciones de los balances globales de materia, basadas en las corrientes
extremas, son

Materia total: L, + v,  = L, + v, (22 .3 )

Componente A: J%G + v,Y,  = h%  + KY, (22 .4 )
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’Figura  22.5. Dlagrama del balance de materiapara  una  columna  de relleno.

Las Ecuaciones (22.3) y (22.4) son idénticas a las Ecuaciones (17.3) y (17.4)
para una columna de etapas de contacto.

La ecuación de la línea de operación para una planta de contacto diferencial,
análoga a la Ecuación (17.7) para una columna de etapas de contacto, es

(22.5)

En la Ecuación (22.5) x e y representan las composiciones globales del líquido
y el gas, respectivamente, en contacto entre sí en cualquier sección dada de la
columna. Se supone que las composiciones para una altura dada son indepen-
dientes de la posición en el relleno. La absorción de un componente soluble desde
una mezcla gaseosa da lugar a una disminución de la velocidad total del gas V a
medida que el gas pasa a través de la columna mientras que el flujo de líquido L
aumenta. Estos cambios provocan una ligera curvatura de la línea de equilibrio,
tal como muestra el ejemplo de la Figura 17.7. Para mezclas diluidas, que
contienen menos del 10 por 100 de gas soluble, el efecto de las variaciones del
flujo total generalmente se ignora y el diseño se basa en valores medios de las
velocidades de flujo.
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Relación gas-liquido limitante. La Ecuación (22.5) indica que la pendiente media
de la línea de operación es L/V, relación entre los flujos molares del líquido y el
gas. Por tanto, para un flujo de gas dado, una reducción del flujo de líquido da
lugar a una disminución de la pendiente de la línea de operación. Considérese la
línea de operación ab de la Figura 22.6. Supóngase que tanto la velocidad del gas
como las concentraciones extremas x,,  y.  e y, se mantienen constantes mientras
que el flujo de líquido L va disminuyendo. El extremo superior de la línea de
operación se desplaza en la dirección de la línea de equilibrio, y xb,  la concentra-
ción del líquido concentrado, aumenta. La máxima concentración del líquido
concentrado y la mínima velocidad de flujo del líquido posible se obtienen
cuando la línea de operación justamente toca a la línea de equilibrio, tal como
corresponde a la línea ab’ de la Figura 22.6. Para esta condición se necesita una
altura infinita de la sección de relleno, toda vez que la diferencia de concentración
para la transferencia de materia se hace cero en el fondo de la torre. En cualquier
torre real la velocidad del líquido tiene que ser mayor que este mínimo para
conseguir la variación especificada en la composición del gas.

En una columna de absorción en contracorriente, la relación L/V  es impor-
tante desde el punto de vista económico. La fuerza impulsora para la transferen-
cia de materia es y - JJ*,  que es proporcional a la distancia vertical entre la línea
de equilibrio y la línea de operación en un diagrama como el de la Figura 22.6. Al
aumentar L/V  aumenta la fuerza impulsora en todas las partes de la columna
excepto muy cerca de la parte superior, y la columna de absorción no necesita ser

Figura 22.6. Relación gas-líquido limitante.Figura 22.6. Relación gas-líquido limitante.
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tan alta. Sin embargo, al utilizar más cantidad de líquido se obtiene una disolu-
ción líquida más diluida, de la que es más difícil recuperar el soluto por deserción
o stripping.  El coste de la energía que se requiere para el stripping  suele represen-
tar la parte más importante del coste total de la operación de absorción-stripping.
El flujo óptimo de líquido para absorción se obtiene equilibrando los costes de
operación de ambas unidades frente a los costes fijos del equipo. En general, el
flujo de líquido para un absorbedor deberá estar comprendido en el intervalo de
1,l a 45 veces el flujo mínimo.

Las condiciones en la parte superior del absorbedor son variables de diseño
que con frecuencia también han de establecerse teniendo en cuenta los costes del
equipo y los de operación. Por ejemplo, si unas especificaciones corresponden a
un 98 por 100 de recuperación de un producto a partir de una corriente gaseosa,
el diseñador debería calcular qué altura adicional de columna se requeriría para
lograr una recuperación del 99 por 100, y repetir los cálculos para recuperaciones
aún mayores. Si el soluto no recuperado es un contaminante, su concentración en
el gas de salida vendrá dada por la normativa de emisión, y el porcentaje de
recuperación requerido puede ser superior al valor,óptimo  basado en el valor del
producto y los costes de operación.

El diagrama de la Figura 22.6 muestra una concentración significativa de
soluto en la alimentación líquida de la columna, y en este caso no sería posible
una separación del 99 por 100. Sin embargo, se podria obtener un valor menor de
x, mejorando el stripping,  esto es, la eficacia de regeneración del líquido absor-
bente. El valor de x, se podría optimizar considerando los costes extra de equipo
y de operación para una regeneración más exhaustiva, así como el ahorro que
ocasionaría una mejor operación del absorbedor.

Variaciones de temperatura en torres de relleno. Cuando una torre de absorción
se alimenta con un gas rico, la temperatura de la torre varía apreciablemente
desde el fondo hasta la parte superior de la misma. El calor de absorción del
soluto aumenta la temperatura de la disolución, mientras que la evaporación de
disolvente tiende a disminuir la temperatura. Generalmente el efecto global es un
aumento de la temperatura del líquido, pero a veces la temperatura pasa por un
máximo cerca del fondo de la columna. La forma del perfil de temperatura
depende de las velocidades de absorción de los solutos, de evaporación o conden-
sación del disolvente y de la transmisión de calor entre las fases. Para obtener los
perfiles exactos de temperatura del líquido y del gas’,  l2 es preciso realizar largos
cálculos, pero en este libro solamente se presentan ejemplos simplificados. Cuan-
do la temperatura del gas a la entrada es próxima a la de salida del líquido, y el
gas que entre está saturado, hay poco efecto de evaporación del disolvente, y el
aumento de la temperatura del líquido es aproximadamente proporcional a la
cantidad de soluto absorbido. En este caso la línea de equilibrio se curva gradual-
mente hacia arriba, tal como muestra la Figura 22.7a,  con valores crecientes de x
para las temperaturas más altas.

Cuando el gas entra en la columna a 10 o 20 “C por debajo de la temperatura
del líquido a la salida y el disolvente es volátil, la evaporación enfriará el líquido
en la parte inferior de la columna, y el perfil de temperatura puede presentar un
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Figura 22.7. Perfiles de temperatura y líneas de equilibrio para la absorción adiabática:
(a) sin evaporación del disolvente; (6) importante evaporación de disolvente o gas de
alimentación frío.

máximo como en la Figura 22.73. Cuando la alimentación de gas está saturada, el
pico de temperatura no es muy pronunciado y, para un diseño aproximado, se
pueden utilizar la temperatura a la salida, o la temperatura máxima estimada,
para calcular los valores de equilibrio en la mitad inferior de la columna.

La ‘curvatura de la línea de equilibrio complica la determinación del flujo
mínimo de líquido, ya que al disminuir éste aumenta la temperatura del líquido y
se desplaza la posición de la línea de equilibrio. En la mayor pate de los casos
para calcular L,,, resulta satisfactorio suponer que la intersección entre las líneas
de operación y equilibrio se produce en el fondo de la columna.

VELOCIDAD DE ABSORCION

La velocidad de absorción se puede expresar de cuatro formas diferentes utilizan-
do coeficientes individuales o globales basados en las fases gaseosa o líquida.
Para la mayor parte de los cálculos se utilizan coeficientes volumétricos debido a
que es más difícil determinar los coeficientes por unidad de área, ya que para los
fines de diseño el cálculo se centra generalmente en la determinación del volumen
total del absorbedor. En el tratamiento que sigue se omiten, para simplificar, los
factores de corrección para la difusión en una sola dirección, y se desprecian las
variaciones de las velocidades de flujo del gas y el líquido. Las ecuaciones sólo _
son estrictamente válidas para gases diluidos pero pueden utilizarse con poco
error con mezclas con un contenido de hasta un 10 por 100 de soluto. El caso de
absorción a partir de gases ricos se trata más adelante como un caso especial.

La velocidad de absorción por unidad de volumen de la columna de relleno
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Línea de
e q u i l i b r i o

Figura 22.8. Identificación de
composiciones en la interfase.

las

viene dada por cualquiera de las siguientes ecuaciones, donde y y x se refieren a
la fracción molar del componente que se absorbe:

r = kd~ - 15) (22 .6 )

r = k,U(Xi  -  X ) (22 .7 )

r = K,u(y - y*) (22 .8 )

r = K,a(x* - x) (22 .9 )

La composición de la interfase ( yi, xi) se puede obtener a partir del diagrama
de la línea de operación utilizando las Ecuaciones (22.6) y (22.7):

Y - Yi  _ kxa

xi - x k,u
(22.10)

Por tanto, una recta trazada desde la línea de operación con una pendiente
- k,u/k,u cortará a la línea de equilibrio en el punto (yi, xi), tal como muestra la
Figura 22.8. Generalmente no es preciso conocer las composiciones en la inter-
fase, pero estos valores se utilizan para los cálculos cuando intervienen gases ricos
o cuando la línea presenta una fuerte curvatura.

Las fuerzas impulsoras globales se determinan fácilmente como líneas vertíca-
les u horizontales en el diagrama y-x. Los coeficientes globales se obtienen a
partir de k,u  y k,u  utilizando la pendiente local de la curva de equilibrio m tal
como se indicó en el Capítulo 21:

1 1 m-=.--+-
K,,u  k,u  k,u

(22.11)

1 1 1-=-+-
K,u  k,u mkp

(22 .12)
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Cálcuto de la altura de la torre. Un absorbedor puede diseñarse utilizando
cualquiera de las cuatro ecuaciones básicas de velocidad, pero son más frecuentes
los coeficientes de películas del gas, de forma que aquí se hará hincapié en el uso
de K,a. La elección de un coeficiente de película gaseosa no requiere ninguna
suposición acerca de la resistencia controlada. Aun cuando la película de líquido
sea controlante, un diseño basado en K,,a resulta tan sencillo y exacto como si se
basase en K,a o en k,a.

Considérese la columna de relleno que se muestra en la Figura 22.9. La
sección transversal es S y el volumen diferencial correspondiente a la altura dZ es
SdZ. Si se desprecia la variación del flujo molar V, la cantidad absorbida en la
altura dZ es - Vdy, que es igual a la velocidad de absorción multiplicada por el
volumen diferencial:

-Vdy  = K,,a(y - y*)SdZ (22 .13)

Esta ecuación se reordena para su integración, agrupando los factores constantes
V, S y K,a con dZ,  e invirtiendo los límites de integración para eliminar el signo
menos: K,aS

V s dZ = K,aSZ,=  b 4
V s<1 Y - Y*

Entrada
del  l íquido

%

J.

Entrada
A-1 ^^^ Sal ida

del  l iquido
Xb

(22.14)

Figura 22.9. Diagrama de una torre de absorción de relleno.
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El segundo miembro de la Ecuación (22.14) puede integrarse directamente para
ciertos casos o bien determinarse numéricamente. Se examinarán algunos de
estos casos.

b
Número de unidades de transferencia. La ecuación para la altura de la columna
puede escribirse así:

z _ VS b

T
dy

KYa sUY-Y*
(22 .15)

La integral de la Ecuación (22.15) representa la variación de la concentración
del vapor dividida por la fuerza impulsora media y recibe el nombre de número
de unidades de transferencia (NTU) No,. Los subíndices indican que NoY está
basado en la fuerza impulsora global para la fase gaseosa. La otra parte de la
Ecuación (22.15) tiene las dimensiones de longitud y recibe el nombre de altura de
una unidad de transferencia (HTU) Hoy. Por tanto, un método sencillo de diseño
consiste en determinar Noy a partir del diagrama x-y, que multiplicado por el
valor de HOY obtenido a partir de la bibliografía o calculado a partir de correla-
ciones de transferencia de materia:

/
zT = HoyNo, (22 .16)

El número de unidades de transferencia es en cierto modo análogo al número
de etapas teóricas, pero estos valores solamente son iguales si las líneas de
equilibrio y operación son rectas y paralelas, como en el caso de la Figura 22.10a.
Para este caso

Noy  = Yb  - ya
Y - Y*

(22 .17)

Cuando la línea de operación es recta pero con mayor pendiente que la línea de
equilibrio, como en la Figura 22.10b, el número de unidades de transferencia es

Xb ‘b

ca, ch

Figura 22.10. Relación entre el número de unidades de transferencia (NTU)  y el número
de etapas teóricas. (a) NTU = NTP; (b) NTU > NTP.
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mayor que el número de etapas ideales. Obsérvese que para este ejemplo la fuerza
impulsora en el fondo es y, - y,,  la misma que la variación de la concentración
del vapor a través de la torre, que tiene una etapa ideal. Sin embargo, la fuerza
impulsora en la parte superior es y,,  que es varias veces menor, de forma que la
fuerza impulsora media es mucho menor que y, - y,. Se puede demostrar que el
valor medio adecuado es la media logarítmica de las fuerzas impulsoras en ambos
extremos de la columna.

Para líneas de operación y equilibrio rectas, el número de unidades de transfe-
rencia es igual a la variación de concentración dividida por la fuerza impulsora
media logarítmica:

Noy = Yb-Ya
AYL

(22.18)

donde Ayr.  es la media logarítmica de yb  - yt e y, - y,*.
La altura global de una unidad de transferencia puede definirse como la

altura de una sección de relleno que se requiere para conseguir una variación de
concentración igual a la fuerza impulsora media existente en la sección. A veces
se dispone de valores de Hoy para un sistema particular a partir de la bibliografía
o de ensayos realizados en planta piloto, pero con frecuencia es preciso estimarlos
a partir de correlaciones empíricas para los coeficientes individuales o las alturas
individuales de una unidad de transferencia. Lo mismo que hay cuatro tipos
básicos de coeficientes de transferencia de materia, hay también cuatro tipos de
unidades de transferencia, basados en fuerzas impulsoras individuales o globales
para las fases gaseosa y líquida. Estos cuatro tipos son:

Película de gas: H =v/s s dy
Y

k,a

Ny=  ~
Y - Yi

Película de líquido: H =&b!x
ka

Global para el gas: H-F N- dy
OY  -

K,a
OY  -

s Y - Y*

Global para el líquido: ff  -% d x
oX - K a No, =

x s
x*

- x

(22 .19)

(22 .20)

Formas alternativas de los coeficientes de transferencia. Los coeficientes de pe-
lícula gaseosa publicados en la bibliografia  con frecuencia están basados en una
presión parcial como fuerza impulsora en vez de una diferencia de fracción molar,
y se representan por k,a  o K,a.  Sus relaciones con los coeficientes utilizados hasta
ahora aquí son sencillamente k,a = k,a/P  y K,a  = K,,aP,  siendo P la presión
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total. Las unidades de k,a y K,a son habitualmente mol/pie3-h-atm.  Análoga-
mente, los coeficientes de película líquida pueden expresarse como k,a y K,a,
donde la fuerza impulsora es una diferencia de concentración volumétrica; por
tanto, k, es igual al k, definido por la Ecuación (21.30). Por consiguiente k,u y
K,a  son iguales a k,u/p,  y K,u/p,, respectivamente, donde pM  es la densidad
molar del líquido. Las unidades de k,a y K,u  son habitualmente mol/pie3-h-
(mol/pie3)  o h-r.

Si G,/M o G,  se sustituye por V/S  en las Ecuaciones (22.19) y (22.21),  y G,/M
por LIS en las Ecuaciones (22.20) y (22.22),  las ecuaciones para la altura de una
unidad de transferencia pueden escribirse (puesto que Mp,  = px,  la densidad del
líquido)

GMHY  = ~
k,aP ’

GMHoy = ~
K,uP

H,  = E y H,, = E
L L

(22.24)

Los términos H,, H,,  y N, y Nt con frecuencia aparecen en la bibliografía en
vez de H,,, H,, N,, y N,,  así como los correspondientes términos para los valores
globales, pero en este caso los diferentes subíndices no significan ninguna diferen-
cia de dimensiones o unidades.

Si un diseño está basado en No,,, el valor de Hoy se puede calcular a partir
de K,u o bien a partir de valores de H, y H,, tal como se verá después.
Comenzando con la ecuación para la resistencia global, [Ec.  (22.1 l)],  cada térmi-
no se multiplica por G,,  y el último término se multiplica por L,/L,,  siendo
L, = LIS = GJM,  la velocidad másica  molar del líquido:

GM  GM  mGM  LM-=----+
K,a k,u ka L,

(22.25)

A partir de las definiciones de HTU en las Ecuaciones (22.19) a (22.21),

Hoy =  H, +  m  p H, (22.26)
M

Ejemplo 22.2. Una corriente gaseosa con 6,0 por 100 de NH, (sobre base seca) y una
velocidad de flujo de 4500 SCFM (pie3/min a “C, 1 atm) ha de absorberse sobre agua
para disminuir la concentración hasta 0,02  por 100. El absorbedor operará a la
presión atmosférica con temperaturas de entrada de 20 y 25 “ C para el gas y el líquido,
respectivamente. El gas está saturado con vapor de agua a la temperatura de entrada y
se puede suponer que sale saturado a 25 “C. Calcúlese el valor de NoY  si el flujo de
líquido es 1,25 veces el mínimo.

SOLUCIÓN

En Perry60  se encuentran los siguientes datos de solubilidad:
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x Yzo “C Y30 “C Y40  “C

0,0308 0,0239 0,0389 0,0592
04406 0,0328 0,0528 0,080
0,0503 0,0417 0,067 1 OJO07
0,0735 0,0658 OJO49 OJ579

Para NH, + NH,@),
AH = - 8,31 kcal/g mol

Es preciso calcular la temperatura en el fondo de la columna para determinar el flujo
mínimo de líquido.
Base: 100 mol-g de gas seco que entra, conteniendo 94 moles por 100 de aire y 6 de
NH, (más 2,4 moles de H,O). El gas a la salida contiene 94 moles de aire.

Puesto que Yo = 0,0002,  los moles de amoníaco en el gas que sale son

= 0,0188  mol NH,

La cantidad de amoníaco absorbido es, por tanto, 6 - 0,0188  = 5,98 moles.
Efectos calorzjkos.  El calor de absorción es 5,8 x 8310 = 49 690 cal, y se

representa por Q,. Por tanto,

Q. = Q,, + Qv + Q,, (22.27)

donde  QSy = variación de calor sensible en el gas
Q,  = calor latente de vaporización

QSx  = variación de calor sensible en el líquido

Las variaciones de calor sensible en el gas son

Qaire = 94 mol x 7,0 cal/mol-“C x 5 “C = 3290 cal

Q H20 = 2,4 x 8,0 x 5 = 96 cal

Qsy = 3290 + 96 = 3390 cal

La cantidad de agua vaporizada a partir del liquido se obtiene en la forma que se
indica a continuación. A 20 “C, pHIO  = 17,5 mm Hg; a 25 “C, pHIO  = 23,7  mm Hg. La
cantidad de agua en el gas de entrada es

100 x
17,5
- = 2,36 mol
742,5

y en el gas de salida es

94,02  x
23,7
- = 3,03 mol
736,3
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La cantidad de agua que se vaporiza es, por tanto, 3,03 - 2,36 = 0,67 mol. Puesto
que el calor de vaporización es AH, = 583 cal/g,

Q, = 0,67  x 583 x 18,02 = 7040 cal

Obteniendo Q,,, la variación de calor sensible del líquido, a partir de la Ecua-
ción (22.27),

Q,, = 49 690 - 3390 - 7040 = 39 260 cal

La temperatura del líquido a la salida Tb  se determina por tanteo. Supóngase que
para la disolución C, = 18 cal/mol-g-T,  y tómense Tb = 40 “C y x,,,~,  = 0,031 como
valores estimados a partir de las líneas de solubilidad de equilibrio de la Figura 22. ll.
Por tanto, los moles totales L, de líquido que sale son

5,98
Lb=--=

0,03 1
192,9 mol

Puesto que T, = 25 “C

192,9 x 18(T, - 25) = 39 260

q  = 36,3 “C

Para una estimación revisada de Tb = 37 “C y x,,,&,  = 0,033,

L, = g = 181 mol
>

G-25=
39 260

181 x 18
= 12,l

G = 37 “C

Este procedimiento proporciona el flujo mínimo de líquido. La cantidad mínima de
agua es

Ld” = 181 - 6 = 175 mol H,O

Para un flujo de agua 1,25 veces el valor mínimo, L, = 1,25 x 175 = 219 mol, y
L, = 219 + 6 = 225 mol. Por tanto, el aumento de temperatura del líquido es

G-25=
39 260

225 x 18
= 9,7 “C

Por consiguiente, el líquido sale a 35 “C, con xb = 5,98/225  = 0,0266  e y*  x 0,044.
Para simplificar el análiis se supone que la temperatura es una función lineal de

x, de forma que T x 30 “C para x = 0,0137.  Utilizando los datos para 30 “C  e
interpolando para obtener la pendiente inicial para 25 “C y el valor tina1 de y*  para
35 “C, se traza la línea de equilibrio tal como se muestra en la Figura 22.11.
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0,08

/

!40  “C

0 . 0 7
/--_

/

/

/
0,06

Línea de operación

YNH,

XNH,

Figura 22.11. Diagrama
para el Ejemplo 22.2.

Y - X

La línea de operación se traza como una recta, despreciando la pequeña variación de
los flujos de líquido y gas. Debido a la curvatura de la línea de equilibrio, NoY  se
evalúa por integración gráfica o por aplicación de la Ecuación (22.18) a las secciones
de la columna, que es el procedimiento utilizado aquí.

Y Y* Y - Y* GL AY&  = ANo,

0,06 0 , 0 4 8 0,012 -

0,03 0,017 0,013 0,0125 2,4

0,Ol 0,0055 09045 0,008O 2s
0.0002 0 0,0002 O,OO138 7.1

Noy  = 12 ,0

Deserción  o stripping. En muchos casos se absorbe un soluto a partir de una
mezcla gaseosa, y se absorbe después del líquido para recuperar el soluto en una
forma más concentrada y regenerar la disolución absorbente. Con el fin de
favorecer las condiciones de la deserción se aumenta la temperatura o se reduce
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la presión total, o bien se realizan ambas modificaciones simultáneamente. Si la
absorción se realiza a alta presión, a veces se puede recuperar una gran fracción
del soluto simplemente efectuando un flash hasta la presión atmosférica. Sin
embargo, para una separación casi completa del soluto, generalmente se requie-
ren varias etapas y la deserción o stripping se lleva a cabo en una columna con
flujos de gas y líquido en contracorriente. Como medio de stripping se puede
utilizar un gas inerte o vapor de agua, pero la recuperación del soluto resulta más
fácil cuando se utiliza vapor de agua, ya que este componente se puede con-
densar.

En la Figura 22.12 se muestran las líneas de operación y equilibrio para un
stripping con vapor de agua. Cuando x, y xb  están especificadas, existe una
relación mínima de vapor a líquido correspondiente al punto en el que la línea de
operación toca a la línea de equilibrio. Este punto puede presentarse en la parte
intermedia de la línea de operación si la línea de equilibrio presenta una curvatu-
ra hacia arriba, como en la Figura 22.12, o bien puede presentarse en la parte
superior de la columna, para (y,,  x,). Con el fin de simplificar, la línea de
operación se considera recta, aunque de una forma general tendrá una ligera
curvatura debido a las variaciones de los flujos de vapor y líquido.

En un proceso global de absorción y stripping el coste del vapor de agua es
con frecuencia el más importante; el proceso se diseña para utilizar la menor
cantidad posible de vapor. En la columna de stripping se opera con un flujo de
vapor cercano al mínimo, dejando que salga algo de soluto con la disolución
agotada en vez de tratar de obtener una recuperación completa. Cuando la línea
de equilibrio presenta una curvatura hacia arriba, como en la Figura 22.12, el
flujo mínimo de vapor de agua es mucho más alto a medida que xr,  tiende hacia
cero.

La altura de la columna de stripping puede calcularse a partir del número de
unidades de transferencia y la altura de una unidad de transferencia, utilizando
las mismas ecuaciones que para la absorción. Con frecuencia la atención se tija en
la concentración de la fase líquida, y se utilizan No, y H,,

Z, =  H,,N,,  =  H,,s d x
-
x* - x

/
Línea
P = l

Línea de

Línea de operación,
Pendiente = L/V

de equi l ibr io,
atm

operación para Vnll”

(22.28)

Figura 22.12. Líneas de operación
para una columna de stripping.
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La ecuación correspondiente a la Ecuación (22.26) es

H,, = H, + $ H, (22.29)
M

En algunos casos se utiliza el stripping con aire para separar pequeñas canti-
dades de gases tales como amoníaco o disolventes orgánicos de agua. Si no es
necesario recuperar el soluto en una forma concentrada, la cantidad óptima de
aire puede ser mucho mayor que el valor mínimo, ya que la utilización de más
aire implica poco coste y, en cambio, se reduce considerablemente la altura de la
columna. En el ejemplo que sigue se ilustra el efecto del flujo de aire en la
operación de stripping.

Ejemplo 22.3. Agua que contiene 6 ppm de tricloroetileno (TCE) ha de purificarse
mediante stripping con aire a 20 “C. El producto ha de contener menos de 45 ppb de
TCE para cumplir la normativa sobre emisión. Calcúlese el flujo mínimo de aire, en
metros cúbicos de aire (en condiciones normales) por metro cúbico de agua, así como
el número de unidades de transferencia, si el flujo de aire es de 15 a 5 veces el valor
mínimo.

SOLUCI6N

El coeficiente de la ley de Henry para el TCE en agua a 20 “C es 0,0075  m3-atm/mol,
que puede convertirse en la pendiente de la línea de equilibrio; considerando que
P = 1 atm y que 1 m3 de agua pesa lo6  g:

m = 0,0075  f=$
1 lo6  mal  H,O

XlatmX18  m3
= 417

Para este elevado valor de m, la deserción  está controlada por la fase líquida. Para el
flujo mínimo de aire, el gas que sale estará en equilibrio con la disolución que entra.

El paso molecular de TCE es 13 1,4, y

x
<I

= 6 x lOe6  mol TCE

g H,O
X

18 g
131,4 mol H,O

=  8,22 x  lo-’

ya  =  417(8,22  x  10-7) =  3,43 x  1O-4

Por metro cúbico de disolución alimentada, el TCE recuperado es

V
106[(6  x  lo+)  - (4,5 x  10-9)]

T C E  = 131,4

= 4,56  x 10m2 mol

La cantidad total de gas que sale es

v =
4,56  x 1O-2
3,43 x 10-4

= 132,9 mol
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Puesto que 1 mol-g = 0,0224  std m3 y que, por otra parte, la variación de la velocidad
de flujo del gas es muy pequeña,

Fmln = 132,9 x 0,0224  = 2,98 std m3

La densidad del aire en condiciones normales es 1,295 kg/m3,  de forma que el flujo
másico mínimo es

2,98 x 1,295
1000

= 3,86 x 10m3 kg de aire/kg de agua

Si el flujo de aire es 1,5 veces el valor mínimo,

3,43 x 10-4
Ya = 195

=  2,29 x  1O-4

*  _ 2,29 x 1O-4
x.3 - 417

=  $49 x  10-7

131,4
c,* =  $49 x  10-7 x  18 = 4,Ol  x lOe6  g/g  = 4,Ol  p p m

C,,  - C;  = AC,  = 6,0 - 4,Ol  = 1,99

En el fondo,

C, = 0,0045  ppm c,* =  0 AC,  = 0,0045  ppm

(C - c*),  =
1,99 - 0,0045

In (1,99/0,0045)
= 0,3259  ppm

Utilizando concentraciones en partes por millón para calcular No,,

Nox  =
6 - 0,0045  = 184

0,3259  ’

Cálculos similares para otros múltiplos del flujo mínimo conducen a los valores que
se presentan a continuación. La altura de relleno se basa en un valor estimado de
H,, = 3 pies, que es algo mayor que el valor publicado para anillos Pal1 de 1 pulg.

Flujo de aire NO, Z, pies

1,5KlI” 18,4 55,2
2 L” 13,o 39
3 Vmln 10,2 30,6
5 b” 897 26,l
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A pesar de 1,5  a 2V,,,  o desde 2 hasta 3 Vm,. la altura de la torre disminuye
considerablemente, y la reducción de la energía de bombeo del agua resulta superior a
la energía adicional que se requiere para forzar el paso del aire a través de la columna.
Un posterior aumento de V no da lugar a una gran variación de Z,  de forma que el
flujo óptimo de aire probablemente estará comprendido en el intervalo de 3 a SV,,,.
Velocidades de flujo típicas para V = 3V,,, serán G, = 10000 lb/pie*-h  (49 000
kg/m2-h)  y G, = 116 lb/pie*-h  (566 kg/m*-h).

CORRELACIONES DE TRANSFERENCIA DE MATERIA

Para predecir el coeficiente global de transferencia de materia, o la altura de una
unidad de transferencia, se necesitan correlaciones separadas para la fase gaseosa
y para la fase líquida. Tales correlaciones están basadas generalmente en datos
experimentales para sistemas en los que una de las fases ofrece la resistencia
controlante, ya que es dificil separar exactamente las dos resistencias cuando son
de un orden de magnitud comparable. La resistencia de la fase líquida puede
determinarse a partir de la velocidad de deserción de oxígeno o dióxido de
carbono desde agua. La baja solubilidad de estos gases da lugar a que la
resistencia de la película gaseosa sea despreciable, y los valores de H,,  son
esencialmente los mismos que los de ZYZ,.

A partir de medidas de deserción se obtienen valores de H,  más exactos que a
partir de experimentos de absorción, ya que las líneas de operación para flujos
típicos de gas y líquido tienen pendientes mucho menores que la pendiente de la
línea de equilibrio. Para oxígeno en agua a 20 “C, la presión parcial de equilibrio
es 4,Ol  x lo4 atm por unidad de fracción molar, y L/V  puede estar comprendida
en el intervalo de 1 a 100. Para la absorción de oxígeno desde aire en agua pura
se producirá un «toque» en el fondo de la columna de relleno, tal como muestra
la Figura 22.13. Se necesitarían medidas muy exactas de xr,  y de la temperatura
(para determinar xz) para establecer la fuerza impulsora (xb  - xb).  Para la
deserción de oxígeno desde una disolución saturada de nitrógeno, la concentra-
ción xb  es pequeña, pero No, puede determinarse con una exactitud razonable
toda vez que x$ es cero.

Coeficientes de pelicula  líquida. En la Figura 22.14 se recogen valores de H,
para el sistema O,-H,O  con anillos Raschig de cerámica7.  Para velocidades
másicas de líquido comprendidas en el intervalo intermedio de 500 a 10000
lb/pie’-h, H,  aumenta con Gzs4  para anillos de $ pulg, y con Gz*2  para tamaños
mayores. Por tanto, para anillos de 1 pulg, 1%  pulg y 2 pulg k,a  varía con Gz**.  El
aumento de k,a se debe en buena medida a la mayor área interfacial a;  el resto
procede de un aumento de k,.  Para velocidades másicas elevadas, el relleno está
casi completamente mojado y solamente se produce un ligero aumento de k,a
con G,, lo que da lugar a que H,  sea aproximadamente proporcional a G,.
Obsérvese que, por lo que se refiere a la transferencia de materia, los rellenos
pequeños son sólo ligeramente mejores que los grandes en el intervalo intermedio
de flujos, aun cuando el área total varía de forma inversamente proporcional con
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Línea de equi l ibr io

Línea de operación por deserción Figura 22.13. Líneas de operación típicas
para absorción o deserción  de un gas lige-

Xb X* ramente  soluble.
X

el tamaño del relleno. En las operaciones industriales se prefieren los rellenos más
grandes debido a que presentan una capacidad muy superior (mayor velocidad de
inundación).

Los datos de la Figura 22.14 fueron obtenidos con velocidades de flujo de 100
a 230 lb/pie2-h, y en este intervalo no habia efecto de G,. Para velocidades de
flujo de gas comprendidas entre el punto de carga y la velocidad de inundación,
H, es ligeramente menor debido al aumento de la retención de líquido. Sin
embargo, para una columna diseñada para operar a la mitad de la velocidad de
inundación, puede despreciarse el efecto de G, sobre H,.

3 0 3 0 0

2 0 2 0 0

1 0 1 0 0

5 05 . 0

.: zoP
20,

1,

,O 10:

IUUUU 100 000
VELOCIDAD MAXIMA DEL LIQUIDO, G,  Ib/pie2-h

Figura 22.14. Altura de una unidad de transferencia para deserción  de oxígeno a partir
de agua a 25 “C con relleno de anillos Raschig.
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La resistencia de la película para los demás sistemas se puede predecir a partir
de los datos O,-H,O  efectuando correcciones para tener en cuenta las diferencias
de difusividad y viscosidad (como referencia, a 25 “C D, para oxígeno en agua es
2,41 x lOe5  cm2/s  y el Ns,  es 381):

(22 .30)

donde u y II  son constantes empíricas que se encuentran tabuladas en la biblio-
grafia para algunos tipos de rellenos convencionales. El exponente 0,5  del número
de Schmidt se encuentra en consonancia con el predicho por la teoría de penetra-
ción, como era de espear de la aplicación de dicha teoría a un líquido que fluye
a corta distancia sobre los cuerpos de relleno. El exponente n varía con el tipo
y tamaño del relleno, si bien puede tomarse 0,3  como un valor típico. La Ecua-
ción (22.30) deberá utilizarse con precaución para otros líquidos diferentes del
agua, ya que los efectos de la densidad, de la tensión superticial  y de la viscosidad
elevada son inciertos.

Cuando se absorbe un vapor en un disolvente de elevado peso molecular, la
velocidad molar de flujo del líquido será mucho menor que si se utiliza agua con
la misma velocidad másica.  Sin embargo, el coeficiente k,a, que está basado en
una fuerza impulsora de fracción molar, también varía de forma inversamente
proporcional con el peso molecular medio del líquido, y no hay efecto neto de M
sobre II?,

k,a = k,a 2

H = Gx/H-c,lpx
x k,a k,a

(22.3 1)

(22 .32)

El coeficiente k,a  depende fundamentalmente de la velocidad volumétrica de
flujo y de la viscosidad, pero no del peso molecular, de forma que las correcciones
generales para k,a  o II,  son más sencillas que las correspondientes a k,a.

Coeficientes de pellcula  gaseosa. La absorción de amoníaco en agua se ha
estudiado para obtener datos de k,a o H,,,  puesto que la resistencia de la película
líquida es solamente del orden del 10 por 100 de la resistencia global. En la
Figura 22.15 se recogen datos de Hoy y valores corregidos de Hy  para anillos
Raschig de 13  pulg. Para velocidades másicas  de hasta 600 lb/pie2-h,  H, varía
aproximadamente con la potencia 0,3  a 0,4  de G,,,  de forma que k,a aumenta con
G”*6-o*7 lo cual está en razonable concordancia con los datos para transferencia
dl matena  en partículas de lechos de relleno. Las pendientes de las gráficas de H,,
disminuyen en la región de carga debido al aumento del área interfacial. Los
valores de H,, varían con la potencia -0,7  a -0,4  del flujo de líquido, reflejando
el marcado efecto del flujo de líquido sobre el área interfacial.



ABSORCION DE GASES 743

6

4

k-+-k+-  - - -  H, 1

1 0 0 200 400 600 1 0 0 0
G, I  b/pie2-  h

Figura 22.15. Alturas de la unidad de transfe-
rencia para la absorción de amoníaco en agua
con anillos Raschig cerámicos de lf pulg.

Para estimar H,,  en la absorción de otros gases en agua se recomienda aplicar
la ecuación8  que se expresa a continuación

112
(22.33)

El número de Schmidt para el sistema NH,-HI0  es 0,66 a 25 “C.
Existen pocos datos para confirmar un exponente de i de la difusividad o del

número de Schmidt; por otra parte, se ha sugerido un exponente de 3 basándose
en la teoría de la capa límite así como en datos de lechos de relleno. Sin embargo,
los números de Schmidt para gases no difieren mucho y el término de corrección
es generalmente pequeño. Existe más incertidumbre acerca del efecto de las
propiedades del líquido sobre H,,  cuando se utilizan otros disolventes diferentes
del agua.

Para la vaporización de un líquido puro en una corriente gaseosa, no hay
resistencia a la transferencia de materia en la fase líquida, de forma que los
experimentos de vaporización aparecen como un buen método para desarrollar
correlaciones para la resistencia de la película gaseosa. Sin embargo, los experi-
mentos con agua y otros líquidos dan valores de Hy del orden de la mitad de los
correspondientes al amoníaco para las mismas velocidades másicas.  La diferencia
se atribuye a pequeñas bolsas de líquido prácticamente estancado, que transito-
riamente contribuyen a la vaporización pero que rápidamente se saturan en un
experimento de absorción de gas .lo Las pequeñas bolsas estancadas correspon-
den a la retención estática, que es líquido que permanece en la columna bastante
tiempo después de interrumpir el flujo. El resto del líquído constituye la retención
dinámica, que aumenta con el flujo de líquido. Se han desarrollado9 correlaciones
para las retenciones estática y dinámica, así como para las correspondientes áreas
interfaciales, que pueden utilizarse para correlacionar los resultados de vaporiza-
ción y absorción de gases.

Comportamientos de otros rellenos. Se han construido diversos rellenos de ele-
vada capacidad y mejores características de transferencia de materia que los
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anillos Raschig y las monturas Berl, pero no se dispone de datos fiables sobre las
resistencias del gas y del líquido. Se han ensayado muchos otros rellenos para la
absorción de CO, en disoluciones de NaOH,  sistema en el que la película de
líquido es la resistencia controlante pero la resistencia de la película gaseosa no es
despreciable. Los valores de K,a  son de 20 a 40 veces los valores normales para la
absorción de CO, en agua, debido a que la reacción química entre el CO, y el
NaOH  tiene lugar muy cerca de la interfase, lo que origina un gradiente de CO,
mucho más acusado.

Aunque los valores de K,a  para el sistema CO,-NaOH  no se pueden utilizar
directamente para predecir el comportamiento en otros sistemas, pueden usarse
con fines comparativos de rellenos. En la Figura 22.16 se muestran datos para
diferentes tamaños de monturas Intalox y anillos Pall, junto con algunos resul-
tados para anillos Raschig. La relación entre K,a  para un determinado relleno
y el de anillos Raschig de 13 pulg, evaluados para G, = 1000 lb/pie’-h y
G, = 500 lb/pie2-h,  se toma como una medida del comportamiento f,, y se
relaciona en la Tabla 22.1. El valor de f, es una medida relativa del área

10.0,

8,O’

6,O

g 8 , 0
E

1 0 0 0 2 0 0 0  3 0 0 0 6 0 0 0  1 0 0 0 0 2 0 0 0 0  3 0 0 0 0  6 0 0 0 0

G, Ib/pie*-h

Figura 22.16. Coeficientes de transferencia de materia para la absorción de CO,
en NaOH  al 4 por 100 con anillos metálicos Pal1  o monturas cerámicas Intalox.
(G,  = 500 lb/pie’-h.)
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interfacial total, puesto que la absorción de CO, en disoluciones de NaOH  es
una reacción irreversible que puede tener lugar tanto en la retención estática
como en la dinámica. Los rellenos que tienen un área interfacial total relativa-
mente grande probablemente presentan, también, una elevada retención dinámi-
ca así como un gran área para la absorción fisica  normal. En una estimación
aproximada del comportamiento de nuevos rellenos para la absorción física se
puede aplicar el valor de f,  a Hoy o a los coeficientes globales calculados para
anillos Raschig de 1,5  pulg. El coeficiente global deberá basarse en datos para
NH, y para 0, y corregirlos para tener en cuenta las variaciones de difusividad,
viscosidad y velocidad de flujo.

Las columnas grandes tienen a veces valores aparentes de Hoy más elevados
que las columnas pequeñas, para un mismo relleno; se han propuesto6’  varias
correlaciones empíricas para los efectos del diámetro de la columna y la altura de
relleno. Estos efectos seguramente se deben a una irregular distribución del
líquido, que tiende a producir un flujo irregular del gas y a dar lugar a que los
valores locales de la pendiente de la línea de operación ditieran bastante del valor
medio. El efecto de la mala distribución se acentúa cuando la línea de operación
es sólo ligeramente más pendiente que la línea de equilibrio, y cuando se necesita
un gran número de unidades de transferencia. Para estos casos es especialmente
importante conseguir una muy buena distribución del líquido y, para columnas
altas, es aconsejable rellenar la columna con secciones de 10 a 15 pies, con
redistribución del líquido entre las secciones.

Ejemplo 22.4. El gas procedente de un reactor tiene 3,0 por 100 de óxido de etileno
(EO) y un 10 por 100 de CO*,  siendo el resto esencialmente nitrógeno, y el 98 por 100
del EO ha de recuperarse absorbiéndolo con agua. El absorbedor operará a 20 atm,
utilizando agua con 0,04  moles por 100 de EO a 30 “C, y el gas entra a 30 “C saturado
con agua. LCuántas  unidades de transferencia se requieren si se utilizan 1,4 moles de
H,O  por mol de gas seco? Estímese el diámetro de la columna y la altura de relleno si
se utilizan anillos Pal1 de 14  pulg y el flujo total de gas de alimentación es 10000
mol/h.

SOLUCIÓN

Los datos de equilibrio3 para 30 y 40 “C  se muestran en la Figura 22.17. A partir de
un balance de calor similar al del Ejemplo 22.2 se estimó que el aumento de tempera-
turas del líquido es de 12,5 “C, lo que da lugar a que la línea de equilibrio para la
columna se curve hacia arriba. Los puntos extremos de la línea de operación se
determinan mediante un balance de materia.

Base: 100 moles de gas seco que entran; 140 moles de disolución que entran.

Entrada Salida

87 N, 87 N,
10 c o , 10 co,

3 EO 0,06 EO ( = 3 x 0,02)

100 97,06
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0,06
1

0
0 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.07

xEO

Figura 22.17. Diagrama y-x para el Ejemplo 22.4.

Se supone que la absorción de CO2  es despreciable, así como el efecto del H,O  sobre
la composición del gas.

En la parte superior: x  =  0,0004
’

= - 0,06 =
97,06

0,00062

Moles de EO absorbidos: 3 x 0,98 = 2,94

Moles de EO en el 140agua: x 0,0004  = 0,056

En el fondo: x = 294 + 0,056  = oo21o
140 + 2,94 ’

y = 0,030

Noy = ~ =

s

4
c

AY

Y - Y* (Y - Y*)L

Y Y - Y” ANo,

0,03 0,008
0,015 0,006 2,14
0,005 0,0024 2,55
0,0006  0,0003 5,35

No,  = lo,04  = 10,O  unidades de transferencia

Diámetro de la columna. Para calcular el diámetro de la columna se utiliza la
correlación generalizada para la caída de presión de la Figura 22.4.
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Tomando como base la entrada de gas

M  =  0,87(28)  +  0,1(44)  +  0,03(44)  =  30,l

A 40 “C,

Py = g x 2 0  x $  =  1,46 lb/pie3  (0,0234  g/cm3)

A partir de la Figura 22.4 para AP = 0,5 pulg H,O/pies,

A partir de la Tabla 22.1, F, = 28.
A 40 “C, p  = 0,656 cP. Por tanto

G2 = 0,045(1,46)(62,2  - 1,46)(32,2)
Y 28(0,656)‘*’

= 4,78

G, = 2,19 lb/pie’-s  = 7870 lb/pie2-h

1,4 x 18
G, = ___

1 x 30.1
x 7870 = 6590 lb/pie’-h

Para un flujo de alimentación de 10000 x 30,I  = 3,01 x IO5  Ib/h,

s =
3,Ol x 105

6590
= 45,7 pie’ D = 7,6  pies

Se utiliza una columna de 8 pies de diámetro.
Altura de la columna. Se obtienen H, y H, a partir de los datos amoníaco-agua y

oxígeno-agua, con anillos Raschig de 1) pulg.  A partir de la Figura 22.15 para G, =
500 y G, = 1500,

HY.  NH3 = 1,4 pies

La viscosidad se supone que es la del N, a 40 “C y 1 atm, que es 0,OlSI  CP (Apéndi-
ce 9). La difusividad del EO en el gas se calcula a partir de la Ecuación (21.25),
obteniendo para 40 “C y 20 atm,

D, = 7,01 x IOm3 cm’/s

Nsc  =  & =  (7,OI
1,81 x IO-4

x  10-3)(2,34 x  IO-2)
= I,lO

A partir de la Tabla 22.I,f, = 1,36 para anillos Pal1 de 1,5 pulg, de forma que H, es
1,36 veces menor. Se supone que H, varía con G:,-’  y Gi”v4.  Por tanto,
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A partir de la Figura 22.14, H,, ,,* = 0,9 pies para G, x 1500.
De la Ecuación (21.27),  D, = 2,15 x lOe5  cm’js  para EO en H,O  a 40 “C.

NS,  =
0,00656

1,0 x 2,15 x 1O-5
= 305

Utilizando la Ecuación (22.30) con el factor de corrección& y N,, = 381 para 0, en
agua a 25 “C,

A partir de la Figura 22.17 el valor medio de m es del orden de l,O, y

Hoy  =  H, +
mGM- H, = 1,68 + ( IV0  r,41’01) = 2,40  piesL

M

Para 10 unidades de transferencia se necesitan 24 pies. Se utilizan 30 pies de relleno en
dos secciones de 15 pies, con redistribución del líquido.

Absorcih en columnas de platos

La absorción de gases puede realizarse en una columna equipada con platos
perforados u otros tipos de platos normalmente utilizados en destilación. Con
frecuencia se elige una columna de platos perforados en vez de una columna de
relleno para evitar el problema de la distribución del líquido en una torre de gran
diámetro y disminuir la incertidumbre en el cambio de escala. El número de
etapas teóricas se determina trazando escalones para los platos en un diagrama
y-x, y el número de etapas reales se calcula después utilizando una eficacia media
de los platos. Las eficacias locales y de platos se definen de la misma forma que
en destilación [Ecs. (18.72) y (18.73)],  pero es preciso tomar más precauciones en
la estimación del valor de I],  puesto que las eficacias de platos para absorción
comprenden un intervalo mucho más amplio que para destilación.

Cuando la película gaseosa es controlante, las eficacias de absorción general-
mente están comprendidas en el intervalo 60 a 80 por 100, del mismo orden de
magnitud que en destilación, donde la película gaseosa también es controlante.
Para solutos de bajo peso molecular es de esperar eficacias ligeramente superio-
res, así como también cuando el líquido tiene baja viscosidad o baja tensión
superficial. Para platos grandes los gradientes de concentración en el líquido a
través del plato podrían dar lugar a eficacias del 100 por 100 o superiores.

Cuando el gas que se absorbe es sólo ligeramente soluble, la película líquida
generalmente presenta la resistencia controlante, debido al elevado valor de m
[véase la Ec. (22.11)],  y el correspondiente bajo valor de K,a conduce a una baja
eficacia de los platos [Ec. (21.70)]. El efecto de la viscosidad del líquido es
también más acentuado cuando controla la película de líquido, debido a que la
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menor difusividad en la fase líquida ejerce una influencia más directa sobre el
coeficiente global de transferencia. (Si la película gaseosa controla, la viscosidad
del líquido solamente afecta al área interfacial.)

Para ilustrar el efecto de la solubilidad y la eficacia de los platos, considérese
la absorción de CO, en agua a 20 “C y 10 atm. El valor de m es 146, y los
coeficientes de difusión para CO, en el gas y en el líquido son 0,0156  cm”/s  y
1,76  x 10T5 cm2/s.  La relacón de los coeficientes de película se pueden estimar
aplicando la teoría de penetración, en la misma forma que para destilación
[Ec.  (21.71)]:

(22 .34)

Para agua, pMMx  = 62,3/18,02  = 3,46 mol/pie3;  para el gas, pM,,  = (10/359)
(273/293)  = 0,026 mol/pie3.  Por tanto, para este caso k,a/k,a  = (1,76 x 10F5/
1,56 x 10-2)o’5(3,46/0,026)  = 4,47,  lo que indica que la película de líquido será
solamente un quinto de la resistencia total si m es l,O. Sin embargo, debido a la
baja solubilidad, la resistencia de la película de líquido m/k,a es 146/4,47  = 33
veces la resistencia de la película gaseosa l/k,,a.  Tomando N,,  = 2 como un valor
típico para un plato perforado, el efecto de la resistencia del líquido hace dismi-
nuir K,a y Noy por un factor de (33 + l), dando Noy = 0,059. Esto corresponde
a una eficacia local del orden de 0,06 [véase la Ec. (21.70)].  Para un valor tan
bajo de la eficacia local, dificilmente  habrá algún efecto de los gradientes de
concentración a través del plato, de forma que la eficacia de los platos será la
misma que la eficacia local, o sea 6 por 100. La eficacia predicha para la
absorción de CO2  a 1 atm es solamente del 2 por 100. Los datos publicados para
la absorción de CO2  en columnas de platos5  indican que las eficacias son de este
orden de magnitud.

Absorción desde gases ricos

Cuando el soluto se absorbe en presencia de concentraciones moderadas o
elevadas en el gas, es preciso considerar diversos factores adicionales en los
cálculos de diseño. Es preciso tener en cuenta en el balance de materia la
disminución del flujo total de gas y el aumento del flujo de líquido, a la vez que
deberá incluirse el factor de corrección para la difusión en un solo sentido. Por
otra parte, los coeficientes de transferencia de materia no serán constantes debido
a las variaciones de las velocidades de flujo y del gradiente de temperatura en la
columna, si es el caso, lo que dará lugar a un cambio en la línea de equilibrio.

La cantidad de soluto absorbido en una altura diferencial dZ es d( Vy),  ya que
tanto V como y disminuyen a medida que el gas pasa a través de la torre

dNA =  d(Q)  =  Vdy +  y dV (22.35)

Si solamente se transfiere A, dNA  es igual a dV,  de forma que la Ecuación (22.35)
se transforma en

dNA =  Vdy +  y(dN,) (22.36)
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dNA = z (22 .37)

El efecto de la difusión en un solo sentido en la película gaseosa se traduce en
un aumento de la velocidad de transferencia de materia; se multiplica por un
factor l/(l  - Y)~,  tal como indica la Ecuación (21.38),  de forma que el coeticiente
global efectivo Ki es algo mayor que el valor normal de K,,a:

1 (1 - YL m-=
Kia ha +k,a

(22.38)

En este tratamiento se ha despreciado el efecto de la difusión en un solo sentido
en la película líquida. La ecuación básica de transferencia de materia es, por
tanto,

VdydNA = -
1-Y

= K;aS  dZ( y - y*)

La altura de la columna se puede obtener por integración grática,  teniendo en
cuenta las variaciones de V,  (1 - y), ( y - y*),  y K$:

s

b
Vdy

0 (1 -  Y)(Y  - Y*)(@)
(22.40)

Si el proceso está controlado por la velocidad de transferencia de materia a
través de la película gaseosa, se puede deducir una ecuación simplificada. El
término (1 - y),, que sólo es estrictamente aplicable a la película gaseosa, tal
como indica la Ecuación (22.38),  se supone que se aplica al coeficiente global
debido a que la película gaseosa es controlante. El coeficiente K;a de la Ecua-
ción (22.40) se sustituye por K,,a/(l  - Y)~,  lo que conduce a

z, = ; s b
J’U  -  vh. dy

a KY41  - Y)(Y -  Y*) (22.41)

Puesto que k,a varía con aproximadamente Vo*‘,  y K,a presentará casi la
misma variación cuando controla la película gaseosa, la relación V/K,a no varia-
rá mucho. Este término se puede sacar fuera de la integral y evaluarlo para la
velocidad media de flujo, o bien promediar los valores correspondientes a la parte
superior e inferior de la torre. El término (1 - Y)~ es la media logarítmica de
(1 - y) y (1 - yi) que, generalmente, sólo es ligeramente mayor que (1 - y). Por
consiguiente, se supone que los términos (1 - Y)~ y (1 - y) se anulan, y la
Ecuación (22.41) adquiere la forma

(22.42~)
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0 ZT = fW%y (22.42b)

Esta ecuación es la misma que la Ecuación (22.15) para gases diluidos, excepto
que el primer término, H,,, es el valor medio para la columna en vez de una
constante. Téngase en cuenta que en este caso ha de utilizarse K,a de la Ecua-
ción (22. ll) y no K$,  puesto que el término (1 - JJ)~  se introduce para tener en
cuenta la difusión en un solo sentido en el líquido, y se puede deducir una
ecuación similar a la Ecuación (22.42~):

(22.43)

0 ZT = HoxNox (22.44)

Cuando las resistencias de la película líquida y de la película gaseosa son de
un orden de magnitud comparable, no existe un método sencillo para el trata-
miento de la absorción de un gas rico. El método recomendado consiste en basar
el diseño en la fase gaseosa y utilizar la Ecuación (22.40). Se eligen diferentes
valores de y comprendidos entre y, e Yb,  y se calculan los valores de V, K$z,  e
(y - JJ*).  Como comprobación, deberá compararse el valor de Z, obtenido por
integración con el basado en la fórmula sencilla de la Ecuación (22.42),  ya que
la diferencia no debe ser grande.

Ejemplo 22.5. Una torre rellena con anillos de 1 pulg (25,4  mm) ha de diseñarse para
absorber dióxido de azufre desde aire lavando el gas con agua. El gas que entra
contiene un 20 por 100 de SO, en volumen, mientras que el gas a la salida no ha de
contener más de 0,5 por 100 de SO, en volumen. El agua que entra está exenta de
SO,. La temperatura es de 80 “ F y la presión total es de 2 atm. El flujo de agua será el
doble del valor mínimo, y el flujo de aire (sin considerar el SOZ) será de 200 lb/pie’-h
(976 kg/m’-h).  iQué altura de lecho se necesitará?

Para la absorción de SO, a 80 “ F en torres rellenas con anillos de 1 pulg, se
dispone de las siguientes ecuaciones l 3 para los coeficientes de transferencia de materia:

k,a  = O,038G~***

k a  =  0,028G0*7G0s25B Y x

donde k,a  está en h- ’ y k,a  en mol/pie3-h-atm,  y que G, y G, están en lb/pie’-h.
La solubilidad del SO, en agua no es estrictamente proporcional a la presión

debido a la formación de H$O,.  A continuación se dan algunos datos pra 80 ‘Fr3:

h,. am
Cwl, mol/pie3
x,,, fracción molar

O,@ 408 0,12 4 1 6 4 2 0
O,M 0,0082 0,0117 0,0152 4 0 1 8 6
0,00127 0,00237 0,00338 0,00439 0,00538
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SOLUCIbN

Primeramente se transforman los coeficientes en unidades de fracción molar. A
80 “ F pM  para el agua es 62,2/18,02  = 3,45 mol/pie3.  Por tanto,

k,a =  0,038G$s2  x  3,45 =  0,131G,0**2 mol/pie3-h

Puesto que los coeficientes están medidos a la presión atmosférica, y k,a = k,aP,  el
valor de k,a es igual a k,a.  Sin embargo, los coeficientes medidos no están corregidos
para la difusión en un solo sentido y, por tanto, corresponden a k,a/(l - J&,. La
concentración de SO, para los ensayos publicados varia en el intervalo de 3 a 17 por

100, y el valor medio de (1 - Y)~  era de aproximadamente 0,9. Por consiguiente, la
correlación publicada se multiplica por 0,9 para dar

k aY = 0025G”*7G0~259 Y x

La siguiente etapa consiste en representar la curva de equilibrio. Puesto que la
presión es de 2 atm, y = pso2/2.  La curva se muestra en la Figura 22.18. La pendiente
de la parte lineal es 20,1,  y la pendiente inicial es 15,6. El extremo inferior de la línea
de operación está en y = 0,005, x = 0, y para el flujo mínimo de líquido el extremo
superior de esta línea contactará con la curva de equilibrio en y = 0,20,  x = lo,36  x
x 10e3.  Para un flujo de líquido doble del valor mínimo, la relación de agua a SO2
en el liquido será el doble. El número de moles de agua de alimentación por mol de
SO2  es

2  x 0,98964
- = 191,l
0,01036

Y

1
xb = 191.1 + 1

= 0,0521

La velocidad másica  molar del gas de alimentación G, es

g x  & =  8,62 mol/pie’-h

La alimentación de SO, es

8,62 x 0,2 = 1,724 mol/pie2-h

La alimentación de aire es

8,62 x 0,8 = 6,896 mol/pie2-h

El gas a la salida contiene 0,5 por 100 de SO,; por tanto, la cantidad de SO, que
sale es

6,896 x g.  = 0,035 mol/pie2-h
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unta  de equilibrio

Figura 22.18. Diagrama para el Ejemplo 22.5.

El SOZ absorbido es, por tanto, 1,724 - 0,035 = 1,689 mol/pie2-h.
98 por 100 del S02. La alimentación de agua es

191,l x 1,689 = 322,8 mol/pie2-h

Se absorbe el

Los puntos intermedios de la línea de operación se obtienen mediante un balance
de materia utilizando relaciones molares, lo que conduce a

322,8(e)  = 6,896(&  - s)

Sustituyendo estos valores de y se obtienen las siguientes coordenadas de la línea de
operación:

Y 02 0,15 0,l 0,05 0,02 0,005

x x 103 5,21 3,65 2,26 1,02 0,33 0
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La línea de operación se representa en la Figura 22.18. Es ligeramente cóncava hacia el
eje x.

Los coeficientes de transferencia de materia dependen de las velocidades másicas,
que no son constantes. La variación del flujo de líquido es muy pequeña, y el
coeficiente de película del líquido está basado en la velocidad de flujo media. El peso
molecular del SO, es 64,1,  y la velocidad másica  media es

G, =  (322,8 x  18,02)  -t-
1,689 x 64,l

2
= 5871 lb/pie’-h

El coeficiente, supuesto constante para toda la torre, es

k,a x 0,131 x 5871°*s2  = 161 mol/pie3-h

Los coeficientes de la película gaseosa se calculan para los dos extremos de la torre:

En el fondo: G, = (6,9 x 29) + (1,724 x 64,l)

= 310,6 lb/pie2-h

k,a = 0,025 x 310,6’*’  x 5871°*2’

= 12,15 mol/pie3-h

En la cima: G,,  = (6,9 x 29) + (0,035 x 64,l)

= 202,3 lb/pie2-h

k,a  = 0,025 x 202,3’~’  x 5871°s2s

= 9,0 mol/pie’-h

Los coeficientes de la película gaseosa son solamente de 6 a 8 por 100 del coeficien-
te de la pelicula  de liquido, pero la pendiente de la linea de equilibrio hace que las dos
resistencias sean de una magnitud comparable. Los valores de yi  se obtienen trazando
lineas de pendiente -k,u(l  - y),/k,a  desde la linea de operación hasta la linea de
equilibrio. Esto requiere una estimación preliminar de (1 - JJ)~,  pero las lineas casi
son paralelas y el primer tanteo generalmente resulta suficientemente exacto. Si se
supone que en el fondo (1 - JJ)~  es aproximadamente 0,82,

k4l  - YL 161 x 0,82
k,a = 12,15

= lo,87

Una línea trazada desde (y,, x3 con una pendiente - 10,9 da yi  = 0,164, y
1 - yi  = 0,836. La media logarítmica de 0,80  y 0,836 es 0,818, muy próximo al valor
estimado. A partir de la Ecuación (22.38),

K+=-&= 5,21 mol/pie3-h
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La fracción de la resistencia total que está en el líquido es (20,1/161)/0,192  = 0,65 o
65 por 100.

Para valores intermedios de y se han realizado cálculos análogos; los resultados
se muestran en la Tabla 22.2. Los valores de V/S  se encuentran a partir de V/S =
= 6,896/(1  - y),  y k,a se calcula a partir de la velocidad másica.  Obsérvese que
V/S = G,. Cuando y > O,OS,  la pendiente m se toma como 20,1,  y cuando y es menor
que 0,05,  m = 15,6.

La altura de la columna se obtiene en la forma que se indica a continuación. A
partir de la Ecuación (22.40).

dZ  = (VS)  4
(1  - Y)(Y  - Y*m

= f’ dy

Tabla 22.2. Integración para el Ejemplo 22.5

s’ f’= VS
Y Y - Y* Yi ( 1  - y)L K;a (1 - Y)(Y  - Y*W;Q AZ

0,20 0,103 0,164 0,818 5,21 8,62 20,l
0,15 0,084 0,118 0,866 4,95 8,12 23,0 LO8
OJO 0,062 0,074 0,913 4,71 7,67 29,2 1,31
0,05 0,034 0,034 0,958 4,46 7,26 50,4 1,99
0,02 0,015 0,012 0,984 4,87 7,04 98,3 2,06
0,005 0,005 0,002 0,996 4,82 6,93 289,0 2,41

Z,  = 8,85

Los valores de f’, que se presentan en la Tabla 22.2, se han calculado a partir de
diferentes valores de y. La altura total puede obtenerse por integración gráfica de una
representación de y frente af’,  tal como se muestra en la Figura 22.18. Sin embargo,
aquí se han calculado incrementos de altura AZ a partir de la ecuación para líneas de
operación y equilibrio rectas, utilizando valores medios para el incremento. Cuando f
no varia mucho en un incremento (como ocurre en los cuatro primeros puntos de la
Tabla 22.2) la ecuación es simplemente

Azzf'  +'(y

2 1
-y)

2

donde los subíndices 1 y 2 se refieren al comienzo y tina1  del incremento, respectiva-
mente. Cuando la variación de f’ con el incremento es del doble o más (como en los
dos últimos puntos de la Tabla 22.2),  se utilizó la siguiente ecuación:

AZ  = w/wcu - YuwL + wwc(~  - YP+lL  Yl  - Yz
2 (Y - Y*)L

donde ( y - y*),  es la media logarítmica de (1 - y)i  y (1 - Y)~.  Los incrementos se
suman para obtener una altura total Zr  de 8,9 pies.

Puesto que la principal resistencia reside en la película de líquido, se puede utilizar
la Ecuación (22.44) para una comprobación aproximada de la altura de la columna.
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La ecuación análoga a la Ecuación (22.38) es

1 1 (1 - Y)L-=-+-
K:a  k,a mk,a

Por tanto,

1 1
-=-+

0,91
=

K:a  161 20,l x 1 1
1,04 x 10-2

K;a  = 96,2  mol/pie3-h-unidad  de diferencia de fracción molar

De la Ecuación (22.22)

H,, = z = 3,36  pies
>

Despreciando la curvatura de las líneas de equilibrio y operación,

N,, = xb  - xa
tx* - 4
0,00522= - = 3,0
0,oo  114

A partir de la Ecuación (22.44),

2,  = 3,36 x 3,0 = 10,l  pies

ABSORCION CON REACCION QUIMICA

La absorción seguida de reacción química en la fase líquida se utiliza con
frecuencia para lograr una separación más completa de un soluto a partir de una
mezcla gaseosa. Por ejemplo, puede utilizarse una disolución ácida diluida para
retirar NH, de corrientes gaseosas, y se utilizan disoluciones básicas para separar
CO, y otros gases ácidos. La reacción en la fase líquida reduce la presión parcial
de equilibrio del soluto sobre la disolución, lo cual da lugar a un gran aumento
de la fuerza impulsora de la transferencia de materia. Si la reacción es esencial-
mente irreversible para las condiciones de absorción, la presión parcial de equili-
brio es cero y Noy  se puede calcular a partir de la variación de la composición del
gas. Para JJ*  = 0,

Noy  =
s

b dv- = In!?!!
¿l  Y Y,

(22.45)

Para ilustrar el efecto de una reacción química, considérese la absorción de
NH, en HCl  diluido con una reducción de 300 veces en la concentración del gas
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(6 a 0,02 por 100). A partir de la Ecuación (22.45),  NoY = In 300 = 57,  que puede
compararse con NoY = 12 para la misma variación de concentración utilizando
agua en las condiciones del Ejemplo 22.2.

Una ventaja adicional de la absorción con reacción es el aumento del coeti-
ciente  de transferencia de materia. Algo de este incremento viene dado por la
mayor área interfacial efectiva, ya que la absorción puede ahora tener lugar en las
regiones prácticamente estancadas (retención estática), lo mismo que en la reten-
ción dinámica del líquido. Para la absorción de NH, en disoluciones de H,SO,,
K,a fue de 15 a 2 veces el valor para la absorción en agua ll. Puesto que la
resistencia de la película gaseosa es controlante, este efecto se deberá esencial-
mente a un aumento del área efectiva. Los factores kguvap/Kguabs  y kgureact/Kguabs
disminuyen al aumentar el flujo de líquido y tienden hacia la unidad cuando la
retención total es mucho mayor que la retención estática.

El factor  ~g~reactl&~abs también depende de la concentración del reaccionante
y es menor cuando solamente está presente un ligero exceso de reactivo en la
disolución de alimentada a la columna. Se han publicado datos sobre la retención
de líquido en relación al área efectiva para anillos Raschig y monturas Berl’,
pero no se dispone de resultados similares para rellenos más modernos.

Cuando la resistencia de la película líquida es dominante, como en la absor-
ción de CO, o H,S en disoluciones acuosas, una rápida reacción química en el
líquido puede conducir a un aumento muy grande del coeficiente de transferencia
de materia. Los coeficientes que se representan en la Figura 22.16 para el sistema
CO,-H,O-NaOH  están comprendidos entre 1 y 4 mol/pie3-atm-h en compara-
ción con valores típicos para CO2  en agua de 0,05 a 0,2  mol/pie3-atm-h.  La
reacción rápida consume una gran parte del COZ  muy cerca de la interfase gas-
líquido, lo que da lugar a que el gradiente sea más brusco, originando un
aumento del proceso de transferencia en el líquido. La relación entre el valor
aparente de k, y el correspondiente a la absorción física  define un factor de
avance 4, que varía desde 1 hasta 1000 o más. En libros especializados se
describen métodos para predecir 4 a partir de datos cinéticos y de transferencia
de materia ‘3 *.  Cuando el valor de 4 es muy grande, la película gaseosa puede
pasar a ser la resistencia controlante.

Cuando la absorción va acompañada de una reacción muy lenta, los valores
aparentes de K,u  pueden ser incluso menores que con absorción simplemente. Un
ejemplo es la absorción de Cl, en agua seguida de hidrólisis del cloro disuelto. La
lenta reacción de hidrólisis controla esencialmente la velocidad global de absor-
ción.

Operación con flujo en corrientes paralelas. Cuando la reacción química es
esencialmente irreversible y la presión parcial de equilibrio del soluto es cero, el
número de unidades de transferencia para una separación dada es el mismo para
la operación en corrientes paralelas o para flujo en contracorriente del líquido y
el gas. La Figura 22.19 muestra líneas de operación típicas para ambos casos. En
este diagrama x es el soluto total absorbido y que ha reaccionado, y no la
cantidad de soluto presente en la forma original. Cuando se opera en corrientes
paralelas con alimentación por la parte superior, el gas que sale por el fondo está
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flujos en contracorr iente

Línea de operación para

Figura 22.19. Líneas de operación para flujos
paralelos y en contracorriente para absorción
con reacción química irreversible.

condicionado al líquido rico, que ha absorbido una gran cantidad de soluto, pero
si JJ*  = 0, la fuerza impulsora es simplemente y,  y Noy  se calcula a partir de la
Ecuación (22.45) lo mismo que para el flujo en contracorriente.

La ventaja de la operación en paralelo es que no existe la limitación de
inundación, y se puede utilizar un flujo de gas muy superior al normal. Esto
permite reducir el diámetro de columna requerido, y el correspondiente aumento
de las velocidades másicas del líquido y del gas da lugar a elevados coeficientes
de transferencia de materia. Se pueden utilizar flujos de líquido tan elevados
como 50 000 a 100 000 lb/pie2-h.  Los valores de K,a  o Hoy se pueden estimar,
aproximadamente, extrapolando los datos de flujo en contracorriente para el
mismo sistema hasta las velocidades másicas más elevadas.

OTRAS SEPARACIONES EN COLUMNAS DE RELLENO

Las columnas de relleno se utilizan con frecuencia en destilación, extracción
líquido-líquido y humiditicación, además de absorción de gases. El diseño puede
basarse en coeficientes globales de transferencia o bien en el número y altura de
sus unidades de transferencia. En destilación o humidificación, donde la fase
gaseosa es continua y el líquido fluye agrupado en pequeñas corrientes, sobre el
relleno, los coeficientes de transferencia de materia y las características de inunda-
ción son similares al caso de la absorción de gases, de forma que pueden utilizar-
se las mismas correlaciones generalizadas. En esta sección se presenta un ejemplo
para destilación, mientras que se trata, en el próximo capítulo, el funcionamiento
de torres de humidificación.

En la extracción líquido-líquido en columna de relleno, el área interfacial
depende de la retención de la fase dispersa y del tamaño medio de las gotas. El
área está afectada por variaciones de la tensión interfacial y de la viscosidad, así
como por las velocidades de flujo de ambas fases.

En este caso, separar los coeficientes globales medidos en los coeficientes
individuales, es incluso más dificil  que en los sistemas gas-líquido y, general-
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mente, solamente se dan los valores de los coeficientes globales K,a o K,a  o bien
los correspondientes valores de I-I,,  o Hoy.

La altura de la unidad de transferencia tiende a ser considerablemente mayor
en extracción que en sistemas gas-líquido. Con rellenos de i pulg son típicos
valores de 2 a 20 pies para Hoy en la extracción de productos orgánicos a partir
de agua con disolventes de baja viscosidad 1 l Las velocidades de transferencia de.
materia relativamente bajas se deben probablemente a una combinación entre un
área interfacial solamente moderada y una baja turbulencia de las fases líquidas.
Si se requieren varias unidades de transferencia, generalmente, es preferible utili-
zar otros tipos de extractores con aporte de energía mecánica.

Destilach en columnas de relleno. Una torre de relleno puede utilizarse como
una columna de fraccionamiento, tanto para destilación continua como para
cargas. Los tamaños de 13  o 2 pulg de los rellenos comunes dan lugar a aproxi-
madamente la misma capacidad que un plano perforado; la altura de relleno
equivalente a un plato teórico, HETP, generalmente está comprendida entre 1 y
2 pies. Los rellenos más pequeños tienen valores menores de la HETP, con frecuen-
cia inferiores a 1,0 pies, pero su capacidad es menor y generalmente no se utilizan
en columnas grandes. La caída de presión por plato equivalente es generalmente
menor para un plato perforado o de barboteo, lo cual constituye una importante
ventaja cuando se opera a vacío.

Los valores de la HETP se pueden predecir, aproximadamente, a partir de la
teoría y de los datos de absorción de gases. Los valores de HETP y Hoy son
iguales si las líneas de equilibrio y operación son rectas y paralelas. En muchas
destilaciones la línea de operación superior tiene mayor pendiente que la línea de
equilibrio, mientras que para la línea de operación inferior ocurre lo contrario.
En este caso, la HETP media es aproximadamente igual a Hoy, y Hoy se puede
estimar a partir de correlaciones para el cálculo de HY y H,. Utilizando los datos
para la absorción de NH, y O2 en agua generalmente se obtienen valores para
líquidos orgánicos, que tienen menores tensiones superficiales y que pueden dar
lugar a una mayor área interfacial para un flujo dado de líquido. Sin embargo, el
funcionamiento de una columna de gran diámetro puede ser peor que el predicho
a partir de ensayos en planta piloto debido a la dificultad de obtener una
distribución uniforme del gas y el líquido.

Ejemplo 22.6. Estímese la HETP para la destilación de mezclas de benceno y tolueno
a  1  a tm u t i l i zando  an i l los  Pal1  metál icos de 14  pu lg  Ut i l í cense  l as  compos ic iones  de  l a
a l imentac ión y  los  productos  de l  Ejemplo  18 .2 ,  y  supóngase  que  la  columna opera  a  la
mi tad  de  la  ve loc idad  de  inundación .

SOLUCIÓN

Para’una  alimentación líquida a la temperatura de ebullición, el flujo de vapor es
aproximadamente constante a través de la columna, pero el flujo de líquido en la
columna es mayor por debajo de la entrada de la alimentación. Por tanto, los flujos se
toman como los correspondientes a la mitad de la velocidad de inundación en la
sección inferior  de la  columna.
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A partir del Ejemplo 18.2,

F = 350 Ib ml/h D  =  153,4 B  =  196,6

R, = 3,5 D = 536,9  =  L

¿ = L + F = 886,9

V = P = R, + D = 690,3

¿ L
z=
V

1,28  v = 0,78

Fondo de la columna. Supóngase que el producto de cola es prácticamente tolueno
puro y que está a 110 “C y 1 atm. Por tanto,

pY  = & x g = 0,183 lb/pie3  (2,93  x 1O-3  g/cm3)

px  =  0,78 x  62,2 =  48,5 Ib/pie3

/ix = 0,27  CP

La abscisa de la Figura 22.4 es

5&!&J2  = !!g  p~~5  = 0,0791

A partir de la Figura 22.4 el valor de la ordenada para inundación es 0,16.  Para anillos
Pal1 de lf pulg Fp  = 28, de forma que

G2 = OJ~P~(P~  - pyk
Y Fpd?'

0,16 x 0,183 x 48,3 x 32,174
= 28 x 0,27'~' = 1,85

G = 1 850V5Y  ’ = 1,36 pielpie’-s  para la inundación. Se utiliza:

G, =  F =  0,68 Ib/pie2-s o 2448 lb/pie’-h

-
G, = Gy $ = 2448 x 1,28 = 3133 lb/pie2-h

Para la mitad de la velocidad de inundación, la ordenada de la Figura 22.4 es
0,16/4  = 0,04,  y la caída de presión es aproximadamente 0,4 pulg de Hz0 por pie de
relleno.

Para benceno en tolueno a 110 “C  D, = 6,74  x lOe5  cm’/s (pág. 592),  y

Ns,  =
0,0027

0,78 x 6,74 x 1O-5
= 51,3
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H, se obtiene a partir de datos para O,-H,O  para G, = 1500 lb/pie’-h  (Figu-
ra 22.14). Como en el Ejemplo 22.4,

En la fase gaseosa a 110 “C,

D, = 0,0494  cm2/s

p = 0,0089  CP

Nsc = (2,93

8,9  x lo-’

x  lo-3)(4,94  x  10-z)
= 0,615

H,,  está basada en datos de la Figura 22.15 para NH,-Hz0  con G,  = 500 y
G, = 1500 lb/pie’-h.  Nuevamente, como en el Ejemplo 22.4,

A partir de la Figura 18.16, cerca de x = 0, la pendiente m = 2,08.  A partir de la
Ecuación (22.26),

Hoy  = H,,  +  m H, =  1,21 +
2,08  x 0,43

UV 1,28
= 1,91 pies

Cabeza de columna. Se supone que el vapor y el líquido están constituidos por
benceno práct icamente  puro y  que la  temperatura  es  80 “C.  Por  tanto ,  para  to lueno en
benceno  l í qu ido ,

D, =  4,12  x  10m5  cm2/s

p = 0,32  CP y p = 0,818 g/cm3

NS, =
0,0032

0,818 x 4,12  x 1O-5
= 95,0

También,

536,9
G, = ___

886,9
x 3133 = 1900 Ib/pie’-h

Por tanto

Despreciando e l  l igero  cambio de  las  propiedades  del  gas  con la  temperatura ,  e l  único
factor que afecta a H, es la variación de G,. Por tanto,

H, = 1,21 = 1,48 pies
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En la parte superior de la columna L/V  = 0,78  y m = 0,41.  Por tanto,

H,, = 1,48 + 09410;80;48 = 1,73 p i e s

Como el valor predicho de Hoy varía desde 1,91 en el fondo de la columna hasta
1,73  en su par te  superior ,  se  puede tomar el  valor  medio de 1,8 pies como est imación
de la HETP.

Los cálculos  indican que aproximadamente  unas  t res  cuar tas  par tes  de  la  res is ten-
cia a la transferencia de materia reside en la fase gaseosa.

S I M B O L O S

a
C

CP
D,
F

FP
/

G

GM
Rc
H

HETP
0

KSP

4.

ka

4.a

ha

L

Area de la interfase por unidad de volumen de relleno, pie2/pie3  o m’/m3
Concentración de materia en la fase líquida, g/g,  ppm, mol-kg/m3  o mol-
lb/pie3;  C,,  en  e l  l íqu ido  que  en t ra ;  C,,  en  e l  l íqu ido  que  sa le ;  C*,  concentrac ión
de  la  fase  l íquida  en  equi l ibr io  con la  composic ión  y de l  gas ;  C,*,  en  e l  l í qu ido
que ent ra ;  C,*,  en  e l  l í qu ido  que  sa l e
Capacidad calorífica molar, cal/mol-g-T
Difusividad, pie’/h, m2/h o cm2/s;  D,,, en el líquido; DoY,  en el gas
Volumen de gas que entra como alimentación de la torre, m3;  F,,,,“,  valor
mínimo
Factor  de  re l leno para  caída  de  pres ión
Coeficiente relat ivo de transferencia de materia (Tabla 22.1)
Factor (V/S)/(l  - y)(  y - y*)(K;a)  en el Ejemplo 22.5
Velocidad másica basada en la sección transversal de la torre, Ib/pie’-h o
kg/m2-h; G,,  de  la  cor r ien te  l íqu ida ;  G,, valor  medio;  G,,  de  la  cor r ien te  gaseosa
Velocidad másica molar, mol-lb/pie’-h  o mol-kg/m2-h
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lbl--s2
Altura de una unidad de transferencia, pies o m; H,,  forma alternativa de Hy;
H,, forma alternativa de H,; H 0X, g lobal ,  basada  en  la  fase  l íquida;  H,,, g l o b a l ,
basada en la  fase gaseosa;  X?,a,  Kya,  inc luyendo los  fac tores  para  la  d i fus ión en
un solo  sent ido ,  para  las  fases  l íquida  y  gaseosa ,  respect ivamente
Al tura  equiva len te  para  un  p la to  teór ico
Coeficiente global  volumétr ico de t ransferencia de materia  para la  fase l íquida
basado en diferencia  de concentración,  h- ’
Coeficiente global  volumétrico de transferencia de materia para la  fase gaseosa,
mol-lb/pie3-h-atm  o mol-kg/m3-h-atm
Coeficiente individual de transferencia de materia para la fase liquida, pie/h
omih
Coeficiente individual  volumétr ico de t ransferencia de materia ,  mol-lb/pie3-h-
unidad de fracción molar  o mol-kg/m3-h-unidad  de fracción molar;  k,a,  para  l a
fase  l íquida;  k,a,  para la  fase gaseosa
Coeficiente individual volumétrico de transferencia de materia para la fase
l íquida,  basado en di ferencia  de  concentración,  h-r
Coeficiente individual volumétrico de transferencia de materia para la fase
gaseosa, basado en la presión parcial como fuerza impulsora, mol-lb/pie3-h-
atm o mol-kg/m3-h-atm
Velocidad de flujo molar del líquido, mol/h;  L,, del líquido que entra; L,, del
líquido que sale; Lmin,  valor mínimo
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Velocidad másica  molar del líquido, mol-lb/pie2-h  o mol-kg/m*-h
Peso molecular
Pendien te  de  la  curva  de  equi l ib r io
Número de unidades de transferencia; N,,  forma alternativa de NY;  NL, forma
al terna t iva  de  N,;N,,,  g lobal ,  basado en  la  fase  l íquida ;  NoY, g loba l ,  basado  en
la fase gaseosa;  N,,  ind iv idua l ,  f ase  l íqu ida ;  N,,,  ind iv idua l ,  fase  gaseosa
Número de Schmidt, p/pD,
Exponente  en  la  Ecuación (22.30)
Presión total, atm; pÁ,  presión de vapor del componente A
Pres ión parc ia l  de l  componente  A
Cantidad de calor, cal; Q,,  calor de absorción; Q,,, es,,,  variaciones de calor
sens ib le  en  e l  l íqu ido  y  e l  gas ,  respec t ivamente ;  Q”, ca lor  de  vapor ización
Velocidad de absorción por unidad de volumen, mol-lb/pie3-h  o mol-kg/m3-h
Area de la sección transversal de la torre, pie2  o m2
Temperatura, “ F o “C; T,,  en el líquido que entra; Tb,  en el líquido que sale; Ti,
en  un  punto  in te rmedio
Velocidad superficial del gas, basada en la torre vacía, pies/s o m/s
Velocidad de flujo molar del gas, mol/h;  V,, a la salida; Vb,  a la entrada; V,,,,“,
valor mínimo
Fracción molar de soluto (componente A) en el líquido; x,, en el líquido que
entra; xb, en el líquido que sale; xi, en la interfase gas-líquido; x*, concentración
de equilibrio correspondiente a la composición y del gas; x$, en equilibrio con yb

(1 - x)~ Factor  de  d i fus ión  en  un  so lo  sen t ido  en  la  fase  l íqu ida

Y Fracción molar de SOhtO (Componente A)  en el gas; y,,  en el gas que Sale; yb,  en
el  gas  que  ent ra ;  yi,  en  la  in te r fase  gas- l íquido;  y*,  concent rac ión  de  equi l ib r io
correspondiente  a  la  composic ión x  de  la  fase  l íquida;  y,*,  en  equ i l ib r io  con  x,;
yt,  en equilibrio con xb

(1  - Y)L Factor  para  la  d i fus ión  en  un  so lo  sent ido  en  la  fase  gaseosa
Z Distancia vertical por debajo de la parte superior del relleno, pie o m; Z,,

a l tura  to ta l  de  la  secc ión  de  re l leno

Letras griegas

Constante  en  la  Ecuación  (22 .30)
Fuerza impulsora de concentración, g/g o pmm; AC,,  en el líquido que entra;
AC,,  en  e l  l í qu ido  que  sa l e

A H Calor  de  d i so luc ión ,  kcal/mol-g
A P Caída  de  pres ión ,  pulg  de  agua/pies  de  re l leno

r\;L Media logarítmica de y,  - yb  e y,  - yz
E Poros idad o  f racc ión de  huecos  de  la  secc ión de  re l leno
P Viscosidad, lb/pies-h o CP
P Densidad, lb/pie3 o kg/m3; pX,  del líquido; pY,  del gas

P M Densidad molar, mol-lb/pie3 o mol-kg/m3;  pMX,  del líquido; pMY,  del gas
4 Factor  de avance en absorción con reacción química,  adimensional

PROBLEMAS

22.1. El diseño de una planta requiere un absorbedor para recuperar el 95 por 100 de
acetona  desde  una  corr iente  de  a i re  u t i l izando agua como l íquido absorbente .  El  a i re  que
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entra contiene un 14 por 100 de acetona. El absorbedor está provisto de refigeración  y
opera a 80 “ F y 1 atm para dar lugar a un producto que contiene 7,0 moles por 100 de
acetona. La alimentación de agua a la torre contiene 0,02  moles por 100 de acetona. La
torre  ha  de  d iseñarse  para  operar  a l  50  por  100 de  la  ve loc idad de  inundación.  (a)  iCuántas
libras de agua por hora han de introducirse como alimentación de la torre, si el flujo de
gas ,  medido a  1  a tm y 32 “F,  es  de  500 pie3/min? (b) iCuántas  unidades de t ransferencia ,
basadas  en la  fuerza  impulsora  global  de  la  fase  gaseosa,  se  necesi tan? (c)  Si  la  torre  se
rellena con anillos Raschig de 1 pulg, jcuál  será la altura de relleno?
Para el equilibrio supóngase que pA  = Páy,x,  siendo In ya  = 1,95(1  - x)‘.
La presión de vapor de la acetona a 80 “ F es 0,33  atm.
22.2. Un absorbedor  ha  de  recuperar  e l  99 por  100 de amoníaco de una corr iente  de  aire-
amoníaco,  u t i l izando agua como l íquido absorbente .  El  contenido de  amoníaco en e l  a i re
es de 30 moles por 100. La temperatura del absorbedor se mantiene a 30°C mediante
serpent ines  de refr igeración y la  presión es  de 1  a tm.  (a) iCuál  es el  f lujo mínimo de agua?
(6)  Para  un f lu jo  de  agua 50 por  100 super ior  a l  valor  mínimo,  jcuántas  unidades  g loba les
de t ransferencia  basadas en la  fase gaseosa se  necesi tan?
22.3. Un gas  so luble  se  absorbe  en  agua  u t i l izando una  tor re  de  re l leno .  La  re lac ión  de
equilibrio puede tomarse como ye  = 0,06x,. Las condiciones terminales son

Cabeza Cola

x 0 0,os

Y 0,001 0,009

Si H, = 0,24  m y H, = 0,36  m, jcuál  será la altura de la sección de relleno?
22.4. iCuántas  etapas ideales se requieren para la torre del Problema 22.3?
22.5. Una mezcla  5  por  100 de butano y 95 por  100 de a i re  se  in t roduce como al imenta-
c ión  de  un  absorbedor  de  p la tos  per forados  que  cons ta  de  ocho  e tapas  idea les .  E l  l íqu ido
absorbente  es  un  ace i te  pesado no  volá t i l  de  peso  molecular  250 y  cuya  dens idad  re la t iva
es 0,90.  La absorción tiene lugar a 1 atm y 15 “C. La recuperación de butano será del
95 por 100. La presión de vapor del butano a 15 “C  es 1,92 atm; el butano líquido tiene
una  dens idad  de  580  kg/m3 a  15  “C.  (a)  Calcúlense  los  metros  cúbicos  de  ace i te  absorbente
fresco que han de utilizarse por metro cúbico de butano recuperado. (b) Repítase el
apartado anterior suponiendo que la presión total es 3 de atm y que todos los demás
factores  permanecen constantes .  Supóngase  que son apl icables  las  leyes  de  Raoul t  y  de
D a l t o n .
22.6. Una columna de  absorción se  a l imenta  por  e l  fondo con un gas  que cont iene  5  por
100 de  benceno y  95  por  100 de  a i re .  Por  la  par te  super ior  de  la  columna se  in t roduce  un
ace i te  de  absorc ión  no  vo lá t i l  que  cont iene  0,2  por  100  en  peso  de  benceno .  Ot ros  da tos
s o n

Alimentación,  4000 Ib  de  acei te  de  absorc ión por  hora
Presión total, 1 atm
Temperatura (constante) ,  80 “ F
Peso molecular  del  acei te  de  absorción,  230
Viscosidad del  acei te  de  absorc ión,  4 ,0  cP
Presión de vapor del benceno a 80 “F, 106 mm Hg
Volumen del gas que entra, 40 000 pie3/h
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Relleno de la torre, monturas Intalox de 1 pulg de tamaño nominal
Fracción del  benceno a l imentado que es  absorbido,  0,90
Velocidad másica del  gas  que entra ,  800 lb/pie’-h

Calcúlense el diámetro y la altura de la sección de relleno de la torre.
22.7. Una corr iente  que cont iene 3,0  moles  por  100 de benceno ha de puri f icarse  median-
te  lavado con un acei te  en  un absorbedor  de  re l leno con e l  f in  de  reduci r  la  concentrac ión
de benceno en e l  gas  a  0,02  por  100.  El  acei te  t iene un peso molecular  medio de  250,  una
densidad de 54,6  lb/pie3  y contiene 0,015 por 100 de benceno. El flujo de gas es de
1 3 0 0  ft3/min a  25  “ C y 1 atm. (a) Si  el  sistema opera isotérmicamente a 25 “ C con un  f lu jo
de líquido de 28 gal/min,  icuántas  unidades de transferencia se requieren? iCuántas
unidades  de t ransferencia  se  necesi tar ían s i  operase  adiabát icamente? (c)  iCuál  sería el
principal efecto de operar con un aceite de menor peso molecular, tal como M = 200?
22.8. Una corriente acuosa residual que contiene 0,5  por 100 en peso de NH,  ha de
desorberse  con a i re  en una columna de re l leno con el  f in  de  separar  e l  98 por  100 del  NH,.
iCuál  es el flujo mínimo de aire, en kilogramos de aire por kilogramo de agua, si la
columna opera  a  20  “C? iCuántas  unidades  de t ransferencia  se  requieren para  un f lujo  de
aire igual al doble del valor mínimo?
22.9. Una columna de 8 pies  de diámetro re l lena con 20 pies  de monturas  Berl  opera  con
flujo de aire a 1,5 atm y 40 “C. La torre está aparentemente próxima a la inundación,
pues to  que  Ap  = 24 pulg  de  agua .  La  ve loc idad másica  de l  l iquido es  8,5  veces  la  de l  gas .
(a)  Si  la  torre  se  re l lenase de nuevo con monturas  Inta lox de 1; pu lg ,  jcuál  ser ía  la  caída de
presión? (b) Si la caída de presión fuese la misma que con las monturas Berl, icuánto  s e
podría  aumentar  la  velocidad de f lujo  de operación?
22.10. Un absorbedor  ha  de  separar  e l  99  por  100  de l  so lu to  A de  una  cor r ien te  gaseosa
que contiene 4 moles por 100 de A. Las disoluciones de A en el disolvente siguen la ley
de Henry y e l  aumento de temperatura  del  l íquido puede despreciarse .  (a)  Calcúlese Noy
para la operación a 1 atm, utilizando un flujo de líquido exento de soluto 1,5 veces el
valor mínimo. (b) Para el mismo flujo de líquido, calcúlese Noy para la operación a 2 atm
y 4 atm. (c) iSería  el efecto de la presión sobre N,, parcialmente compensado mediante
una variación en H,,?
22.11. Un gas que contiene 2 por 100 de A y 1 por 100 de B ha de absorberse con un
disolvente en el que A es 5 veces más soluble que B. Demuéstrese que utilizando dos
columnas en serie con regeneración separada del liquido de cada columna se podrían
recuperar A y B en una forma relativamente pura. Utilícese un diagrama y-x para
representar las lineas de equilibrio y operación en la absorción simultánea de A y B, y
estímese la relación entre A y B en el líquido procedente del primer absorbedor.
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CAPITULO

VEINTITRES

OPERACIONES DE HUMIDIFICACION

Las operaciones de humiditicación y deshumidificación implican transferencia de
materia entre una fase líquida pura y un gas permanente que es insoluble en el
líquido. Estas operaciones son algo más sencillas que las de absorción y stripping,
ya que el líquido contiene solamente un componente y no hay gradientes de
concentración ni resistencia a la transferencia en la fase líquida. Por otra parte,
tanto la transmisión de calor como la transferencia de materia son importantes y
se condicionan mutuamente. En los capítulos anteriores ambos fenómenos se han
tratado separadamente; aquí y en el secado de sólidos (Cap. 25) las dos transfe-
rencias transcurren conjuntamente y tanto la concentración como la temperatura
varían simultáneamente.

Definiciones. En las operaciones de humidifícación, especialmente cuando se
aplican al sistema aire-agua, son de uso frecuente varias definiciones especiales.
La base habitual para los cálculos de ingeniería es una unidad de masa de gas
exenta de vapor, donde la palabra «vapor» se refiere a la forma gaseosa del
componente que también está presente como líquido, mientras que el «gas» es el
componente que solamente está presente en forma gaseosa. En este tratamiento
se utiliza como base una unidad de masa de gas exenta de vapor. En la fase
gaseosa, el vapor se referirá como el componente A y el gas permanente como
componente B. Debido a que las propiedades de la mezcla gas-vapor varían con
la presión total, ésta ha de estar fijada. Siempre que no se especifique otra cosa, se
supone que la presión total es de 1 atm. Además, se supone que las mezclas del
gas y del vapor siguen la ley de los gases ideales.

La humedad 2 es la masa de vapor que acompaña a una unidad de masa de
gas libre de vapor. De acuerdo con esta definición, la humedad depende sola-
mente de la presión parcial del vapor en la mezcla cuando la presión total está
fijada. Si la presión parcial del vapor es pa atm, la relación molar de vapor a gas
a 1 atm es pa/(l - pA).  La humedad es, por tanto

YF= MAPA

Mi41  - PA)
(23 .1 )

?CcI
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donde MA  y MB  son los pesos moleculares de los componentes A y B, respectiva-
mente.

La humedad esta relacionada con la fracción molar en la fase gaseosa por
medio de la ecuación

(23.2)

Puesto que 2f?/MA  es generalmente pequeño comparado con l/M,,  con frecuen-
cia y se puede considerar que es directamente proporcional a X”.

Gas saturado es un gas en el que el vapor está en equilibrio con el líquido a la
temperatura del gas. La presión parcial del vapor en un gas saturado es igual a la
presión de vapor del líquido a la temperatura del gas. Si %“, es la humedad de
saturación y JI; es la presión de vapor del líquido,

MA?4
2s = M,(l  - PA)

(23.3)

La humedad relativa 2íYR se define como la relación entre la presión parcial del
vapor y la presión de vapor del líquido a la temperatura del gas. Generalmente se
expresa sobre una base porcentual, de forma que 100 por 100 de humedad
corresponde a gas saturado y 0 por 100 de humedad corresponde a gas exento de
vapor. Por definición.

(23.4)

La humedad porcentual HA es la relación entre la humedad real .A?  y la
humedad de saturación X, a la temperatura del gas sobre una base porcentual,

(23.5)

Para todas las humedades diferentes de 0 y 100 por 100, la humedad porcentual
es menor que la humedad relativa.

El calor húmedo c,  es la energía calorífica necesaria para aumentar la tempera-
tura de 1 Ib o 1 g de gas, más el vapor que le acompaña, en 1 “ F o 1 “C. Por tanto

c, =  CpB  +  c,,% (23.6)

donde cpB  y cpA son los calores específicos del gas y el vapor respectivamente.
El volumen húmedo vH  es el volumen total de una unidad de masa de gas

exento de vapor, más el vapor que le acompaña, a 1 atm y a la temperatura del
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gas. De acuerdo con la ley de los gases, vH, en unidades fps, está relacionado con
la humedad y la temperatura por medio de la ecuación

(23.7~)

donde T es la temperatura absoluta en grados Rankine. En unidades SI la
ecuación es

VH A!!g(&+E) (23.7b)

donde vH  está en metros cúbicos por gramo y T en Kelvin. Para gas exento de
vapor z& = 0, y vH  es el volumen específico del gas permanente. Para gas
saturado .X  = X’,, y vH  corresponde al volumen de saturación.

El punto de rocio es la temperatura a la que es preciso enfriar (a humedad
constante) una mezcla vapor-gas para que se sature. El punto de rocío de una
gase  gaseosa saturada es igual a la temperatura del gas.

La entalpía total H, es la entalpía de una unidad de masa de gas más el vapor
que le acompaña. Para calcular H, es preciso elegir dos estados de referencia, uno
para el gas y otro para el vapor. Sea T, la temperatura de referencia elegida para
ambos componentes, basando la entalpía del componente B sobre B líquido a T,.
Sea la temperatura del gas T y su humedad 2”. La entalpía total es la suma de
tres términos: el calor sensible del vapor, el calor latente del líquido a T,, y el
calor sensible del gas exento de vapor. Por tanto,

Hy  = cprr(T  - 7”)  + SA,  + c,,A?(T  - T,) (23.8)

donde IU0  es el calor latente del líquido a T,. A partir de la Ecuación (23.6) resulta

Hy  =  c,(T - T,) +  XA,, (23.9)

Equilibrio entre fases. En las operaciones de humidifícación y deshumiditicación
la fase líquida es un solo componente puro. La presión parcial de equilibrio del
soluto en la fase gaseosa es, por tanto, función exclusiva de la temperatura
cuando la presión total del sistema se mantiene constante. Por otra parte, a
presiones moderadas la presión parcial de equilibrio es casi independiente de la
presión total y virtualmente igual a la presión de vapor del líquido. Por la ley de
Dalton la presión parcial de equilibrio puede convertirse en la fracción molar de
equilibrio y, en la fase gaseosa. Puesto que el líquido es puro, x, es siempre la
unidad. Los datos de equilibrio con frecuencia se presentan como gráficas de y,
frente a la temperatura para una presión total dada, tal como se muestra en la
Figura 23.1 para el sistema aire-agua a 1 atm. La fracción molar de equilibrio y,
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50 70 90 1 1 0 1 3 0
Temperatura, “F

Figura 23.1. Equilibrio para el sistema
aire-agua a 1 atm.

está relacionada con la humedad de saturación por medio de la Ecuación (23.2);
por tanto,

(23.10)

Temperatura de saturación adiabhtica. Considérese el proceso de la Figura 23.2.
Gas, con una humedad inicial X y una temperatura T,  fluye de forma continua a
través de la cámara de lluvia A. La cámara está aislada térmicamente de forma
que el proceso es adiabático. El líquido se hace circular por medio de la bomba B
desde el recipiente del fondo de la cámara de lluvia a través de los pulverizadores
C, y después retorna al recipiente. El gas que pasa a través de la cámara se enfría
y humiditica. La temperatura del líquido alcanza un valor definido de estado
estacionario T,  que recibe el nombre de temperatura de saturación adiabática.
Salvo que el gas que entra esté saturado, la temperatura de saturación adiabática
es inferior a la temperatura de entrada del gas. Si el contacto entre el líquido y el
gas es suficiente para que el líquido y el gas salgan en equilibrio, el gas que sale de

Hur
a la

gas

Figura 23.2. Saturador  adiabát ico:  A, cámara de pulverización;  B, bomba de c i rculación;
C,  pulver izadores .

::&j
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la cámara está saturado a la temperatura T,.  Puesto que el líquido que se evapora
se pierde de la cámara, es preciso reponerlo. Para simplificar el análisis, se supone
que el líquido se suministra al recipiente a la temperatura T,.

Puede aplicarse un balance de entalpía al proceso. El trabajo de la bomba se
desprecia y el balance de entalpía se basa en T,  como temperatura de referencia.
Puesto que la entalpía del líquido de reposición es cero, la entalpía total del gas
que entra es igual a la del gas que sale. El gas que sale está a la temperatura de
referencia y su entalpía es simplemente #,A,,  donde X”s  es la humedad de
saturación y 1,  es el calor latente, ambos a T,.  A partir de la Ecuación (23.9) la
entalpía total del gas que entra es c,(T  - T,) + X1,,  y el balance de entalpía es

c,(T - T,)  +  Y?“A,  =  XJ,

o bien z-x”, cs  = -c,,+c,,~
T - T ,  =-a As

(23 .11)

Carta de humedad. Un diagrama conveniente que muestra las propiedades de
las mezclas de un gas permanente y un vapor condensable es la carta de hume-
dad. En la Figura 23.3 se muestra una carta para mezclas de aire y agua a 1 atm.
Se han propuesto muchas formas para tales cartas. La Figura 23.3 está basada en
la carta de Grosvenor’.

En la Figura 23.3 se ha representado en la abscisa la temperatura y en la
ordenada la humedad. Cualquier punto de la carta representa una mezcla defini-
da de aire y agua. La línea curva rotulada con «lOO por lOO»  representa la
humedad de aire saturado en función de la temperatura del aire. Utilizando la
presión de vapor del agua, las coordenadas de los puntos de esta línea se obtienen
a partir de la Ecuación (23.3). Un punto por encima y a la izquierda de la línea de
saturación representa una mezcla de aire saturado y agua líquida. Esta región
solamente es importante para comprobar la formación de niebla. Un punto por
debajo de la línea de saturación representa aire no saturado, y un punto sobre el
eje de temperaturas representa aire seco. Las líneas curvas situadas entre la línea
de saturación y el eje de temperaturas, rotuladas con porcentajes enteros, repre-
sentan mezclas de aire y agua de humedades porcentuales definidas. Tal como
indica la Ecuación (23.Q  por interpolación lineal entre la línea de saturación y el
eje de temperaturas se pueden localizar las líneas de humedad porcentual cons-
tante.

Las líneas oblicuas que descienden hacia la derecha de la línea de saturación
son las llamadas líneas de enfriamiento adiabático. Son representaciones gráficas
de la Ecuación (23.11),  trazadas cada una de ellas para un valor constante dado
de la temperatura de saturación adiabática. Para un valor dado de T,,  tanto H,
como I, están fijadas, y la línea de 2 frente a T se puede representar asignando
valores a X y calculando los correspondientes valores de T. La Ecuación (23.11)
pone de manifiesto que la pendiente de la línea de enfriamiento adiabática,
cuando se traza sobre coordenadas verdaderamente rectagulares,  es -c,/A,; de
acuerdo con la Ecuación (23.6),  esta pendiente depende de la humedad. Por tanto,
en coordenadas rectangulares las líneas de enfriamiento adiabático no son rectas
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ni paralelas. En la Fig. 23.3 se han distorsionado suficientemente las ordenadas
para hacer que las adiabáticas sean rectas y paralelas, de forma que la inter-
polación entre ellas se pueda realizar fácilmente. Los extremos de las adiabáticas
se identifican con las correspondientes temperaturas de saturación adiabática.

En la Figura 23.3 se presentan líneas para el volumen específico de aire seco
y el volumen saturado. Ambas líneas son representaciones gráficas del volumen
frente a la temperatura. Los volúmenes se leen en la escala de la izquierda. Las
coordenadas de los puntos de estas líneas se calculan utilizando la Ecua-
ción (23.7~).  Una interpolación lineal entre las dos líneas, basada en la humedad
porcentual, permite establecer el volumen húmedo del aire no saturado. Por otra
parte, la relación entre el calor húmedo c,  y la humedad se muestra mediante
una línea en la Figura 23.3. Esta línea es una representación gráfica de la Ecua-
ción 23.6. La escala para c,  está en la parte superior de la carta.

Uso de la carta de humedad. La utilidad de la carta de humedad como fuente de
datos para una mezcla definida aire-agua puede apreciarse en la Figura 23.4, que
es una porción de la carta de la Figura 23.3. Supóngase, por ejemplo, que se sabe
que una determinada corriente de aire no saturado tiene una temperatura TI  y
una humedad porcentual %*r. El punto a representa este aire sobre la carta. Este

Calor húmedo

_-----  --_+- ------
7--l---:

f

Temperatura

Figura  23 .4 . Utilización de la carta de humedad.
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punto es la intersección de la línea de temperatura constante correspondiente a
TI  con la línea de humedad constante ZAI. La humedad XI del aire viene dada
por el punto b, que es la coordenada de humedad del punto a. El punto de rocío
se obtiene siguiendo la línea de humedad constante que pasa por el punto a hasta
el punto c, situado sobre la línea de 100 por 100. El punto de rocío se lee entonces
en el punto d, situado sobre el eje de temperaturas. La temperatura de saturación
adiabática es la temperatura que resulta siguiendo la línea de enfriamiento adia-
bático que pasa por el punto a. La humedad para saturación adiabática se
obtiene siguiendo la línea adiabática que pasa por el punto a hasta su inter-
sección e con la línea del 100 por 100, y leyendo la humedad 2, del puntofsobre
la escala de humedad. Puede ser necesario efectuar una interpolación entre las
líneas adiabáticas. La temperatura de saturación adiabática T, viene dada por el
punto g. Si el aire original se satura a temperatura constante, la humedad después
de la saturación se obtiene siguiendo la línea de temperatura constante que pasa
por el punto a hasta el punto h,  situado sobre la línea del 100 por 100 y leyendo
la humedad del punto j.

El volumen húmedo del aire original se encuentra localizando los puntos k y 1
sobre las curvas correspondientes a los volúmenes saturado y seco, respectiva-
mente, correspondientes a la temperatura TI.  El punto m se obtiene entonces
desplazándose a lo largo de la línea fk una distancia (X,/lOO)Hdesde  el punto 1,
siendo R el segmento comprendido entre los puntos 1 y k. Ei volumen húmedo uH
viene dado por el punto n en la escala de volúmenes. El calor húmedo del aire se
obtiene localizando el punto o mediante la intersección de la línea de humedad
constante que pasa por el punto a con la línea del calor húmedo, y leyendo el
calor húmedo c,  del punto p sobre la escala superior.

Ejemplo 23.1. La temperatura y el punto de rocío del aire que entra en un cierto
secadero son 150 y 60 YF  (65,6  y 15,6 “C), respectivamente. Para este aire, iqué datos
adicionales se pueden obtener a partir de la carta de humedad?

SOLUCIbN

El punto de rocío es la coordenada de temperatura de la línea de saturación corres-
pondiente a la humedad del aire. La humedad de saturación para una temperatura de
60 “ F es 0,011 Ib de agua por Ib (0,011 g/g)  de aire seco, y esta es la humedad del aire.
A partir de la temperatura y la humedad del aire se localiza el punto representativo del
aire sobre la carta. Para .# = 0,011 y T = 150 “F, se encuentra por interpolación que
la humedad porcentual SA es $2 por 100. La línea de enfriamiento adiabático que
pasa por este punto corta a la linea del 100 por 100 para 85 “ F (29,4 “C), y ésta es la
temperatura de saturación adiabática. La humedad del aire saturado a esta temperatu-
ra es 0,026 Ib de agua por Ib (0,026 g/g)  de aire seco. El calor húmedo del aire es 0,245
Btu/lb de aire seco-“F (1,03  J/g-“C).  El volumen del aire saturado a 150 “ F es 20,7 pie3
por libra (1,29 m3 por kilogramo) de aire seco, y el volumen específico del aire seco a
150 “ F es 15,35 pie3/lb  (0,958 m3/kg).  Por tanto, el volumen húmedo es

V n= 15,35 + 0,052(20,7  - 15,35)  = 15,63 pie3/lb  aire seco (0,978 m3/kg)

Cartas de humedad para sistemas distintos del aire-agua. Se puede construir una
carta de humedad para cualquier sistema en función de la presión total que se
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desee. Los datos que se requieren son la presión de vapor, el calor latente de
vaporización del componente condensable en función de la temperatura, los
calores específicos del gas y el vapor puros, así como los pesos moleculares de
ambos componentes. Si la carta se desea en base molar, se pueden modificar
fácilmente todas las ecuaciones para utilizar unidades molares. Por otra parte, si
se desea la carta a una presión diferente de 1 atm, se pueden realizar modificacio-
nes obvias en las anteriores ecuaciones. Se han publicado’,’ cartas para varios
sistemas comunes, diferentes del aire-agua; más adelante se presenta en la Figu-
ra 23.6 un diagrama para el sistema aire-vapor de benceno.

TEMPERATURA DEL TERMOMETRO HUMEDO
Y MEDIDA DE LA HUMEDAD

Las propiedades que se han considerado hasta ahora y que se representan en las
cartas de humedad son magnitudes estáticas o de equilibrio. También son impor-
tantes las velocidades con las que la materia y el calor se transfieren entre el gas y
el líquido en situaciones de no equilibrio. Una magnitud que depende de ambas
velocidades es la temperatura del termómetro húmedo.

Temperatura del termómetro húmedo. La temperatura del termómetro húmedo
es la temperatura de no equilibrio que para estado estacionario alcanza una
pequeña masa de líquido cuando se encuentra sumergido, en condiciones adiabá-
ticas, en una corriente continua de gas. La masa del líquido es tan pequeña en

Temperatura T

Humedad 2

ReDosición  de Iíauido. temDeratura L

- Temperatura T

w
l

Humedad 2

Figura 23.5 . Fundamento del termómetro del bulbo húmedo.
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comparación con la fase gaseosa que solamente hay una variación despreciable
de las propiedades del gas, y el efecto del proceso está restringido al líquido. El
método de medida de la temperatura del termómetro húmedo se muestra en la
Figura 23.5. Un termómetro, o un dispositivo equivalente para la medida de la
temperatura tal como un termopar, se recubre con una gasa saturada con líquido
puro y se sumerge en una corriente de gas de una temperatura T y una humedad
Z dadas. Supóngase que la temperatura inicial del líquido es próxima a la del
gas. Puesto que el gas no está saturado, el líquido se evapora y, como el proceso
es adiabático, inicialmente el calor latente es suministrado por el enfriamiento del
líquido. A medida que la temperatura del líquido disminuye por debajo de la del
gas se produce una transferencia de calor hacia el líquido. Finalmente se alcanza
un estado estacionario para una temperatura del líquido tal que el calor que se
requiere para evaporar el líquido y calentar el vapor hasta la temperatura del gas
es exactamente compensado por el calor sensible transferido desde el gas hacia el
líquido. Esta temperatura de estado estacionario se representa por T, y recibe el
nombre de temperatura del termómetro húmedo o simplemente temperatura
húmeda. Es una función tanto de T como de z?.

Para medir con precisión la temperatura del termómetro humedo es preciso
tomar tres precauciones: (1) la gasa debe estar completamente mojada de forma
que no existan áreas de la gasa secas en contacto con el gas; (2) la velocidad del
gas ha de ser suficientemente grande para asegurar que la velocidad de flujo de
calor por radiación desde los alrededores más calientes hacia el bulbo es despre-
ciable; (3) el agua de reposición que se suministra al bulbo ha de estar a la
temperatura húmeda. Cuando se toman estas precauciones la temperatura del
termómetro húmedo es independiente del de la velocidad del gas para un amplio
intervalo de velocidades de flujo.

La temperatura del termómetro húmedo recuerda aparentemente a la tempe-
ratura de saturación adiabática Tr  Además, para las mezclas aire-agua las dos
temperaturas son prácticamente iguales. Sin embargo, esto es una coincidencia y
no se cumple para otras mezclas distintas de aire y agua. La temperatura del
termómetro húmedo difiere fundamentalmente de la temperatura de saturación
adiabática. En este último caso la temperatura y la humedad del gas varían
durante el proceso y el punto final es un verdadero equilibrio en vez de un estado
dinámico estacionario.

Habitualmente se utiliza, junto con el termómetro de bulbo húmedo, un
termómetro no recubierto para medir T,  la temperatura real del gas, que recibe el
nombre de temperatura del bulbo seco.

Teoría de la temperatura del termómetro húmedo. Para la temperatura del bulbo
húmedo la velocidad de transmisión de calor desde el gas hacia el líquido puede
igualarse al producto de la velocidad de evaporación por la suma del calor
latente de vaporización y el calor sensible del vapor. Puesto que la radiación es
despreciable, el balance puede escribirse así

q = MANACL  + cpa(T  - TwJl (23 .12)
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donde q = velocidad de transmisión de calor sensible hacia el líquido
NA  = velocidad molar de vaporización
1, = calor latente del líquido a la temperatura del bulbo húmedo T,

La velocidad de transmisión de calor puede expresarse en función del área, de
la caída de temperatura y del coeficiente de transmisión de calor en la forma
habitual, o sea

q = h,(T  - T)A (23-13)

donde h, = coeficiente de transmisión de calor entre el gas y la superficie del
líquido

T = temperatura de la interfase
A = área de la superficie del líquido

La velocidad de transmisión de calor puede expresarse en función del coeíi-
ciente  de transmisión de calor, del área y de la fuerza impulsora de la fracción
molar del vapor, es decir

NA = & (Yi  - Y)A (23 .14)

donde NA  = velocidad molar de transferencia del vapor
yi  = fracción molar del vapor en la interfase
k,,  = coeficiente de transferencia de materia, mollunidad  de área-unidad

de fracción molar
(1 = factor para la difusión en un solo sentido

Si la gasa está completamente mojada y no se observan puntos secos, todo el área
de la gasa está disponible tanto para transmisión de calor como para transferen-
cia de materia y las áreas de las Ecuaciones (23.13) y (23.14) son iguales. Puesto
que la temperatura del líquido es constante, no son necesarios gradientes de
temperatura en el líquido que actúen como fuerzas impulsoras de la transmisión
de calor dentro del líquido; la temperatura de la superficie del líquido T es igual a
Tw  Puesto que el líquido es puro, no hay gradientes de concentración y, conside-
rando equilibrio interfacial, yi  es la fracción molar de vapor en el gas saturado a
la temperatura T,. Resulta conveniente sustituir los términos de fracción molar
de la Ecuación (23.14) por humedades mediante el empleo de la Ecuación (23.2),
teniendo en cuenta que yi  corresponde a Z,,  la humedad de saturación a la
temperatura del bulbo húmedo. [Véase la Ec. (23.10)].  Sustituyendo después q de
la Ecuación (23.13) y NA  de la Ecuación (23.14) en la Ecuación (23.12) se obtiene

k
hy(T  - Tw) = TI--ysE

se
-1pf, + i@/M* CA,  + cpaV  - CJI  (23-15)
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La Ecuación (23.15) puede simplificarse, sin un error importante, en el intervalo
habitual de temperaturas y humedades en la siguiente forma: (A) el factor (1 - J&
es prácticamente la unidad y puede suprimirse; (2) el término de calor sensible
cpA(T  - 7’,‘,)  es pequeño en comparación con 1, y se puede despreciar; (3) los
términos %,,,/MA  y X/MA son pequeños en comparación con l/M, y pueden
eliminarse de los denominadores de los términos de humedad. Con estas simplifi-
caciones la Ecuación (23.15) se transforma en

h,(T  - T,)  = M,k,n,(~,  - c%Y)

0
Y? - YF, h= -Y

T - T, M&y&
(23.16)

Para una temperatura del termómetro húmedo dada, A,,,  y Z,,, están fijadas. Por
tanto, la relación entre 2 y T depende de la relación h,/k,.  La estrecha analogía
entre transferencia de materia y transmisión de calor proporciona una considera-
ble información sobre la magnitud de esta relación y los factores que la afectan.

En el Capítulo 12 se ha visto que la transmisión de calor por conducción y
convección entre una corriente de fluido y un límite sólido o líquido depende del
número de Reynolds DG/p  y el número de Prandtl c&k.  Por otra parte, tal
como se estudia en el Capítulo 21, el coeficiente de transferencia de materia
depende del número de Reynolds y del número de Schmidt p/pDv. Según se ha
visto en el Capítulo 21, las velocidades de transmisión de calor, cuando este
proceso está bajo el control de la misma capa límite, vienen dadas por ecuaciones
que son idénticas en la forma. Para flujo turbulento de la corriente gaseosa estas
ecuaciones son

Y (23 .18)

donde b, n, m  = constantes
M = peso molecular medio de la corriente gaseosa

Sustituyendo h,  de la Ecuación (23.17) y k, de la Ecuación (23.18) en la Ecua-
ción (23.16),  y suponiendo M = MB,  se obtiene

ss? - sPw
T - T ,

(23 .19)

(23.20)
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Si m  se toma como 5, el valor predicho de hy/MBk,,  para aire en agua es
0,24(0,62/0,7  1)2’3 o 0,22 Btu/lb-“F (0,92 J/g-“C). El valor experimental7 es 0,26
Btu/lb-“F (1,09 J/g-“C), algo mayor que el predicho, debido a la transmisión de
calor por radiación. Para líquidos orgánicos en aire dicho valor es mayor y está
comprendido en el intervalo de 0,4  a 0,5  Btu/lb-“F (1,6  a 2,0 J/g-“C). La diferen-
cia, tal como indica la Ecuación (23-20),  se debe a las diferentes relaciones de los
números de Prandtl y Schmidt para agua y vapores orgánicos.

Línea psicrométrica y relación de Lewis. Para una temperatura del termómetro
húmedo, la Ecuación (23.19) se puede representar en la carta de humedad como
una línea recta de pendiente -hy/Mek,,A,, que corta a la línea del 100 por 100
por T,,,. Esta línea recibe el  nombre de linea psicrométrica. Cuando una línea
psicromética, de acuerdo con la Ecuación (23-19),  y una línea de saturación
adiabática, de acuerdo con la Ecuación (23.11),  se representan para el mismo
punto de la curva del 100 por 100,  la relación entre ambas líneas depende de las
magnitudes relativas de c,  y hy/MBky

Para el sistema aire-agua en condiciones ordinarias, el calor húmedo c,  es casi
igual al calor específico cp, y la siguiente ecuación se aproxima mucho a la
realidad:

h--y=c
M&, ’

(23 .21)

La Ecuación (23.21) se conoce como relación de Lewis4.  Cuando esta relación es
válida, la línea psicrométrica y la línea de saturación adiabática son esencial-
mente la misma. Por tanto, en la Fig. 23.3, en donde se representa el sistema aire-
agua, se puede utilizar la misma línea para ambas. Para otros sistemas es preciso
utilizar líneas diferentes para las líneas psicrométricas. Tales líneas se muestran
en la Figura 23.6, que es una carta de humedad para mezclas de aire y vapor de
benceno a la presión atmosférica. Como ocurre con prácticamente todas las
mezclas de aire y vapores orgánicos, las líneas psicrométricas presentan pendien-
tes más acusadas que las líneas de saturación adiabática. En consecuencia, la
temperatura del termómetro húmedo de cualquier mezcla no saturada es mayor
que la temperatura de saturación adiabática; para la mezcla representada por el
punto A de la Fig. 23.6, por ejemplo, T, = 92 “F y T,  = 81 “F.

Medida de la humedad. La humedad de una corriente o masa de gas se puede
obtener midiendo el punto de rocío o la temperatura del termómetro húmedo, o
bien por métodos directos de absorción.

Métodos del punto de rocío. Si un disco pulimentado se introduce en un gas de
humedad desconocida, y la temperatura de aquél va disminuyendo gradualmente,
se alcanza una temperatura para la cual condensa humedad sobre su superficie
pulimentada. La temperatura a !a  que comienza a empañarse la superficie es la
temperatura de equilibrio entre el vapor en el gas y la fase líquida, y corresponde
por tanto al punto de rocío. La comprobación se realiza aumentado lentamente



780 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA
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TEMPERATURA DEL BULBO SECO, “F

Figura 23.6. Carta de humedad para mezclas de aire y vapor de benceno. [Tomadu,  con
autorización, de J. H. Perry (ed), «Chemical  Engineers’ Handbook»,  3.” ed., 1950, McGraw-
HilI  Book Company.]

la temperatura del disco hasta alcanzar un valor para el cual desaparece el vaho.
A partir del valor medio de las temperaturas de formación y desaparición del
vaho se puede obtener fácilmente la humedad en la carta de humedad.

Métodos psicrométricos. Un método muy empleado para medir la humedad
consiste en determinar simultáneamente las temperaturas del bulbo seco y del
bulbo húmedo. A partir de estas lecturas se obtiene la humedad, localizando la
intersección de la línea psicrométrica con la línea de saturación para el valor
observado de la temperatura del bulbo húmedo y siguiendo la línea psicrométrica
hasta su intersección con la ordenada correspondiente a la temperatura del bulbo
seco.

Métodos directos. El contenido de vapor dc  1s se puede determinar por
análisis directo de un volumen conocido de g:li ‘1.ediante  una técnica analítica
adecuada.
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Equipo para las operaciones de humidificación

Cuando un líquido caliente se pone en contacto con un gas no saturado, parte del
líquido se evapora, disminuyéndose su temperatura. Este enfriamiento del líquido
es el propósito de muchas operaciones de contacto gas-líquido, especialmente en
el caso del sistema aire-agua. Grandes cantidades de agua se enfrían en estanques
con aspersores y, más frecuentemente, en torres altas a través de las cuales circula
aire con tiro natural o impulsado mediante un ventilador.

En la Figura 23.7 se presenta una torre de enfriamiento de tiro natural. La
finalidad de una torre de enfriamiento es conservar el agua de refrigeración
reutilizando numerosas veces el agua enfriada. El agua caliente, que procede,
generalmente, de un condensador u otra unidad de transmisión de calor, se
introduce por la parte superior de la torre y se distribuye mediante bateas y
vertederos de rebose, cayendo en forma de cascada sobre un enrejado de tablillas
que proporciona grandes áreas de contacto entre el aire y el agua. El flujo
ascendente de aire a través de la torre es inducido por el viento y por la flotación
del aire caliente en la torre. En principio, una torre de enfriamiento es un tipo
especial de torre de relleno. El material de relleno habitual es madera de ciprés,

Sistema de distribución
illas  de distribución

ribuidores de agua

madera

E l im inad
arrastre

que d e hormigbn

de l  agua

Figura 23 .7 . Torre de enfriamiento de tiro natural.
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que es el mas económico, y que resiste la acción combinada del viento y el agua.
En la torre, una parte del agua se evapora en el aire y se transfiere calor sensible
desde el agua caliente hacia el aire más frío. Ambos procesos disminuyen la
temperatura del agua. Para mantener el balance de agua solamente se requiere
reponer las pérdidas por evaporación y de arrastre por el viento.

La fuerza impulsora para la evaporación se debe, en su gran mayoría, a la
diferencia entre la presión de vapor del agua y su presión de vapor si estuviese a
la temperatura húmeda del aire. Es evidente que el agua no puede enfriarse por
debajo de la temperatura húmeda del aire. En la práctica, la temperatura del
agua a la salida ha de ser superior a la temperatura húmeda por lo menos en 4 o
5 “F. Esta diferencia de temperatura se denomina acercamiento. La diferencia de
temperatura del agua desde la entrada hasta la salida recibe el nombre de
interdo.  Así, si el agua se enfriase desde 95 hasta 80 “F mediante exposición al
aire con una temperatura húmeda de 70 “F,  el intervalo sería de 15 “F y el
acercamiento de 10 “F.

Si el agua procedente de una torre de enfriamiento ha de utilizarse en proce-
sos de refrigeración, el diseño del equipo de refrigeración ha de basarse en la
máxima temperatura esperada para agua fría. Esta depende a su vez, no de la
máxima temperatura seca del aire, sino de la máxima temperatura húmeda para
el punto en cuestión de que se trate. Se han publicado tablas de temperaturas
húmedas máximas para diferentes puntos de los Estados Unidos, así como para
muchas otras partes del mundo’j.

La pérdida de agua por evaporación durante el enfriamiento es pequeña.
Puesto que aproximadamente se necesitan 1000 Btu para vaporizar una libra de
agua, el enfriamiento de 100 Ib de agua 10 “F proporciona el calor suficiente para
evaporar 1 Ib de agua. Por tanto, una variación de 10 “F en la temperatura del
agua da lugar a una pérdida del 1 por 100 de agua por evaporación. Además se
producen pérdidas por arrastre mecánico, aunque en una torre bien diseñada este
efecto solamente supone un 0,2  por 100. Por tanto, para las condiciones indica-
das, la pérdida total de agua a su paso por el sistema de enfriamiento será
aproximadamente E x 1 + 0,2  = 1,7  por 100. En el enfriamiento de otros
líquidos por evaporación las pérdidas de vaporización, aunque pequeñas, son
algo mayores que con agua debido a que su calor latente de vaporización es
menor.

Humidificadores y deshumidificadores. Los contactos gas-líquido no se utilizan
solamente para el enfriamiento del líquido, sino también para la humidificación y
deshumidificación del gas. En un humidificador el líquido se pulveriza en forma
de lluvia en el gas caliente no saturado, de forma que tiene lugar transferencia de
calor sensible y de materia tal como se ha estudiado al tratar la temperatura de
saturación adiabática. El gas se humidifica y enfría adiabáticamente. No es
necesario que se alcance el equilibrio final, sino que el gas pueda abandonar la
cámara de pulverización parcialmente saturado.

Un gas saturado se puede deshumiditicar poniéndolo en contacto con líquido
frío. La temperatura del gas desciende por debajo de su temperatura de rocío,
condensa líquido, y la humedad del gas se reduce. Después de la deshumidifica-
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ción  el gas puede calentarse de nuevo hasta su temperatura seca original. El
equipo para deshumiditicación puede utilizar una lluvia de gotas de líquido que
se proyectan en el gas, una lluvia de líquido que incide sobre serpentines refrige-
rados u otra superticie  fría, o bien proceder a la condensación por contacto del
gas con una superficie fría. En la Figura 15.7 se muestra un condensador enfria-
dor de deshumidificación.

Teoría y cálculo de procesos de humidificación

La interacción entre gas no saturado y líquido para la temperatura húmeda del
gas se ha considerado al describir la termometría de los bulbos seco y húmedo.
Según se ha visto, el proceso está controlado por el flujo de calor y la difusión de
vapor a través del gas en la interfase gas-líquido. Aunque estos factores son
suficientes para el tratamiento de un humidihcador  adiabático, donde el líquido
está a temperatura constante, en el caso de deshumidificadores y enfriadores de
líquido, donde se produce una variación de la temperatura del líquido, es preciso
considerar también el flujo de calor en la fase líquida.

En un humidifícador adiabático, donde el líquido permanece a la temperatura
de saturación adiabática, no hay gradiente de temperatura a través del líquido.
En la deshumidificación y enfriamiento de un líquido, donde la temperatura del
líquido está cambiando, hay flujo de calor hacia y desde el líquido, de forma que
en él se establece un gradiente de temperatura. Esto introduce una resistencia
adicional de la fase líquida a la transmisión de calor. Por otra parte, no hay
resistencia a la transferencia de materia puesto que en un líquido puro no hay
gradiente de concentración.

Mecanismo de interacción del gas y el liquido. Es importante obtener una des-
cripción correcta de las relaciones para la transferencia de calor y de vapor en
todas las situaciones del contacto gas-líquido. En las Figuras 23.8, 23.9, 23. ll y
23.12 se han representado las distancias medidas en dirección perpendicular a la
interfase en abscisas, y las temperaturas y humedades en ordenadas. En todas las
figuras

T, = temperatura global del líquido
T = temperatura de la interfase
T,  = temperatura global del gas

%i = humedad en la interfase
Y? = humedad global del gas

Las flechas de trazo discontinuo representan la difusión del vapor a través de
la fase gaseosa, mientras que las de trazo continuo representan el flujo de calor
(latente y sensible) a través de las fases gaseosa y líquida. En todos los procesos,
T y Xi  representan condiciones de equilibrio y, por tanto, son las coordenadas
de los puntos situados sobre la línea de saturación en la carta de humedad.

El caso más sencillo, que corresponde a la humidificación adiabática con
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Figura 23.8. Condiciones en un humidificador adiabático.
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Figura 23.9.  Condiciones  en un deshumidif icador .
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el líquido a temperatura constante, se representa esquemáticamente en la Figu-
ra 23.8. El flujo de calor latente desde el líquido hacia el gas compensa exacta-
mente el flujo de calor sensible desde el gas hacia el líquido; no hay gradiente de
temperatura en el líquido. La temperatura del gas T, tiene que ser mayor que la
temperatura de la interfase T con el fin de que el calor sensible pueda fluir hacia
la interfase; Zi tiene que ser mayor que X’, de lo contrario el gas no se
deshumidifícaría.

En la Figura 23.9 se representan las condiciones para un punto de un deshu-
midificador.  En este caso X’  es mayor que Zi y, por tanto, el vapor difunde hacia
la interfase. Puesto que T y Xi  representan gas saturado, Ty  tiene que ser mayor
que T,  pues de no ser así la masa global del gas estaría sobresaturado con vapor.

Este razonamiento conduce a la conclusión de que se puede retirar vapor de
un gas no saturado mediante contacto directo con líquido sulicientemente  frío sin
llevar previamente la masa global del gas hasta saturación. Esta operación se
representa en la Figura 23.10. El punto A representa el gas que ha de deshumidi-
ficarse.  Se supone que se dispone de líquido a una temperatura tal que las
condiciones de saturación en la interfase están representadas por el punto B.
Experimentalmente se ha demostrado3 que para un proceso de este tipo, el
camino que sigue el gas en la carta de humedad es prácticamente una línea recta
que une los puntos A y B. Como consecuencia de los gradientes de humedad y
temperatura, a la interfase llega calor sensible y vapor procedentes del gas. La
condensación libera calor latente, y ambos calores latente y sensible se transfieren
hacia la fase líquida. Esto requiere una diferencia de temperatura T - T, a través
del líquido.

En un condensador-enfriador como el que se representa en la Figura 15.7, el
líquido fluye sobre la superficie interior de los tubos, que se mantiene fría
mediante el agua de refrigeración que circula por el exterior. Se retira calor del
líquido a medida que desciende, con lo cual se mantiene la necesaria diferencia de
temperatura a través del líquido para que progresivamente condense más vapor a
medida que la mezcla gas-vapor desciende por los tubos. La mezcla se va así
agotando en el material condensable, que va aumentando el espesor de la capa de
líquido.

En una torre de enfriamiento en contracorriente las condiciones dependen de
que la temperatura del gas sea superior o inferior a la temperatura de la interfase.
En el primer caso, que se presenta en la parte superior de una torre de enfria-
miento, las condiciones se muestran esquemáticamente en la Figura 23. ll. Aquí,
el flujo de calor y de vapor (y por tanto el sentido de los gradientes de temperatu-
ra y humedad) son exactamente opuestos a los de la Figura 23.9. El líquido se
enfría por evaporación y por transmisión de calor sensible, la humedad y la
temperatura del gas disminuyen en el sentido desde la interfase hacia el gas, y la
caída de temperatura a través del líquido tiene que ser suficiente para producir
una velocidad de transmisión de calor tal que asegure ambos flujos de calor.

En la parte inferior de una torre de enfriamiento, donde la temperatura del
gas es superior a la temperatura de la interfase, prevalecen las condiciones de la
Figura 23.12. El líquido se enfría y, por tanto, la interfase tiene que estar más fría
que la masa global de líquido, de forma que el gradiente de temperatura a través
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Figura 23.10. Deshumidificación  con un líquido frío.
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Figura 23.11. Condiciones en la parte superior de la columna de enfriamiento.
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\
‘. Humedad 2--w-----__------

Vapor
---me-)

Calor sensible (a)

%zl- Calor latente (b)

5ifiiL Temperatura T,

Figura  23 .12 . Condiciones en el  fondo de la  columna de enfr iamiento.

Velocidad másica de gas exento de vapor G;
Temperatura Tye

Velocidad másica delVelocidad másica del
líquido G,

Humedad 2,
Temperatura TX,Temperatura TX,

Velocidad másica
de gas exento de

Velocidad másica del

Humedad Xfb
Entalpía  Hyb

Figura  23 .13 . Diagrama de flujo para un contactor  gas-líquido en contracorriente.
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del líquido es hacia la interfase (T  es menor que TX).  Por otra parte, ha de existir
el flujo de calor sensible desde la masa global del gas hacia la interfase (TY  es
mayor que TJ.  El flujo de vapor hacia fuera de la interfase transporta, como calor
latente, todo el calor sensible suministrado a la interfase desde ambos lados. El
perfil de temperatura que resulta T,TT,  tiene una extraña forma de V, tal como
muestra la Figura 23.12.

Ecuaciones para contactos gas-líquido. Considérese el contactor gas-líquido en
contracorriente que se representa esquemáticamente en la Figura 23.13. Gas con
una humedad Y?~ y una temperatura TYb  entra por el fondo del contactor y sale
por la parte superior con una humedad XB  y una temperatura T,,.  El líquido
entra por la parte superior con una temperatura TX,  y sale por el fondo con una
temperatura Txb.  La velocidad másica del gas es Gl,  que es la masa de gas exento
de vapor por unidad de área de la sección transversal de la torre y por hora. Las
velocidades másicas  del líquido a la entrada y a la salida son G,,  y Gxb,  respecti-
vamente. Sea dZ la altura de una pequeña sección de torre situada a una
distancia Z del fondo de la zona de contacto. Sean, para la altura Z, G, la
velocidad másica del líquido, T,  la temperatura del gas, TX  la temperatura del
líquido y Y? la humedad. Sean IJ  la temperatura y Xi  la humedad en la interfase
gas-líquido. La sección transversal de la torre es S,  y la altura de la sección de
contacto es Z,. Supóngase que el líquido está más caliente que el gas, de forma
que las condiciones para la altura Z son las de la Figura 23.11. Para el pequeño
volumen Sdz, se pueden escribir las siguientes ecuaciones.

El balance de entalpía es

G;  dH, = d(G,H,) (23.22)

donde Hy  y H,  son las entalpías totales de las fases de gas y líquido, respectiva-
mente.

La velocidad de transmisión de calor desde el líquido hacia la interfase es

d(G,H,)  = h,(T,  - T,)a, dZ (23.33)

donde h, = coeficiente de transmisión de calor desde el líquido hacia la interfase
aH  = área de transmisión de calor por unidad de volumen de contacto

La velocidad de transmisión de calor desde la interfase hacia el gas es

GJcs  dT,  = h,(T, - T,)a,  dZ (23.24)

La velocidad de transferencia de materia para el vapor desde la interfase hacia
el gas es

G;  dc%?  = k,~I4,(~~  - %‘)a,  dZ (23.25)

donde aM  es el área de transferencia de materia por unidad de volumen de
contacto. Los factores uM  y aH  no son necesariamente iguales. Si el contactor está
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relleno con un relleno sólido, el líquido puede no mojar completamente al relleno
y el área disponible para transmisión de calor, que es todo el área del relleno, será
entonces mayor que el área para transferencia de materia, que está limitada a la
superficie realmente mojada.

Estas ecuaciones se pueden simplificar y reordenar. En primer lugar, se des-
precia la variación de G, con la altura y se escribe para la entalpía del líquido

donde cL  = calor específico del líquido
Te  = temperatura de referencia para el cálculo de entalpías

Por tanto,

d(G,H,)  =  G, dH,  =  GxcL  dT,

Sustituyendo d(G,H,)  de la Ecuación (23.27) en la Ecuación (23.23) se obtiene

GxcL  dT, = h,(T,  - K)a,  dZ

que puede escribirse así

dT, hxaH= ~ dZ
TX - 7;:  GxcL

Segundo, la Ecuación (23.24) puede reordenarse para dar

dT, h, aH= ~ dZ
T - Ty c,G;

Tercero, la Ecuación (23.25) puede escribirse así

(23.28)

(23.29)

(23.30)

Finalmente, utilizando la Ecuación (23.22), la Ecuación (23.27) puede escribirse

dH, GxcL
dT, G;

(23.31)

Se pueden deducir ahora tres ecuaciones de trabajo que se utilizarán más
adelante. Multiplicando la Ecuación (23.25) por A,  y sumando la Ecuación (23.24)
al producto, resulta

Gi(c,  dT,,  +  il, dX) =  [A,k,M,(&‘,  -X’)aM + h,(T, - TJa,] dZ (23.32)
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Si el relleno está completamente mojado por el líquido, de forma que el área para
la transferencia de materia sea igual a la de transmisión de calor, uM = uH = a.
Cuando se desprecia la variación de c,  con 2,  al diferenciar la Ecuación (23.9) se
obtiene,

dH,, = c,  dT,  + 2, dAf (23.33)

A partir de la Ecuación (23.33),  se puede sustituir dH,, en el primer miembro de la
Ecuación (23.32) para dar

G; dH, = [n,k,M,(~i  - ~)u  + h,(T,  - T,)u]  dZ (23.34)

Sistema aire-agua. Para el sistema aire-agua h, se puede eliminar de la Ecua-
ción (23.34) utilizando la relación de Lewis, para dar

G;  dH,, =  k,MBa[(&~i  +  c,TJ - (&s’?  +  c,T,)] dZ (23.35)

Si Hi  es la entalpía del aire en la interfase,

Hi = Ao#i + C,(T,  - To)

A partir de la definición de Hi y de la expresión para H, de la Ecuación (23.9),  el
término entre corchetes de la Ecuación (23.35) es simplemente Hi - H,. Por
tanto, la Ecuación (23.35) se transforma en

GI  dH, = k,M,U(Hi - H,) dZ

o bien dH, - k~“Ba dz
ffi - Hy Gi

Segundo, a partir de las Ecuaciones (23.22) y (23.23),

G; dH, = h,(T,  - 7j)u  dZ (23.37)

Eliminando dZ de las Ecuaciones (23.36) y (23.37),  y teniendo en cuenta la
Ecuación (23.21),  se obtiene

Hi - HY = hx _ h cx s

z  - TX kyMB 4

Tercero, la Ecuación (23.29) se divide por la Ecuación (23.36) para dar

(23.38)

GlPi  - T,) _ hy
dH,I(ffi - Hy) k,MBCs
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A partir de la Ecuación (23.21),  el segundo miembro de esta ecuación es igual a la
unidad, de forma que

dT,- T - T,
dH,, - Hi  - H,,

(23.39)

Obsérvese que, puesto que en su deducción se ha utilizado la relación de Lewis,
las Ecuaciones (23.36),  (23.38) y (23.39) solamente son aplicables al sistema aire-
agua y para los casos en los que clM  = uH. En la sección que sigue, el tratamiento
se limita a los contactores aire-agua.

Humidificación adiabhtica. La humidificación adiabática corresponde al proce-
so que se representa en la Figura 23.2, excepto que el aire que sale del humidifica-
dor no está necesariamente saturado y, para el diseño, es preciso utilizar ecuacio-
nes de velocidad con el fin de calcular el tamaño de la zona de contacto. Las
temperaturas del agua a la entrada y a la salida son iguales. Seguidamente se
supone que el agua de reposición entra a la temperatura de saturación adiabática
y que los factores volumétricos de área uM  y aH  son idénticos. Las temperaturas
húmeda y de saturación adiabática son iguales y constantes. Por tanto,

TX,  = Txb  = T = TX = T,  = cte

donde q es la temperatura de saturación adiabática del aire que entra. La
Ecuación (23.29) se transforma entonces en

(23.40)

Utilizando C, como el calor húmedo medio para el humidificador, la Ecua-
ción (23.40) puede integrarse para obtener

s TyQ dT‘* &Y = hYa
Tyb  T, - Ty c,G; so

In Tyb  - T, h~aZT_ -Ymh~“Th aSZ,
r,, - T, c,G; c,G/S c,riz’

(23 .41)

donde VT = SZ, = volumen total de contacto
ti’ = G/S  = flujo total de aire seco

Una ecuación equivalente, basada en la transferencia de materia, puede dedu-
cirse a partir de la Ecuación (23.30),  que para humiditicación adiabática puede
escribirse así

di% - k~“Ba  dz
Ss  - Af G;
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Puesto que X,,  la humedad de saturación a T,, es constante, está ecuación se
puede integrar de la misma forma que la Ecuación (24.39) para dar

(23.42)

Aplicación del método de la HTU. El método de la HTU se puede aplicar a la
humidificación adiabática. Así, por definición,

(23.43)

donde N,  es el número de unidades de transferencia de humedad. A partir de la
definición de H, y de las Ecuaciones (23.42) y (23.43),

G’H, = 2 = Y
f k,MBa

(23.44)

donde H, es la altura de una unidad de transferencia de humedad.
El número de unidades de transferencia puede también definirse sobre la base

de transmisión de calor en la siguiente forma

(23.45)

Dividiendo la Ecuación (23.44) por el valor de H, de la Ecuación (23.45), se puede
demostrar que la H, dada por la Ecuación (23.44) es la misma que la dada por la
Ecuación (23.45). El resultado es la Ecuación (23.21). Por otra parte, los valores
de N, calculados a partir de las Ecuaciones (23.43) y (23.45) son iguales, ya que en
ambos casos N, = Z,/H,.

El método de transmisión de calor, utilizando las Ecuaciones (23.41) y (23.45),
es equivalente al método de transferencia de materia utilizando las Ecuacio-
nes (23.42) a (23.44). Los dos métodos conducen al mismo resultado.

Ejemplo  23.2 . Para un determinado proceso se requiere aire de temperatura y hume-
dad controlada: 15 000 Ib (6804 kg) de aire seco por hora con un 20 por 100 de
humedad y 130 “ F (54,4  “C). Este aire se obtendrá acondicionando aire hasta 20 por
100 de  humedad y  70 “ F (21,l “C),  pr imero calentando,  después  humidif ícando adiabá-
ticamente  hasta alcanzar la humedad deseada y,  finalmente, volviendo a calentar el
aire  humidif icado hasta  130 “ F (54,4  “C).  La etapa de humidif icación se  l levará  a  cabo
en una cámara de lluvia. Suponiendo que el aire que salga de la cámara de lluvia
estará  4  “ F (2,22  “C) por  encima de la  temperatura de saturación adiabát ica,  calcúlese:
la temperatura a la que deberá de precalentarse  el aire, la temperatura a la que saldrá
de la cámara de lluvia, las cantidades de calor necesarias para cada una de las dos
etapas de calentamiento,  y el  volumen que ha de tener la  cámara de l luvia.  Tómese h,a
como 85 Btu/pie3-h-“F  (1583 W/m3-“C).
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70" 81" 85" 130 168

Temperatura "F

Figura 23.14. Camino temperatura-humedad para el Ejemplo 24.2.

SOLUCI6N

El camino temperatura-humedad del aire a través de los calentadores y de la cámara
de lluvia se representa sobre la sección de la carta de humedad que se muestra en la
Fig. 23.14. El aire con un 20 por 100 de humedad y a 130 “ F tiene una humedad de
0,022. El aire que sale de la cámara de lluvia tiene esta misma humedad, y el punto
representativo del mismo en la carta de humedad se localiza hallando el punto donde
la coordenada &’ = 0,022 está a 4 “ F del extremo de una línea de enfriamiento
adiabático. Del análisis de la carta se pone de manifiesto que la línea adiabática para
el proceso en la cámara de lluvia corresponde a una temperatura de saturación
adiabática de 81 “F, y el punto de esta misma línea para J’? = 0,022 y T = 85 “ F
representa el aire que sale de la cámara. Para alcanzar la línea de enfriamiento
adiabático para T, = 81 “F, la temperatura del aire que sale del precalentador ha de
ser 168 “F.

El calor húmedo del aire original, de acuerdo con la Fig. 23.3, es 0,241 Btu/lb-“F.
El calor que se requiere para precalentar  el aire es, por tanto,

0,241 x 15 OOO(168  - 70) = 354000 Btu/h

El calor húmedo del aire que sale de la cámara de lluvia es 0,250 Btu/lb-“F,  y el calor
necesario para el nuevo calentamiento es

0,250 x 15 OOO(130  - 85) = 169000 Btu/h

El calor total necesario es 354 000 + 169 000 = 523 000 Btu/h.
Para calcular el volumen de la cámara de lluvia se puede utilizar la Ecua-

ción (23.41). El calor húmedo medio es

c,  =
0,241 + 0,250

2
= 0,2455  Btu/lb de aire seco-“F

Sustituyendo en la Ecuación (23.41) se obtiene

168 -ln 81 ssv,=

8 5 - 81 15000 x 0,2455

Según esto, el volumen de la cámara de lluvia es V, = 134 pie3  (3,79  m”).
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SIMBOLOS

A
a

b
CP

L;
Do
G

k
4

M

n
P
P A

s
T

VT
VH

Area  de la superficie del líquido, pie’  o m*
Area  de transferencia, pie2/pie3  o m2/m3;  aH,  para transmisión de calor; aM,  para
transferencia de materia
Constante en las Ecuaciones (23.17) y (23.18)
Calor especifico, Btu/lb-“F  o J/g-“C;  cL, calor específico del líquido; cpA,  cpB,  de
los componentes A y B, respectivamente
Calor húmedo, Btu/lb-“F  o J/g-“C;  cs,  valor medio
Diámetro, pies o m
Difusividad, pie2/h,  m2/h  o cm2/s
Velocidad másica,  lb/pie2-h  o kg/m2-h;  G,, del líquido en un punto; G,,, del
líquido a la entrada; Gxb,  del líquido a la salida; G;,  del gas, masa de gas exento
de vapor por unidad de área de la sección transversal de la torre y por hora
Entalpía, Btu/lb  o J/g;  H,, del gas
Altura de la unidad de transferencia de humedad, pies o m
Humedad, masa de vapor por unidad de masa de gas exento de vapor; X,, en la
parte superior del contactor; Y?~,  en el fondo del contactor; %‘¡,  en la interfase
gas-líquido; Y?,, humedad de saturación; Y¿?,, humedad de saturación para la
temperatura húmeda.
Humedad porcentual, 100 X/X,
Humedad relativa, lOOp,/P~
Coeficiente de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F  o W/m2-“C;  h,,  del lado del
líquido; h,,  del lado del gas
Conductividad térmica, Btu/pies-h-“F  o W/m-“C.
Coeficiente de transferencia de materia, mol-lb/pie2-h-unidad  de fracción molar
o mol-g/m2-h-unidad  de fracción molar
Peso molecular; MA,  MB,  de los componentes A y B, respectivamente; M,  peso
molecular medio de la corriente gaseosa
Exponente en las Ecuaciones (23.17) y (23.18)
Velocidad total de flujo de aire seco, lb/h  o kg/h
Velocidad de transferencia o de vaporización del líquido, mol/h
Número de Prandtl, cy/k,  adimensional
Número de Reynolds, DG/p,  adimensional
Número de Schmidt, p/pD,,  adimensional
Número de unidades de transferencia de humedad o de unidades de transmisión
de calor
Exponente en las Ecuaciones (23.17) y (23.18)
Presión, atm; PA,  presión de valor del líquido
Presión parcial de vapor, atm
Velocidad de transmisión de calor sensible hacia el líquido, Btu/h  o W
Area  de la sección transversal de la torre, pie’  o m2
Temperatura, “F, “R, “C  o K; T, en la interfase gas-líquido; c, temperatura de
saturación adiabática; T,, temperatura húmeda; TX,  de la masa global de líquido;
TX,,  del líquido en la parte superior del contactor; TX.,  del líquido en el fondo del
contactor; Ty,  de la masa global del gas; T,,,  del gas en la parte superior del
contactor; Tyb,  del gas en el fondo del contactor; T,,  temperatura de referencia
para el cálculo de entalpía
Volumen total de contacto, pie3  o m3
Volumen húmedo, pie3/lb  o m3/kg



OPERACIONES DE HUMIDIFICACION 795

Y Fracción molar del componente líquido en la corriente gaseosa; y,,  valor de
equilibrio; yi, en la interfase gas-líquido

(1 Factor para la difusión en un solo sentido
Z Distancia desde el fondo de la zona de contacto, pies o m; Zr, altura total de la

sección del contacto

Letras griegas

A Calor latente de vaporización, Btu/lb  o J/g;  i,, para T,;  T,;  1,, para T,;  A,,
para T,

P Viscosidad, lb/pies-h  o P
P Densidad del gas, lb/pie3  o kg/m3

PROBLEMAS

23.1. Un método de separar acetona de acetato de celulosa consiste en pasar una
corriente de aire sobre las fibras de acetato de celulosa. Para conocer las propiedades de
las mezclas aire-acetona, el departamento de control del proceso necesita una carta de
humedad para el sistema acetona-aire. Después de una investigación, se ha encontrado
que sería satisfactorio un intervalo de humedad de 0 a 6,0 y un intervalo de temperatura
de 5 a 55 “C. Constrúyanse las siguientes regiones de una carta de humedad para aire-
acetona a la presión total de 760 mm Hg: (a) líneas de humedad porcentual para 50 y 100
por 100, (b) volumen saturado frente a temperatura, (c) calor latente de la acetona frente a
la temperatura, (d) calor húmedo frente a humedad, (e) líneas de enfriamiento adiabático
para temperaturas de saturación adiabática de 20 y 40 “C. Los datos necesarios se dan en
la Tabla 23.1. Para el vapor de acetona, cp  = 1,47 J/g-“C  y h/M,k, = 1,7 J/g-“C.

Tabla 23.1. Propiedades de la acetona

Presión Calor
Temp., de vapor, latente

“C mmHg Jk
Temp.,

“C

Presión Calor
de vapor latente
mmHg Jk

0 564 50 620,9
10 115,6 56,l 760,O 521
20 179,6 552 60 860,5 517
30 281,0 70 1189,4
40 420,1 563 80 1611,O 495

23.2. Una mezcla de aire y vapor de benceno ha de enfriarse desde 160 hasta 60 “ F en un
condensador-enfriador tubular. La humedad a la entrada es 0,6 Ib de vapor de benceno
por Ib de aire. Calcúlese: (a) la temperatura húmeda del gas que entra; (b) la humedad a la
salida; y (c) la cantidad total de calor que es preciso transmitir por libra de aire.
23.3. Los siguientes datos fueron obtenidos durante un ensayo de una torre de enfria-
miento de relleno operando a la presión atmosférica:

Altura de la sección de relleno, 6 pies
Diámetro interior, 12 pulg
Temperatura media del aire a la entrada, 100 “ F
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Temperatura media del aire a la salida, 103 “ F
Temperatura húmeda media del aire a la entrada, 80 “ F
Temperatura húmeda media del aire a la salida, 96 “ F
Temperatura media del agua a la entrada, 115 “ F
Temperatura media del agua a la salida, 95 “ F
Flujo de agua a la entrada, 2000 lb/h
Flujo de aire a la entrada, 480 pie3/min

(a) Ut i l izando las  condic iones  del  a i re  a  la  ent rada ,  ca lcúlese  la  humedad del  a i re  a  la
sal ida mediante  un balance de entalpía .  Compárese el  resul tado con la  humedad calculada
a part i r  de las  lecturas  de las  temperaturas  seca y húmeda.

(b) Suponiendo que la interfase agua-aire está a la misma temperatura que la masa
global de agua (resistencia despreciable a la transmisión de calor en la fase de agua),
calcúlese la fuerza impulsora Xi  - .X en ambos extremos de la torre. Estímese el valor
medio de k,n utilizando una media de Xi  - 2”.
23.4. Ha de enfr iarse  y  deshumidi l icarse  a i re  por  contacto  en contracorr iente  con agua en
una  tor re  de  re l leno .  La  tor re  ha  de  d iseñarse  para  las  s iguientes  condic iones :

Temperatura seca del aire a la entrada, 28 “C
Temperatura húmeda del aire a la entrada, 25 “ C
Flujo de aire a la entrada, 700 kg/h  de aire seco
Temperatura del agua a la entrada, 10 “ C
Temperatura del agua a la salida, 18 “C

(a) Para el aire a la entrada, calcúlese (i) la humedad, (ii) el porcentaje de humedad
relativa, (iii) el punto de rocío, (iv) la entalpía, basada en aire y agua líquida a 0 “C. (b)
¿Cuál es el flujo máximo de agua que puede utilizarse para cumplir los requisitos de
diseño,  considerando una torre  muy al ta?  (c)  Calcúlese  e l  número de unidades  de t ransfe-
rencia  que se  requieren para  una torre  que cumple  las  especif icaciones  de  diseño cuando se
utilizan 500 kg/h  de agua y la resistencia a la transmisión de calor en la fase liquida es
despreciable .
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CAPITULO

VEINTICUATRO

ADSORCION

La adsorción es un proceso de separación en la que ciertos componentes de una
fase fluida se transfieren hacia la superficie de un sólido adsorbente. General-
mente las pequeñas partículas de adsorbente se mantienen en un lecho fijo
mientras que el fluido pasa continuamente a través del lecho hasta que el sólido
está practicamente saturado y no es posible alcanzar ya la separación deseada. Se
desvía entonces el flujo hacia un segundo lecho hasta que el adsorbente saturado
es sustituido o regenerado. El intercambio de ion es otro proceso que general-
mente se lleva a cabo en semi-continuo en un lecho fijo de forma similar. Así,
agua que se desea ablandar o desionizar se hace pasar sobre un lecho de esferas
de resina de intercambio de ion, situadas en una columna, hasta que la resina
alcanza prácticamente la saturación. La separación de trazas de impurezas por
reacción con sólidos puede también realizarse en lechos fíjos,  siendo un ejemplo
bien conocido la separación del H,S contenido en el gas de síntesis utilizando
pellets de ZnO. En todos estos procesos la eficacia depende del equilibrio sólido-
fluido y de las velocidades de transferencia de materia. En este capítulo la
atención se centra sobre la adsorción pero los métodos generales de análisis y
diseño son aplicables a otros procesos de lecho fijo.

Adsorbentes y procesos de adsorción. La mayor parte de los adsorbentes son
materiales altamente porosos y la adsorción tiene lugar fundamentalmente en el
interior de las partículas sobre las paredes de los poros en puntos específicos.
Puesto que los poros son generalmente muy pequeños, el área de la superficie
interna es varios órdenes de magnitud superior al área externa y puede alcanzar
valores tan elevados como 2000 m’/g.  La separación se produce debido a que
diferencias de peso molecular o de polaridad dan lugar a que algunas moléculas
se adhieren más fuertemente a la superficie que otras. En muchos casos el
componente que se adsorbe (adsorbato) se fija tan fuertemente que permite una
separación completa de dicho componente desde un fluido sin apenas adsorción
de otros componentes. El adsorbente puede regenerarse con el fin de obtener el
adsorbato en forma concentrada o prácticamente pura.

Las aplicaciones de la adsorción en fase vapor incluyen la recuperación de
disolventes orgánicos utilizados en pinturas, tintas de imprenta, y disoluciones
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para formación de películas y recubrimientos de esmaltes. El aire cargado de
disolvente puede enviarse primeramente a un condensador enfriado con agua o
con un fluido criogénico con el fin de retirar parte de disolvente, si bien general-
mente no resulta adecuado enfriar el gas a temperaturas inferiores a la tempera-
tura ambiente. El aire, con una pequeña cantidad de disolvente, se hace pasar a
través de un lecho de partículas de carbón adsorbente, lo que puede reducir la
concentración de disolvente hasta concentraciones inferiores a 1 ppm. La concen-
tración final puede estar establecida por normas gubernamentales de emisión en
lugar de por criterios económicos de recuperación del disolvente. También se
utiliza la adsorción sobre carbón para separar contaminantes tales como H,S,
CS,,  y otros compuestos con mal olor, del aire que circula en sistemas de
ventilación, y en una gran mayoría de los nuevos automóviles se colocan cartu-
chos de carbón para evitar el paso de los vapores de gasolina al aire.

El secado de gases se lleva a cabo con frecuencia adsorbiendo el agua sobre
gel de sílice, alúmina u otros sólidos inorgánicos porosos. Las zeolitas, o tamices
moleculares, que son aluminosilicatos, naturales 0 sintéticos, con una estructura
de poro muy regular, resultan especialmente eficaces para la preparación de gases
con bajos puntos de rocío (-75 “C). La adsorción sobre tamices moleculares
puede utilizarse también para separar oxígeno y nitrógeno, para preparar hidró-
geno puro a partir de gas de síntesis, así como para separar parafinas normales
de parafinas ramificadas y aromáticos.

La adsorción a partir de una fase líquida se utiliza para separar componentes
orgánicos de aguas residuales, impurezas coloreadas de disoluciones de azúcar y
aceites vegetales, así como también agua de líquidos orgánicos. La adsorción se
utiliza también para recuperar productos de reacción que no son fácilmente
separables por destilación o cristalización. Algunos tipos de sólidos se utilizan
indistintamente para adsorción en fase de vapor y en fase líquida, si bien los
adsorbentes con mayor tamaño de poro son preferibles para el caso de líquidos.

EQUIPO DE ADSORCION

Adsorbedores de lecho fijo. En la Figura 24.1 se muestra un sistema de equipo
típico utilizado para la adsorción de vapores de disolventes. Las partículas de
adsorbente se colocan en un lecho de 0,3  a 1,2  m de espesor soportado sobre un
matiz o placa perforada. La alimentación gaseosa circula en sentido descendente
a través de uno de los lechos mientras que el otro se encuentra en regeneración.
El flujo descendente es preferible debido a que el flujo ascendente a velocidades
elevadas puede dar lugar a la fluidización de las partículas, lo que provoca
colisiones y formación de tinos. Cuando la concentración de soluto en el gas de
salida alcanza un cierto valor, o bien para un tiempo previamente establecido, se
accionan automáticamente las válvulas con el fin de dirigir la alimentación al
otro lecho e iniciar la secuencia de regeneración.

La regeneración puede realizarse con gas inerte caliente, pero generalmente es
preferible utilizar vapor de agua cuando el disolvente no es miscible con agua. El
vapor de agua condensa en el lecho aumentando la temperatura del sólido y
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Figura 24.1. Sistema de adsorción en fase de vapor.

suministrando la energía necesaria para la deserción.  El disolvente se condensa,
se separa del agua y, con frecuencia, se seca antes de su reutilización. El lecho
puede entonces enfriarse y secarse con un gas inerte, no siendo necesario dismi-
nuir la temperatura de todo el lecho hasta la temperatura ambiente. Si el gas

b limpio puede tolerar algo de vapor de agua, la evaporación de agua durante el
ciclo de adsorción ayudará a enfriar el lecho y a eliminar parcialmente el calor de
adsorción.

El tamaño del lecho adsorbente está determinado por la velocidad de flujo de
gas y por el tiempo de ciclo deseado. El área de la sección transversal se calcula
generalmente de tal forma que se obtenga una velocidad superficial de 0,15 a
0,45 m/s,  que da lugar a una caída de presión de pocas pulgadas de agua por pie
de lecho cuando se utilizan adsorbentes típicos (4 x 10 mallas o 6 x 16 mallas).
Para velocidades de flujo muy grandes puede instalarse un lecho rectangular en
la parte central de un cilindro horizontal en vez de utilizar un tanque vertical con
un diámetro mucho mayor que el espesor del lecho.

I El espesor de lecho y la velocidad de flujo generalmente se seleccionan para
proporcionar un ciclo de adsorción de 2 a 24 h. Utilizando un lecho más largo se
puede ampliar el ciclo de adsorción a varios días pero la mayor caída de presión
y la mayor inversión necesaria harán la operación probablemente antieconómica.
Algunas veces se recomienda un espesor de lecho de solamente 1 pie para
disminuir la caída de presión y el tamaño del adsorbedor, pero los lechos de poca
longitud no producen una separación completa y requieren más energía para la
regeneración.

Equipo para el secado de gases. El equipo para el secado de gases es similar al
que se muestra en la Figura 24.1, con la diferencia de que se utiliza gas caliente
para la regeneración. El gas húmedo procede del lecho que se está regenerando y
puede descargarse a la atmósfera o bien separar la mayor parte del agua en un
condensador y recircular el gas al lecho a través de un sistema de calefacción.
Para secaderos pequeños se instalan con frecuencia calentadores eléctricos dentro
del lecho para suministrar la energía de regeneración.
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Cuando la regeneración se realiza a presión mucho más baja que la adsor-
ción, puede no ser necesario suministrar calor toda vez que la baja presión
favorece la deserción.  Si un secadero de gases opera a varias atmósferas de
presión durante el ciclo de adsorción, se puede conseguir una regeneración casi
completa pasando parte del gas seco a través del lecho, a la presión atmosférica,
sin calentamiento previo. Parte del calor de adsorción, que está almacenado en el
lecho como calor sensible, se utiliza para la deserción y el lecho se enfría durante
la regeneración. La cantidad de gas que se necesita para la regeneración es
solamente una fracción del gas de alimentación del ciclo de adsorción, puesto que
el gas que sale a 1 atm tendrá una fracción molar de agua mucho mayor que el
gas de alimentación. Aplicando el mismo principio, la regeneración a vacío ofrece
una alternativa a la regeneración con vapor de agua o con gases calientes cuando
la adsorción se realiza a la presión atmosférica.

Un ejemplo importante de adsorción desde una fase líquida lo constituye el
uso de carbón activo para separar contaminantes de aguas residuales. También
se utiliza para separar trazas de sustancias orgánicas del abastecimiento munici-
pal de agua para mejorar el sabor y reducir la posibilidad de formación de
compuestos tóxicos en la etapa de cloración. Para estas aplicaciones los lechos de
carbón tienen varios metros de diámetro y hasta 10 de altura, pudiendo operar
varios lechos en paralelo. Los lechos de gran espesor se requieren para asegurar
un adecuado tratamiento ya que la velocidad de adsorción en líquidos es mucho
más lenta que en gases. También hay que retirar del lecho el carbón agotado para
proceder a su regeneración, de forma que son deseables períodos relativamente
largos entre las operaciones de regeneración.

Adsorbedores de tanque agitado. Un método alternativo para el tratamiento de
aguas residuales consiste en añadir carbón en polvo a un tanque con la disolu-
ción, utilizando agitadores mecánicos e inyectores de aire para mantener las
partículas en suspensión. Con partículas finas la adsorción es mucho más rápida
que con carbón granular, pero en cambio se requiere un equipo de gran tamaño
para separar, por sedimentación o filtración, el carbón agotado. El tratamiento
con carbón en polvo puede realizarse por cargas, o también de forma continua
añadiendo una determinada cantidad de carbón a la corriente residual y retiran-
do continuamente el carbón agotado.

Adsorbedores continuos. La adsorción a partir de gases o líquidos puede realizar-
se de forma realmente continua haciendo circular el sólido a través del lecho en
contracorriente con el flujo del fluido. Las partículas sólidas descienden por
gravedad, haciéndolas retornar después a la parte superior de la columna me-
diante un sistema de elevación con aire o de forma mecánica.

Con partículas finas se puede utilizar un lecho con placas deflectoras  o etapas
múltiples para prevenir la mezcla desde un extremo a otro. El «hypersorber»  es
un adsorbedor de lecho fluido de múltiple etapa construido como una columna
de destilación, pasando los sólidos fluidizados de una etapa a otra a través de
tubuladuras de descenso. Se han construido algunos adsorbedores y columnas de
intercambio de ion que operan en contracorriente, y puesto que tales esquemas
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conducen a una más eficaz utilización del sólido, es previsible que encuentren un
uso creciente, especialmente en grandes instalaciones.

EQUILIBRIOS; ISOTERMAS DE ADSORCION

La isoterma de adsorción es la relación de equilibrio entre la concentración en la
fase fluida y la concentración en las partículas de adsorbente a una temperatura
determinada. Para el caso de gases la concentración viene generalmente dada
como fracción molar o como presión parcial. Para líquidos la concentración se
expresa habitualmente en unidades de masa, tales como partes por millón. La
concentración de adsorbato sobre el sólido viene dada como masa adsorbida por
unidad de masa de adsorbente original.

Tipos de isotermas. En la Figura 24.2 se presentan algunas forma típicas de
isotermas. La isoterma lineal pasa por el origen de coordenadas y la cantidad
adsorbida es proporcional a la concentración en el fluido. Las isotermas que son
convexas hacia arriba se denominan favorables, debido a que puede obtenerse
una carga relativamente elevada del sólido para una baja concentración en el
fluido. La isoterma de Langmuir, W = bc/(l  + Kc), donde W es la carga de
adsorbato, c es la concentración en el fluido y b y K son constantes, es del tipo
favorable; cuando Kc » 1, la isoterma es altamente favorable, mientras que
cuando Kc < 1 la isoterma es prácticamente lineal. Desafortunadamente, la
isoterma de Langmuir, que tiene una base teórica sencilla, no permite ajustar bien
un elevado número de sistemas de adsorción física. La ecuación empífca de
Freundlich, W = bc”‘,  donde m < 1, conduce generalmente a un mejor ajuste,
especialmente para la adsorción a partir de líquidos.

El caso límite de una isoterma muy favorable es la adsorción irreversible,
donde la cantidad adsorbida es independiente de la disminución de concentra-

I r revers ib le

Figura 24.2. Isotermas de adsorcion.
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ción  hasta valores muy bajos. Todos los sistemas presentan una disminución de
la cantidad adsorbida al aumentar la temperatura y, por supuesto, el adsorbato
puede desorberse aumentando la temperatura, aun para los casos titulados «irre-
versibles». Sin embargo, la deserción requiere una temperatura mucho más
elevada cuando la adsorción es muy favorable o irreversible que cuando las
isotermas responden a un modelo lineal.

Una isoterma que es cóncava hacia arriba recibe el nombre de desfavorable
debido a que se obtienen cargas del solido relativamente bajas y a que conducen
a largas zonas de transferencia de materia en el lecho. Las isotermas de esta
forma son raras pero resultan interesantes para ayudar a comprender el proceso
de regeneración. Si la isoterma de adsorción es favorable, la transferencia de
materia desde el sólido hacia la fase fluida tiene características similares a las de
la adsorción con una isoterma desfavorable.

Con el fin de mostrar la variedad de formas de isotermas para un solo
adsorbato, en la Figura 24.3 se presentan datos para agua adsorbida desde aire
sobre tres desecantes. El gel de sílice presenta una isoterma casi lineal hasta el
50 por 100 de humedad relativa y la capacidad final es prácticamente el do-
ble que para los demás sólidos. A altas humedades los pequeños poros se llenan
de líquido por condensación capilar, y la cantidad total adsorbida depende del
volumen de los poros pequeños y no del área superficial. El agua es retenida por
los tamices moleculares con mayor fuerza y la adsorción es casi irreversible, pero
el volumen de los poros no es tan grande como en el gel de sílice. Las curvas de la
Figura 24.3 están basadas en la humedad relativa, lo que da lugar a que las
isotermas, para un intervalo de temperaturas, caigan sobre una sola curva.
Obsérvese que, excepto para los tamices moleculares, la cantidad adsorbida para
una presión parcial determinada sufre una disminución acusada al aumentar la

401.-
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Figura 24.3. Isotermas de adsor-
ción para el agua en aire desde
20 a 50 “C.
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temperatura. Para aire con un 1 por 100 de HZ0  a 20 “C, X, = 76 mm
Hg/17,52  x 100 = 43,4 por 100, y la cantidad adsorbida sobre gel de sílice es
W = 0,26 lb/lb. Para la misma concentración a 40 “C, X, = 7,6/55,28  x 100 =
= 13,7  por 100 y W =.  0,082 lb/lb.

Los datos de adsorción para vapores de hidrocarburos sobre carbón activo se
ajustan en ocasiones a isotermas de Freundlich, pero en un amplio intervalo de
presiones las pendientes de las isotermas disminuyen gradualmente al aumentar
la presión. La cantidad adsorbida depende fundamentalmente de la relación entre
la presión parcial del adsorbato en el gas y la presión de vapor del líquido en las
mismas condiciones, así como del area superficial del carbón. Se han desarrollado
correlaciones generalizadas basadas en el concepto de potencial de adsorción49  ‘,
y en la Figura 24.4 se presentan algunos resultados para parafinas y compuestos
de azufre. Para una determinada clase de materiales la cantidad adsorbida depen-
de de (T/ v) log (f,/‘,  siendo T la temperatura de adsorción, f, la fugacidad del
líquido saturado a la temperatura de adsorción y f la fugacidad del vapor. Para
adsorción a la presión atmosférica se utilizan la presión parcial y la presión de
vapor en lugar de las fugacidades. El volumen adsorbido se convierte a masa
suponiendo que el líquido adsorbido tiene la misma densidad que el líquido a la
temperatura de ebullición.

Ejemplo 24.1. Se utiliza adsorción sobre carbón BPL para tratar una corriente de aire
que contiene 0,2  por 100 de n-hexano a 20 “C. (a) Estímese la capacidad de equilibrio

1
0 5 10 15 20 25

T/V  lw,,  (fslf)

Figura 24.4. Correlación gene-
ralizada de adsorción para car-
bón BPL (1040 m’/g),  de Pitts-
burgh Chemical Co. (Ref. 4, 5.)
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para la operación de un lecho a 20 “C. (b) iCuánto disminuirá la capacidad si el calor
de adsorción aumentase la temperatura del lecho hasta 40 “C?

SOLUCIÓN

( a ) El peso molecular del n-hexano es 86,17.  A 20 “C  (según Perry,  «Chemica
Engineers’ Handbook»,  5.” ed., p. 3-56),  P = 120 mm Hg m f,. A la tempera-
tura normal de ebullición (68,7 “C), pL  = 0,615 g/cm”.  La presión de adsorción P
es 7650 mm Hg, y

p = 0.002 x

v = 86917- =
0,615

760 = 1,52 mm Hg x f

140,l cm3/g  mol

g log g = 3,97

A partir de la Figura 24.4, el volumen adsorbido es 31 cm3  de líquido por cada 100 g
de carbón:

W = 0,31 x 0,615 = 0,19 g/g  carbón

(b) A 40 “C, P’ = 276 mm Hg:

313Tylog&  = - log g = 5,05
f 14OJ  ,

El volumen adsorbido, según la Figura 24.4, es 27 cm3 por 100 g de carbón:

W = 0,27 x 0,615 = 0,17 g/g  carbón

FUNDAMENTOS DE LA ADSORCION

Modelos de concentración en lechos fijos. En la adsorción en lecho fijo las
concentraciones en la fase fluida y en la fase sólida varían con el tiempo y la
posición en el lecho. Al principio la mayor parte de la transferencia de materia
tiene lugar cerca de la entrada del lecho, donde el fluido se pone en contacto con
adsorbente fresco. Si al comienzo el sólido no contiene adsorbato, la concentra-
ción en el fluido disminuye exponencialmente con la distancia hasta práctica-
mente cero antes de alcanzar el extremo tina1  del lecho. Este pertil de concentra-
ción se representa por la curva t, de la Figura 24.5a,  donde c/cO  es la relación de
concentraciones correspondiente al fluido y a la alimentación. Después de pocos
minutos el sólido próximo a la entrada se encuentra prácticamente saturado, y la
mayor parte de la transferencia de materia tiene lugar lejos de la entrada. El
gradiente de concentración adquiere la forma de S, tal como se muestra en la
curva t,.  La región donde ocurre la mayor parte del cambio de concentración es
la llamada zona de transferencia de materia, y sus límites frecuentemente se
toman como c/cO  = 0,95 a 0,05.
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Figura 24.5. Perfiles de concentración (n), y curva de ruptura (b),  para adsorción en un
lecho fijo.

Con el tiempo la zona de transferencia de materia se mueve hacia la parte
inferior del lecho, tal como muestran los perfiles t, y tb  Perfiles similares podrían
trazarse para la concentración media de adsorbato sobre el sólido, encontrándose
sólido prácticamente saturado a la entrada, una gran variación en la región de
transferencia de materia, y concentración cero al final del lecho. En lugar de
representar la concentración real sobre el sólido, la línea de trazo discontinuo
para el tiempo t, representa la concentración en la fase fluida en equilibrio con el
sólido. Esta concentración tiene que ser siempre menor que la concentración real
en el fluido, y la diferencia de concentraciones, o fuerza impulsora, es considera-
ble cuando el perfil de concentración es brusco y la transferencia de materia es
rápida.

Curvas de ruptura. Pocos lechos fijos tienen sensores internos que permiten la
determinación de perfiles como los representados en la Figura 24.5~. Sin embar-
go, estos perfiles se pueden predecir y utilizar para calcular la curva de concentra-
ción frente al tiempo para el fuido que abandona el lecho. La curva que se
muestra en la Figura 24.56 recibe el nombre de curva de ruptura. Para los
tiempos t, y t, la concentración a la salida es prácticamente cero, tal como se
aprecia también en la Figura 24.5~. Cuando la concentración alcanza el valor
límite permisible, o punto de ruptura, se interrumpe el flujo o bien se conduce a
otro lecho de adsorbente fresco. Con frecuencia el punto de ruptura se toma
como una concentración relativa de 0,05 o 0,lO y, puesto que solamente la última
porción de fluido tratado posee la concentración más elevada, la fracción media
de soluto separado desde el comienzo hasta el punto de ruptura es con frecuencia
0,99 0 superior.
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Si la adsorción se continuase más allá del punto de ruptura, la concentración
aumentaría rápidamente hasta aproximadamente 0,5  y después se acercaría más
lentamente hasta l,O, tal como se observa en la Figura 24Sb.  Esta curva en forma
de S es similar a la de los perfiles de concentración interna. Mediante un balance
de materia se puede demostrar que el área limitada por la curva y la ordenada
para c/co  = 1,0 es proporcional a la cantidad total de soluto adsorbido si todo el
lecho alcanza el equilibrio con la alimentación. El área hasta el tiempo t, del
punto de ruptura representa la cantidad real adsorbida. Si la zona de transferen-
cia de materia es estrecha con relación a la longitud del lecho, la curva de ruptura
será más brusca, como en la Figura 24.6a,  y se utilizará la mayor parte de la
capacidad del sólido hasta el punto de ruptura. Cuando la zona de transferencia
de materia coincide con la altura del lecho, la curva de ruptura está muy
extendida, como en la Figura 24.66, y se utiliza menos de la mitad de la capaci-
dad del lecho. Es deseable una estrecha zona de transferencia de materia para
una utilización eficaz del adsorbente y para reducir los costes de energía en la
regeneración. En el caso ideal de existir resistencia a la transferencia de materia y
dispersión axial, la zona de transferencia de materia sería infinitamente estrecha y
la curva de ruptura sería una línea vertical desde 0 hasta 1,0 cuando todo el
sólido está saturado.

Cambio de escala. La anchura de la zona de transferencia de materia depende de
la velocidad de transferencia de materia, de la velocidad de flujo y de la forma de
la curva de equilibrio. Se han publicado métodos para predecir los perfiles de
concentración y la anchura de la zona, pero generalmente se requieren cálculos
laboriosos y los resultados pueden ser inexactos debido a incertidumbres en las
correlaciones de transferencia de materia. El cambio de escala de adsorbedores se
realiza en general a partir de ensayos de laboratorio en un lecho de pequeño
diámetro operando con el mismo tamaño de partícula y velocidad superficial. Sin
embargo, la longitud del lecho no tiene por qué ser la misma, tal como se
considera en el siguiente apartado.

Longitud de lecho no utilizado. Para sistemas con una isoterma favorable, el
perfil  de concentración en la zona de transferencia de materia adquiere pronto
una forma característica y una anchura que no varía al desplazarse a través del
lecho. Por tanto, los ensayos con diferentes longitudes de lecho dan curvas de
ruptura de la misma forma, pero en lechos de gran longitud la zona de transferen-

1 1

cfc, CIC,

(aI TIEMPO, t
(b)

Figura 24.6. Curvas de ruptura para: (a) una estrecha; (b) una amplia zona de transfe-
rencia de materia.
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cia de materia representa una fracción menor de forma que se utiliza una mayor
fracción del lecho. En el punto de ruptura el sólido comprendido entre la entrada
del lecho y el comienzo de la zona de transferencia de materia está completa-
mente saturado (en equilibrio con la alimentación). En la zona de transferencia de
materia el sólido pasa de estar prácticamente saturado a casi no contener adsor-
bato, y de una forma aproximada puede suponerse que está a media saturación.
Esto es equivalente a tener la mitad del sólido en la zona de transferencia de
materia totalmente saturado y la otra mitad sin utilizar. El fundamento del
cambio de escala reside en que la cantidad de sólido no utilizado, o longitud de
lecho no utilizado, no varía con la longitud total del lecho’.

El cálculo de la longitud de lecho no utilizado a partir de la curva de ruptura
se realiza por integración. La capacidad del sólido se obtiene por integración de
una curva de ruptura completa o bien a partir de ensayos de equilibrio. La
relación entre estas dos cantidades representa la fracción de la capacidad de lecho
utilizado, y 1,O  menos esta relación, la fracción no utilizada. Dicha fracción se
convierte en una longitud equivalente de lecho (o en una masa equivalente de
lecho), que se supone constante. A modo de ejemplo, si un lecho de 20 cm de
espesor conduce a un 60 por 100 de utilización en el punto de ruptura, la longitud
de lecho no utilizado es 8 cm. Si la longitud del lecho aumenta hasta 40 cm, la
parte no utilizada es 8/40,  o sea 20 por 100. Por consiguiente, el tiempo del punto
de ruptura se multiplica por un factor 40/20  x 0,8/0,6  = 2,67,  debido a la mayor
longitud de lecho y a la mayor fracción utilizada.

Ejemplo 24.2. La adsorción de n-butano1 contenido en aire se ha estudiado3  en un
pequeño lecho tijo (lo,16 cm de diámetro) con 300 y 600 g de carbón, correspondiendo
a longitudes de lecho de 8 y 16 cm. (a) A partir de los siguientes datos para la
concentración del efluente, estímese la capacidad de saturación del carbón y la fracción
de lecho utilizado para c/cO  = 405. (b)  Predígase el tiempo del punto de ruptura para
una longitud de lecho de 32 cm.

Datos para n-butano1 sobre carbon  Columbia JXC 4/6:

u ,, = 58 cm/s D,  = 437 cm
c,,  = 365 ppm S = 1194 m’/g
T  = 25 “C ~leîho  = 0,461  g/Cm3
P = 737 mm Hg & = 0,457

mg
t, h +o
1 0,005
1.5 401
2 0,021
2,4 0,050
2,8 0,lO
3,3 0,20
4 429
5 0,56

600 g
f, h clco
5 0,0019
5,5 0,003
6 0,079
6,5 0,018
7 0,039
7,5 0,077
8 415
8,5 424
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SOLUCIbN

(a) Los perfiles de concentración se representan en la Figura 24.7 y se amplían
hasta c/c,, = l,O, suponiendo que las curvas son simétricas alrededor de c/c0  = 0,5.

La velocidad de alimentación. de soluto, por centímetro cuadrado de sección
transversal del lecho, es

FA = u,c,M

cm 365 x 10m6 273 737 mol
= 58- x-x-

298
> -

S 22400 760 cm3
x 74,12 g/mol

= 6,22 x 10m5 g/cm’-s o 0,224 g/cm2-h

El soluto total adsorbido viene dado por el área de la gráfica multiplicada por Fh
Para el lecho de 8 cm el área es

j;‘5(1  - t)dt  = 4,79h

Este área corresponde al tiempo ideal que se necesitaría para adsorber la misma
cantidad si la curva de ruptura fuese una línea vertical. La masa de carbón por unidad
de área de la sección transversal del lecho es 8 x 0,641 = 3,69 g/cm’.  Por tanto

w*a,  =
0,224 x 4,79

3,69
= 0,291 g soluto/g  carbón

En el punto de ruptura, cuando c/c0  = 0,5,

1,o
/’

0+- /-
/

1’

Figura 24.7. Curvas de ruptura para el Ejemplo 24.2.
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j;(l -;)dt  = 2,37h

La cantidad adsorbida hasta el punto de ruptura es, por tanto,

w, =
0,224 x 2,37

369
= 0,144 g solutojg  carbon

Wb 0,144-=
W,,

~ = 0,495
0,29 1

Por consiguiente, no se utiliza un 50 por 100 de la capacidad, lo que representa una
longitud de 4 cm.

Para el lecho de 16 cm la curva de ruptura tiene la misma pendiente inicial que la
curva para el lecho de 8 cm y,  aunque no se han tomado datos más allá de c/ce  = 0,25,
se supone que las curvas son paralelas.

Para todo el lecho

so’(1  --f-f-d = 9,59h

w _ 0,224 x 9,59
IB, - 16 x 0,461

= 0,291 g solutofg  carbón

Para c/cc  = 0,05,  t = 7,l h, y

j:‘(l -;).=7,07h

w
b

= 0,224 x 7,07
16 x 0.461

= 0,215 g soluto/g  carbón

wb 0,215-=
WS,,

~ = 0,739
0,29 1

En el punto de ruptura se utiliza un 74 por 100 de la capacidad del lecho, lo que
corresponde a una sección de longitud no utilizada de 0,26  x  16 = 4,2 cm. Dentro del
error experimental, las longitudes de lecho no utilizado concuerdan, y es de esperar un
valor de 4,l cm para un lecho todavía más largo.

(b) Para L = 32 cm, la longitud esperada para el lecho totalmente utilizado es
32 - 4,l = 27,9 cm. La fracción de lecho utilizado es

wb 27,9~ = ~ = 0,872
w,,, 32

El tiempo del punto de ruptura es

t
b

= tiwb/ Wse.,h&,~a,  = 279 x 0,461 x 0,291
FA 0,224

= 16,7 h
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Sumario

L, cm 8 1 6 32
t,,  h 294 7,l 16,7
wb/  wsa, 0,50 0,74 0,87

Efecto de la concentración de la  alimentación. El efecto de variaciones modera-
das en la concentración de la alimentación sobre la curva de ruptura pueden
predecirse, puesto que la anchura de la zona de transferencia de materia no se
modifica. La capacidad de equilibrio se determina a partir de la isoterma de
adsorción, y el tiempo del punto de ruptura es proporcional a la capacidad del
sólido e inversamente proporcional a la concentración de la alimentación. Pue-
den realizarse ensayos de laboratorio utilizando concentraciones de un contami-
nante más elevadas que las esperadas con el fin de acortar el tiempo de un ensayo
de ruptura. Diferencias elevadas de concentración pueden conducir a errores en el
cambio de escala debido a variaciones del coeficiente de transferencia de materia
o a efectos de la temperatura.

La adsorción es un proceso exotérmico y puede originarse un aumento de la
temperatura de un lecho entre 10 y 50 “C cuando se tratan vapores con sola-
mente un 1 por 100 de adsorbato. En lechos de pequeño diámetro las pérdidas de
calor limitarán el aumento de temperatura, pero una unidad grande operará casi
adiabáticamente y pueden producirse importantes diferencias en su funciona-
miento. En estos casos deberá utilizarse una planta piloto de gran diámetro o
bien realizar cálculos detallados para tener en cuenta la generación y transmisión
de calor en el lecho.

Ecuaciones bhsicas  de adsorción

Aunque los adsorbedores se diseñan generalmente a partir de datos de laborato-
rio, a veces puede predecirse de forma aproximada su comportamiento a partir
de datos de equilibrio y cálculos de transferencia de materia. En esta parte se
presentan las ecuaciones básicas para la adsorción isotérmica  en lechos fijos, y se
dan soluciones para algunos casos límite.

Velocidad de transferencia de materia. Las ecuaciones para. la transferencia de
materia en la adsorción en lecho tijo se obtienen planteando un balance de
materia de soluto a una sección dL  del lecho, tal como se muestra en la Figu-
ra 24.8. La velocidad de acumulación en el fluido y en el sólido es la diferencia
entre los flujos de entrada y salida. La variación de la velocidad superficial se
desprecia.

o bien

E dL f$ + (1 .-  E) dL pP -” = u,,c - u,,(c  + dc)

E$  +  ( 1  - s)p,;~=  -u($

(24 .1 )

(24.2)
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dL Figura 24.8. Balance de materia para una
-L sección de un lecho fijo.

El término E  es la fracción externa de huecos del lecho, y el soluto disuelto en el
fluido de los poros se incluye en la fracción de partículas 1 - E.  Para la adsorción
desde un gas o una disolución diluida, el primer término de la Ecuación (24.2),
que corresponde a la acumulación en el fluido, generalmente es despreciable en
comparación con la acumulación en el sólido.

El mecanismo de transferencia hacia el sólido incluye la difusión a través de la
película de fluido que rodea la partícula y la difusión a través de los poros hacia
los puntos interiores de adsorción. El proceso real de adsorción física es práctica-
mente instantáneo y se supone que existe equilibrio entre la superficie y el fluido
en cada punto dentro de la partícula. El proceso de transferencia se puede
obtener de forma aproximada utilizando un coeficiente volumétrico global y una
fuerza impulsora global:

p,(  1 - E) -” = K,a(c - c*) (24.3)

El área de transferencia de materia a se toma como la superficie externa de las
partículas, que para el caso de esferas es 6(1  - &)/Dp.  La concentración c*  es el
valor que estaría en equilibrio con la concentración media W en el sólido.

Coeficientes interno y externo de transferencia de materia. El coeficiente global k,
depende del coeficiente externo k, ex, y de un coeficiente interno efectivo K,, in~  La
difusión en el interior de la partícula es realmente un proceso de estado no
estacionario, y el valor de k, in, disminuye con el tiempo puesto que las moléculas
de soluto tienen que penetrar cada vez más hacia el interior de la partícula para
alcanzar los puntos de adsorción. Se puede utilizar un coeficiente medio para
obtener un ajuste aproximado de los datos para esferas:

kc, int
=1oD,

DP

Esto conduce a

1 1 D
- Ñ - - - - - -
K k, ex,  + 1oD,

(24.4)

(24.5)

El coeficiente efectivo de difusión D, depende de la porosidad de las partícu-
las, del diámetro de los poros, de la tortuosidad y de la naturaleza de las especies
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que se difunden. Para poros llenos de gas, los anteriores factores permiten una
razonable estimación de la difusividad efectiva en la fase gaseosa. Sin embargo, la
difusión de las moléculas adsorbidas a lo largo de las paredes de los poros, que
recibe el nombre de difusión superficial, con frecuencia contribuye mucho más a
la densidad de flujo total que la difusión en la fase gaseosa. Esto resulta especial-
mente evidente en la adsorción de vapor de agua sobre gel de sílice y en la
adsorción de vapores de hidrocarburos sobre carbón, donde el vapor medio de K,
corresponde a coeficientes internos y externos de magnitud comparable y aun a
control de la película externa. Para la adsorción de solutos a partir de disolucio-
nes acuosas, la migración de superficie es mucho menos importante y la resisten-
cia de la difusión interna generalmente domina el proceso de transferencia.

Soluciones de las ecuaciones de transferencia de materia

Existen muchas soluciones de las Ecuaciones (24.2) y (24.3) para diferentes formas
de isotermas y etapas controlantes; en todas las soluciones interviene un tiempo
adimensional r y un parámetro N que representa el número global de unidades
de transferencia:

( 2 4 . 6 )

El término (LT/uO)  de la Ecuación (24.6) representa el tiempo necesario para
desplazar el fluido desde los huecos externos del lecho y normalmente es despre-
ciable. El producto (u,c,t),  la alimentación total de soluto a una unidad de la
sección transversal del lecho hasta un tiempo t,  y el denominador, la capacidad
del lecho o cantidad de soluto adsorbido si todo el lecho alcanzase el equilibrio
con la alimentación. Si no hubiese resistencia a la transferencia de materia el
adsorbedor operaría con una separación completa de soluto hasta r = LO,  y
después la concentración pasaría de 0 hasta c/co  = LO. Con una velocidad finita
de transferencia de materia la ruptura ocurre para r = 1,O  y la curvatura de la
curva de ruptura depende del parámetro N y de la forma de la curva de equili-
brio.

Adsorción irreversible. La adsorción irreversible con un coeficiente de transferen-
cia de materia constante es el caso más sencillo a considerar puesto que la
velocidad de transferencia de materia es entonces proporcional a la concentra-
ción del fluido. Un coeficiente verdaderamente constante se obtiene solamente
cuando toda la resistencia está en la película externa, pero una resistencia interna
moderada no cambia mucho la curva de ruptura. La adsorción muy favorable
conduce casi a los mismos resultados que la adsorción irreversible debido a que
la concentración de equilibrio en el fluido es prácticamente cero hasta que la
concentración del sólido alcanza la mitad del vapor de saturación. Si se desprecia
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el término de acumulación en el fluido, las Ecuaciones (24.2) y (24.3) se combinan
para dar

ac
-uo  aL = K,ac

La forma inicial del perfil de concentración se obtiene por integración de la
Ecuación (24.8) para dar

Al final del lecho, cuando L = L,, la concentración viene dada por

Ka&lnt=-P=- N
UO

(24.10)

Si, por ejemplo, el lecho contiene solamente tres unidades de transferencia, la
concentración a la salida sería 0,05c,,  pero generalmente N será 10 o más y c a la
salida será una fracción muy pequeña de co,  de tal forma que puede considerarse
cero.

La velocidad de transferencia de materia hacia la primera capa de partículas
se supone que es constante hasta que las partículas alcanzan el equilibrio con el
fluido, y mientras esto ocurre el perfil  de concentración en el lecho permanece
constante. El tiempo necesario para saturar la primera porción t, del lecho es
igual a la capacidad dividida por la velocidad inicial de transferencia:

Después de este tiempo el perfil de concentración se desplaza estacionariamente
en el lecho manteniendo la misma forma. La zona de transferencia se mueve con
una velocidad u,  que es igual a la cantidad de soluto separado por unidad de
tiempo dividida por la cantidad retenida sobre el sólido por unidad de longitud
del lecho:

(24.12)

La concentración es una constante co para la porción de lecho saturado y
después disminuye exponencialmente en la zona de transferencia de materia, tal
como muestra la Figura 24.9.

In: = - Kca(L  - Lsa,) (24 .13)
CO uo



8 1 4 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

Figura 24.9. Perfiles de concentración para adsorción irreversible con un coeficiente
constante.

Para predecir el punto de ruptura se aplica la Ecuación (24.13) para L = LT
tomando c/cO  igual a 0,05 u otro valor seleccionado. La longitud de lecho
saturado es el producto de la velocidad de la zona de transferencia por el tiempo
desde que la zona comienza a desplazarse:

LS,,  = 4 - fl) (24.14)

La,  =
uoco

Pp(l  - 4wsat
t _ KatP,U  - 4

Kaco 1 (24.15)

Sustituyendo la ecuación para L,,, en la Ecuación (24.13) y utilizando los térmi-
nos adimensionales N y z [Ecs. (24.6) y (24.711  se obtiene

In:=-N+Nr-1 (24.16)

o bien In i = N(r - 1) - 1 (24 .17)

En la Figura 24.10 se presenta la curva de ruptura predicha, que corresponde a la
línea de trazo continuo. La pendiente aumenta con el tiempo y c/co  se hace 1,O
para N(r - 1) = 1,O. En la práctica las curvas de ruptura tienen forma de S
debido a que la resistencia de la difusión interna no es despreciable y aumentan
algo cuando el sólido se satura.

Si la difusión en los poros controla la velocidad de adsorción, la curva de
ruptura tiene una forma opuesta a la de la correspondiente al control de la
película externa. La línea correspondiente de la Figura 24.10 está tomada del
trabajo de Hall et a1.6,  quienes presentan curvas de ruptura para diferentes casos
de adsorción irreversible.  Cuando controla la difusión en los poros, la pendiente
inicial de la curva es elevada debido a que en las inmediaciones del frente de la
zona de transferencia de materia casi no hay adsorbato y la distancia media de
difusión es una fracción muy pequeña del radio de la partícula. La curva tiene
una larga cola debido a que las últimas moléculas que se adsorben se tienen que
difundir casi hasta el centro de la partícula.
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Resistencias iguales

controlantes

N(s  - 1)

Figura 24.10. Curvas de ruptura para adsorción irreversible.

Cuando tanto la resistencia interna como la externa son significativas, la
curva de ruptura tiene forma de S, tal como muestra la línea de trazo discontinuo
de la Figura 24.10. En esta gráfica el valor de N está basado en el coeficiente
global de transferencia de materia dado por la Ecuación (24.5), y en la terminolo-
gía de Hall puede expresarse en la siguiente forma

donde

1 1 1-=--+-
N Nf  NP

N
/
= k, extaLT

UO

lOD,aL,
N6-‘=  Du

P 0

(24.18)

Ejemplo 24.3. (a) Utilícense los datos de ruptura del Ejemplo 24.2 para determinar N
y Kca  para el lecho de 8 cm, suponiendo adsorción irreversible. (b) Compárese el valor
de K,a  con el predicho de k,a  para la película externa.

SOLUCIÓN

(a) A partir del Ejemplo 24.2, para c/c0 = 0,05,  WI  w,,,  = 0,495, z = 0,495,
T - 1 = 0,505. Para determinar N a partir de la Figura 24.10 se supone que las
resistencias internas y externa son iguales.

N(r  - 1) = - 1,6 para -L = 0,OS
CO
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N = -1,6- =
- 0,505

3,17 = ~ K&T

u 0

K,a  =
3J7  x 58 4s = 23 o  s-l

8 cm

(6) Predicción de k,  a partir de NRs,  Ns,

D, = 0,37  cm

A 25 “C y 1 atm, p/lp = 0,152 cm’/s,  D, = 0,0861  cm’/%  Por tanto

N _ 0,37(58)
Re -- = 141

0,152

0,152Ns,  = - =
0,0861

1,765

A partir de la Ecuación (21.56),  Ns,, = 1,17(141)“~585(1,765)1~3  = 25,6

k = 25,6(0,0861)
c 0,37

= 5,96 cm/s

6(1 - E) 6(1 - 0 ,457)a=-= =
4 0,37

8 ’ 81

kp =  5,96  x  8,81 = 52,5  s-’

Puesto que K,a  es ligeramente inferior a la mitad del vapor predicho de k,a,  la
resistencia externa es del orden de la mitad de la resistencia total y no es preciso
revisar el valor de N. El coeficiente interno puede obtenerse a partir de

1 1 1-=---
kc.int  K kc,  ext

K,  =  g =  2,61 cm/s

k,  int  =

1

(1/2,61)  - (1/5,96)= 4,64 cm/s

Si la difusión en el interior de la partícula ocurriese solamente en la fase gaseosa, el
valor máximo posible de D, sería del orden de D,/4, lo que conduce a

lOD,
k,  in,  = - =

10 x 0,0861

DP 4  x  0,37
= 0,58  cm/s

Puesto que el valor medido de k,,  int es un orden de magnitud superior a su valor, la
difusión de superficie debe ser el mecanismo predominante de la transferencia.
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Isoterma lineal. La adsorción con una isoterma lineal es otro caso límite para el
que existen soluciones de las Ecuaciones (24.2) y (24.3). Con una isoterma lineal,
las ecuaciones son de la misma forma que las correspondientes al paso de una
onda de temperatura a través de un lecho fijo:

aT
EC aTs aT!l

p at
B + (1 - E)&C,  at = -uepcp x

(1 - QpcS  s = Uu(T, - T,)

(24.19)

Las soluciones para el problema de transmisión de calor, que surge en el uso
de lechos de relleno como recuperadores de calor por contacto directo, fueron
obtenida  por Fumas’ en 1930. El parámetro NH  es el número de unidades de
transferencia de calor. Para transmisión de calor, el tiempo adimensional r es
igual a la capacidad calorífica del gas multiplicada por la cantidad de gas que ha
pasado a través del lecho y dividida por la capacidad total del lecho. Para
NH  = co, la curva de ruptura de T,/T, frente a t sería una línea vertical para
z = JO,  lo mismo que para transferencia de materia Las ecuaciones de definición son

-t=
uowpt

PS41  - WT

NH  = UaL,
PCPUO

(24 .21)

(24.22)

Las curvas de ruptura son expresiones complejas que se presentan mejor en
forma gráfica como en la Figura 24. ll. Estas curvas se hacen más pronunciadas
con relación a la longitud del lecho para valores elevados de N,  pero la anchura
absoluta de la zona de transferencia aumenta realmente con LT2. Para la adsor-
ción con una isoterma lineal se requiere un lecho muy largo con el fin de que la
zona de transferencia sea una pequeña fracción de la anchura del lecho, en
contraste con lo que ocurre en la adsorción con una isoterma favorable. Por
ejemplo, si N = 10, la Figura 24.11 muestra que el punto de ruptura se alcanzaría
para t = 0,35,  y solamente un 35 por 100 de la capacidad del lecho sería
utilizado. Duplicando la longitud del lecho de forma que N = 20, r aumenta
hasta solamente 0,50 para el punto de ruptura; N tendría que ser superior a 100
para utilizar el 80 por 100 de la capacidad del lecho. Para la adsorción irreversi-
ble con iguales resistencias interna y externa, con N = 10 se obtiene N(z  - l)=
= - 1,6,  o bien r = 0,84 en el punto de ruptura.

Adsorción favorable. Para adsorción favorable, el punto de ruptura ocurre entre
los valores predichos para la adsorción lineal y la adsorción irreversible. Se
dispone de soluciones para ciertas formas de isotermas y diferentes valores de las
resistencias interna y externa 6*8 Estas soluciones han encontrado aplicación en.
el diseño de cambiadores de ion, donde el equilibrio sólido-fluido y las difusivida-
des internas se pueden caracterizar más fácilmente que en adsorción.
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0,8 I I Y/

p 03
2
9
0”ò 0.4 /

Figura 24.11. Curvas de ruptura para adsorción con una isoterma lineal
rencia  de calor.

0 para transfe-

SIMBOLOS

Area  de la superticie  externa por unidad de volumen de lecho, pie - r o m - ’
Constante en las ecuaciones de las isotermas de adsorción
Concentración de adsorbato en el fluido, g/g  o ppm; c,,, en la alimentación; c*,  en
equilibrio con la concentración en el sólido
Capacidad calorífica del fluido, Btu/lb-“F  o J/g-“C
Capacidad calorífica del sólido, Btu/lb-“F  o J/g-“C
Difusividad efectiva, pie’/h  o cm’/s
Diámetro de la particula,  pies o m
Difusividad volumétrica, pie’/h  o cm’/s
Velocidad de alimentación de adsorbato por unidad de área de la sección transver-
sal del lecho, g/cm’-s
Fugacidad, atm o mm Hg; f,, del líquido saturado
Humedad relativa
Constante en la isoterma de adsorción
Coeficiente global de transferencia de matera,  pies/s  o m/s
Coeficiente volumétrico global de transferencia de materia, s-r
Coeficiente individual de transferencia de materia, pie+  o m/s;  k,,,,,,  para la
película externa; k,,  ¡“,,  para la difusión interna
Coeficiente volumétrico individual de transferencia de materia, s-  ’
Distancia a lo largo del lecho, pies o m; L,,  longitud total del lecho
Peso molecular
Exponente en la ecuación de Freundlich
Número de unidades de transferencia de materia; N,, basada en la difusión en los
poros
Número de unidades de transferencia de calor
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NRe
NS,
&.h
P

P
S
T
u
Ua
UO

V
%
W

Número de Reynolds, Dy,p/p
Número de Schmidt, p/pD,
Número de Sherwood,  k$,/D,
Presión total, atm o mm Hg; P’, presión de vapor
Presión parcial, atm o mm Hg
Area  de la superficie interna del sólido, pie*/lb  o m2/g
Temperatura, “F, “C, “R o K, Tg,  del sólido; T,, valor inicial
Coeficiente global de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F  o W/m2-“C
Coeficiente volumétrico global de transmisión de calor, Btu/pie3-h-“F  o W/m3-“C
Velocidad superficial del fluido, pie+,  m/s  o cm/s
Volumen molar a la temperatura normal de ebullición, cm3/mol-g
Velocidad de la zona de transferencia, pies/s  o cm/s
Carga de adsorbato, g/g  de sólido; W,,  en el punto de ruptura; Wsn,,  en equilibrio
con el fluido

Letras griegas

E Fracción externa de huecos del lecho
P Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  pL, del líquido; pp,  de la partícula
5 Parámetro definido por la Ecuación (24.6),  adimensional

PROBLEMAS

24.1. Se está considerando la adsorción sobre carbón activado de 6 x 10 mallas para
recuperar metil-etilcetona (MEK) a partir de una corriente de aire a 25 “C y 1 atm. El flujo
de aire es de ll e pie3/min,  medido en condiciones normales, y el aire contiene 0,43 Ib de
MEK/lOOO  pie3.  Si la velocidad superficial es de 0,5 pies/s  y se desea un ciclo de adsorción
por lo menos de 8 h, ¿qué  dimensiones aproximadas de lecho deberán utilizarse? Supónga-
se que la densidad global del carbón es 30 lb/pie3.
24.2. Se utiliza carbón granular para separar fenol de un agua residual. Si se usa carbón
de 10 x 20 mallas con una velocidad superficial de 0,l pie+,  estímese el número de
unidades de transferencia de un lecho de 12 pies de espesor. La difusividad efectiva en las
partículas puede tomarse como 0,2 veces la difusividad global.
24.3. Aire con una humedad relativa del 50 por 100 a 20 “C  se comprime hasta 8 atm, se
enfria hasta 30 “C para condensar algo del agua y posteriormente se seca con gel de sílice.
iQué fracción del agua contenida en el aire se separa en el condensador? Calcúlese la
capacidad de equilibrio del gel de sílice si la adsorción se lleva a cabo a 30 “C y si la
temperatura media del lecho aumenta hasta 50 “C.
24.4. En el diseño preliminar de un adsorbedor en fase de vapor se ha especificado un
lecho de carbón de 6 x 16 mallas, 6 pies de diámetro, 4 pies de espesor y una velocidad
superficial de 60 pies/min.  Sin embargo, la caída de presión estimada de 16 pulg de H,O  es
superior al doble del valor deseado. Si se utiliza la misma cantidad de carbón en un lecho
más ancho y menos profundo, ¿cómo se afectará la caída de presión y la curvatura de la
curva de ruptura? Sugiérase un diseño apropiado del lecho.
24.5. Collins’  da datos para el secado de nitrógeno con un tamiz molecular tipo 4A.
Calcúlese la capacidad de saturación a partir de la curva de ruptura y determínese la
longitud de lecho no utilizado tomando como base una concentración del punto de
ruptura clco  de 405.
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T = 79 “ F 45, = 1,44 pies
P = 86 psia pb = 44,4  lb/pie3
N,  alimentación = 29.2 mol/b-pie* C O = 1490 ppm

t, h 0 10 15 15,4 15,6 15,8  16 16,2

c,ppm  <l  x1 x1 5 26 74 145 2 6 0

t, h 16,4 16,6 16,8  17 17,2 17,6  18 18,5

c,  PPm 4 3 0 6 1 0 798 9 7 8 1125 1355 1465 1490
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CAPITULO

VEINTICINCO

SECADO DE SOLIDOS

En general, el secado de sólidos consiste en separar vequeñas cantidades de agua
u otro líquido de un material sólido con el fin de reducir el contenido de líquido
residual hasta un valor aceptablemente bajo. El secado es habitualmente la etapa
tina1 de una serie de operaciones y, con frecuencia, el producto que se extrae de
un secadero pasa a empaquetado.

El agua u otros líquidos pueden separarse de sólidos mecánicamente median-
te prensas o centrífugas, o bien térmicamente mediante evaporación. Este capítu-
lo versa sobre el secado por vaporización térmica. Generalmente eliminar líqui-
dos por métodos mecánicos es más barato que por métodos térmicos, y por esta
razón es aconsejable reducir el contenido de líquido en lo posible antes de operar
en secadero térmico.

El contenido de líquido de una sustancia seca varía de un producto a otro.
Ocasionalmente el producto no contiene líquido y recibe el nombre de totalmente
seco, pero lo más frecuente es que el producto contenga algo de líquido. La sal
de mesa, por ejemplo, contiene del orden de 0,5  por 100 de agua, el carbón seco
un 4 por 100 y la caseína un 8 por 100. Secado es un término relativo y tan sólo
quiere decir que hay una reducción del contenido de líquido.

Los sólidos que se secan pueden tener formas diferentes -escamas, gránulos,
cristales, polvo, tablas o láminas continuas- y poseer propiedades muy diferen-
tes. El líquido que ha de vaporizarse puede aumentar sobre la superficie del
sólido, como en el secado de cristales salinos, en el interior del sólido, como en el
caso de eliminación de disolvente de una lámina de un polímero, o parte en el
exterior y parte en el interior. La alimentación de algunos secaderos es un líquido
en el que está suspedido el sólido en forma de partículas o en disolución. El
producto que se seca puede soportar temperaturas elevadas o bien requiere un
tratamiento suave a temperaturas bajas o moderadas. Esto da lugar a que en el
mercado exista un gran número de tipos de secaderos comerciales. Las diferen-
cias residen fundamentalmente en la forma en que se mueven los sólidos a través
de la zona de secado y en la forma en la que se transmite calor.

Clasificación de secaderos. No existe una forma sencilla de clasificar el equipo
de secado. Algunos secaderos son continuos mientras que otros operan por
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cargas; unos mantienen agitado el sólido y otros no. Para reducir la temperatura
de secado puede operarse a vacío. Existen secaderos que pueden operar con
cualquier tipo de material mientras que otros presentan limitaciones en la alimen-
tación.

Los equipos de secado pueden clasificarse en: (1) secaderos en los que el sólido
se encuentra directamente expuesto a un gas caliente (generalmente aire), y (2)
secaderos en los que el calor es transmitido al sólido desde un medio externo tal
como vapor de agua condensante, generalmente a través de una superficie metá-
lica con la que el sólido está en contacto 6.  Los secaderos que exponen los sólidos
a un gas caliente se llaman adiabáticos o secaderos directos; aquellos en los que el
calor es transmitido desde un medio externo reciben el nombre de no adiabáticos
o secaderos indirectos. Los secaderos calentados por energía radiante, dieléctrica
o de microondas, también son no adiabáticos. Algunas unidades combinan el
secado adiabático y no adiabático, y se denominan secaderos directos-indirectos.

Tratamiento de sólidos en secaderos. La mayor parte de los secaderos industria-
les operan con partículas de sólidos durante todo o una parte del ciclo de secado,
aunque, por supuesto, algunos secan grandes piezas individuales, tales como
vasijas de cerámica o láminas de un polímero. Las propiedades de partículas de
sólidos se tratan en el Capítulo 26. En este sólo se describen los diferentes
modelos de movimiento de partículas de sólidos a través de secaderos, a fin de
comprender los fundamentos del secado.

En los secaderos adiabáticos los sólidos están expuestos al gas de alguna de
estas formas:

1 . El gas circula sobre la superficie de un lecho o una lámina del sólido, o
bien sobre una o ambas caras de una lámina o película continua. Este
proceso se llama secado con circulación superficial (Fig. 25.1~).

2 . El gas circula a través de un lecho de sólidos granulares gruesos que están
soportados sobre una rejilla. Recibe el nombre de secado con circulación a
través. Como en el caso del secado con circulación superlicial, la veloci-
dad del gas se mantiene baja para evitar el arrastre de partículas sólidas
(Fig. 25.lb).

.3.  Los sólidos descienden en forma de lluvia a través de una corriente
gaseosa que se mueve lentamente, con frecuencia dando lugar a un arras-
tre no deseado de las partículas finas  (Fig. 25.1~).

4. El gas pasa a través de los sólidos con una velocidad suliciente  para
fluidizar el lecho, tal como se ha estudiado en el Capítulo 7. Inevitable-
mente se produce arrastre de las partículas más linas (Fig. 25.ld).

5 . Los sólidos son totalmente arrastrados por una corriente gaseosa de alta
velocidad y neumáticamente transportados desde un dispositivo de mez-
cla hasta un separador mecánico (Fig. 25.le).

En los secaderos no adiabáticos el único gas a separar es el agua o disolvente
que se vaporiza, aunque en ocasiones se hace circular a través de la unidad una
pequeña cantidad de «gas de barrido» (frecuentemente aire o nitrógeno). Los
secaderos no adiabáticos difieren básicamente en la forma en la que los sólidos se
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(cl (d) te)

Figura 25.1 . Modelos de interacción gas-sólido en secaderos: (n) flujo de gas sobre un
lecho estático de sólidos; (b) flujo de gas a través de un lecho de sólidos; (c) acción en un
secadero rotatorio; (d)  lecho fluidizado de sólidos; (e) flujo en paralelo gas-sólido en un
secadero flash de transporte neumático.

exponen a la superficie caliente o a otra fuente de calor, pudiendo ser alguna de
las siguientes:

1 . Los sólidos se esparcen sobre una superficie horizontal estacionaria o que
se desplaza lentamente y se «cuecen» hasta que se secan. La superficie
puede calentarse eléctricamente o mediante un fluido de transmisión de
calor tal como vapor de agua o agua caliente. Alternativamente, el calor
puede aplicarse por medio de un calentador radiante situado encima del
sólido.

2 . Los sólidos se mueven sobre una superficie caliente, generalmente cilíndri-
ca, por medio de un agitador o un transportador de tornillo o de palas.

3 . Los sólidos deslizan por gravedad sobre una superficie inclinada caliente
o bien son transportados en sentido ascendente por la superficie y desli-
zándose posteriormente hasta una nueva localización. (Véanse los «Seca-
deros rotatorios», pág. 850.)

FUNDAMENTOS DEL SECADO

Debido a la gran variedad de materiales que se secan y a los muchos tipos de
equipo que se utilizan, no existe una sola teoría de secado que comprenda todos
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los materiales y tipos de secadores. Las variaciones posibles en forma y tamaño
de los materiales, de la humedad de equilibrio, de los mecanismos del flujo de
humedad a través del sólido, así como en el mecanismo de transmisión de calor
que se requiere para la vaporización, impiden que se pueda hacer un tratamiento
unificado. Son conocidos, sin embargo, los fundamentos generales, que se utilizan
en forma semicuantitativa. Los secaderos rara vez se diseñan por los usuarios,
sino que se adquieren a compañías especializadas en la ingeniería y fabricación de
este tipo de equipos.

Modelos de temperatura en secaderos. La forma en la que la temperatura varía
en los secaderos depende de la naturaleza y contenido de líquido del material, de
la temperatura del medio de calefacción, del tiempo de secado y de la temperatu-
ra final que toleran los sólidos secos. Sin embargo, el modelo de variación es
similar para todos los secaderos. En la Figura 25.2 se presentan algunos modelos
típicos.

En un secadero discontinuo con un medio de calefacción a temperatura
constante (Fig. 25.24 la temperatura de los sólidos húmedos aumenta rápida-
mente desde su valor inicial T, hasta la temperatura de vaporización T,.  En un
secadero no adiabático sin gas de barrido, TV  es prácticamente la temperatura de
ebullición del líquido a la presión existente en el secadero. Si se utiliza un gas de
barrido, o el secadero es adiabático, T,  es la temperatura húmeda del gas, o un
valor muy próximo a ella; dicha temperatura es la de saturación adiabática si el
gas es aire y el líquido que se evapora es agua. El secado transcurre a TV  durante
un período de tiempo considerable; es decir, que gran parte del líquido se puede
vaporizar a temperatura inferior a la del medio de calefacción. En las etapas
fínales del secado la temperatura de los sólidos asciende hasta Ka, que puede ser
ligeramente superior a TV  o considerablemente superior. A continuación se consi-
deran los mecanismos de secado que corresponden a estas variaciones de tempe-
ratura.

El tiempo de secado que se representa en la Figura 25.2a puede ser de pocos
segundos o de horas. Los sólidos pueden estar a T,  durante la mayor parte del
ciclo de secado o durante una pequeña fracción del mismo. La temperatura del

Tha

Tiempo Porcentaje de la  longitud del  secadero
(aI (4

Figura 25.2. Modelos de temperatura en secaderos: (a) secadero discontinuo; (b) secadero
adiabático continuo en contracorriente.
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medio de calefacción puede ser constante, tal como se muestra en la figura, o
puede programarse para seguir una secuencia durante el secado.

En un, secadero continuo cada partícula o elemento del sólido pasa a través
de un ciclo similar al que se muestra en la Figura 252a, en su recorrido desde la
entrada hasta la salida del secadero. Cuando se opera en estado estacionario la
temperatura en cualquier punto del secadero continuo es constante, pero varía a
lo largo de la longitud del secadero. La Figura 25.26 muestra un modelo de
temperatura para un secadero adiabático en contracorriente. La entrada de los
sólidos y la salida del gas se encuentra a la izquierda, mientras que la entrada del
gas y la salida de los sólidos lo esta a la derecha. Los sólidos se calientan
rápidamente desde T,, hasta TV.  La temperatura de vaporización T,  es constante
puesto que la temperatura húmeda no varía. (Esto no se cumplirá si se suminis-
trase calor indirectamente a los sólidos.) Cerca de la entrada del gas los sólidos
pueden calentarse a temperaturas superiores a T,. El gas caliente entra en el
secadero a Th., generalmente con poca humedad, se enfría, rápidamente al princi-
pio, y después más lentamente a medida que disminuye la diferencia de tempera-
tura. Su humedad aumenta continuamente a medida que se va evaporando
líquido.

Transmisión de calor en secaderos. El secado de sólidos húmedos es, por defini-
ción, un proceso térmico. Aunque con frecuencia se complica por la difusión en el
sólido o a través del gas, es posible secar muchos materiales simplemente calen-
tándolos por encima de la temperatura de ebullición del líquido, tal vez bastante
por encima con el fin de liberar las últimas trazas de material adsorbido. Por
ejemplo, los sólidos húmedos pueden secarse con vapor de agua altamente sobre-
calentado. En este caso no hay difusión, sino que el problema es exclusivamente
de transmisión de calor. En el secado adiabático la difusión está casi siempre
presente, pero con frecuencia la velocidad de secado está controlada por la
transmisión de calor en lugar de por la transferencia de materia, y los fundamen-
tos descritos en los Capítulos 10 a 14 pueden utilizarse en los cálculos del
secadero. Muchos de los secaderos, tal vez la mayoría, se diseñan sobre la base
exclusiva de consideraciones de transmisión de calor.

Cálculo del consumo de calor. Se comunica calor a un secadero con los siguien-
tes objetivos:

1. Calentar la alimentación (sólidos y líquidos) hasta la temperatura de
vaporización.

2. Vaporizar el líquido.
3 . Calentar los sólidos hasta su temperatura final.
4 . Calentar el vapor hasta su temperatura final.

Las etapas 1, 3 y 4 son con frecuencia despreciables en comparación con la 2.
En el caso más general la velocidad global de transmisión de calor se puede
calcular en la forma que se indica a continuación. Si tis es la masa de sólidos
totalmente secos que han de secarse en la unidad de tiempo, y X, y X, son los
contenidos inicial y final de liquido, en masa de líquido por unidad de masa de
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sólido totalmente seco, la cantidad de calor transmitido por unidad de masa de
sólido qT/ti,  es

donde T,,  = temperatura de la alimentación
TV  = temperatura de vaporización

z,,  = temperatura final de los sólidos
T,,  = temperatura final del vapor

A. = calor latente de vaporización
c ps> CpL, CP” = calores específicos del sólido, líquido y vapor, respectivamente

La Ecuación (25.1) supone que los calores específicos y el calor latente de
vaporización son constantes y que la vaporización transcurre a una temperatura
constante T,.  Estas condiciones raramente se cumplen, pero la Ecuación (25.1)
permite una estimación aceptable de la velocidad de transmisión de calor si se
conocen las temperaturas o se pueden estimar de forma aproximada.

En un secadero adiabático T,  es la temperatura húmeda del gas y TV6  es la
temperatura del gas a la salida Th,.  El calor transmitido a los sólidos, al líquido y
al vapor, tal como expresa la Ecuación (25.1),  procede del enfriamiento del gas.
Para un secadero adiabático continuo el balance de calor conduce a

qT = m,(1  + xaks,(Tha  -  Thb  )

d o n d e  CI, = velocidad másica  del gas seco
&‘,  = humedad del gas a la entrada

CSI1 = calor húmedo del gas para la humedad de entrada

(25 .2)

Coeficientes de transmisión de calor. En los cálculos de secado se aplica la
ecuación básica de transmisión de calor, una forma de la Ecuación (11.14),

qT  = UAAT ( 2 5 . 3 )

donde U = coeficiente global
A = área de transmisión de calor

AT = diferencia media de temperatura (no necesariamente la media
logarítmica).

En ocasiones se conocen A y AT y la capacidad del secadero se puede estimar a
partir de un valor de U calculado o medido, pero con frecuencia existe una
considerable incertidumbre en el área realmente disponible para transmisión de
calor. Por ejemplo, la fracción de superficie calentada que está en contacto con
los sólidos en un secadero dotado de transportador es difícil de estimar, y
raramente se conoce el área de la superficie total de las partículas sólidas expues-
tas a una superticie  calentada o a un gas caliente.
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Por estas razones, muchos secaderos se diseñan sobre la base de un coefkien-
te volumétrico de transmisión de calor Ua, donde a es el área de transmisión de
calor por unidad de volumen de secadero (que es desconocida). La ecuación
aplicable es

qT  =  UaV AT (25.4)

donde Ua  = coeficiente volumétrico de transmisión de calor, Btu/pie3-h-“F
V = volumen del secadero, pie3 o m3

AT = diferencia media de temperatura

Debido a los modelos complejos de temperatura no resulta fácil definir la
verdadera diferencia media de temperatura para todo el secadero. De hecho, a
veces la temperatura de salida de los sólidos y del gas son tan próximas que no se
puede medir la diferencia entre ellas. Por tanto, los coeficientes de transmisión de
calor son difíciles de estimar y pueden tener una utilidad limitada. Una ecuación
general que resulta útil en los cálculos de secado es la Ecuación (12.71) para la
transmisión de calor desde un gas hacia una sola esfera o una partícula esférica
solitaria:

(12 .71)

Cuando la transmisión interna de calor es importante se puede utilizar la
Ecuación (11.40). Para flujo a través de lechos fijos o fluidizados de partículas
sólidas, con frecuencia se aplica la correlación de transmisión de calor que se
muestra en la Figura 21.5. Sin embargo, para muchos secaderos no se dispone de
correlaciones generales y es preciso determinar experimentalmente los coeficien-
tes. Los coeficientes empíricos con frecuencia se basan en definiciones más o
menos arbitrarías del área de transmisión de calor y de la diferencia media de
temperatura. Ejemplos de correlaciones empíricas se presentan más adelante en
este capítulo al tratar el tipo de secadero al que se aplican.

Unidades de transferencia de calor. Algunos secaderos adiabáticos, especial-
mente los secaderos rotatorios, se pueden diseñar en función del número de
unidades de transferencia de calor que contienen. Las unidades de transferencia
de calor son análogas a las unidades de transferencia de materia que se consíde-
ran en el Capítulo 22; una unidad de transferencia de calor es la sección o zona
del equipo en el que la variación de temperatura es igual a la fuerza impulsora
(diferencia de temperatura) media en dicha sección. Las unidades de transferencia
pueden basarse en la variación de temperatura en una cualquiera de las fases,
pero en los secaderos siempre se basan en la fase gaseosa. El número de unidades
de transferencia del secadero viene dado por

(25 .5)
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o bien (25.6)

Cuando el contenido inicial de líquido de los sólidos es elevado y la mayor
parte del calor transmitido se utiliza en la vaporización, AT puede tomarse como
la diferencia media logarítmica entre las temperaturas seca y húmeda. Por tanto,

AT = ATL  = (Ga  - Tw,)  - (T,,  - Td
ln KGB  - LllY(T,b  - LJl

(25.7)

Para el sistema aire-agua Twb  = T,,  y la Ecuación (25.6) se transforma en

(25.8)

La longitud de una unidad de transferencia y el número de unidades de
transferencia apropiadas para un buen diseño se consideran más adelante en la
sección «Equipo de secado».

Transferencia de materia en secaderos. En todos los secaderos en los que un gas
circula sobre o a través de los sólidos, la materia tiene que transferirse desde la
superficie del sólido hasta el gas, y a veces a través de los poros interiores del
sólido. La resistencia a la transferencia de materia, y no la transmisión de calor,
puede controlar la velocidad de secado. Esto ocurre con más frecuencia en el
secado con circulación sobre tablas, láminas o lechos de sólidos. Desde el punto
de vista del gas, este tipo de secado es muy parecido a la humidificación adiabáti-
ca; desde el punto de vista del sólido es análogo a la evaporación cuando el
sólido está muy húmedo, y como la deserción de disolvente desde un adsorbente
cuando el sólido está prácticamente seco.

La velocidad media de transferencia de materia ti, se calcula fácilmente a
partir de la relación

ti, = ril,(X,  - X,) (25.9)

Si el gas entra con una humedad s,,  la humedad a la salida viene dada por

La predicción de velocidades de transferencia de materia por unidad de área o
por unidad de volumen no es tan sencilla. Requiere el conocimiento del mecanis-
mo del movimiento del líquido y el vapor a través del sólido, así como el de un
equilibrio más complicado entre un sólido y un gas húmedos.
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Figura 25.3 . Curvas de humedad de equilibrio a 25 “C.

Equilibrio entre fases

Los datos de equilibrio para sólidos húmedos generalmente se expresan mediante
relaciones entre la humedad relativa del gas y el contenido de líquido del sólido,
en masa de líquido por unidad de masa de sólido completamente seco?.  En la
Figura 25.3 se presentan ejemplos de relaciones de equilibrio. Las curvas de este
tipo son prácticamente independientes de la temperatura. Las abscisas de tales

t El contenido de líquido expresado en esta forma se llama sobre base seca; puede exceder, y con
frecuencia ocurre, del 100 por 100.
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curvas pueden convertirse fácilmente en humedades absolutas, es decir, en masa
de vapor por unidad de masa de gas seco.

El resto del tratamiento de esta sección está basado en el sistema aire-agua,
pero es preciso recordar que los principios fundamentales son igualmente aplica-
bles a otros gases o líquidos.

Cuando un sólido húmedo se pone en contacto con aire de una humedad
inferior a la correspondiente al contenido de humedad del sólido, dada por la
curva de humedad de equilibrio, el sólido tiende a perder humedad y secarse
hasta alcanzar el equilibrio con el aire. Cuando el aire es más húmedo que el
sólido en equilibrio con él, el sólido absorbe humedad del aire hasta que se
alcanza el equilibrio.

En fases fluidas la difusión está regida por las diferencias de concentración
expresadas en fracciones molares. Sin embargo, en un sólido húmedo el término
fracción molar tiene poco significado, y para los cálculos de secado el contenido
de humedad casi siempre se expresa en masa de agua por unidad de masa de
sólido totalmente seco. Esta práctica es la que se sigue a lo largo de este capítulo.

Humedad de equilibrio y humedad libre. El aire que entra en un secadero no
suele estar completamente seco, sino que contiene algo de humedad y posee
una humedad relativa delinida.  Para un aire de humedad defínida  el contenido
de humedad del sólido que sale del secadero no puede ser inferior al contenido
de humedad de equilibrio correspondiente a la humedad del sólido que entra.
La porción de agua del sólido húmedo que no puede ser separada por el aire
que entra, debido a la humedad de éste, recibe el nombre de humedad de equilibrio.

El agua libre es la diferencia entre el contenido total de agua del sólido y el
contenido de agua en el equilibrio. Por tanto, si XT es el contenido total de
humedad y X*  es el contenido de humedad de equilibrio, la humedad libre X
viene dada por

x = XT - x*

En los cálculos de secado lo que interesa es X en vez de X,.

Agua ligada y no ligada. Si una curva de equilibrio como la de la Figura 25.3 se
prolonga hasta su intersección con el eje de 100 por 100 de humedad, el conteni-
do de humedad así definido es la humedad mínima de este material que todavía
puede ejercer una presión de vapor como la del agua líquida a la misma tempera-
tura. Si el material posee más agua que la correspondiente a esta intersección, la
presión de vapor que puede ejercer es solamente la del agua a la temperatura del
sólido. Esto permite distinguir dos tipos de agua retenida por un material deter-
minado. El agua hasta la menor concentración que está en equilibrio con aire
saturado (dada por la intersección de las curvas de la Fig. 25.3 con la línea del
100 por 100 de humedad) recibe el nombre de agua ligada, debido a que ejerce
una presión de vapor menor que la del agua líquida a la misma temperatura. Las
sustancias que contienen agua ligada se llaman con frecuencia sustancias higros-
cópicas. La condición para la cual madera, textiles y otros materiales celulares,



SECADO DE SOLIDOS 831

stán en equilibrio con aire saturado recibe el nombre de punto de saturación de
ibra.

El agua ligada puede existir en diferentes condiciones. El agua liquida en tinos
apilares ejerce una presión de vapor anormalmente baja debido a la gran
:urvatura  cóncava de la superfície;  la humedad contenida en las células o en las
Faredes  de las fibras pueden experimentar una disminución de la presión de
fapor  debido a los sólidos disueltos. El agua en sustancias orgánicas naturales
:stá física y químicamente combinada y su fuerza de unión varía con la naturale-
:a y el contenido de humedad del sólido. Por otra parte, el agua no ligada ejerce
oda su presión de vapor y se encuentra fundamentalmente en los huecos del
,ólido.

Los términos empleados en este tratamiento pueden clarificarse haciendo
.eferencia  a la Figura 25.3. Considérese, por ejemplo, la curva 2 para estambre.
Zsta curva corta a la curva del 100 por 100 de humedad para una humedad del
!6 por 100; en consecuencia, cualquier muestra de lana que contiene menos
iel 26 por 100 de agua solamente contiene agua ligada. La humedad de una
nuestra con menos del 26 por 100 de agua solamente contiene agua no ligada.
si la muestra contiene 30 por 100 de agua, por ejemplo, el 4 por 100 de este agua
:s no ligada y el 26 por 100 es ligada. Supóngase ahora que esta muestra ha de
secarse con aire del 30 por 100 de humedad relativa. La curva 2 indica que el
aenor contenido de humedad que se puede alcanzar en estas condiciones es del
2 por 100. Este es, por tanto, el contenido de humedad de equilibrio para estas
:ondiciones.  Si una muestra que contiene el  30 por 100 de humedad total ha de
secarse con aire del 30 por 100 de humedad relativa, su contenido de agua libre
:s del 21 por 100 y la humedad de equilibrio es del 9 por 100. La distinción entre
agua ligada y no ligada depende del material, mientras que la distinción entre la
humedad libre y la de equilibrio depende de las condiciones del secado.

Mecanismos del secado; secado con circulación superficial

Cuando intervienen transmisión de calor y transferencia de materia, el mecanis-
mo del secado depende de la naturaleza de los sólidos y del método de contacto
entre los sólidos y el gas. Existen tres tipos de sólidos: cristalinos, porosos y no
porosos. Las partículas cristalinas no contienen líquido interior y el secado tiene
lugar solamente en la superficie del sólido. Un lecho de tales partículas puede
considerarse, por supuesto, como un sólido altamente poroso. Los sólidos verda-
deramente porosos, tales como pastillas de catalizadores, contienen líquido en el
interior de los poros. Los sólidos no porosos comprenden geles coloidales tales
como jabón, cola y arcilla plástica, sólidos celulares densos tales como madera y
cuero, y muchos otros materiales poliméricos.

La transferencia de materia entre la superficie sólida y el gas está regida por
las relaciones que se han estudiado en el Capítulo 21. La velocidad de secado de
sólidos que contienen líquido interno depende, sin embargo, de la forma en la que
se mueve el líquido y de la distancia que tiene que recorrer hasta alcanzar la
superficie. Esto es especialmente importante en el secado con circulación super-
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ficial  de láminas o lechos de sólidos. El secado por este método es lento y
generalmente se realiza por cargas; ha sido desplazado por otros métodos más
rápidos en la mayor parte de las operaciones de secado a gran escala, si bien
sigue siendo importante en la fabricación de productos farmacéuticos y de quími-
ca tina, especialmente cuando las condiciones de secado han de controlarse’
cuidadosamente.

Condiciones constantes de secado. Considérese un lecho de sólidos húmedos, de
2 a 3 pulg (50 a 75 mm) de espesor, sobre el que circula aire. Supóngase que la
temperatura, humedad, así como la velocidad y dirección de flujo del aire sobre la
superficie de secado son constantes. Esta situación recibe el nombre de condicio-
nes constantes de secado. Obsérvese que solamente las condiciones de la corriente
de aire son constantes, ya que el contenido de humedad y otros factores del
sólido varían.

Velocidades de secado. A medida que transcurre el tiempo, el contenido de
humedad XT disminuye generalmente como se representa en la Figura 25.4.
Después de un corto período de tiempo durante el que se calienta la alimentación
hasta la temperatura de vaporización, la representación gráfica se hace lineal,
posteriormente se curva hacia el eje de abscisas y finalmente se hace horizontal.
La velocidad de secado se representa mediante la línea B,  que es horizontal
durante una buena parte de su longitud, indicando que la velocidad de secado es
constante, luego se curva hacia abajo y, eventualmente, cuando el material llega
hasta su contenido de humedad de equilibrio, alcanza el valor cero.

OO
0 t, Tiempo

Figura 25.4. Gráficas típicas del contenido total de
frente al tiempo de secado.

humedad y de la velocidad de secado



SECADO DE SOLIDOS 8 3 3

0 . 3 5

0 . 3 0

0,25
ê

ic
ñ

2  0.20

g(D
8u>

0  0.15
R1
z
0
?
Qi  0,lO

0 . 0 5

0

X,  Humedad libre, Ib/lb de sólido seco

Figura 25.5. Curva de velocidad de secado para una lámina de arcilla no porosa. (Según
Sherwood’4.)

Las Figuras 25.5 y 25.8 muestran la velocidad de secado por unidad de área,
R, representada frente al contenido de humedad libre, Xr - X*  o X. La Figu-
ra 25.5 es la curva para una lámina no porosa de arcilla; la Figura 25.8 es la de
una lámina cerámica porosa. La diferencia de las formas de estas curvas refleja
las diferencias de los mecanismos de flujo de la humedad interna de los dos
materiales.

Período de velocidad constante. Después del período preliminar de iniciación (no
representado en las figuras) cada curva tiene un segmento horizontal AB que
pertenece al primer período real de secado. Este período, que puede no existir si
el contenido inicial de humedad del sólido es inferior a un cierto valor mínimo,
recibe el nombre de período de velocidad constante. Se caracteriza porque la
velocidad de secado es independiente del contenido de humedad. Durante este
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período el sólido está tan húmedo que toda la superficie de secado está recubierta
por una película continua de agua que se comporta como si el sólido no existiese.
Si el sólido no es poroso, el agua separada durante este período es básicamente
agua situada sobre la superficie del sólido. En un sólido poroso, la mayor parte
de agua separada durante el período de velocidad constante corresponde a la
existente en el interior del sólido. La evaporación desde un material poroso tiene
lugar por el mismo mecanismo que en el caso del termómetro húmedo, y el
proceso de un termómetro húmedo es esencialmente el de secado con velocidad
constante. En ausencia de radiación o de transmisión de calor por conducción a
través del contacto directo del sólido con superficies calientes, la temperatura del
sólido durante el período de velocidad constante es la temperatura húmeda del
aire.

Durante el período de velocidad constante la velocidad de secado por unidad
de área, R, puede estimarse con bastante precisión a partir de las correlaciones
desarrolladas para evaporación desde la superficie libre de un líquido. Los cálcu-
los pueden basarse en transferencia de materia [Ec.  (25.11)] o en transmisión de
calor [Ec.  (25.12)],  tal como se indica a continuación

o bien

m,  = Mvky(Yi  - YV

(1 - Y)L

riz”  =
h,(T  - ZJA

4

(25.11)

(25.12)

donde ti, = velocidad de evaporación
A = área de secado
h, = coeficiente de transmisión de calor
k,  = coeficiente de transferencia de materia

AI, = peso molecular del vapor
T = temperatura del gas
z = temperatura de la interfase
y = fracción molar del vapor en el gas

yi  = fracción molar del vapor en la interfase
Ai = calor latente de vaporización a la temperatura T

Cuando el aire circula paralelamente a la superficie del sólido, el coeficiente
de transmisión de calor puede estimarse por medio de la ecuación dimensional

h, = 0,0128G0** (25.13)

donde h, = coeficiente de transmisión de calor, Btu/pie2-h-“F
G = velocidad másica,  lb/pie2-h

Cuando el flujo es perpendicular a la superficie, la ecuación es

h, = 0,37G0v3’ (25.14)
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La velocidad constante de secado R, es simplemente

R, = !!! = hcT  - í?)
A 4

(25 .15)

En la mayor parte de las situaciones, tal como se ha mencionado previamente,
la temperatura & puede suponerse que es igual a la temperatura húmeda del aire.
Cuando la radiación desde puntos calientes de alrededor y la conducción desde
superficies sólidas en contacto con el material no son despreciables, yi  aumenta y,
de acuerdo con la Ecuación (25.1 l),  la velocidad de secado aumenta consecuente-
mente. Se dispone de métodos para estimar estos efectos”“. 13.

Contenido crítico de humedad y periodo de velocidad decreciente. A medida que
disminuye el contenido de humedad, termina el período de secado a velocidad
constante y la velocidad de secado disminuye. El punto donde termina el período
de velocidad constante, representado por el punto B en las Figuras 25.5 y 25.8,
recibe el nombre de punto crítico. Este punto marca el instante en el que el agua
líquida sobre la superficie es insuficiente para mantener una película continua que
recubra todo el área de secado. Ep sólidos no porosos corresponde al momento
en el que se evapora la humedad superficial. En sólidos porosos el punto crítico
ocurre cuando la velocidad de flujo de humedad hacia la superficie ya no es igual
a la velocidad de evaporación generada por el proceso del termómetro húmedo.

Si el contenido inicial de humedad del sólido es inferior a la del punto crítico,
no existe el período de velocidad constante.

El contenido de humedad crítica varía con el espesor del material y con la
velocidad de secado. No es, por tanto, una propiedad característica del material.
El contenido de humedad crítica se determina mejor experimentalmente, aunque
se dispone de algunos datos aproximados”“.

Ejemplo 25.1. Una torta de filtración de 24 pulg (610 mm) de lado y 2 pulg (51 mm)
de espesor se seca por ambos lados con aire de temperatura húmeda de 80 “ F (26,7  “C)
y una temperatura seca de 120 “ F (48,9 “C). El aire fluye paralelamente a las caras de
la torta con una velocidad de 25 pies/s  (0,73 m/s).  La densidad de la torta seca es 120
lb/pie3  (1922 kg/m3).  El contenido de la humedad de equilibrio es despreciable. Para
las condiciones de secado la humedad crítica, sobre una base seca, es del 9 por 100.
(u)  ¿Cuál  es la velocidad de secado durante el período de velocidad constante?
(b) LCuánto  tiempo se necesitará para secar este material desde un contenido inicial
de humedad del 20 por 100 (base seca) hasta un contenido tina1  de humedad del
10 por lOO? ’

SOLUCI6N

(a) La temperatura de la interfase & es la temperatura húmeda del aire, 80 “F.
Por tanto, según el Apéndice 8, Ai  es 1049 Btu/lb.  La velocidad másica  del aire es

G =
2,s  x 29 x 492 x 3600

359(460  + 120)
= 617 lb/pie2-h
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Según la Ecuación (25.13),  el coeficiente h,  es

h,  = 0,0128  x 617°,8  = 2,18 Btu/pie’-h-“F

Sustituyendo en la Ecuación (25.15) se obtiene

R
c

= 2,18(120  - 80)
1049

= 0,083 lb/pie’-h

(b) Puesto que el secado se realiza por ambas caras, el área A  es (24/12)’  x 2 =
= 8 pie’. A partir de la Ecuación (25.15),  la velocidad de secado ti,  es

riz, = 0,083 x 8 = 0,664 lb/h

El volumen de torta es (24/12)2  x (2/12)  = 0,667 pie3,  y la masa de sólidos total-
mente secos es 120 x 0,667 = 80 Ib. La cantidad de humedad a evaporar es
80(0,20  - OJO) = 8 lb. El tiempo de secado t,  es, por tanto, 8/0,664  = 12,05 h.

El período siguiente al del punto crítico recibe el nombre de periodo de
velocidad decreciente. A partir de las Figuras 25.5 y 25.8 resulta evidente que la
curva de velocidad de secado en el período de velocidad decreciente varía de un
material a otro. La forma de la curva también depende del espesor del material y
de las variables externas. En algunos casos, que se ilustran en la Figura 25.8, hay
un cambio distinto de la curva durante el período de velocidad decreciente, lo
que significa un cambio en el mecanismo de secado. Este cambio se produce en el
llamado segundo punto critico, correspondiente al segundo contenido crítico de
humedad.

Los métodos de estimación de las velocidades de secado durante el período de
velocidad decreciente dependen si el sólido es poroso o no. En un material
poroso, una vez que ya no hay más humedad superficial, el secado posterior
solamente puede transcurrir con una velocidad regida por la difusión de la
humedad interior hacia la superficie. En un material poroso aparecen otros
mecanismos, y la vaporización puede tener lugar en el interior del sólido en lugar
de producirse en la superficie.

Sólidos no porosos y teoría de difusión. La distribución de humedad en un sólido
que da lugar a una curva de velocidad decreciente como la de la Figura 25.5,
corresponde a la línea de trazos en la Figura 25.6, en la que se representa el
contenido local de humedad frente a la distancia desde la superficie. Su forma
corresponde a la suposición de que la humedad fluye por difusión a través del
sólido de acuerdo con la Ecuación (21.72). Según se comenta después, difiere algo
de la curva teórica. La Ecuación (21.72) ha sido muy utilizada como base para los
cálculos cuantitativos de la velocidad de secado de sólidos no porosos” 12. En los
materiales que secan de esta forma se dice que el secado se realiza por difusión,
aunque el mecanismo real probablemente es considerablemente más complicado
que el de simple difusión.

La difusión es característica de los materiales que secan lentamente. La
resistencia a la transferencia de vapor de agua desde la superficie del sólido hasta
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Figura 25.6. Distribución de humedad en una lámina que se seca por ambas caras. Flujo
de humedad por difusión.

el aire es generalmente despreciable y la difusión en el sólido controla la veloci-
dad global de secado. Por tanto, el contenido de humedad en la superficie es muy
próximo al valor de equilibrio. La velocidad del aire tiene poco o ningún efecto,
mientras que su humedad influye sobre el proceso al determinar la humedad de
equilibrio. Puesto que la difusividad aumenta con la temperatura, la velocidad de
secado aumenta con la temperatura del sólido.

Ecuaciones para difusión. Suponiendo que es aplicable la ley de difusión dada
por la Ecuación (21.72),  aun cuando el contenido de humedad X está basado
sobre la masa y no sobre el volumen, se pueden aplicar las formas integradas de
esta ecuación para relacionar el tiempo de secado con los contenidos de humedad
inicial y final. Por tanto, si se aceptan todas las suposiciones que se han hecho
al integrar la Ecuación (21.72),  se obtiene la Ecuación (21.73). Para el caso de
secado, el resultado puede escribirse así

x,-x* x 8
XT1 - x* = x, = 2

e-d + f e-9alB  + & y=718  + . . .
>

(25.16)

donde p = Dvt,ls2

al = (a/2)2
XT = contenido medio de humedad total para el tiempo t,
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X = contenido medio de humedad libre para el tiempo t,
X* = humedad de equilibrio
X,,  = contenido inicial de humedad al comenzar el secado cuando t = 0

X1  = contenido inicial de humedad libre
0:  = difusividad a través del sólido

s = semiespesor de la lámina

Todos los contenidos de humedad están en masa de agua por unidad de masa de
sólido totalmente seco. En la Figura 10.6, con b en vez de NF0  y X/X, en vez de
(T,  - z)/(T, - T,),  es una representación gráfica de la Ecuación (25.16) para el
secado de una gran lámina plana.

La exactitud de la teoría de difusión para el secado disminuye ya que la
difusión no es constante sino que varía con el contenido de humedad. Es especial-
mente sensible a la contracción. El valor de 0:  es menor para pequeños conteni-
dos de humedad que para valores grandes y puede ser muy pequeño cerca de la
superficie de secado. Por tanto, la distribución de humedad representada por la
teoría de difusión con difusividad constante es análoga a la indicada por la línea
continua de la Figura 25.6. En la práctica se utiliza un valor medio O”, obtenido
experimentalmente con el material que se desea secar.

Cuando j? es mayor de O,l, solamente es significativo el primer término del
segundo miembro de la Ecuación (25.16),  mientras que los demás términos de la
serie se pueden despreciar. Resolviendo la ecuación que resulta, se obtiene para el
tiempo de secado

4s2t, = - ln 8x,
7120”  7c2x (25.17)

Diferenciando la Ecuación (25.17) con respecto al tiempo y reordenando, se
obtiene

dX a2sx--= -
0dt 2 s2 (25 .18)

La Ecuación (25.18) indica que cuando controla la difusión, la velocidad de
secado es directamente proporcional al contenido de humedad libre e inversa-
mente proporcional al cuadrado del espesor. La Ecuación (25.17) indica que si se
representa el tiempo frente al logaritmo del contenido de humedad libre, se
obtendrá una línea recta a partir de la cual se puede calcular 0;.

Ejemplo 25.2. Tablones de madera de 1 pulg (25,4 mm) de espesor se secan desde
una humedad inicial del 25 por 100 hasta una humedad final del 5 por 100, utilizando
aire que tiene una humedad despreciable. Si 0:  para la madera es 3,2 x lo-’  pie2/h
(8,3 x lOe5  cm2/s),  Lcuánto  tiempo se necesitará para secar los tablones?

SOLUCI6N

Puesto que el aire es seco, la humedad de equilibrio es cero, X, = 0,25  y X = 0,05.
Por tanto, X/X,  = 0,05/0,25  = 0,20.  A partir de la Figura 10.6 se lee /I  sobre la
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abscisa correspondiente a la ordenada conocida de 0,20  y se obtiene 0,57.  Puesto que
s = 0,5/12 pies,

3,2 x 10-5t,

(0,5/12s
= 0,57

de donde se obtiene para el tiempo de secado f, el valor de 31,0 h.
Otra solución se puede obtener con la Ecuación (25.17). Sustituyendo los valores

adecuados en esta ecuación se obtiene

t _ 4(0,5/12?  In Uf3 x 0,25Y(nz  x 0,05)1  = 308 h
T- 7c2(3,2 x 10-5)

Contracción y endurecimiento. Cuando se seca un sólido coloidal no poroso, el
material se contrae. En pequeñas piezas este efecto puede no ser importante, pero
cuando se trata de unidades grandes un secado inadecuado puede conducir a
serias dificultades debidas fundamentalmente a la contracción. Puesto que las
capas exteriores pierden humedad necesariamente antes que las anteriores, la
concentración de humedad en estas capas es menor que en el interior y las capas
superficiales se contraen frente a un núcleo central de volumen constante. Esta
contracción de la superficie produce agrietamientos, roturas y alabeos. Por otra
parte, puesto que la difusividad es sensible a la concentración de humedad, y
generalmente disminuye con ella, la resistencia a la difusión en las capas externas
aumenta con la deshidratación superficial. Esto acentúa el efecto de contracción
impidiendo el flujo de humedad hacia la superficie y aumentando así el gradiente
de humedad cerca de la superficie.

En casos extremos, la contracción y el descenso de difusividad pueden combi-
narse para formar una costra prácticamente impermeable que envuelve la mayor
parte del material e impide la salida de humedad desde el interior. Este fenómeno
recibe el nombre de endurecimiento. El agrietamiento, la rotura, la desintegración
y el endurecimiento pueden minimizarse reduciendo la velocidad de secado y
disminuyendo así los gradientes de concentración en el sólido. De esta forma se
reduce la contracción de la superficie, y la difusividad a través del sólido es
aproximadamente constante. El gradiente de humedad en la superficie se aplana
y toda la pieza se protege frente a la contracción.

La velocidad de secado se controla fácilmente controlando la humedad del
aire de secado. Puesto que la concentración de la humedad de equilibrio en la
superficie viene determinada por la humedad del aire, al aumentar ésta, aumenta
también aquélla. Para una concentración de humedad total dada X,, la concen-
tración de humedad libre X se reduce al aumentar la humedad de equilibrio X*.
Se reduce así el gradiente global de concentración, la velocidad de secado es más
lenta y disminuye la formación de costras.

Sólidos porosos y jlujo por capilaridad. El flujo de líquido a través de sólidos
porosos no sigue la solución de la ecuación de difusión correspondiente a la
Ecuación (25.16). Esto puede observarse comparando la distribución de humedad
durante el secado de este tipo de sólidos con el caso de difusión. En la Figu-
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Figura 25.7. Distribución de humedad en una lámina porosa que se seca por ambas
caras. Flujo de humedad por capilaridad.

ra 25.7 se muestra una curva típica de distribución de humedad para un sólido
poroso. Un punto de inflexión divide la curva en dos partes, una cóncava hacia
arriba y otra cóncava hacia abajo. Este hecho es totalmente contrario a la
distribución prevista por el modelo de difusión tal como muestra la Figura 25.6.

La humedad fluye a través de los poros del sólido por capilaridad2v  3* 5.  Un
material poroso contiene una red complicada de poros y canales interconectados,
cuyas secciones transversales varían enormemente. En la superficie hay bocas de
poros de varios tamaños. A medida que el agua es retirada por vaporización, se
forma un menisco en cada poro que genera una fuerza capilar debido a la tensión
superficial entre el agua y el sólido. Las fuerzas capilares poseen fuerzas en
dirección perpendicular a la superticie  del sólido. Estas fuerzas proporcionan la
fuerza impulsora para el movimiento del agua a través de los poros hacia la
superficie.

La intensidad de las fuerzas capilares en un determinado punto de un poro
depende de la curvatura del menisco, que a su vez es una función de la sección
transversal del poro. Los poros pequeños desarrollan fuerzas capilares mayores
que los poros grandes y, por tanto, los poros pequeños pueden extraer agua
desde los poros grandes. A medida que se agota el agua en la superficie, los poros
grandes tienden a vaciarse primero. El aire tiene que desplazar al agua que se
retira. Este aire entra bien a través de las bocas de los poros más grandes
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situados en la superficie de secado, o bien desde los lados y la parte trasera del
material cuando éste se seca solamente por una cara.

En la Figura 25.8 se presenta una curva típica de velocidad de secado para un
sólido poroso que tiene poros pequeños. Mientras el aporte de agua desde el
interior hasta la superficie es suficiente para mantener la superficie completa-
mente mojada, la velocidad de secado es constante. Los poros se van vaciando
progresivamente de agua, y en el punto crítico la capa superficial de agua
comienza a retroceder hacia el interior del sólido. Esto se inicia en los poros más
grandes. Los puntos altos situados sobre la superficie del sólido comienzan a
emerger del líquido y el área disponible para transferencia de materia desde el
sólido hacia el aire disminuye. Por tanto, aunque la velocidad de evaporación por
unidad de área mojada no se modifica, la velocidad basada sobre la superficie
total, incluyendo tanto el área seca como la mojada, es menor que en el período
de velocidad constante. La velocidad continúa disminuyendo a medida que
aumenta la fracción de superficie seca.

La primera fase de velocidad decreciente se representa por medio de la línea
BC en la Figura 25.8. La velocidad de secado durante este período depende de los
mismos factores que actúan durante el período de velocidad constante, puesto
que el mecanismo de evaporación no varía y la zona de vaporización está en la
superficie o próxima a ella. El agua en los poros es la fase continua y el aire la
fase dispersa. En el primer período de velocidad decreciente la curva de velocidad
de secado es generalmente lineal.

A medida que se va eliminando el agua del sólido, la fracción del volumen de
poros que es ocupada por el aire aumenta. Cuando la fracción alcanza un cierto
límite, el agua retirada es insuticiente  para mantener una película continua a
través de los poros y éstos se llenan de aire que entonces se transforma en la fase

0 0 . 0 5 0,lO 0 . 1 5

X,  Humedad libre, Ib/lb de sólido seco

Figura 25.8. Curva de velocidad de secado para una placa de cerámica porosa.  (Según
Sherwood y Comings  ” .)
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continua. El agua que queda está confinada en pequeñas masas aisladas en los
rincones e intersticios de los poros. Cuando aparece este estado, la velocidad de
secado disminuye de nuevo bruscamente tal como muestra la línea CD de la
Figura 25.8. El contenido de humedad para el cual se produce el cambio, repre-
sentado por el punto C de la Figura 25.8, recibe el nombre de segundo punto
critico, y el periodo que en él se inicia se llama segundo período de velocidad
decreciente.

En este período lina1 de secado la velocidad de vaporización es prácticamente
independiente de la velocidad del aire. El vapor de agua se tiene que difundir a
través del sólido, y el calor de vaporización ha de transmitirse hasta las zonas de
vaporización por conducción a través del sólido. En el sólido se establecen
gradientes de temperatura, y la temperatura de la superficie del sólido se acerca a
la temperatura húmeda del aire. Para poros finos la curva de la velocidad de
secado durante el segundo periodo de velocidad decreciente sigue el modelo de
difusión, y la curva de la velocidad de secado es cóncava hacia arriba.

CBlculo del tiempo de secado para condiciones de secado constantes. En el diseño
de secaderos una variable importante es el tiempo que se requiere para secar el
material en las condiciones existentes en el secadero, ya que esto determina el
tamaño del equipo que se necesita para obtener una eficacia determinada. Para el
secado en condiciones constantes el tiempo de secado se puede determinar a
partir de la curva de la velocidad de secado cuando puede disponer de la misma.
Con frecuencia esta curva se obtiene en un experimento de secado con el material
en cuestión, y esto conduce directamente al tiempo de secado. Las curvas de
velocidad de secado en unas condiciones con frecuencia pueden modilicarse  para
otras condiciones y, por tanto, resulta útil calcular el tiempo de secado a partir de
la curva de velocidad de secado. Por definición,

R=-dm,= msdX
A dt A dt

(25.19)

Integrando la Ecuación (25.19) entre Xi  y X,,  los contenidos inicial y lina1 de
humedad libre, respectivamente, resulta

t,  = T X1  dXs-X2 R
(25.20)

donde t,  es el tiempo total de secado. La Ecuación (25.20) se puede integrar
numéricamente a partir de la curva de velocidad de secado, o bien analíticamente
si se dispone de ecuaciones de R en función de X.

Para el periodo de velocidad constante R = R,  y el tiempo de secado es
simplemente
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En el período de velocidad decreciente, cuando la difusión es controlada, el
tiempo de secado tf para una lámina viene dado por la Ecuación (25,17).  Si R
varía linealmente con X, como ocurre en muchos sólidos porosos,

R=aX+b (25.22)

donde a y b son constantes, y dR = a dX.  Sustituyendo dX en la Ecuación (25.20)
se obtiene para el tiempo de secado en el período de velocidad decreciente

(25.23)

donde RI  y R2 son las ordenadas de las humedades inicial y final, respectiva-
mente. La constante a es la pendiente de la curva de la velocidad de secado y
puede escribirse así

R, - R
a = J&  - x

donde R, = velocidad en el primer punto crítico
R’ = velocidad en el segundo punto crítico
X,  = contenido de humedad libre en el primer punto crítico
X’ = contenido de humedad libre en el segundo punto crítico

Sustituyendo a de la Ecuación (25.24) en la Ecuación (25.23) se obtiene

/ t _ ms(Xe  - X’)
f- In 3

A(R, - R’) R,

(25.24)

(25.25)

Cuando el proceso de secado abarca ambos períodos de velocidad constante
y de velocidad decreciente, la X2  de la Ecuación (25.21) es igual a X,, y R,
de la Ecuación (25.25) es igual a R,. El tiempo total de secado t,  viene dado
entonces por

m,
tT = tc  + tf = A

Xi - X, Xc 4  X’J R, .
Rc a + R, - R,? R,>

(25.26)

donde XI  es el contenido de humedad al comienzo de todo el proceso y R, es la
velocidad de secado al final de los procesos.

En algunas situaciones una sola recta que pasa a través del origen representa
todo el período de velocidad decreciente. El punto (X,,  R,) está situado sobre esta
línea. Cuando se puede hacer esta aproximación, la Ecuación (25.26) se puede
simplificar teniendo en cuenta que b, R’,  X’  desaparecen, que a = RJX,,  y que
Rc/R2  = X,/X,.  La Ecuación (25.26) se transforma en
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(X, - X,)  + x, In $-
2 1 (25.27)

donde X2  es el contenido de humedad al final de todo el proceso.

Secado con circulación a través del sólido

Si las partículas del sólido húmedo tienen suficiente tamaño, el gas puede pasar
a través del lecho en vez de sobre él, dando generalmente lugar a un importante
aumento de la velocidad de secado. Aun cuando las partículas individuales sean
demasiado pequeñas para permitir esta situación, en muchos casos el material se
puede acondicionar en una forma adecuada para realizar el secado con circula-
ción transversal. Por ejemplo, una torta de filtración se puede granular o extruir
en forma de «biscuits»  o de cilindros del tipo spaghetti, de aproximadamente
1/4  pulg de diámetro y varias pulgadas de longitud. El material acondicionado
generalmente mantiene la forma durante el secado y forma un lecho permeable
de porosidad bastante elevada.

Las velocidades de transferencia de calor y materia hacia las superficies
de las partículas en un lecho de sólidos se pueden calcular a partir de la Ecua-
ción (21.56), tal como se ilustra en el Ejemplo 25.3. Sin embargo, los resultados de
tales cálculos se utilizan solamente para estimaciones preliminares, de forma que
siempre es aconsejable, y con frecuencia necesario, realizar ensayos experimenta-
les con el material real que se ha de secar.

Ejemplo 25.3. La torta de filtración del Ejemplo 25.1 se extrusiona a través de un
tamiz para formar cilindros de 1/4 pulg  de diámetro y 4 pulg de longitud. La carga de
sólidos es la misma que en el Ejemplo 25.1, con 20 Ib de sólidos secos por pie cuadrado
de superficie del tamiz. La porosidad del lecho es del 60 por 100. A través del lecho se
pasa aire, con una temperatura seca de 120 “ F y una temperatura húmeda de 80 “F,
con una velocidad superficial de 2,5 pies/s.  Si el factor de disponibilidad de área es
0,85,  icuánto  tiempo se necesitará para secar los sólidos desde el 20 por 100 hasta el 10
por 100 de humedad?

S O L U C I Ó N

Suponiendo que el contenido de humedad critica es inferior al 10 por 100, que todo el
secado tiene lugar en el período de velocidad constante y que la temperatura de
velocidad constante, como antes, es 80 “ F y A  es 1049 Btu/lb.  Por tanto, por pie
cuadrado de la superficie del tamiz el agua a evaporar es 20(0,20  - OJO) = 2 Ib,  y la
cantidad de calor que hay que transmitir de Qr es 2 x 1049 = 2098 Btu.

La masa de sólidos en un cilindro es

7cx@>’ 4
mp = ~4 x 144 x E x 120 = 0,0136 Ib

Despreciando los extremos de las piezas, el área de la superficie de un cilindro es

nx$
A, = -

12
x & =  0,0218  pie2
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El área total expuesta por 20 Ib de sólidos es

20A=-
0,0136

x  0,0218  =  32,06  pie’

El área efectiva es, sin embargo, solamente el 85 por 100 de ésta, y Aef = 0,85  x 32,06  =
= 27,25  pie2.

El coeficiente de transmisión de calor se obtiene a partir de la forma equivalente
de la Ecuación (21.56):

hD
- = 1,17h’$~85N;;3
k

Para aire a 120 “F, las propiedades son

p  =  2  x  g =  0,068s  lb/pie3 p = 0,019 CP (Ap. 9)

k = 0,0162  Btu/pies-h-“F  (Ap. 12) c,,  = 0,25 Btu/lb-“F  (Ap. 15)

El número de Reynolds, basado en el diámetro de las partículas, es

NRs = D,G = &D Vp

P P

(~$1  x  235  x  090685  = 2794
= 0,019 x 6,72 x 1O-4 ’

El número de Prandtl es

NB =
0,25 x 0,019 x 2,42

0,0162
= 0,71

A partir de la Ecuación (21.56)

h = 0,0162  x  1,17 x  279,4°,585  x  0,711’3

2s

= 21,9 Btu/pie’-h-“F

El calor transmitido desde el gas hasta una pequeña sección del lecho es

que se integra para obtener

Por pie cuadrado de superficie

ti,  = 2,5 x 3600 x 0,0685  = 617 lb/h
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A partir de la Figura 23.3, c,  = 0,25.  Por tanto,

In Th.  - L 21.9 x 21.25 = 3  87
T,,b - T, = 617 x 0,25 ’

Puesto que Th0  - T, = 120 - 80 = 40”F,

r,, - T, = 0,0209  x 40 = 0,84  “ F

AT  = 4 0  - 0,84
L In (40/0,84)

= 10,l “ F

Si qT es la velocidad de transmisión de calor y t,  es el tiempo de secado,

qT =  $ =  hA,,AT,

=  21,9 x  27,25  x  lo,1

= 6027 Btufh

Puesto que QT = 2098 Btu,

t -==0348h  0T- 6027 ’
20,9 min

Obsérvese que la velocidad de secado en el Ejemplo 25.3 es más de 30 veces
superior a la obtenida mediante secado con circulación transversal (Ej. 25.1).
Esto ocurre para el período de secado con velocidad constante, pero las velo-
cidades en el período de velocidad decreciente también aumentan de una forma
similar debido principalmente a la disminución de la distancia de difusión. Los
espesores de lecho en el secado con circulación a través son generalmente mayores
que en el secado superficial; el espesor en el Ejemplo 25.3 sería 2/(1  - 060)  = 5 pulg,
que es un valor razonable para el secado con circulación transversal.

Para estimar velocidades de difusión en el interior de cilindros o esferas de
sólidos no porosos, se pueden formular ecuaciones similares a la Ecuación (25.16)
para láminas por analogía con las Ecuaciones (10.18) y (10.19) para transmisión
de calor. Si se conocen X, y 0” se dispone de la velocidad de secado en el período
de velocidad decreciente. En ausencia de datos experimentales, con sólidos poro-
sos la curva de velocidad en el período de velocidad decreciente se aproxima
mejor mediante una línea recta que pasa por el origen.

Secado de partículas suspendidas

La transferencia de materia desde la superficie de una partícula sólida o una gota
de líquido que se desplaza en el seno de un gas se puede obtener a partir de la
Ecuación (21.53) o de la Figura 21.5, siempre que se conozca la diferencia de
velocidad entre la partícula o gota. Con frecuencia, como ocurre en un secadero
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de torre o en un secadero rotatorio, solamente una parte del secado se realiza
mientras las partículas descienden a través del gas y, por tanto, tales secaderos se
diseñan utilizando ecuaciones empíricas (véase «Secaderos rotatorios», pág. 850).

La transferencia hacia partículas suspendidas se estima a partir de una ecua-
ción como la Ecuación (21.53),  y con frecuencia resulta adecuado suponer simple-
mente que el número de Nusselt o el número de Sherwood es 2,0,  lo que
corresponde al valor límite para una velocidad relativa cero. Sin embargo, tal
como se verá más adelante al tratar los secaderos de lecho fluidizado, no siempre
es posible calcular una diferencia media de temperatura o una fuerza impulsora
para transferencia de materia entre el gas y el sólido, y las velocidades de secado
han de obtenerse por experimentación.

La difusión interna en partículas esféricas se puede estimar a partir de una
ecuación análoga a la Ecuación (10.19).

El tiempo que se requiere para secar partículas individuales es generalmente
muy corto, de manera que, de hecho, carecen de sentido los términos de «veloci-
dad constante» y «velocidad decreciente». En los secaderos fíash,  y en algunos
tipos de secaderos de pulverización, el secado se completa en tiempos cortos, de
112  a 5 s.

EQUIPO DE SECADO

En este apartado solamente se considerarán un reducido número de secaderos de
los muchos tipos comerciales existentes. El primero y gran grupo comprende
secaderos para sólidos granulares o rígidos y pastas semisólidas; el segundo
grupo se refiere a secaderos que pueden aceptar alimentaciones líquidas o suspen-
siones.

Secaderos para sólidos y pastas

Los secaderos típicos de sólidos y pastas comprenden secaderos de bandejas y de
tamices transportadores, para materiales que no se pueden agitar, así como
secaderos de torre, rotatorios, de tornillo sin fin, de lecho fluidizado y flash,  para
materiales que se pueden agitar. Estos tipos de secaderos se han ordenado, hasta
donde es posible, atendiendo al grado de agitación y al método de exposición del
sólido al gas o del contacto con una superticie  caliente, tal como se trata al
comienzo de este capítulo. Sin embargo, la ordenación se complica por el hecho
de que algunos tipos de secaderos pueden ser lo mismo adiabáticos que no
adiabáticos o bien una combinación de ambos.

Secaderos de bandejas. En la Figura 25.9 se representa un secadero típico de
bandejas. Consistente en una cámara rectangular de chapa metálica que contiene
dos carretones para soportar los bastidores H. Cada bastidor lleva numerosas
bandejas poco profundas, tal vez de forma cuadrada con 30 pulg de lado y
de 2 a 6 pulg de profundidad, que se cargan con el material a secar. Entre las
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Figura 25.9. Secadero de bandejas.

bandejas se hace circular aire con una velocidad de 7 a 15 pies/s  por medio del
ventilador C y el motor D, pasando sobre los calentadores E. Las placas deflec-
toras G distribuyen el aire uniformemente sobre el conjunto de bandejas. Parte
de aire húmedo se expulsa de forma continua a través del conducto de descar-
ga B, mientras que por A entra la reposición de aire fresco. Los bastidores van
montados sobre las ruedas Z,  de forma que al final del ciclo de secado se pueden
retirar de la cámara y descargar el contenido de las bandejas.

Los secaderos de bandejas resultan convenientes cuando la capacidad de
producción es pequeña. Prácticamente pueden secar cualquier producto, pero la
mano de obra necesaria para la carga y descarga da lugar a costes de operación
elevados. Frecuentemente se utilizan en el secado de materiales valiosos tales
como colorantes y productos farmacéuticos. El secado por circulación de aire
sobre capas estacionarias de sólidos es lento y, por consiguiente, los ciclos de
secado son largos: de 4 a 48 horas por carga. Ocasionalmente se utiliza el secado
con circulación transversal, pero esto es poco frecuente ya que no es necesario ni
económico en secaderos discontinuos, debido a que el acortamiento del ciclo de
secado no reduce la mano de obra necesaria para cada carga. Sin embargo, el
ahorro de energía puede ser significativo.

Los secaderos de bandejas pueden operar a vacío, frecuentemente con calen-
tamiento indirecto. Las bandejas pueden estar situadas sobre placas metálicas
huecas que se calientan con vapor de agua o con agua caliente, o bien las mismas
bandejas pueden estar provistas de una cámara para la circulación de un fluido
de calefacción. El vapor que sale del sólido se retira mediente  un eyector o una
bomba de vacío. El secado con congelación, o liofilización, es la sublimación de
agua a partir de hielo operando a vacío elevado y a temperaturas inferiores a
0 “C. Esto se realiza en secaderos especiales de bandejas para secar vitaminas y
otros materiales sensibles al calor.
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Secaderos de tamices transportadores. Un secadero típico de tamiz transporta-
dor con circulación transversal se representa en la Figura 25.10. Una capa de 1 a
6 pulg de espesor del material que se ha de secar es transportada lentamente sobre
un tamiz metálico que se mueve a través de una larga cámara o túnel de secado.
En el extremo de entrada del secadero el aire generalmente pasa hacia arriba a
través del tamiz y de los sólidos, mientras que cerca del extremo de descarga,
donde el material está seco y puede desprender polvo, el aire circula hacia abajo a
través del tamiz. La temperatura y la humedad del aire pueden ser diferentes en
distintas secciones con el fin de alcanzar las condiciones óptimas de secado en
cada punto.

Las dimensiones típicas de los secaderos de tamiz transportador son de 6 pies
(2 m) de ancho y 12 a 150 pies (4 a 50 m) de longitud, dando lugar a tiempos de
secado de 5 a 120 minutos. El tamaño mínimo de la luz del tamiz es de aproxima-
damente 30 mallas. Materiales gruesos, escamosos o fibrosos se pueden secar con
circulación transversal sin ningún pretratamiento y sin pérdidas de material a
través del tamiz. Sin embargo, las pastas y las tortas de filtración de partículas
finas deben acondicionarse antes de que puedan tratarse en un secadero de tamiz
transportador. Los agregados generalmente conservan su forma durante el seca-
do y solamente cae una pequeña cantidad de polvo a través del tamiz. A veces se
instala un dispositivo para recuperar los finos que son arrastrados desde el tamiz.

Los secaderos de tamiz transportador operan de forma continua y suave con
una gran variedad de sólidos; su coste es razonable, y el consumo de vapor de
agua es bajo, siendo típico el valor de 2 Ib de vapor de agua por Ib de agua
evaporada. El aire puede circular a través y ser expulsado de cada sección de
forma independiente o bien circular desde una sección a otra en contracorriente
con el sólido. Estos secaderos son especialmente aplicables cuando las condicio-
nes de secado han de modificarse notablemente a medida que disminuye el
contenido de humedad del sólido. Se diseñan por métodos similares al que se
ilustra en el Ejemplo 25.3.

, Extrusor de rodillos de la alimentación

(a)  Recorrido del  lecho permeable
en un secadero con tres unidades
de circulación transversal

Carcasa aislada

M o t o r

(c)  Flujo de aire en el  extremo seco

Figura  25 .10 . Secadero de  tamiz  t ranspor tador  con c i rculación t ransversal .
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Secaderos de torre. Un secadero de torre contiene una serie de bandejas dispues-
tas unas encima de otras sobre un eje central rotatorio. La alimentación de
sólidos se introduce sobre la bandeja superior y está expuesta a una corriente de
aire o gas caliente que pasa sobre la bandeja. El sólido es después descargado por
medio de una rasqueta y pasa a la bandeja inmediatamente inferior. De esta
forma va circulando a través del secadero, descargando el producto seco por el
fondo de la torre. Los flujos de gas y de sólido pueden ser en corrientes paralelas
0 en cotracorriente.

El turbosecadero que se representa en la Figura 25.11 es un secadero de torre
con recirculación interna del gas caliente. Los ventiladores de turbina hacen
circular el aire o el gas hacia fuera entre algunas bandejas, pasando sobre los
elementos de calefacción, y hacia dentro entre otras bandejas. Las velocidades del
gas son generalmente de 2 a 8 pie+  (0,6  a 2,4  m/s).  Las dos bandejas inferiores
del secadero que se representa en la Figura 25.11 constituyen una sección de
enfriamiento de los sólidos secos. El aire precalentado generalmente se introduce
por el fondo de la torre y se expulsa por la parte superior, dando lugar a flujo en
contracorriente. Un turbosecadero funciona parcialmente con secado superficial,
como en un secadero de torre, y parcialmente en forma de lluvia de partículas
cuando éstas caen de una bandeja a otra.

Secaderos rotatorios. Un secadero rotatorio consiste en una carcasa cilíndrica
giratoria, dispuesta horizontalmente o ligeramente inclinada hacia la salida. Al
girar la carcasa, unas pestañas levantan los sólidos para caer después en forma de
lluvia a través del interior de la carcasa. La alimentación entra por un extremo

,-  Turbinas (ventiladores)

E lemen tos  de  ca le facc ión

Estantes ’

Figura 25.11. Turbosecadero.
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del cilindro y el producto seco descarga por el otro. Los secaderos rotatorios se
calientan por contacto directo del gas con los sólidos, por gas caliente que pasa a
través de un encamisado externo, o por medio de vapor de agua que condensa en
un conjunto de tubos instalados sobre la superficie interior de la carcasa. El
último de estos tipos recibe el nombre de secadero rotatorio con tubos de vapor
de agua. En un secadero rotatorio directo-indirecto el gas caliente pasa primera-
mente a través del encamisado y luego a través de la carcasa, donde se pone en
contacto con los sólidos.

En la Figura 25.12 se presenta un típico secadero rotatorio adiabático que
opera con aire caliente en contracorriente. Una carcasa rotatoria A, construida
con chapa de acero, está soportada sobre dos conjuntos de rodillos B y accionada
por medio de un engranaje y un piñón C. En el extremo superior hay una
campana D, que a través del ventilador E conecta con una chimenea, y una
conducción F que introduce el material húmedo desde la tolva de alimentación.
Las pestañas G, que elevan el material que se seca y le dejan caer después a través
de la corriente de aire caliente, están soldadas sobre la superficie interior de la
carcasa. Por el extremo inferior del secadero descarga el producto en un trans-
portador de tornillo H. Justamente detrás del transportador de tornillo hay un
conjunto de tubos con aletas calentados con vapor para precalentar  el aire. El
aire circula a través del secadero mediante un ventilador que, si se desea, descarga
en el calentador de aire, de forma que todo el sistema se encuentra a sobrepre-
sión. Opcionalmente, el ventilador puede estar situado en la descarga, con lo cual
aspira el aire a través del secadero y mantiene el sistema con un ligero vacío. Esto
resulta útil cuando el material tiende a formar polvos. Los secaderos rotatorios
de este tipo se utilizan con frecuencia para sal, azúcar y todo tipo de materiales
granulares y cristalinos que han de mantenerse limpios y que no se pueden
exponer directamente a gases de combustión muy calientes.

La velocidad másica  permitida para el gas en un secadero rotatorio de
contacto directo depende de las características de formación de polvos del ma-

Descarga de sólidos secos

Figura 25.12. Secadero rotatorio con aire caliente en contracorriente: A, carcasa del
secadero; B, rodillos para el soporte de la carcasa; C, engranaje; D, campana de descarga
de aire; F, conducto de alimentación; G, pestañas elevadoras; H, descarga de producto;
J,  calentador de aire.
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terial que se seca y varía entre 400 lb/pie’-h (1950 kg/m2-h)  y 5000 lb/pie’-h
(24000 kg/m’-h)  para partículas gruesas. Las temperaturas típicas del gas a la
entrada están comprendidas entre 250 a 350 “F (120 a 175 “C) para aire calentado
con vapor y entre 1000 a 1500 “F (540 a 815 “C) para gases de combustión
procedentes de un horno. Los diámetros de los secaderos están comprendidos
entre 3 a 10 pies (1 a 3 m) y la velocidad periférica de la carcasa generalmente
varía entre 60 a 75 pies/min (20 a 25 m/min).

Los secaderos rotatorios se diseñan basándose en la transmisión de calor.
Una ecuación empírica dimensional para el coeficiente volumétrico de transmi-
sión de calor Ua  es*

ua  _ 0,5G0*67
D

(25.28)

donde Ua  está en Btu/pie2-h-“F,  G es la velocidad másica del gas en lb/pie2-h  de
la sección transversal del secadero, y D es el diámetro del secadero en pies. La
velocidad de transmisión de calor qT, de acuerdo con la Ecuación (25.4) es, por
tanto,

qT =
0,5G0*67  vAT

D
= 0,125r~DLG~*~‘A~ (25.29)

donde V = volumen del secadero, pie3
L = longitud del secadero, pies

AT = diferencia media de temperatura, tomada como media logarítmica
de las depresiones del bulbo húmedo a la entrada y salida del
secadero

La temperatura más conveniente del gas a la salida es una cuestión económi-
ca; puede estimarse a partir de las Ecuaciones (25.6) o (25.8) ya que se ha
demostrado empíricamente roc que los secaderos rotatorios resultan indicados,
desde el punto de vista económico cuando TV,  varía entre 1,5 y 2,5.

Ejemplo 25.4. Calcúlese el diámetro y la longitud de un secadero rotatorio adiabático
para secar 2800 Ib/h  (1270 kg/h)  de un sólido sensible al calor, desde un contenido
inicial de humedad del 15 por 100 hasta un contenido tina1 de humedad del 0,5 por
100 ambos sobre base seca. Los sólidos tienen un calor especifico de 0,52  Btu/lb-“F,
entran a 80 “ F (26,7 “C) y no han de calentarse a una temperatura superior a 125 “ F
(51,7  “C). Se dispone de aire caliente a 260 “ F (126,7  “C) y una humedad de 0,Ol Ib de
agua por Ib de aire seco. La velocidad másica máxima permitida para el aire es 700
lb/pie2-h  (3420 kg/m2-h).

SOLUCIbN

Habida cuenta de la sensibilidad térmica de los sólidos, se utilizará operación en
corrientes paralelas. La temperatura del gas a la salida se obtiene a partir de la
Ecuación (25.8) para secado adiabático. Se supone que el número de unidades de
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transferencia es 15. La temperatura húmeda a la entrada, T,,, a partir de la Figu-
ra 23.3, es 102 “F. Puesto que Th0 es 260 “F, la Ecuación (25.8) conduce a

N,  = 1,5 = In
260 - 102

qb  - 102

de donde q,  = 137 “F, y Tb  puede razonablemente tomarse como el valor máximo
permitido de 125 “F.

Otras magnitudes que se requieren son

para 102 “ F = 1036 Btu/lb  (Ap. 8)

Calores específicos, en Btu/lb-“F,

CPS = 0,52 CPU
= 0,45 (Ap. 15) CPL = 1,o

También

x, = 0,15 x, = 0,005 ti,  = 2800 lb/h

A partir de la Ecuación (25.9)

ti,  = 2800(0,15  - 0,005) = 406 lb/h

Las necesidades de calor se obtienen sustituyendo en la Ecuación (25.1):

qTT = 0,52(125  - 80) + 0,15 x 1,0(102  - 80)
4

+ (0,15  - 0,005)1036  + 0,005 x 1,0(125  - 102)

+ 0,145 x 0,45(137  - 102)

=  23,4 +  3,3 +  150,2 +  0,l +  2,3 =  179,3 Btu/lb

Sólo los términos primero y tercero son significativos. Según esto, qT = 179,3 x 2800=
= 502 040 Btu/h.

La velocidad de flujo de entrada de aire se obtiene a partir de un balance de calor y
del calor específico del aire húmedo c,,.  A partir de la Figura 23.3, c,,  = 0,245 Btu/lb-
“F. Por tanto.

rn,(l +  rn,) = qT

csa(Tho  - GJ

502 040
= 0,245(260  - 137) = 16660 lb’h

Puesto que Z, = O,Ol, tis = 16600/1,01  = 16495 lb/h  de aire seco.
La humedad a la salida Zb se obtiene a partir de la Ecuación (25.10):

se,  =  0,Ol  +  $& = 0,0346  lb/lb
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Para una temperatura seca Th,, de 137 “F, la temperatura húmeda Twb  para Zb =
= 0,0346  es 102 “F, la misma que T,,  (ya que ésta seria la de un secado adiabático).

El diámetro del secadero se obtiene a partir de la velocidad másica  Permitida y de
la velocidad de flujo del aire que entra. Para G = 700 lb/pie’-h,  el área de la sección
transversal del secadero ha de ser 16 660/700  = 23,8 pie2,  y el diámetro del secadero es

= $50 pies (1,68 m)

La longitud del secadero viene dada por la Ecuación (25.29):

L = qT

0,125~rDG’*~~fl

La diferencia de temperatura media logarítmica es

AT  = (260 - 102) - (137 - 102) = 81  6c,F
In [(260  - 102)/(137  - 102)] ’

Por tanto,

L =
502 040

0,125~  x  5,5 x  700°.67  x  81,6

= 35,4 es decir 36 pies (ll ,0 m)

Esto conduce a una relación LID  de 36/5,5  = 6,54,  que es un valor razonable para
secaderos rotatorios.

Secaderos de tornillo transportador. Un secadero de tornillo transportador es un
secadero continuo de calentamiento indirecto, que consiste esencialmente en un
transportador horizontal de tornillo (o un transportador de palas) confinado
dentro de una carcasa cilíndrica encamisada. La alimentación de sólido entra por
un extremo, circula lentamente a través de la zona calentada y descarga por el
otro extremo. El vapor que se desprende se retira a través de una serie de tuberías
situadas en la parte superior de la carcasa. La carcasa tiene un diámetro de 3 a
24 pulg (75 a 600 mm) y una longitud de hasta 20 pies (6 m). Cuando se requiere
una longitud mayor se instalan varios transportadores unos encima de otros
formando una bancada. Con frecuencia en una bancada de este tipo la unidad
inferior está a temperatura más baja, debido a que el sólido seco, antes de su
descarga, es enfriado con agua u otro refrigerante que circula por el encamisado.

La velocidad de rotación del transportador es lenta, de 2 a 30 rpm. Los
coeficientes de transmisión de calor están basados en la superficie interior de la
carcasa, si bien ésta generalmente está llena de un 10 a un 60 por 100.  El
coeficiente depende de la carga de la carcasa y de la velocidad del transportador.
Para muchos sólidos el coeficiente de transmisión de calor está comprendido
entre 3 y 10 Btu/pie’-h-“F  (17 y 57 W/m2-OC).

Los secaderos de tomillo transportador tratan sólidos que son demasiado
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tinos y demasiado espesos para operar con un secadero rotatorio. Están comple-
tamente cerrados y permiten recuperar los vapores de disolvente con poca o
ninguna dilución con aire. Cuando se les acopla un alimentador adecuado,
pueden operar a un vacío moderado. Por tanto, pueden adaptarse a la separación
y recuperación continua de disolventes volátiles a partir de sólidos húmedos con
disolventes, procedentes de operaciones de lixiviación. Por esta razón a veces se
les llama recuperadores de disolvente.

Un tipo de secaderos relacionados con este equipo son los secaderos de
película delgada.

Secaderos de lecho fluidizado. Los secaderos en los que los sólidos están fluidiza-
dos por el gas de secado se utilizan en diversos problemas de secado4.  Las
partículas se fluidizan con aire o gas en una unidad de lecho hirviente, tal como
se muestra en la Figura 25.13. La mezcla y la transmisión de calor son muy
rápidas. La alimentación húmeda se introduce por la parte superior del lecho y el

t

Descarga de
g a s  l i m p i o

Cámara de

de a i re

Figura 25.13. Secadero continuo de lecho fluidizado.
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producto seco se retira lateralmente cerca del fondo. En el secadero que se
representa en la Figura 25.13 hay una distribución al azar de los tiempos de
residencia, siendo el tiempo medio típico de permanencia de una partícula en el
secadero de 30 a 120 s cuando solamente se vaporiza líquido superficial, y de 15 a
30 min si también hay difusión interna. Las partículas pequeñas se calientan
hasta la temperatura seca del gas fluidizante a la salida; por consiguiente, los
materiales térmicamente sensibles han de secarse en un medio suspendido relati-
vamente frío. Aun así, el gas de entrada puede estar caliente ya que la mezcla es
tan rápida que la temperatura es práticamente uniforme en todo el lecho e igual a
la temperatura de salida del gas. Si hay partículas tinas, que entran con la
alimentación o bien que se forman por la abrasión del lecho fluidizado, puede
existir un considerable transporte de sólidos con el gas que sale y ser necesario
instalar ciclones y filtros de mangas para la recuperación de tinos.

Algunos secaderos de lecho fluidizado posen compartimentos fluidizados se-
parados, a través de los cuales pasan secuencialmente los sólidos desde la entrada
hasta la salida. Reciben el nombre de «secaderos de flujo pistón» y en ellos el
tiempo de residencia es casi el mismo para todas las partículas. Las condiciones
de secado se pueden variar de un compartimento a otro, y con frecuencia el
último compartimento está fluidizado con gas frío con el tin de enfriar los sólidos
antes de la descarga.

Los coeticientes  de transmisión de calor se pueden estimar a partir de la
Ecuación (12.71) simplemente tomando h,D,/k,  igual a 2,0. Sin embargo, la
capacidad del secadero, especialmente con partículas tinas, se establece mejor por
experimentación. El gas a la salida está prácticamente saturado con vapor para
cualquier velocidad de fluidización permitida.

Los secaderos del tipo que se representa en la Figura 25.13 también pueden
operar por cargas. Una carga de sólidos húmedos se fluidiza en un contenedor
perforado adosado al fondo de la cámara de fluidización, se calienta hasta que se
seca y después se descarga. Estas unidades han desplazado a los secaderos de
bandejas en numerosos procesos.

Secaderos flash. En un secaderoflash  se transporta un sólido húmedo pulveriza-
do durante pocos segundos en una corriente de gas caliente. En la Figura 25.14 se
representa un secadero de este tipo. El secado tiene lugar durante el transporte.
La velocidad de transmisión de calor desde el gas hacia las partículas de sólido
suspendido es elevada y el secado es rápido, de forma que no se requieren más de
3 o 4 segundos para evaporar toda la humedad del sólido. La temperatura del gas
es elevada *on frecuencia del orden de 1200 “F a la entrada-, pero el tiempo
de contacto es tan corto que la temperatura del sólido raramente supera los
100 “F durante el secado. Por tanto, el secado flash se puede aplicar a materiales
sensibles que en otro tipo de secaderos tendrían que secarse indirectamente con
un medio de calefacción mucho más frío.

A veces se incorpora un pulverizador en el sistema de secado flush  para
proceder simultáneamente al secado y a la reducción de tamaño. Un sistema de
este tipo se representa en la Figura 25.14. La alimentación húmeda entra en el
mezclador A, donde se mezcla con suficiente cantidad de material seco para que
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Figura 25.14. Secadero  deflash  con  desintegrador:  A,  mezclador-transportador  de  palas;
B, horno  calentado  con  gas-oil;  C, molino  de  martillos;  D, separador  de  ciclón;  E,  soplante
de  venteo;  F,  alimentador;  G, divisor  y  temporizador  del  flujo  de  sólidos.

fluya libremente.  El material  mezclado  descarga en  un molino  de  martillos  C, a
donde es  arrastrado  con los  gases  de  combustión  calientes procedente  del  horno
C. El sólido pulverizado  es  transportado  fuera  del  molino  por la corriente  de  gas
a través de  un  conducto bastante  largo  en  el  que  tiene lugar  el  secado.  El gas  y el
sólido seco  se  separan en  el  ciclón D, descargando el  gas  limpio  a través de  la
soplante E. Los sólidos  se  retiran  del  ciclón a través del  alimentador  F,  pasando
después  al  clasificador de  sólidos  G. Este equipo casi  siempre  es  necesario para
recircular  algo de  sólido seco  y mezclarlo  con la alimentación  húmeda.  Opera  por
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medio de un temporizador que acciona una válvula, de forma que durante un
período de tiempo determinado retorna sólido seco al mezclador y durante otro
período se retira como producto. Generalmente retorna más sólido al mezclador
que el que se retira. Relaciones típicas de recirculación son 3 a 4 Ib de sólido
retornado por cada libra de producto que se retira del sistema.

Secaderos para disoluciones y suspensiones

Algunos secaderos evaporan completamente disoluciones y suspensiones hasta
sequedad por medios térmicos. Ejemplos típicos son los secaderos de pulveriza-
ción, los secaderos de película delgada y secaderos de tambor.

Secaderos de pulverización. En un secadero de pulverización se dispersa una
disolución o suspensión en una corriente de gas caliente formando una niebla de
gotas muy tinas. La humedad es rápidamente evaporada de las gotitas para
formar partículas residuales de sólido seco que después se separan de la corriente
gaseosa. Los flujos de gas y líquido pueden ser en corrientes paralelas, en contra-
corriente o una combinación de ambos en una misma unidad.

Las gotitas se forman en una cámara cilíndrica de secado por la acción de
boquillas de presión, boquillas de dos fluidos o, en secaderos de gran tamaño, por
medio de discos de pulverización que giran a gran velocidad. En todos los casos
es esencial conseguir que las gotitas o partículas húmedas de sólido choquen con
superficies sólidas antes de que el secado tenga lugar, por lo cual la cámara de
secado ha de ser necesariamente grande. Son frecuentes diámetros de 8 a 30 pies
(2,5  a 9 m).

En el secadero típico de pulverización que se representa en la Figura 25.15, la
cámara es un cilindro con un fondo cónico. La alimentación de líquido se realiza
por bombeo hasta un atomizador de disco situado en la parte superior de la
cámara. En este secadero el disco de pulverización tiene unas 12 pulg (300 mm)
de diámetro y gira entre 5000 y 10 000 rpm. Atomiza el líquido en tinas gotas que
se proyectan radialmente en una corriente de gas caliente que entra cerca de la
parte superior de la cámara. El gas frío se extrae por medio de un ventilador a
través de una línea horizontal de descarga situada lateralmente en el fondo de la
sección cilíndrica de la cámara. El gas pasa a través de un separador de ciclón
donde se separan las partículas sólidas que puedan ser arrastradas. La mayor
parte del sólido seco sedimenta del gas en el fondo de la cámara del secado, de
donde se retira por medio de una válvula rotatoria y un transportador de tornillo
y se mezcla con el sólido recogido en el ciclón.

Una ecuación dimensional para el diámetro medio volumen-superficie Ds de
las gotas procedentes de un atomizador de disco es7

D, =  12,2  x  lo+&J=(~>“.‘(++~‘l (25.30)

donde iJs  = diámetro medio de la gota, Pm
r = radio del disco, pies
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Figura 25.15. Secadero de pulverizacion  con flujo paralelo.

lY = velocidad másica  de pulverización por pie de periferia del disco,
lb/pies-min

CT ’ = tensión superficial del líquido, lb/min’
pL = densidad del líquido, lb/pie3

n = velocidad del disco, rpm
p = viscosidad del líquido, CP

L,  = periferia del disco, 2nr,  pies

El tiempo que se requiere para secar una gota de diámetro conocido puede
estimarse a partir de la Ecuación (12.71) para la transmisión de calor hacia una
partícula esférica solitaria. Sin embargo, se deben evaporar hasta sequedad las
gotas más grandes y no solamente las de tamaño medio. Generalmente en el
cálculo de los tiempos de secado se puede suponer que el diámetro de la gota más
grande es el doble del valor del Ds que se obtiene a partir de la Ecuación (25.30).

Los diámetros medios de las gotas en un secadero de pulverización oscilan
entre 20 Pm (6 x 10p5 pies) cuando se utiliza un atomizador de disco y 180 Pm
(5,5  x 1o-5 pies) para el caso de una boquilla de pulverización gruesa. Los
tiempos de residencia varían entre 3 y 6 s para secaderos en corrientes paralelas
y de 25 a 30 s para secaderos en contracorriente.

Las principales ventajas de los secaderos de pulverización son el corto tiempo
de secado, que permite el secado de materiales altamente sensibles al calor, y la
producción de partículas esféricas huecas. La consistencia, densidad global, apa-
riencia y propiedades de flujo deseadas para algunos productos, tales como
alimentos o detergentes sólidos, pueden ser dificiles  o imposibles de obtener
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mediante cualquier otro tipo de secadero. Los secaderos de pulverización tam-
bién tienen la ventaja de producir, a partir de una disolución, suspensión, o pasta
cremosa, en una sola etapa un producto que se puede envasar fácilmente. Un
secadero de pulverización puede combinar las funciones de un evaporador, un
cristalizador, un secadero, una unidad de reducción de tamaños y un clasificador.
Cuando puede utilizarse, la simplificación que resulta en el proceso global de
fabricación puede ser considerable.

Considerando exclusivamente su acción de secado, los secaderos de pulveriza-
ción no son muy eficaces. Generalmente se pierde mucho calor con los gases que
salen. Son de gran tamaño, con frecuencia de 80 pies (25 m) o más de altura, y no
siempre resultan de operación sencilla. La densidad global del sólido seco -una
propiedad de radical importancia para productos envasados- con frecuencia es
difícil de mantener constante, ya que puede ser muy sensible a variaciones del
contenido de sólidos, a la temperatura de entrada del gas y a otras variables’Od.

En el secado por pulverización de disoluciones la evaporación desde la super-
ficie de las gotas conduce a la deposición de soluto en la superficie antes que el
interior de la gota alcance la saturación. La velocidad de difusión del soluto hacia
el interior de la gota es menor que el flujo de agua desde el interior hacia la
superficie, de tal forma que todo el soluto se acumula en la superficie. Las
partículas secas generalmente están huecas y el producto que se obtiene en un
secadero de pulverización es muy poroso.

Secaderos de película delgada. En algunos casos pueden resultar competitivos
con los secaderos de pulverización los secaderos de película delgada, que pueden
aceptar una alimentación líquida o una suspensión para dar lugar a un producto
sólido que fluye libremente. Generalmente se construyen en dos secciones; la
primera de ellas es un secadero-agitador vertical similar al dispositivo que se
ilustra en la Figura 16.3. Aquí la mayor parte del líquido se separa de la
alimentación, y el sólido parcialmente húmedo descarga en la segunda sección,
tal como se ilustra en la Figura 25.16, donde el contenido residual de líquido del
material procedente de la primera sección se reduce hasta el valor deseado.

La eficacia térmica de los secaderos de película delgada es elevada y se
produce una escasa pérdida de sólidos ya que poco o nada de gas se retira
de la unidad. Son útiles para separar y recuperar disolventes de productos
sólidos. Son relativamente caros y están limitados en cuanto al área de trans-
misión de calor. Tanto con alimentaciones acuosas como no acuosas la velocidad
de alimentación aceptable está generalmente comprendida entre 20 y 40 lb/pie’-h
(100 y 200 kg/m’-h).

Secaderos de tambor. Un secadero de tambor consiste en uno o más rodillos
metálicos calentados, en cuya superficie exterior se evapora hasta sequedad una
delgada capa de líquido. El sólido seco es retirado de los rodillos a medida que
estos giran lentamente.

En la Figura 25.17 se representa un secadero de tambor típico, que es una
unidad de doble tambor con alimentación central. El líquido de alimentación
queda confinado en la parte superior de los dos rodillos y limitado por placas
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delgada Luwa «Combi».

estacionarias. El calor es transmitido por conducción hacia el líquido que es
parcialmente concentrado en el espacio comprendido entre los rodillos. El líqui-
do concentrado desciende formando una capa viscosa que recubre el resto de la
superficie de los tambores. Prácticamente se vaporiza todo el líquido al girar los
tambores, dejando una delgada capa de material seco que es retirado mediante
cuchillas rascadoras y cae en los transportadores situados debajo. La humedad
evaporada se recoge y retira a través de la campana situada encima de los
tambores.

Los secaderos de doble tambor son eticaces  con disoluciones diluidas, disolu-
ciones concentradas de materiales muy solubles, así como con suspensiones de
partículas relativamente tinas. No son adecuados para disoluciones de sales de
solubilidad baja o para suspensiones de sólidos abrasivos que sedimentan y crean
una presión excesiva entre los tambores.

Transportador Transportador
Figura 25.17. Doble secadero de tambor
con alimentación central.
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Los rodillos de un secadero de tambor tienen de 2 a 10 pies (0,6  a 3 m) de
diámetro y de 2 a 14 pies (0,6  a 4,3  m) de longitud, girando entre 1 y 10 rpm. El
tiempo que el sólido está en contacto con el metal caliente es de 6 a 15 s,
suficiente como para que no se produzca descomposición aun en el caso de
productos sensibles al calor. El coeficiente de transmisión de calor es alto, de 220
a 360 Btu/pie’-h-“F (1200 a 2000 W/mZ-“C)  en condiciones óptimas, si bien
puede ser hasta la décima parte de estos valores cuando las condiciones son
adversas ll. La capacidad de secado es proporcional al área efectiva del tambor, y
generalmente está comprendida entre 1 y 10 Ib de producto seco por pie cuadra-
do de superficie de secado y por hora (5 y 50 kg/m’-h).

Selección del equipo de secado

La primera consideración en la selección de un secadero es su facilidad de
operación; por encima de cualquier otra consideración, el equipo ha de ser capaz
de obtener el producto deseado en la forma y velocidad específicadas. A pesar de
la variedad de secaderos industriales que existe en el mercado, los diferentes tipos
son en buena medida complementarios y no competitivos, de forma que la
naturaleza del problema de secado impone el tipo de secadero que debe utilizarse
o al menos limita la elección a tal vez dos o tres posibilidades. La elección final se
decide sobre la base de los costes de inversión y operación. Sin embargo, es
preciso tener en cuenta los costes de todo el sistema de separación y no sólo
exclusivamente los de secado.

Consideraciones generales. Existen algunas directrices generales para la selec-
ción de un secadero, pero las reglas distan mucho de ser rígidas y las excepciones
son frecuentes. Por ejemplo, los secaderos discontinuos son generalmente los más
utilizados cuando la capacidad de producción de sólido seco es inferior a 300 o
400 lb/h (150 o 200 kg/h),  mientras que los secaderos continuos casi siempre se
utilizan para capacidades de producción superiores a una o dos toneladas/h.
Para capacidades de producción intermedias es preciso considerar otros factores.
Los materiales sensibles al calor han de secarse a baja temperatura, operando con
un medio de calefacción de temperatura baja, o en secaderos&&  o de pulveriza-
ción con tiempos de contacto muy pequeños. Los cristales frágiles se tratan
generalmente en secaderos de bandejas, de tornillo transportador o de torres.

También es preciso que el secadero opere con seguridad y economía. Los
costes de operación y mantenimiento no han de ser excesivos, la contaminación
ha de poder controlarse y el consumo de energía ha de minimizarse. Lo mismo
que ocurre con otro tipo de equipo, estas cosideraciones  pueden ser contradicto-
rias y es preciso alcanzar una solución de compromiso con el tin de seleccionar el
secadero óptimo para un determinado servicio.

Por lo que respecta a la operación de secado en sí misma, los secaderos
adiabáticos son generalmente más económicos que los no adiabáticos a pesar de
la menor efícacia  térmica de las unidades adiabáticas. Desafortunadamente, con
frecuencia se produce el arrastre de polvos en los secaderos adiabáticos y es
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preciso separar casi cuantitativamente estas partículas de la corriente gaseosa.
Con este fin puede necesitarse un complicado equipo para la separación de
partículas, y el equipo puede costar tanto como el propio secadero. Esta situación
se traduce en que los secaderos adiabáticos sean menos económicos que un
sistema no adiabático, en el que se utiliza poco o nada de gas. Los secaderos
rotatorios son un ejemplo; hace algún tiempo eran el tipo de secadero continuo
más frecuente, pero debido al inevitable arrastre, actualmente se seleccionan,
siempre que es posible, otros tipos de secaderos que evitan el problema de
arrastre de polvos. Los secaderos no adiabáticos se eligen siempre para partículas
muy finas o para sólidos que son demasiado reactivos químicamente para ser
expuestos a una corriente de gas. También son ampliamente utilizados para la
separación y recuperación de disolventes.

El conjunto completo de aislamiento; evaporador-secadero. Muchos procesos in-
dustriales comprenden el aislamiento de sólidos a partir de una disolución acuosa
o de otro disolvente para dar lugar a un producto granular, purificado y seco,
adecuado para envasado y venta. Las etapas del proceso que se requieren para
conseguir esta situación, son generalmente evaporación, cristalización, filtración
o centrifugación, secado, reducción de tamaño y clasificación o tamizado. Con
este fin se necesitan cinco o seis piezas de equipo, y a veces un evaporador-
secadero puede eliminar muchas de ellas. Los secaderos de pulverización, los de
tambor y los de película delgada pueden aceptar alimentación líquida y conver-
tirla directamente en un producto seco listo para ser envasado. El coste adicional
de eliminar la humedad térmicamente en lugar de mecánicamente es compensado
con creces por la economía que supone instalar y operar con una sola pieza de
equipo en lugar de con varias. Puede ser necesario, por supuesto, tratar la
alimentación líquida antes del secado para separar las impurezas que no deben
aparecer en el producto seco. Es esencial, por tanto, que el ingeniero considere el
proceso de aislamiento en su conjunto y no solamente la etapa de secado.

SIMBOLOS

A

a
al
b
5

D
0:
G
Jíf

Area para secado, pie*  o m*;  Aer, Area  efectiva; A,, área de la superficie de una sola
partícula
Pendiente de la curva de velocidad de secado [(Ec.  (25.22)]
w3*
Constante en la Ecuación (25.22)
Calor específico a presión constante, Btu/lb-“F  o J/g-“C;  cpS,  de los sólidos; cpL, del
líquido; c,,,  del vapor
Calor húmedo, Btu/lb-“F  o J/g-“C;  c,,  para el gas de entrada
Diámetro, pies, m o Pm;  Dp,  de la partícula; DS,  diámetro medio volumen-superfí-
cie, Pm
Difusividad volumétrica del líquido a través del sólido, pie*/h, m*/h o cm*/s
Velocidad másica  del gas, lb/pie’-h  o kg/m*-h
Humedad del gas, masa de vapor por unidad de masa de gas seco; S,,  a la entrada;
Sb,  a la salida
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Coeficiente de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F  o W/n-OC,  h,, entre el gas y la
partícula; h,, entre el gas y la superficie de la lámina
Conductividad térmica, Btu/pies-h-“F  o W/m-“C;  k,, a la temperatura media de
película
Coeficiente de transferencia de materia, mol-lb/pie’-h-unidad  de diferencia de frac-
ción molar o mol-kg/m’-h-unidad  de diferencia de fracción molar
Longitud del secadero, pies o m; L,, perímetro del disco atomizador
Peso molecular del vapor
Masa, Ib o kg; mp,  de una sola partícula; m,, de los sólidos; m,, del vapor
Velocidad de flujo de masa, lb/h  o kg/h;  tis,  del gas; ti,, de los sólidos totalmente
secos; ti,,  velocidad de vaporización /

Número de Prandtl, c,,p/k
Número de Reynolds, DG/p
Número de unidades de transferencia
Velocidad de rotación del disco, rpm
Cantidad de calor transmitido, Btu o J
Velocidad de transmisión de calor, Btu/h  o W
Velocidad de secado, Ib/pie2-h  o kg/m2-h;  R,,  en el período de velocidad constante;
R,,  al comienzo del secado; R2,  al final del secado; R’, en el segundo contenido
crítico de humedad
Radio del disco atomizador, pies o m
Semiespesor de la lámina, pies o m
Temperatura, “ F o “C, T,, del medio de calefacción; Tb,  a la entrada; &,, a la salida;
q, en la interfase; T,, de los sólidos; T,,  a la entrada; Tb,  a la salida; T,, temperatura
de vaporización; TV,,,  temperatura del vapor a la salida; T,,  temperatura húmeda;
T,,,  a la entrada; Twb,  a la salida
Tiempo de secado, h o s; t,,  tiempo total de secado; t,,  en el período de velocidad’
constante; tf, en el período de velocidad decreciente
Coeficiente global de transmisión de calor, Btu/pie’-h-“F  o W/m2-“C
Coeficiente volumétrico de transmisión de calor, Btu/pie3-h-“F  o W/m3-“C
Volumen del secadero, pie3  o m3
Contenido de humedad libre, masa de agua (u otro líquido) por unidad de masa de
sólido seco; XT, contenido total de humedad, XT,, X,, contenido inicial de humedad
total; X,, contenido final de humedad total; X,,  contenido de humedad libre para el
primer punto crítico; X,, valor inicial; X2, valor final; X*,  valor de equilibrio; x’,
para el segundo punto crítico
Fracción molar del vapor en la fase gaseosa; yi,  en la interfase; (1 - Y)~,  valor medio
logarítmico de (1 - y) y (1 - yi)

Letras griegas

P Grupo adimensional, DvtT/s2  en la Ecuación (25.16)
l- Flujo de líquido por pie de la periferia del disco, lb/pies-min
n Diferencia media de temperatura; AT=,  valor medio logarítmico
/I Calor latente de vaporización, Btu/lb  o J/g;  li, para la temperatura de la interfase T
P Viscosidad, cP,  lb/pies-s  o Ib/pies-h;  p,,  a la temperatura media de película

P Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  pL, del líquido
u’ Tensión superficial del líquido, Ib/min2
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PROBLEMAS

25.1. Espatofluor (CaF,) ha de secarse desde 6 hasta 0,s por 100 de humedad (sobre base
seca) en un secadero rotatorio adiabático en contracorriente a razón de 20000 lb/h  de
sólidos totalmente secos. El aire de calefacción entra a 1000 “ F con una humedad de 0,03 y
una temperatura húmeda de 154 “F. Los sólidos tienen un calor específico de 0,48 Btu/lb-
“F, entran en el secadero a 70 “ F y salen a 200 “F. La máxima velocidad másica  permitida
para el aire es 2000 lb/pie’-h.  (a) Suponiendo que es aplicable la Ecuación (25.Q jcuál  será
el diámetro y la longitud del secadero si N,  = 2,2? iEs un diseño razonable? (b) Repítase el
apartado (a) con N,  = 1,8.
25.2. Un sólido poroso se seca en un secadero discontinuo en condiciones constantes de
secado. Se necesitan seis horas para reducir el contenido de humedad desde el 30 por 100
hasta el 10 por 100. Se ha encontrado que la humedad crítica es del 16 por 100 y que la
humedad de equilibrio es del 2 por 100. Todos los contenidos de humedad están expresa-
dos sobre base seca. Suponiendo que la velocidad de secado durante el período de
velocidad decreciente es proporcional al contenido de humedad libre, jcuánto  tiempo se
requiere para secar una muestra del mismo sólido desde 35 hasta 6 por 100 en las mismas
condiciones de secado?
25.3. Una lámina con un peso húmedo de 5 kg contiene originalmente 50 por 100 de
humedad (sobre base seca). El tamaño de la lámina es de 600 por 900 por 75 mm de
espesor. El contenido de la humedad de equilibrio es el 5 por 100 del peso total cuando
se pone en contacto con aire de 20 “C y 20 por 100. La velocidad de secado se da en la
Tabla 25.1 para contacto de la cualidad anteriormente indicada y con una velocidad
definida. El secado tiene lugar por una sola cara. iCuánto tiempo se necesitará para secar
la lámina hasta un contenido de humedad del 15 por 100 (sobre base seca)?
25.4. Un secadero continuo en contracorriente ha de diseñarse para secar 500 Ib de un
sólido poroso húmedo por hora desde 1.50 por 100 de humedad hasta 11  por 100, ambos
porcentajes sobre base seca. Se utilizará aire con una temperatura seca de 120°F y una
temperatura húmeda de 70 “F. La humedad a la salida será 0,012. El contenido medio de
la humedad de equilibrio es el 5 por 100 del peso seco. El contenido total de humedad
(sobre base seca) para el punto crítico es 40 por 100. Puede admitirse que el material
permanecerá a 3 “ F por encima de la temperatura húmeda del aire a través del secadero.
El coeficiente de transmisión de calor es 12 Btu/pie’-h-“F. 9, ? - :.

Tabla 25.1. Datos para el Problema 25.3
Peso de la lámina húmeda, kg 9,l 7,2 5,3 4,2 3,3 2,9 2,7
Velocidad de secado, kg/m*-h 4,9 4,9 4,4 3,9 3,4 2 , 0 LO

El área expuesta al aire es 1,l pie*  por libra de sólidos secos. iCuánto tiempo deben
permanecer los sólidos en el secadero?
25.5. Una película de un polímero de 2 m de ancho y 0,76  mm de espesor abandona la
superficie de un tambor calentado conteniendo 35 por 100 (sobre base seca) de acetona.
Se seca exponiendo ambas caras de la película a aire a 1 atm y 65 “C que prácticamente
no contiene vapor de acetona. Sobre las caras de la película circula aire con una velocidad
de 3 m/s.  El contenido crítico de acetona es del 10 por 100 en peso de acetona (sobre base
seca). El contenido de acetona en el equilibrio es despreciable. La densidad del sólido seco
es 800 kg/m3.  (a) $uál  será la temperatura de la superficie de la película durante el
período de velocidad constante? (b) $uál  será la velocidad de secado constante, en
kilogramos por metro cuadrado y por hora? (c) LCuánto  se tardará en reducir el contenido
de acetona desde 35 hasta 1 por 100, si la difusividad de la acetona en el sólido es
8 x lOe4  cm’/s?  Para las mezclas acetona-aire h,/M&,  es 1,76 J/g-“C.
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SECCION

CINCO
OPERACIONES EN LAS

QUE INTERVIENEN
PARTICULAS DE SOLIDOS

Los sólidos son, en general, más difíciles de tratar que los líquidos, vapores o
gases. En los procesos, los sólidos pueden presentarse de diversas formas: grandes
piezas angulares, anchas láminas continuas o polvos finamente divididos. Pueden
ser duros y abrasivos, resistentes o gomosos, blandos o frágiles, polvorientos,
plásticos o pegajosos. Con independencia de su forma, es preciso encontrar
medios para manipular los sólidos tal como se presentan, y si es posible mejorar
sus características de manipulación.

Tal como se ha mencionado en el Capítulo 25, en los procesos químicos los
sólidos se encuentran más frecuentemente en forma de partículas. Esta sección
trata de las propiedades, métodos de formación, modificación y separación de
sólidos en forma de partículas. Las propiedades y los métodos de tratamiento se
tratan en el Capítulo 26, y la reducción de tamaño en el Capítulo 27. La
cristalización es la temática del Capítulo 28; la mezcla, la del Capítulo 29, y las
separaciones mecánicas, la del Capítulo 30.
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CAPITULO

VEINTISEIS

PROPIEDADES Y TRATAMIENTO
DE PARTICULAS SOLIDAS

De todas las formas y tamaños como se pueden encontrar los sólidos, la pequeña
partícula es la más importante desde el punto de vista de ingeniería. Es necesario
un conocimiento de las características de masas de sólidos en forma de partículas
para el diseño de procesos y del equipo que operan con corrientes que contienen
tales partículas.

CARACTERIZACION DE PARTICULAS SOLIDAS

Las partículas sólidas individuales se caracterizan por su tamaño, forma y densi-
dad. Las partículas de sólidos homogéneos tienen la misma densidad que el
material original. Las partículas que se obtienen por rotura de un sólido com-
puesto, tal como una mena metálica, tienen varias densidades, generalmente
diferentes de la densidad del material original. El tamaño y la forma se pueden
especificar fácilmente para partículas regulares, tales como esferas o cubos, pero
para partículas irregulares (tales  como granos de arena o láminas de mica) los
términos «tamaño» y «forma» no resultan tan claros y es preciso definirlos
arbitrariamente.

Forma de las particulas. Tal como se ha visto en el Capítulo 7, la forma de una
partícula individual se puede expresar convenientemente en función de la esferici-
dad Q’,,  que es independiente del tamaño de la partícula. Para una partícula
esférica de diámetro D,, QS = 1; para una partícula no esférica, la esfericidad se
detine  por la relación

Qs  E 6v,
DPSP

(26.1)

donde D,  = diámetro equivalente o diámetro nominal de una partícula
SP = área superficial de una partícula
VP = volumen de una partícula
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El diámetro equivalente se define a veces como el diámetro de una esfera de
igual volumen. Sin embargo, para materiales granulares tinos resulta difícil deter-
minar con exactitud el volumen y el área de la superficie de una partícula, y
generalmente D,  se toma como el tamaño nominal basado en análisis por
tamizado o en examen microscópico. El área de la superficie se obtiene a partir
de medidas de adsorción o de la caída de presión en un lecho de partículas, y
después se utiliza la Ecuación (26.1) para calcular @,.  Para muchos materiales
triturados @‘s  está comprendida entre 0,6  y 0,8,  tal como se muestra en la Ta-
bla 26.1, pero en el caso de partículas redondeadas obtenidas por abrasión @‘s
puede tener un valor de hasta 0,95.

Tamaño de las partículas. En general, se pueden especificar «diámetros» para
cualquier partícula equidimensional. Las partículas que no son equidimensiona-
les, es decir, que son más largas en una dirección que en otras, con frecuencia se
caracterizan por la segunda dimensión de mayor longitud. Por ejemplo, en el caso
de partículas aciculares, D,  deberá referirse al espesor de la partícula y no a su
longitud.

Por convenio, los tamaños de las partículas se expresan en diferentes unidades
dependiendo del intervalo de tamaños que intervienen. Las partículas gruesas se
miden en pulgadas o milímetros, las partículas finas en función de la luz del
tamiz, y las partículas muy finas en micrómetros 0 nanómetros. Las partículas
ultratinas se describen a veces en función de su área superficial por unidad de
masa, generalmente en metros cuadrados por gramo.

Tamaños de partículas mezcladas y anhlisis de tamaños. En una muestra de
partículas uniformes de diámetro D,, el volumen total de las partículas es m/p,,
donde m y pp  son la masa total de la muestra y la densidad de las partículas,
respectivamente. Puesto que el volumen de una partícula es up, el número N de
partículas en la muestra es

Nd!.L
PP”P

Tabla  26 .1 . Esfericidad de varios materiales?

(26.2)

Material Esfericidad Material Esfericidad

Esferas, cubos, cilindros cortos
(L = Dp)

Anillos Raschig (L = Dp)
L = D,, Di  = 0,5D,
L = D,, Di  = 0,750,

Monturas Berl

LO

0,58$
0,33$
0,3

Arena de Ottawa 0,95
Arena redondeada 0,83
Polvo de carbón 0,73
Arena de pedernal 0,65
Vidrio molido 0,65
Escamas de mica 0,28

7 Con autorización de J. H. Perry (ed.), «Chemica  Engineeers’ Handbook»,  5.*  ed., p. 5-33,
McGraw-Hill  Book Company, New York, 1973.

$ Valor calculado.
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De acuerdo con las Ecuaciones (26.1) y (26.2),  el área de la superficie total de las
partículas es

6 mA = Ns, = ~
%+P,

(26 .3 )

Para aplicar las Ecuaciones (26.2) y (26.3) a mezclas de partículas que tienen
varios tamaños y densidades, la mezcla se divide en fracciones, cada una de ellas
de densidad constante y tamaño aproximadamente constante. Cada fracción se
puede entonces pesar, o bien las partículas individuales se pueden contar o medir
por numerosos métodos. Después se pueden aplicar las Ecuaciones (26.2) y (26.3)
a cada fracción y sumar los resultados.

La información obtenida  de este análisis del tamaño de las partículas se
tabula expresando la fracción de tamaño o de número en cada incremento de
tamaño en función del tamaño medio de las partículas (o del intervalo de
tamaños) en el incremento. Un análisis tabulado en esta forma recibe el nombre
de análisis diferencial. Los resultados se presentan con frecuencia en un histogra-
ma como el de la Figura 26.la, con una curva continua como la línea de trazos
utilizada para aproximar la distribución. Una segunda forma de presentar la
información es mediante un análisis acumulativo, que se obtiene sumando, conse-
cutivamente, los incrementos individuales, comenzando con el que tiene las partí-
culas más pequeñas, y tabulando o representando las sumas acumulativas frente
al diámetro máximo de las partículas en el incremento. La Figura 26.M  es una
representació»n  del análisis acumulativo de la distribución que se muestra en la
Figura 26.la. En un análisis acumulativo los datos se pueden representar adecua-
damente mediante una curva continua.

.

Los cálculos del tamaño medio de las partículas, del área de la superficie
específica o de la población de partículas de una mezcla se pueden basar tanto en
el análisis diferencial como en el acumulativo. En principio, los métodos basados
en el análisis acumulativo son más precisos que los basados en el análisis diferen-
cial, ya que cuando se utiliza el análisis acumulativo no es preciso suponer que
todas las partículas de una sola fracción son de igual tamaño. Sin embargo, la
exactitud de las medidas de tamaño de las partículas raramente es suticiente-

c 0,25

-=J 0,20

y 0,15

r 0,lO

0

=

0,05
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(al

Figura 26.1 Distribución de tamaños de
(b)  análisis acumulativo.

TAMAmO DE PARTICULA, pm

(b)

: partículas en polvo: (a) análisis diferencial;
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mente grande como para justificar el uso del análisis acumulativo, y los análisis
casi siempre se basan en el análisis diferencial.

Superficie específica de una mezcla. Si se conoce la densidad pP  y la esfericidad
O’s  de las partículas se puede calcular el área de la superficie de las partículas en
cada fracción a partir de la Ecuación (26.3),  y sumar los resultados de todas las
fracciones para obtener A,, la superficie especifica (el área de la superficie total de
una unidad de masa de partículas). Si pP y @‘s  son constantes, A, viene dada por

(26 .4)

donde los subíndices = incrementos individuales
Xi = fracción másica  en un determinado incremento
n = número de incrementos

DPi  = diámetro medio de las partículas, tomado como media
aritmética de los diámetros mayor y menor en el in-
cremento

Tamaño medio de las partículas. El tamaño medio de las partículas para una
mezcla de las mismas se identifica de varias formas diferentes. El más usado es
probablemente el diámetro medio volumen-superficie D,,  que está relacionado con
el área de la superficie específica A,. [Véanse las Ecs. (7.25),  (7.26) y (9.42).]  Está
definido por la ecuación

Sustituyendo de la Ecuación (26.4) en la Ecuación (26.5) se obtiene

os=  n
1

Jl fxilDpi)

(26 .6 )

que es la misma que la Ecuación (7.26).
Si se conoce el número Ni de partículas en cada fracción en vez de la fracción

de masa, D, viene dado por la Ecuación (7.25).
A veces resultan útiles otros valores medios. El diámetro medio aritmético

B,  es

C tNiDpi) E tNiBpi)
D, =  i=ln =  i=l

g1 Ni NT

donde NT es el número de partículas en toda la muestra.

(26 .7 )
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El diámetro medio de masa 6,  se obtiene a partir de la ecuación

(26 .8)

Dividiendo el volumen total de la muestra por el número de partículas de la
mezcla (véase más adelante) se obtiene el volumen medio de una partícula. El
diámetro de tal partícula es el diámetro medio de volumen 6,  que se obtiene a
partir de la relación

(26.9)

Para mezclas constituidas por partículas uniformes estos diámetros medios
son, por supuesto, todos iguales. Para mezclas que contienen partículas de varios
tamaños, los distintos diámetros medios pueden, sin embargo, diferir notable-
mente entre sí.

Número de particulas  en la mezcla. Para calcular, a partir del análisis diferen-
cial, el número de partículas en una mezcla, se utiliza la Ecuación (26.2) para
calcular el número de partículas en cada fracción, y N,, la población total en una
unidad de masa de la muestra, se obtiene sumando todas las fracciones. Para una
forma dada de las partículas, el volumen de una partícula cualquiera es propor-
cional a su «diámetro» elevado al cubo,

vg = aDi (26.10)

donde a es el factor volumétrico de forma. Por tanto, a partir de la Ecua-
ción (26.2),  suponiendo que a es independiente del tamaño,

(26.11)

El área de la superficie específica, los diferentes diámetros medios y el número
de partículas, se calculan fácilmente a partir de los análisis de tamaños de las
partículas utilizando sencillos programas de ordenador. Muchos instrumentos de
medida para partículas muy finas están programados para dar directamente estas
magnitudes.

Anhlisis por tamizado; series normales de tamices. Para medir el tamaño (y la
distribución de tamaños) de las partículas en el intervalo de tamaños comprendi-
do entre 3 y 0,0015 pulg (76 mm y 38 Pm), se utilizan tamices normalizados. Los
tamices de ensayo se construyen con telas de alambre, cuyas dimensiones y
mallas están cuidadosamente normalizadas. Las aberturas son cuadradas. Cada
tamiz se identifica por las mallas por pulgada. Sin embargo, las aberturas reales
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son menores que las correspondientes al número de mallas, debido al espesor de
los alambres. Las características de una serie común, que es la serie de tamices
normales Tyler, se dan en el Apéndice 20. Esta serie de tamices está basada en la
abertura del tamiz de 200 mallas, que está establecida en 0,074 mm. El área de las
aberturas de un tamiz cualquiera de la serie es exactamente el doble que la de las
aberturas del tamiz inmediatamente más pequeño. La relación entre la dimensión
real de las mallas de un tamiz cualquiera y la del inmediatamente más pequeño
es, por tanto, Jz  = 1,41.  Para tamaños más próximos, existen tamices inter-
medios, cada uno de los cuales tiene una dimensión de malla de $,  o sea, 1,189
veces la del tamiz normalizado inmediatamente más pequeño. Ordinariamente no
se utilizan los tamices intermedios.

Para realizar un análisis se coloca un conjunto de tamices normalizados,
acoplados verticalmente, con el tamiz más pequeño en el fondo y el más grande
en la parte superior. La muestra se coloca en el tamiz superior y el conjunto se
somete a sacudidas mecánicas durante un tiempo determinado, tal como veinte
minutos. Las partículas retenidas sobre cada tamiz se retiran y se pesan, y las
masas de los incrementos individuales sobre cada tamiz se convierten en fraccio-
nes másicas  o en porcentajes de masa de la muestra total. Las partículas que
pasan a través del tamiz más tino se recogen en una tapadera situada en el fondo
de la columna de tamices.

Los resultados de un análisis por tamizado se tabulan para mostrar la frac-
ción másica  de cada incremento sobre el tamiz en función del intervalo del
incremento del tamaño de las mallas. Puesto que las partículas que son retenidas
por un tamiz han pasado a través del tamiz situado inmediatamente encima de él,
se necesitan dos números para especificar el intervalo de tamaños de un incre-
mento: uno para el tamiz a través del cual pasa la fracción y otro para el tamiz
sobre el que es retenida. Así, la notación 14/20  quiere decir «a través de 14 mallas
y sobre 20 mallas».

En la Tabla 26.2 se muestra un análisis por tamizado típico. Las dos primeras
columnas dan el tamaño de malla y la anchura de la abertura de los tamices; la
tercera columna es la fracción de masa de la muestra total que es retenida sobre
el tamiz en cuestión. Esto es xi, donde i es el número del tamiz comenzando por
el fondo de la batería; por tanto, i = 1 para la tapadera del fondo, e i +  1
corresponde al tamiz que está inmediatamente encima del tamiz i. El símbolo Dpi
indica que el diámetro de las partículas es igual a la abertura de malla del tamiz i.

Las dos últimas columnas de la Tabla 26.2 muestran el diámetro medio de las
partículas Dpi  en cada incremento y la fracción acumulativa menor que cada
valor de Dpi. En los análisis por tamizado las fracciones acumulativas se presen-
tan a veces comenzando por el tamiz superior y se expresan como la fracción
«mayor que» un tamaño dado.

Una representación diferencial de los datos de las columnas 2 y 3 de la Ta-
bla 26.2 da una falsa impresión de la distribución de tamaños de las partículas
debido a que el intervalo de tamaños de las partículas que comprende es diferente
de un incremento a otro. Cuando el intervalo de tamaños de las partículas es
estrecho se retiene menos material en un incremento que cuando el intervalo es
ancho. En la Figura 26.1 los intervalos son todos iguales y los datos se pueden
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representar directamente. Sin embargo, en este caso se obtiene una mejor imagen
de la distribución mediante una representación gráfica de xi/(DPi+  1 - D,J,
donde Dpi  + 1 - Dpi  es el intervalo de tamaños de las partículas en el incremento
i. Esto se ilustra en las Figuras 26.2a  y b, que son representaciones gráficas
directa y diferencial ajustada para los tamaños de partículas 20/28  mallas e
inferiores de la Tabla 26.2.

Las gráficas acumulativas se construyen a partir de resultados como los de las
columnas 2 y 5 de la Tabla 26.2. Cuando el intervalo global de los tamaños de las
partículas es grande, tales gráficas con frecuencia utilizan una escala logarítmica
para el diámetro. En la Figura 26.3 se presenta una gráfica acumulativa semiloga-
rítmica del análisis de la Tabla 26.2. Las gráfícas  acumulativas también se pueden

0 02 0.4 0.6 0 . 8

TAMAmO DE PARTICULA, Dp,  mm

ta)

0
0 02 0,4  0,6 0 . 8

TAMAmO  DE PARTICUIA,  D,,  mm

(b)

Figura 26.2. Análisis diferencial por
tamizado: (u)  representación directa
de la Tabla 26.2; (b) representación
ajustada para el intervalo de tama-
ños del incremento.
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Tabla 26.2. Análisis por tamizado

Dihmetro  medio
de las partículas Fracción

Abertura del Fracción mhsica en el incremento, acumulativa
Mallas tamiz, bPi, mm retenida, xi Dpi9  mm inferior a Dpi

4 4,699 o,oooo - l,oooO
6 3,321 0,0251 4,013 0,9749
8 2,362 0.1250 2,845 0,8499

10 1,651 43207 2,007 0,5292
14 1,168 0,257O 1,409 0,2722
20 0,833 0,159o 1,001 0,1132
28 0,589 0,0538 0,711 0,0594
35 0,417 0,021o 0,503 0,0384
48 0,295 0,0102 0,356 0,0282
65 0,208 0,0077 0,252 0,0205

100 0,147 0,0058 0,178 0,0147
150 0,104 0,004l 0,126 0,0106
200 0,074 0,003l 0,089 0,0075

Tapadera - 0,0075 0,037 o,oooo

construir en papel logarítmico-probabilidad en el que la escala de abscisas se
divide de acuerdo con una distribución gaussiana de probabilidad. Los análisis
por tamizado del producto procedente de un triturador o un molino con frecuen-
cia dan una representación lineal en este tipo de papel, por lo menos para la

Y DIAMETRO DE LA PARTICULA, D,,  mm

Figura 26.3. Análisis acumulativo por tamizado.
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mayor parte del intervalo de tamaños de las partículas. Gráficas de este tipo se
han utilizado para la extrapolación hasta tamaños de partículas inferiores al
intervalo de los tamices usados en el análisis 5b, pero con los métodos actualmente
disponibles para la medida de partículas muy finas ya no son necesarias.

Medida del tamaño con partlculas  finas. Los tamaños de partículas demasiado
fínas  para el análisis por tamizado se miden por diversos métodos, incluyendo
sedimentación diferencial, medidas de la porosidad de lechos sedimentados, ab-
sorción de luz en suspensiones, adsorción de gases sobre la superficie de las
partículas y por recuento visual utilizando un microscopio4.  En un aparato de
medida, llamado contador de Coulter, se prepara una suspensión diluida de
partículas en un líquido eléctricamente conductor, que pasa lentamente a través
de un pequeño orificio. A través del orificio se establece una diferencia de
potencial eléctrico en el líquido y se mide la corriente eléctrica que circula entre
dos electrodos situados antes y después del orificio. Cuando una partícula pasa a
través del orificio se reduce momentáneamente la conductividad eléctrica y se
produce una perturbación de la corriente. La magnitud de la perturbación es
proporcional al volumen de la partícula y, en parte, a la forma de la partícula. A
partir del número de perturbaciones y sus magnitudes se calcula automática-
mente el tamaño y la distribución de tamaños de las partículas.

Ejemplo 26.1. El análisis por tamizado que se presenta en la Tabla 26.2 corresponde
a una muestra de cuarzo triturado. La densidad de las partículas es 2650 kg/m’
(0,00265  g/mm3),  y los factores de forma son a = 2 y 4s = 0,571. Para el material
con tamaño de partículas comprendido entre 4 mallas y 200 mallas, calcúlese (a) A,,
en milímetros cuadrados por gramo, y N,  en partículas por gramo; (b) 6,; (c) 6,; (d)
&,,, y (e) Ni  para el incremento 150/200  mallas. (f) iQué fracción del número total
de partículas hay en el incremento 150/200  mallas?

SOLUCI6N

Con el fin  de obtener A, y N,,  la Ecuación (26.4) se puede expresar como

A, = 0,571  x6O@)265  1 $,  = 3965  1 $
P P

y la Ecuación (26.11) como

(a) Para el incremento 4/6  mallas Br,¡ es la media aritmética de las abertu-
ras de mallas de los tamices correspondientes, o sea, a partir de la Tabla 26.2,
(4,699 + 3,327)/2  = 4,013 mm. Para este incremento xi = 0,0251;  por tanto, xi/o, es
0,0251/4,013  = 0,0063  y xi/a$  es 0,0004.  Se calculan las correspondientes canti-
dades para los otros ll incrementos y se suman para obtener Xx,/6,,  = 0,8284  y
C XJDii  = 8,8296. Puesto que se excluye la fracción recogida sobre la tapadera, la
superficie especifica y el número de partículas por unidad de masa de las partículas
de 200 mallas o mayores se obtiene dividiendo los resultados de las Ecuaciones (26.4)
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y (26.11) por 1 - xi (puesto que i = 1 para la tapadera, o sea, 1 - 0,0075  = 0,9925.
Por tanto,

A 3965 x 0,8284
w

=
0,992s

= 3309 mm’/g

N, 188,7 x 8,8296=
0,992s

= 1679 partículas/g

(b)  A partir de la Ecuación (26.9),

1
D, = p = 0,4238  mm

(c) El diámetro medio volumen-superficie se obtiene a partir de la Ecua-
ción (26.6):

1
6,=-z

0.8284
1,207 mm

(d) E diámetro medio de masa 6, se obtiene a partir de los datos de la Ta-
bla 26.2,

CX,~,,, = &,, = 1,677 mm

( e ) El número de partículas en el incremento 150/200  mallas se obtiene a partir
de la Ecuación (26.11):

N,=2$= 0,0031

w,D,2 2  x  0,00265  x  0,08g3

= 836 partículas/g

Esto corresponde a 836/1679  = 0,498 o 49,8  por 100 de las partículas en los 12
incrementos superiores. Para la fracción de material recogido en la bandeja el número
de partículas y el área de la superficie específica de las mismas es muchísimo mayor
que para el material más grueso, pero no pueden estimarse con exactitud a partir de
los datos de la Tabla 26.2.

PROPIEDADES DE MASAS DE PARTICULAS

Las masas de partículas sólidas, especialmente cuando las partículas están secas y
no se pegan, poseen muchas de las propiedades de un fluido. Ejercen presión
sobre las paredes de un contenedor, fluyen a través de un orificio o descienden
por una tolva. Sin embargo, se diferencian de los líquidos y gases en varios
aspectos, ya que las partículas se entrecruzan y adhieren por efecto de la presión
y no pueden deslizar unas sobre otras hasta que la fuerza aplicada no alcanza un
cierto valor. Contrariamente a lo que ocurre con la mayor parte de los fluidos, los
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sólidos granulares y las masas sólidas resisten permanentemente la distorsión
cuando se someten a una fuerza distorsionante moderada. Cuando la fuerza es
suficientemente grande se produce la rotura y una capa de partículas desliza
sobre otra, pero entre las capas situadas a ambos lados de la fisura hay una
considerable fricción.

Las masas de sólidos tienen las siguientes propiedades distintivas:

1. La presión no es la misma en todas las direcciones. En general, una
presión aplicada en una dirección genera alguna presión en otras direc-
ciones, pero siempre es más pequeña que la presión aplicada.

2 . Un esfuerzo cortante aplicado en la superficie de una masa se transmite a
través de toda una masa estática de partículas mientras no se produzca
rotura.

3 . La densidad de la masa puede variar, dependiendo del grado de empa-
quetamiento de los granos. La densidad de un fluido es una función
exclusiva de la temperatura y la presión, como lo es cada una de las
partículas individuales de un sólido, pero, en cambio, no ocurre lo mismo
con la densidad global o aparente. La densidad global es mínima cuando
la masa está «suelta» y alcanza un máximo cuando la masa se somete a
vibración o apisonamiento.

Dependiendo de sus propiedades de flujo, los sólidos en forma de partículas se
dividen en dos clases: cohesivos y no cohesivos. Los materiales no cohesivos como
grano, arena o briznas de plástico, fluyen fácilmente desde depósitos o silos. Los
sólidos cohesivos, tales como arcilla húmeda, se caracterizan por su dificultad
para fluir a través de orificios.

Presiones en masas de particulas. La presión mínima en una masa de sólidos
está en la dirección normal a la de la presión aplicada. En una masa homogénea
la relación entre la-presión normal y la presión aplicada es una constante K’, que
es caracteristica  del material. K’ depende de la forma, de la tendencia a’entrela-
zarse  las partículas, de la adherencia de las partículas granulares y del grado de
empaquetamiento del material. Es prácticamente independiente del tamaño
mientras los granos no se hagan muy pequeños y el material ya no fluya libre-
mente.

Si la presión aplicada es pV y la presión normal es pL, la presión p para
cualquier ángulo intermedio se puede obtener en la forma que se expone a
continuación. En la Figura 26.4~ se representa una sección diferencial de un
triángulo rectángulo de espesor b e hipotenusa dL.  La presión pv actúa sobre la
base, pL sobre el lado y p sobre la hipotenusa. El ángulo entre la base y la
hipotenusa es 8. Para alcanzar el equilibrio, las presiones desiguales pv y pL no se
pueden compensar con una sola presión p, sino que debe existir también un
esfuerzo cortante r.  Las fuerzas que resultan de estos esfuerzos cortantes se
representan en la Figura 26.46.

Igualando las fuerzas perpendiculares a la hipotenusa se obtiene

pb dL = p,b  dL sen2  9 + pvb  dL cos’ 8
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(4 (b)

Figura 26.4. Fuerzas y esfuerzos en sólidos granulares: (u)  esfuerzos; (b) fuerzas.

Dividiendo por b dL y teniendo en cuenta que sen2 8 = 1 - cos  8, resulta

P = (PY - PL)  cos  0 + PL (26 .13)

Análogamente, igualando las fuerzas paralelas a la hipotenusa se obtiene

z = (pv  - pL) cos  8 sen 8 (26.14)

Cuando 0 = o”,  p = pv; cuando 9 = 90”, p = pL. En ambos casos r = 0.
Cuando 8 tiene un valor intermedio, hay un esfuerzo cortante perpendicular a p.
Si se representan los correspondientes valores de p y r para todos los valores
posibles de 8, el gráfico que resulta es un círculo con un radio (py - pL)/2  y su
centro sobre el eje horizontal para p = (pv  + p,)/2. Un gráfico de este tipo se
muestra en la Figura 26.5, y se conoce con el nombre de circulo de esjkerzos  de
Mohr s.

La relación entre r y p para cualquier valor 8 es la tangente de un ángulo a
formado por el eje p y la línea OX que pasa por el origen de coordenadas y el
punto (p, r).  A medida que aumenta 8 desde 0 hasta 90”, la relación entre r y+p
aumenta hasta un valor máximo y después disminuye. Hay un máximo cuando
la línea que pasa por el origen es tangente al círculo de esfuerzos, tal como se
representa por la línea OA  de la Figura 26.5. Para estas condiciones a alcanza
un valor máximo a,. A partir de la Figura 26.5 se puede apreciar que

sena, = (PY - PLY2 Pv - PL

(Pv + PLY2  = Pv + PL
(26 .15)
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PRESION -/I

Figura 26.5. Diagrama de los esfuerzos de Mohr para sólidos no cohesivos.

Las líneas OA  y OB son tangentes a todos los círculos de esfuerzos para
cualquier valor de pV  siempre que el material sea no cohesivo. Estas líneas
forman la envolvente de ruptura, de Mohr.  Con sólidos cohesivos o masas sólidas
las tangentes que forman la envolvente no pasan por el origen de coordenadas,
sino que cortan al eje vertical en puntos por encima y por debajo del eje de
abscisas 2.

La relación entre la presión normal y la presión aplicada pL/pV  es igual a K’.
Por tanto,

También K’= 1 - sena,
1 + sena,

(26.17)

Angula  de fricción interna y ángulo de reposo. El ángulo a, es el ángulo de
fricción interna del material. La tangente de este ángulo es el coeficiente de
fricción entre las dos capas de partículas. Cuando se apilan sólidos granulares
sobre una superficie plana, los lados de la pila forman un ángulo definido
reproducible con la horizontal. Este ángulo a, es el úngulo de reposo del material.
Idealmente, si la masa fuese totalmente homogénea, a, y am serían iguales. En la
práctica el ángulo de reposo es menor que el ángulo de fricción interna debido a
que los granos de la superficie exterior están menos empaquetados que los de la
masa interior y con frecuencia están más secos y presentan una menor adheren-
cia. El ángulo de reposo es menor cuando los granos son lisos y redondeados, y
es grande cuando se trata de partículas muy tinas, angulares o adherentes. Para
sólidos cohesivos K’ tiende hacia cero. Para materiales granulares que fluyen
libremente 6 con frecuencia está comprendido entre 0,35 y 0,6,  lo que indica que
a, varia entre 15 y 30”.
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Almacenamiento de sólidos

Almacenamiento a la intemperie. Los materiales gruesos, tales como grava y
carbón, se almacenan a la intemperie en grandes apilamientos. Cuando se trata
de centenares o millares de toneladas de material, éste es el método más económi-
co. Los sólidos se retiran del apilamiento por medio de una cinta transportadora
o una pala excavadora. El almacenamiento a la intemperie puede dar lugar a
problemas ambientales tales como formación de polvos o lixiviación de material
soluble contenido en el apilamiento. La formación de polvos puede exigir algún
tipo de recubrimiento protector del sólido almacenado; la lixiviación se puede
controlar recubriendo el apilamiento o bien construyendo en su base un estanque
poco profundo con el fondo impermeabilizado, de donde se puede retirar con
seguridad el líquido de lixiviación.

Almacenamiento en depósitos. Los sólidos que son demasiado valiosos o dema-
siado solubles para estar expuestos a la intemperie, se almacenan en depósitos,
tolvas o silos, que son recipientes cilíndricos o rectangulares de hormigón o
metal. Los silos suelen ser altos y de diámetro relativamente pequeño, mientras
que los depósitos son bastante anchos y no tan altos. Una tolva es un pequeño
depósito con un fondo oblicuo, que se utiliza para el almacenamiento temporal
antes de introducir los sólidos como alimentación del proceso. Todos estos
contenedores se cargan por la parte superior utilizando algún tipo de elevador,
mientras que la descarga se realiza generalmente por el fondo. Tal como se trata
más adelante, el principal problema de diseño de un depósito es conseguir una
descarga satisfactoria.

Presiones en depósitos, tolvas y silos. Cuando sólidos granulares se almacenan
en un depósito o una tolva, la presión lateral ejercida sobre las paredes en
cualquier punto es menor que la calculada a partir de la carga de material situada
por encima de dicho punto. Además, generalmente hay fricción entre la pared y
los granos de sólido y, debido al entrecruzamiento de las partículas, el efecto de
esta fricción se propaga a través de la masa. La fuerza de fricción en la pared
tiende a contrarrestar el peso del sólido y reduce la presión ejercida por la masa
sobre el fondo del contenedor. En el caso extremo, este efecto provoca que la
masa forme un arco o puente, de tal forma que aunque se retiere el material
situado debajo de la masa de sólido, éste no cae.

Una expresión para el cálculo de la presión ejercida por un sólido granular
sobre el fondo circular de un depósito con paredes verticales puede deducirse en
la forma que se indica a continuación. La Figura 26.6 muestra una capa horizon-
tal de espesor dZ situada a una distancia Z de la superficie superior de los
sólidos. El radio interior del depósito es r y la altura total de los sólidos es Z,.
Para el nivel Z, se supone que la capa diferencial es un émbolo que presiona
frente al sólido situado debajo y que el émbolo está accionado por una fuerza
vertical concentrada F, que actúa desde la parte superior. Por tanto, la presión
vertical pv en el nivel Z es
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Z

i

!

dz7_
ZT

I

J

F, + dF,

,Superficie  de los sól idos

/Pared del depósito

/ A r c o
,pL  dA  = Znrp, dZ

/Fondo del depbsito

Figura 26.6. Fuerzas en un depósito circular con lados verticales.

de donde

Pv = 3 (26 .18)

dFv = nr2  dp, (26 .19)

El aumento neto de la fuerza dirigida hacia abajo causado por la capa
diferencial es la fuerza de gravedad dF, menos la fuerza de fricción dF,. Por tanto,

dFv = dF, - dFf (26.20)

La fuerza de gravedad que actúa sobre la capa es (g/g,)np,r’  dZ,  donde pb  es
la densidad global del material. La fuerza de fricción es el producto del coeficiente
de fricción p’ en la pared del depósito por la fuerza lateral Fk La fuerza lateral
viene dada, a su vez, por el producto de la presión lateral pL  por el área sobre la
que actúa, 2nr dZ.  Por tanto,

dFv = Zr2 dp, = nr2p,  F dZ - $(2nrp,  dZ) (26 .21)
c

Dividiendo por rcr  y teniendo en cuenta que pJpv = K’, se obtiene

r dp,  = rp, f - 2~’  ;f pv rp, F - 2p’K’p,
>

dZ (26.22)
e E
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Sea pB  la presión vertical sobre el fondo del depósito. Integrando la Ecua-
ción (26.22) desde el fondo de la masa de sólidos hasta la parte superior,

Zr-r >1 PB
2,u’K’

rp, F - 2p’K’p,
c 0

Sustituyendo los límites de integración y reordenando resulta

PB - qf$-)  (1 _ ,-zP’K’Z,/r)

(26.23)

(26.24)

La Ecuación (26.24) es la ecuación de Janssen, que ha sido contrastada experi-
mentalmente. En la Figura 26.7 se muestra una relación típica entre la presión en
la base y la altura. Cuando existe una gran cantidad de sólido y la altura alcanza
un valor aproximadamente tres veces superior al diámetro del depósito, el mate-
rial adicional virtualmente no tiene efecto sobre la presión en la base. La masa
total de depósito más material sigue, por supuesto, aumentando, pero la masa
adicional es soportada por la pared y el lecho, y no por el fondo del depósito.

Cuando la sección del depósito no es circular, r se sustituye por dos veces el
radio hidráulico. El coeficiente de fricción se obtiene experimentalmente determi-
nando el ángulo para el cual los sólidos comienzan justamente a deslizar sobre un
plano inclinado. El coeficiente $ es la tangente de este ángulo. Para materiales
granulares sobre superficies metálicas o de hormigón, p’  varía entre 0,35 y 0,55.

6 0  -
/

“o>
Sblidos:  cubos de poliestireno de 1/9 pulg

2 5 0  -

0

/ r K = = 5 0,521 pulg

Presión =
: j i  0 , 5 2 340-

Y

equiva lente ps = 39 Ib/pie3

5 de líquido

I

0 1 0 20 30 40 50 6 0 7 0 8 0

ALTURA DE SOLIDOS - pulg

Figura 26.7. Presión en la base de depósitos cilíndricos. (Según  RuuV.)
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Ejemplo 26.2. Una torre de absorción de relleno de 6 pies (1,82  m) de diámetro y
50 pies (15,24  m) de altura está rellena con coque triturado. Calcúlense las presiones
lateral y vertical en la base causadas por el coque. Compárense con la presión que ejer-
cería un líquido de la misma densidad. La densidad global y el ángulo de reposo son

pb  = 30 lb/pie3  (481 kg/m3) u, = 28"

SOLUCIÓN

Los valores que se requieren son

a,,,(est.) = 32” sen u, = 0,5299

1 - 0,5299
K’ [Ec.  (26.17)]  = 1 + 05299  = 0,307

r = 3 pies 2, = 50 pies $(est.)  = 0,5

La presión vertical en la base [a partir de la Ec.  (26.2411 es

e-(2 x 0.5 x 0,307 x 50)/3)  = 291  lbf/pie2

= 2,02 lbf/pulg2  (13 930 N/m’)

La presión lateral en la base es

pL  = K’p, = 0,307 x 2,02 = 0,62  Ib,/pulg2  (4275 N/m2)

La presión equivalente del líquido es

PZT g 30 x 50
p=144g,-  1 4 4

- ___  = 10,4 lbI/pulg2  (71 700 N/m2)

Para estimar K' es mejor suponer que LI,,,  toma un valor razonablemente elevado,
puesto que esto conduce a valores conservadores de pB.

Descarga de depósitos. Los sólidos tienden a descargar por cualquier orificio de
un depósito, pero descargan mejor a través de un orificio situado en el fondo. Tal
como puede apreciarse en el Ejemplo 26.2, la presión en una salida lateral es
menor que la presión vertical para el mismo nivel, de forma que la salida se
obstruye con mayor facilidad; además, la retirada de sólidos por una salida
lateral de un depósito aumenta considerablemente la presión lateral sobre el otro
lado durante el tiempo que está fluyendo el sólido. Una salida por el fondo no se
obstruye tan fácilmente y no genera presiones anormalmente elevadas sobre
ningún punto de las paredes.

Excepto para depósitos pequeños, no es posibles abrir todo el fondo para la
descarga. Generalmente un fondo cónico o piramidal conduce a una pequeña
salida circular cerrada con una válvula o a un alimentador rotatorio. La presión
en el fondo de la sección cónica o piramidal es considerablemente menor que la
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expresada por la Ecuación (26.24). Además, la presión vertical fluctúa a medida
que descarga el material y, por término medio, es del 5 al 10 por 100 más elevada
que cuando la masa es estacionaria.

Cuando se abre la salida situada en el fondo de un depósito que contiene
sólidos que fluyen libremente, el material situado inmediatamente encima de la
abertura comienza a fluir. Se desarrollan uno o dos modelos de flujo dependiendo
de la inclinación de las paredes en la sección inferior del depósito y del coeficiente
de fricción entre los sólidos y las paredes del depósito5”.  En depósitos de fondo
cónico, con un cono alto, se desarrolla flujo de masa, caracterizado porque todo
el material desciende uniformemente desde la parte superior del depósito. En
depósitos con un cono corto, o con paredes verticales y una abertura central en el
fondo, tiene lugar frujo de túnel. En este caso, una columna vertical de sólidos,
situada sobre la abertura, desciende sin perturbar al material lateral. Eventual-
mente comienza el flujo lateral, primeramente desde la capa más alta de sólidos,
formándose una depresión cónica en la masa. Los sólidos situados en el fondo del
depósito o cerca de las paredes son los últimos en salir. El material desliza
lateralmente hacia la columna central con un ángulo aproximadamente igual al
ángulo de fricción interna de los sólidos. Si se añade más material por la parte
superior del depósito con la misma velocidad con la que descarga por el fondo,
los sólidos próximos a las paredes del depósito permanecen estancados y no
descargan cualquiera que sea el tiempo que dure el flujo.

La velocidad de flujo de sólidos granulares por gravedad a través de una
abertura circular en el fondo del depósito depende del diámetro de la abertura y
de las propiedades de los sólidos. En un amplio intervalo, no depende de la altura
del lecho de sólidos. Una ecuación empírica dimensional para partículas de
densidad p,,  que fluyen libremente, en el intervalo de tamaños comprendido entre
4 y 20 mallas, es 1

PPD::
m  = (6,288 tga,  + 23,16)(D,  + 1,889) - 44,90

(26925)

donde riz = velocidad de flujo de sólidos, lb/min
D, = diámetro de la abertura, pulg
%l = ángulo de fricción interna de los sólidos
D, = diámetro de las partículas

El exponente n varía desde aproximadamente 2,8  para partículas angulosas
hasta aproximadamente 3,l para esferas. Laforge y Boruff3  y Smith y Hattianga-
di7 han realizado estudios detallados sobre el flujo de partículas a través de
orificios.

En general, con sólidos cohesivos es diticil iniciar el flujo. Sin embargo, una
vez que comienza, éste se restablece en el material situado directamente encima
de la abertura de descarga. Con frecuencia la columna de sólidos situada encima
de la salida se desplaza como un émbolo, dejando un «agujero de ratón» con
paredes casi verticales. Los sólidos adherentes, y aun también algunos polvos
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secos, se adhieren fuertemente a las superficies verticales y tienen suficiente fuerza
de cizalla para soportar un tapón de considerable diámetro encima de una
abertura de descarga. Por tanto, para iniciar el flujo y mantener el material en
movimiento, con frecuencia se requieren vibradores sobre las paredes del depósi-
to, cuchillas rascadoras cerca del fondo del depósito, o chorros de aire en la
abertura de descarga.

La abertura de descarga ha de ser suficientemente pequeña para que pueda
ser cerrada fácilmente cuando los sólidos están fluyendo, pero no tanto que se
obstruya. Es preferible hacer la abertura suficientemente grande para que pase
todo el flujo deseado cuando está semiabierta. En este caso se puede abrir más
para contrarrestar una obstrucción parcial. Sin embargo, si la abertura es dema-
siado grande, la válvula de cierre puede ser dificil  de accionar y el control de la
velocidad de flujo será malo.

Arqueado. En la deducción de la Ecuación (26.4) se ha supuesto que sobre la
pared de un depósito hay una fuerza vertical que actúa sobre el material aun
cuando la masa de sólido esté estacionaria. La resultante de la fuerza vertical y la
fuerza lateral forma un ángulo arctg p’  con la horizontal, tal como puede apre-
ciarse en la Figura 26.6. Esto da lugar a la formación de un arco, o domo, en el
interior del depósito, que en el caso de un sólido granular suelto, descansa sobre
el material situado debajo. En un sólido cohesivo el arco puede llegar a soportar
el sólido situado encima cuando se abre el orificio de descarga. Durante el flujo a
través de la descarga el arco se colapsa  y se vuelve a formar, y ocasionalmente
puede interrumpir el flujo. Los factores que influyen sobre el flujo de materiales
sólidos hacia fuera de depósitos han sido estudiados con detalle por Jenike er
a1.2.

SIMBOLOS

A
4

b
D

D

F

g
&
i

K

Area,  pie’  o mZ;  área total de la superficie de las partículas
Area  de la superficie especifica de las partículas, pie’/lb o m2/g
Factor volumétrico de forma [Ec.  (26.10)]
Espesor, pies o m
Diámetro; D,,  diámetro de la abertura de un depósito, pulg; D,,  tamaño de partícula,
pies o mm; Dpi,  abertura de malla del tamiz i
Tamaño medio de la partícula, pies, mm o pm; & diámetro medio aritmético rEcua-
ción  (26.7)];  DPi, media aritmética de Dpi  y Dpi  + 1; D,,  diámetro medio volumen-
superficie Ecuación (26.6); B,, diámetro medio de volumen [Ec.  (26.9)];  6,, diámetro
medio de masa [Ec.  (26X)]
Fuerza, Ib,  o N,  FB,  sobre el fondo del depósito; FL, componente lateral; Fv,  compo-
nente vertical; Ff,  fuerza de fricción; Fg,  fuerza gravitacional
Aceleración de la gravedad, piels’  o m/s2
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb,-s2
Número de fracción o incremento; también número del tamiz, contando desde el
tamaño más pequeño
Relación de presiones, pv/pL
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L
M
ril
N

n

P

r
$P

VP

Xi

Z

Longitud, pies o m
Masa de muestra, Ib o g
Velocidad de flujo de masa, lb/min
Número de partículas; N,, número total; Ni,  número de fracción o incremento i;
N,,,, número por unidad de masa
Número total de incrementos o tamices en la serie; también exponente en la Ecua-
ción (26.25)
Presión, IbJ/pie2  o N/m’;  pB,  presión sobre el fondo del depósito; pL,  pv,  presiones
dirigidas en el análisis de esfuerzos
Radio del depósito, pies o m
Area  de la superficie de la partícula, pie*  o mm’
Volumen de la partícula, pie3  o mm3
Fracción de masa de la muestra total en el incremento i; tambien fracción retenida
por el tamiz i y que pasa a través del tamiz i + 1
Altura, pies o m; Zr, altura total de sólidos

Letras  griegas

I,
Angulo; u, , ángulo de fricción interna; a,, ángulo de reposo
Angulo; í$,,,  valor máximo en el análisis de esfuerzos

P’ Coeficiente de fricción, adimensional
P Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  pb,  densidad global; pP,  densidad de la partícula

k,
Esfuerzo cortante, lb,/pie2  o N/m’
Esfericidad de la partícula, definida por la Ecuación (26.1)

PROBLEMAS

26.1. Calcúlese el diámetro medio aritmético & para las fracciones - 4 a + 200 mallas
del material analizado en la Tabla 26.2. iCómo  difiere cualitativamente 6, del diámetro
medio de volumen 6,?
26.2. Constrúyase una representación gráfica de la distribución acumulativa que se da
en la Tabla 26.2 en papel logarítmico-probabilidad. iEs lineal la representación gráfica
para cualquier intervalo del tamaño de las partículas? iCómo  difiere la cantidad de
material tino (menor que 20 mallas) del que se predeciría  a partir de la distribución de
tamaños de un material más grueso?
26.3. Un silo cilíndrico de 10 pies de diámetro contiene cebada con una densidad global
de 39 Ib/pie3.  LCuáles  son las presiones vertical y lateral, en libras fuerza por pie cuadra-
do, en la base del silo, si el espesor de cebada es de 40 pies? ¿Y si es de 80 pies? K’ = 0,40;
p’  = 0,45.
26.4. Dibújense los círculos de esfuerzos de Mohr para las condiciones en la base del
silo para los dos espesores que se especifican en el Problema 26.3. iCuáles son los valores
de c(,  y 0,, en grados, para estos dos casos?
26.5. Calcúlese la velocidad de flujo de cebada a través de una abertura circular situada
en la base del silo, si el diámetro de la abertura es de 300 mm. Para la cebada el exponen-
te n  de la Ecuación (26.25) es 2,93,  el tamaño de partícula es de 1 mm y la densidad de
las partículas es 65 lb/pie3.
26.6. Repítase el Problema 26.5 para arena de 20 mallas con una densidad global de
1600 kg/m3  y cuyo valor del exponente n es 2,67.
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CAPITULO

VEINTISIETE

REDUCCION DE TAMAÑO

El término reduccibn  de tamaño se aplica a todas las formas en las que las
partículas de sólidos se pueden cortar o romper en piezas más pequeñas. En los
procesos industriales la reducción de tamaño de sólidos se lleva a cabo por
distintos métodos y con fines diferentes. Las grandes piedras de un mineral crudo.
se desintegran hasta un tamaño manejable; los productos químicos sintéticos se
muelen hasta polvo y las láminas de plástico se cortan en cubos o rombos. Los
productos comerciales con frecuencia han de cumplir rigurosas especificaciones
con respecto al tamaño y, a veces, con respecto a la forma de las partículas. La
reducción de partículas aumenta también la reactividad de los sólidos, permite la
separación por métodos mecánicos de ingredientes no deseados y reduce el
tamaño de un material fibroso para su más fácil tratamiento.

Los sólidos pueden romperse de muy diferentes formas, pero solamente cua-
tro de ellas se utilizan habitualmente en los equipos de reducción de tamaño: (1)
compresión, (2) impacto, (3) frotación 0 rozamiento, y (4) corte. Un cascanueces,
un martillo, una lima y unas tijeras constituyen ejemplos de los cuatro tipos de
acción. De una forma general, la compresión se utiliza para la reducción gruesa
de sólidos duros, dando lugar a relativamente pocos tinos; el impacto genera
productos gruesos, medios o tinos; la frotación conduce a productos muy tinos a
partir de materiales blandos no abrasivos. El corte da lugar a un tamaño definido
de partícula, ‘y a veces también de forma, con muy pocos o nada de tinos.

FUNDAMENTOS DE LA DESINTEGRACION MECANICA
DE SOLIDOS

Criterios de la desintegración mecánica. La desintegración mecánica es un térmi-
no genérico de reducción de tamaño. Las quebrantadoras y los molinos son tipos
de equipos de desintegración. Una quebrantadora o molino ideal debieran (1)
tener una gran capacidad, (2) requerir poco consumo de energía por unidad de
producto, y (3) dar lugar a un producto de un único tamaño, o distribución de
tamaños, que se desee. El método habitual para estudiar el comportamiento del
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equipo de proceso es establecer una operación ideal como patrón y comparar las
características del equipo real con las de la unidad ideal, observando la diferencia
entre ambas. Cuando se aplica este método al equipo de desintegración y molien-
da, las diferencias entre la unidad ideal y la real son muy grandes y, a pesar de los
amplios estudios realizados, no se han aclarado totalmente las deficiencias. Por
otra parte, se han desarrollado correlaciones empíricas útiles para predecir el
comportamiento del equipo a partir de la incompleta teoría disponible.

Las capacidades de las máquinas de desintegración se tratarán al describir los
distintos tipos de equipos. Sin embargo, los aspectos fundamentales de la forma y
tamaño del producto, así como el consumo de energía, son comunes a la mayor
parte de las máquinas y se pueden considerar de una forma más general.

Características de los productos triturados. El objetivo de la trituración y mo-
lienda es producir pequeñas partículas a partir de otras más grandes. Las partícu-
las más pequeñas son deseables por su gran superticie o bien por su forma,
tamaño y número. Una medida de la eficacia de la operación se basa en la
energía que se requiere para crear nueva superticie, ya que, como se ha visto en el
Capítulo 26, el área superficial de una unidad de masa de partículas aumenta
mucho cuando las partículas disminuyen de tamaño.

Contrariamente a un triturador o molino ideal, una unidad real no da lugar a
un producto uniforme, con independencia de que la alimentación sea o no de
tamaño uniforme. El producto siempre consta de una mezcla de partículas, con
tamaño variable desde un máximo definido hasta un mínimo submicroscópico.
Algunas máquinas, especialmente en el caso de molinos, están diseñadas para
controlar el tamaño de las partículas más grandes en sus productos, pero en
cambio las más finas no están bajo control. En algunos tipos de molinos los tinos
se reducen a un mínimo, pero no se eliminan totalmente. Si la alimentación es
homogénea, tanto por lo que se refiere al tamaño de las partículas como a su
estructura tisica  y química, las formas de las distintas partículas de los productos
pueden ser bastante uniformes; en caso contrario, las proporciones de los granos
en los distintos tamaños de un solo producto pueden variar considerablemente.

La relación de diámetros entre las partículas más grandes y más pequeñas en
un material triturado es del orden de 104.  Debido a esta enorme variación de
tamaños de las partículas individuales, las relaciones que son adecuadas para
tamaños uniformes han de modificarse cuando se aplican a tales mezclas. Por
ejemplo, el término «tamaño medio» carece de sentido mientras no se defina el
método utilizado para promediar y, tal como se trata en el Capítulo 26, se pueden
calcular varios tamaños medios diferentes.

Excepto que sean alisadas por abrasión después de la trituración, las partícu-
las trituradas se parecen a poliedros, con caras casi planas y bordes y picos
escarpados. Las partículas pueden ser compactas, con longitud, anchura y espe-
sor aproximadamente iguales, o bien tener forma de láminas o agujas. Para
granos compactos, la dimensión mayor, o diámetro aparente, generalmente se
toma para caracterizar el tamaño de la partícula. Para partículas con forma de
láminas o agujas, deberán especificarse dos dimensiones para caracterizar su
tamaño.
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Requerimientos de energía y potencia en la desintegración4. El coste energético
es el de mayor importancia en trituración y molienda, de forma que los factores
que controlan este coste son de gran interés. Durante la reducción de tamaño, las
partículas del material de alimentación son primeramente distorsionadas y forza-
das. El trabajo necesario para forzarlas se almacena temporalmente en el sólido
como energía mecánica de tensión, de la misma forma que la energía mecánica se
puede almacenar en un muelle. Al aplicar una fuerza adicional a las partículas
tensionadas, éstas se distorsionan más allá de su resistencia final y bruscamente
se rompen en fragmentos, generándose nuevas superficies. Puesto que una unidad
de área de sólido posee una cantidad definida de energía superficial, la creación
de nuevas superficies requiere un trabajo, que es suministrado por la liberación
de energía de tensión cuando la partícula se rompe. De acuerdo con el principio
de conservación de la energía, toda la energía en exceso sobre la energía de la
nueva superficie creada ha de aparecer en forma de calor.

Eficacia de la desintegración. La relación entre la energía superficial creada por
la desintegración mecánica y la energía absorbida por el sólido es la eficacia de
desintegración Q.  Si e, es la energía superficial por unidad de área, en pies por
libra fuerza por pie cuadrado, y &,  y A,, son las áreas por unidad de masa de
producto y de alimentación, respectivamente, la energía absorbida por una uni-
dad de masa de material W, es

w = 4Awb - 4,)

n (27 .1 )
4%

La energía superficial creada por fractura es pequeña en comparación con la
energía mecánica total almacenada en el material en el momento de la ruptura,
y la mayor parte de esta última se convierte en calor. Por tanto, las eficacias de
trituración son bajas. Se han medido experimentalmente estimando e, a partir de
teorías del estado sólido, midiendo W,,, A,, y A,,, y sustituyendo en la Ecua-
ción (27.1). La precisión del cálculo es mala, principalmente debido a las incerti-
dumbres en el cálculo de e,,  pero los resultados indican que las eficacias de
trituración están comprendidas en el intervalo de 0,06 a 1 por 1007’.

La energía absorbida por el sólido W,, es menor que la comunicada por la
máquina. Parte de la entrada total de energía W se utiliza para vencer la fricción
en los cojinetes y otras partes móviles, y el resto queda disponible para tritura-
ción. La relación entre la energía absorbida y la entrada de energía es la eficacia
mecánica, qm. Por tanto, si W es la entrada de energía,

w = w,  = 44vb - A,,)
%n 4mvc

(27 .2 )

Si riz es la velocidad de alimentación, la potencia consumida por la máqui-
na es

(27.3)
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Calculando A,, y A,, a partir de la Ecuación (26.5) y sustituyendo en la Ecua-
ción (27.3),  se obtiene

(27.4)

donde D,,  Dsb  = diámetro/medio volumen-superficie de la alimentación y el
producto, respectivamente

Q,,  ab = esfericidad de la alimentación y el producto, respectiva-
mente

pP  = densidad de la partícula

Relaciones empíricas: leyes de Rittinger y de Kick. La ley de desintegración
propuesta por Rittinger en 1867 establece que el trabajo que se requiere para la
desintegración es proporcional a la nueva superficie creada. Esta «ley», que
realmente no es más que una hipótesis, es equivalente a establecer que la eficacia
de desintegración nc es constante y, para una máquina y material de alimentación
dados, es independiente de los tamaños de la alimentación y del producto5.  Si las
esfericidades @‘.  y Ob  son iguales y la eficacia mecánica es constante, las distintas
constantes de la Ecuación (27.4) se pueden reunir en una sola K, y expresar la ley
de Rittinger en la siguiente forma

(27.5)

En 1885 Kick propuso otra «ley», basada en el análisis de esfuerzos de la
deformación plástica dentro del límite de elasticidad, y establece que el trabajo
que se requiere para triturar una masa dada de material es constante para la
misma relación de reducción, o sea, la relación entre el tamaño inicial de las
partículas y el tamaño tina1 de las mismas. Esto conduce a la expresión

-
P
-7m

= Kk In 2
s b

donde Kk es una constante.
Una relación generalizada para ambos casos es la ecuación diferencial

(27.6)

(27.7)

La resolución de la Ecuación (27.7) para n = 1 y 2 conduce a las leyes de Kick y
Rittinger, respectivamente.

Tanto la ley de Kick como la de Rittinger han demostrado ser aplicables para
rangos muy limitados de tamaños de partícula; Kk y K, se determinan experimen-
talmente en ensayos con la máquina y materiales que se utilizan en la realidad.
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Por tanto, la utilidad de estas leyes es limitada y su interés es más bien de
carácter histórico.

Ley de Bond e índice  de trabajo. Un método algo más realista para estimar la
energía necesaria para la trituración y molienda fue propuesta por Bond3 en
1952. Bond postuló que el trabajo que se requiere para formar partículas de un
tamaño D,  a partir de una alimentación muy grande es proporcional a la raíz
cuadrada de la relación superficie a volumen del producto, s,/u,.  Según la Ecua-
ción (26.1),  splvp  = 6/Q,D,,  de donde se deduce que

(27 .8 )

siendo Kb  una constante que depende del tipo de máquina y del material que se
tritura. Esto es equivalente a la solución de la Ecuación (27.7) para n = 1,5  y una
alimentación de tamaño infinito. Para utilizar la Ecuación (27.8) se define un
índice  de trabajo Wi,  como la energía total, en kilovatios-hora por 2000 libras de
alimentación, que se necesita para reducir una alimentación muy grande hasta un
tamaño tal que el 80 por 100 del producto pase a través de un tamiz de 100 Pm.
Esta definición conduce a una relación entre Kb  y Wi.  Si D,  está en milímetros, P
en kilovatios y ti en toneladas (2000 Ib)  por hora,

Kb  = JlOO  x 10-3Wi = 0,3162Wi (27 .9)

Si el 80 por 100 de la alimentación pasa a través de un tamaño de malla de
D,, mm y el 80 por 100 del producto a través de un tamaño de malla de D,, mm,
a partir de las Ecuaciones (27.8) y (27.9) se deduce que

(27.10)

El índice  de trabajo incluye la fricción en el triturador, y la potencia dada por la
Ecuación (27.10) es potencia bruta.

En la Tabla 27.1 se presentan índices  de trabajo típicos para algunos materia-
les comunes. Estos datos no varían demasiado para diferentes máquinas del
mismo tipo general y son aplicables a la trituración seca o a la molienda húmeda.
Para molienda seca, la potencia calculada a partir de la Ecuación (27.10) se
multiplica por 413.

Ejemplo 27.1. iCuál  es la potencia necesaria para triturar 100 ton/h  de piedra caliza,
si el 80 por 100 de la alimentación pasa a través de un tamiz de 2 pulg y el 80 por 100
del producto ha de pasar a través de un tamiz de 1/8 pulg?

SOLUCIÓN

A partir de la Tabla 27.1, el índice de trabajo para la piedra caliza es 12,74.  Otros
valores que se requieren para sustituir en la Ecuación (27.10) son
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Tabla 27.1. Indices  de trabajo para trituración seca?
o molienda húmeda1

Material Dens. rel.  Indice  de trabajo, Wi

Bauxita 2,20 8,78
Clinker de cemento 3,15 13,45
Materias primas de cemento 2,61 10,51
Arcilla 2,51 6,30
Carbón 194 13,00
Coque 1,31 15,13
Granito 2,66 15,13
Grava 2,66 16,06
Yeso 2,69 6,73
Mineral de hierro (hematites) 3,53 12,84
Piedra caliza 2,66 12,74
Roca fosfática 2,14 9,92
Cuarzo 2,65 13,57
Pizarra 2,63 15,87
Esquisto 2,Sl 14,30
Roca volcánica 2,87 19,32

t Para molienda seca, multiplicar por 4/3.
$  Tomada de Allis-Chalmers,  Solids Proccesing Equipment Div., Apple-

ton, Wis., con autorización.

ti = 100 ton/h

D, = 2 x 25,4 = 50,8 mm Dpb = 0,125 x 25,4 = 3,175 mm

La potencia requerida es

P = 100 x 0,3162  x 12,74

= 169,6 kW (227 CV)

Simulación por ordenador de las operaciones de molienda

La distribución de tamaños de los productos en los diferentes tipos de equipos de
reducción de tamaños se puede predecir mediante una simulación por ordenador
del proceso de desintegración 7b,  ’ Con esta finalidad se utilizan dos conceptos.
básicos, una función de velocidad de molienda S,, y una función de rotura AB,,, u’ El
material de un molino o triturador está formado en un determinado momento
por partículas de muchos tamaños diferentes, y todas ellas interaccionan entre sí
durante el proceso de reducción de tamaños, pero para los fines de la simulación
por ordenador se supone que el material está dividido en un número de fraccio-
nes discretas (tales como las retenidas sobre los distintos tamices normalizados) y
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que la rotura de las partículas ocurre en cada una de las fracciones de una forma
más o menos independiente de las demás fracciones.

Consideremos una batería de nr tamices normalizados, y sea n el número de
un tamiz determinado de la batería. En este caso es conveniente numerar los
t,amices  de cabeza a cola, comenzando por el tamiz más grueso. (En el Cap. 26 la
numeración comienza por el fondo de la batería.) Para cualquier valor dado de iz,
los tamices situados encima, que son más gruesos que el tamiz FZ,  se representan
mediante el subíndice U. (Obsérvese que u < n.) La función de velocidad de
molienda S,,  es la fracción del material de un determinado tamaño, más grueso
que el retenido por el tamiz n, que se rompen en un determinado tiempo. Si x, es
la fracción de masa retenida sobre uno de los tamices superiores, su velocidad de
variación por rotura en tamaños más pequeños es

dx,-
d t

- -&x,

Supóngase, por ejemplo, que el material más grueso en la carga de un molino
triturador es detenido por un tamiz con malla de 4/6, que la fracción de masa
de este material x1  es 0,05,  y que en cada segundo se rompe un centenar de este
material. Por tanto, SU  será 0,Ol  s-l, y x1  disminuirá con una velocidad de
0,Ol x 0,05 = 0,0005  s-l.

La función de rotura AB,,. da la distribución de tamaños que resulta de la
rotura del material superior. Parte del material de malla 4/6, después de la rotura,
será bastante grueso, parte muy pequeño y parte intermedio. Probablemente,
muy poco será tan grande como malla 6/8, y solamente una pequeña cantidad
será tan pequeño como malla de 200. Es de esperar que estén favorecidos los
tamaños intermedios. Consecuentemente, AB, u varía con n y con U. Además,
varía con la composición del material contenido en el molino, puesto que las
partículas gruesas pueden romperse de forma diferente en presencia de grandes
cantidades de finos de lo que lo harían en ausencia de finos. Por tanto, en una
carga del molino es de esperar que AB,,, u (y también SU) varíe con el tiempo y con
otras variables de molienda.

Si se conocen AB,,, u y S,,,  la velocidad de variación de cualquier fracción dada
se puede calcular de la forma que se indica a continuación. Para cualquier
fracción, excepto la más gruesa, la cantidad inicial disminuye por rotura en
tamaños más pequeños y simultáneamente aumenta por creación de nuevas
partículas a partir de la rotura de todas las fracciones más gruesas. Si las
velocidades de entrada y salida en un tamiz determinado son iguales, la fracción
retenida sobre dicho tamiz permanece constante. Sin embargo, generalmente no
es éste el caso, y la fracción de masa retenida sobre el tamiz n varía de acuerdo
con la ecuación

dx,- n-1

d t - -SA  + c GLA&,  u
u=l

(27.12)

La Ecuación (27.12) puede simplificarse si se supone que SU  y AB,, 11  son constan-
tes, y se dispone de soluciones analíticas y matriciales para este caso”,  pero estas
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suposiciones son muy poco realistas. En la trituración del carbón, con partículas
mayores que las retenidas por un tamiz de malla aproximadamente de 28, se ha
encontrado que S, varía con el cubo del tamaño de partícula ’ y que la función de
rotura depende de la relación de reducción D,/D,,  de acuerdo con la ecuación

(27.13)

donde el exponente /3  puede ser constante o variar con el valor de B.
En la Ecuación (27.13), B,,  u es la fracción de masa total menor que el tamaño

B,.  Es una fracción de masa acumulativa, en contraste con AB,,.,  que es la
fracción de tamaño 6, (retenida entre los tamices n y n  + 1) que resulta de la
rotura de las partículas de tamaño D,.

Si fi  en la Ecuación (27.12) es constante, dicha ecuación indica que la distribu-
ción de tamaños de las partículas del material triturado es la misma para todos
los tamaños del material inicial. El valor de AB,, u en la trituración de un material
de 4/6 mallas hasta 8/10  mallas será el mismo que en la trituración de partículas
de 6/8  mallas hasta lo/14  mallas, puesto que la relación de reducción de tamaños
es la misma.

La Ecuación (27.12) se resuelve generalmente por el método de Euler de
aproximación numérica, en el que las variaciones en todas las fracciones durante
sucesivos cortos intervalos de tiempo At (tales como 30 s) se calculan por medio
de la aproximación dx,,Jdt  = Ax,/At. Se pueden incorporar variaciones de S, y de
AB,,, con el tamaño del tamiz y (si se conoce) con el tiempo. Se necesita un
ordenador para realizar los largos cálculos. Este método se ilustra en el siguiente
ejemplo.

Ejemplo 27.2. Un molino discontinuo se carga con material de la composición que se
muestra en la Tabla 27.2. Se supone que la función de velocidad de molienda S, será
0,001 s-l para las partículas de 4/6  mallas. La función de rotura B, viene dada por la
Ecuación (27.13) con p = 1,3. Se supone que tanto S, como B, son independientes del
tiempo. (a) LCuánto  tiempo tardará la fracción de material de 4/6  mallas en disminuir
en un 10 por lOO? Tabúlense las fracciones individuales de rotura AB,,”  para la
fracción de 28/35  mallas y para todas las fracciones más gruesas. (c) iCómo  variarán
los valores de x, con el tiempo durante las 6 primeras horas de operación? Utilícese un
intervalo de tiempo, At, de 30 s en los cálculos.

S O L U C I Ó N

(0) Para el material de 4/6  mallas no existe entrada procedente de material más
grueso y se aplica la Ecuación (27.11). Al tina1  del tiempo t,, x1 será 0,0251  x 0,9 =
= 0,02259.  Por tanto, t-S, s s‘dt = oso2259 d(x,)

0 0.0251 x1

o bien

1
t, =

s
In

0,025 1 1
-=
0,02259

-In 1,111 = 105,3 s
” 0,001
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(b) Supóngase que SU varía con Di.  Sean S, y S, los valores para el material de
4/6  y 6/8  mallas, respectivamente. Por tanto, SI = 10 x lOe4  s-  ‘, y

s2  = sl(g = lo-3(ggy  = 3,578 x 1o-4 s-1

Los valores de S3 a S, se calculan de forma similar; los resultados se dan en la Ta-
bla 27.2.

La función de rotura AB,,” se calcula como sigue. Cuando n y u  son iguales, o
bien n < u,  AB,,. = 0. La fracción total de masa menor que 6/8 mallas que resulta
de la rotura de las partículas de 4/6  mallas, B,, 1, de acuerdo con la Ecuación (27.13),
es, por tanto,

ls3  = 06407
’

Tabla 27.2. Fracciones iniciales de masa y funciones
de velocidad de molienda para el Ejemplo 27.2

4, 0 Dpw sn 0 su  x 104,
Mallas n o II m m X”,  0 s-1

416 1 3,327 0,025l 10,o
618 2 2,362 0,125o 3,578
8110 3 1,651 0,3207 1,222

10/14 4 1,168 0,257O 0,4326
14120 5 0,833 0,159o 0,1569
20128 6 0,589 0,0538 0,0554
28135 7 0,417 0,021o 0,0196

Por tanto AB,. ,, la fracción de material disgregado que es retenido sobre el tamiz de
8 mallas, es 1 - 0,6407,  o sea 0,3593.

La fracción de masa total menor que 8/10  mallas que resulta de la rotura del
material de 4/6  mallas, B,, Ir  es

= 0,4021

En general, las funciones individuales de rotura se obtienen a partir de la relación

AB”,.  = Bn-,,u  - 4,” (27.14)

Por tanto, la fracción de material disgregado de 4/6  mallas que es retenido sobre el
tamiz de 10 mallas, AB3, ir es 46407 - 0,4021  = 0,2386.  Otros valores de B,,,  y
AB,,.  se obtienen de la misma forma para dar los resultados que se presentan en la
Tabla 27.3. Obsérvese que cuando n = u, por definición B,.,  es la unidad. Cuando
u = 1, tal como se muestra en la Tabla 27.3, una fracción 0,6407  de las partículas
disgregadas procedentes del material de 4/6  mallas es menor de 8 mallas, 04021 menor
de 10 mallas, 0,2564  menor de 14 mallas y solamente 0,0672  es menor de 35 mallas.
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Tabla 27.3. Funciones de rotura para el Ejemplo 27.2

4, u Y AB,,  u para  n  =

ll 1 2 3 4 5 6 7

1 1,0 0,6407 0,4021 0,2564 0,1652 0,1053 0,0672
0 43593 0,2386 OJ457 40912 0,0599 40381

2 0 l,o 0,6277 0,4003 0,2579 OJ643 0,1049
0 0 0,3723 42274 0,1424 40936 0,0594

3 0 0 LO 0,6376 0,4109 0,2618 OJ671
0 0 0 0,3624 42267 0,1491 40947

4 0 0 0 170 0,6444 0,4106 0,2621
0 0 0 0 0,3556 0,2338 0,148s

5 0 0 0 0 LO 0,6372 0,4067
0 0 0 0 0 0,3628 0,230s

6 0 0 0 0 0 LO 0,6383
0 0 0 0 0 0 0,3617

7 0 0 0 0 0 0 LO
0 0 0 0 0 0 0

(c) Sea x.,, la fracción de masa retenida sobre los distintos tamices al final  de t
incrementos de tiempo At. Por tanto, x1,0> x~,~, etc., son las fracciones iniciales de
masa dadas en la Tabla 26.2.

El primer miembro de la Ecuación (27.12) se aproxima mediante Ax,/At,  donde At
para este ejemplo es 30 s y Ax, = x,, ,+ 1 - x,, t Los sucesivos valores de x sobre
los diferentes tamices se pueden calcular a partir de la siguiente forma de la Ecua-
ción (27.12):

n-l
xn.r+1  = X”,, - Sn  At  xn,  i + At  1 xu,tSu 4, uu=,

“-1
=  x,.,(1 - Sn  AO  +  At  c x.,t&  AB,,. (27.15)

“=l

Para el tamiz superior n  = 1 y AB = 0. Por tanto, la Ecuación (27.15) se
transforma en

X1,t+1 = x,Jl  - S, At) = x,,,[l  - (10 x 10-4)(30)]  = 0,970x,,,

Por consiguiente, después de 30 s la fracción de masa sobre el tamiz superior es

X 1, 1 = 0,970 x 0,025l = 0,02434

Después de 30 s más

x1. 2 = 0,970 x 0,02434  = 0,02360

y así sucesivamente. Sobre el tamiz de 8 mallas (n = 2), a partir de la Ecuación (27.15),
las fracciones de masa son

x2.1 = x2, d - S, At) + At x1,  ,S,  AB,,  1
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Tabla 27 .4 . Fracciones de masa para el Ejercicio 27.2

Tiempo,
min X1 x2 x3 x4 x5 X6 x7

0 0,0251 0,125O 0,3207 0,257O OJ590 0,0538 0,021O
075 0,0243 OJ239 0,3202 0,2575 OJ596 0,0542 0,0213

1 0,0236 0,1228 0,3197 0,258O OJ602 0,0546 0,0216
2 0,0222 OJ206 0,3187 0,259O OJ614 0,0554 0,0222
5 0,0185 0,1143 0,3153 0,2618 OJ644 0,0578 0,024O

10 0,0137 OJO42 0,3093 0,2659 OJ695 0,0619 0,0267
2 0 0,0074 0,0859 0,2961 0,2724 OJ788 0,0695 0,0317
3 0 0,004O 0,0703 0,2819 0,2772 OJ871 0,0765 0,0363
6 0 0,0006 0,0376 0,2379 0,284O 0,2074 0,0946 0,0485
9 0 O,OOOO 0,0197 0,1967 0,2832 0,2226 OJO97 0,059O

120 0,OOOO 0,0104 0,161O 0,2777 0,2341 OJ228 0,0682
180 0,OOOO 0,0028 0,1058 0,2585 0,2495 OJ442 0,0839
2 4 0 0,OOOO 0,0008 0,0687 0,2342 0,2576 OJ611 0,0971
3 0 0 0,OOOO 0,0002 0,0444 0,2087 0,2608 OJ748 OJO84
3 6 0 0,OOOO 0,OOOl 0,0286 0,1839 0,2605 0,186O OJ183

Sustituyendo los valores de S,, S2 y x,, ,, de la Tabla 27.2, y AB,, 1 de la Tabla 27.3,
se obtiene

x2.1 = x,,,[l  - (3,578 x 10-4) x 303  + 30 x 0,0251  x (10 x 10-4) x 0,359

= 0,98926x,, o +  0,00027

Por tanto

X2 , 1 = (0,98926 x  0,125O)  +  0,00027  =  OJ2393

Análogamente,

x2. 2 = (0,98926  x OJ2393)  + (30 x 0,02434  x 10 x 1O-4  x 0,359) = OJ2285

Los valores de x3 hasta x, se obtienen de la misma forma. Los resultados se dan
en la Tabla 27.4*  y se representan en la Figura 27.1. Inicialmente x1, X2  Y x3
disminuyen con el tiempo mientras que las demás fracciones de masa aumentan. Al
cabo de una hora el 99,95  por 100 del material de 4/6 mallas (x1)  ha desaparecido y
x7 se ha más que doblado. La fracción de material más fino que 35 mallas ha
aumentado desde 0,0384  hasta 0,0931.  Durante las primeras cuatro horas las variacio-
nes de x3 y x, son casi lineales con respecto al tiempo. Al cabo de aproximadamente
70 minutos x4 alcanza un máximo y después disminuye con el tiempo. Si la molienda
continuase, las fracciones aún más finas serían eventualmente las mismas.

* Estos números se han obtenido con un microordenador Apple II. Los ordenadores más poten-
tes pueden operar con un mayor número de cifras significativos y conducir a resultados algo
diferentes.
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0,05

0
0 1 2 3 4 5 6

Tiempo, h

Figura 27.1. Fracciones de masa, Ejemplo 27.2, apartado (c). (Los valores de x1  se han
multiplicado por 10.)

La simulación por ordenador también es útil para predecir al consumo de
energía y la distribución de tamaño de las partículas en molinos continuos, en los
que las fracciones de masa están en equilibrio dinámico y no varían con el
tiempo.

EQUIPO PARA LA REDUCCION DE TAMAÑO

El equipo para la reducción de tamaño se divide en quebrantadores, molinos,
molinos de ultrafinos y máquinas de corte. Los quebrantadores realizan el trabajo
pesado de romper grandes piezas de sólidos en pequeños trozos. Un quebranta-
dor primario opera con el material que sale de cantera, aceptando todo el
material tal como sale y rompiéndolo en trozos de 6 a 10 pulg (150 a 250 mm).
Un quebrantador secundario reduce estos trozos a partículas quizás de 1/4 pulg
(6 mm). Los molinos reducen el producto del quebrantador hasta formar un
polvo. El producto procedente de un molino intermedio puede pasar a través de
un tamiz de 40 mallas, mientras que la mayor parte del producto que sale de un
molino fino pasa a través de un tamiz de 200 mallas. Un molino ultrafino  acepta
como alimentación partículas no superiores a 1/4 pulg (6 mm) y genera un
producto con un tamaño típico de 1 a 50 Pm. Las cortadoras producen partículas
de forma y tamaño definidos, con una longitud de 2 a 10 mm.

A continuación se relacionan los principales tipos de máquinas para la reduc-
ción de tamaño.
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A. Quebrantadores (gruesos y tinos).
1. Quebrantadores de mandíbula.
2. Quebrantadores giratorios.
3. Quebrantadores de rodillos.

B. Molinos (intermedios y finos)
1. Molinos de martillos; impactores.
2. Molinos de rodadura-compresión.

a. Molinos de rulos.
b. Molinos de rodillos.

3. Molinos de frotación.
4. Molinos de volteo.

a. Molinos de barras
b . Molinos de bolas; molinos de guijarros.
c . Molinos de tubos; molinos de compartimentos.

C. Molinos ultratinos.
1 . Molinos de martillos con clasificación interna.
2 . Molinos que utilizan la energía de un fluido.
3. Molinos agitados.

D. Máquinas de corte.
1 . Cortadoras de cuchillas; cortadoras de cubos; cortadoras de tiras.

Estas máquinas realizan su trabajo en formas muy diferentes. La compresión
es la acción característica de los quebrantadores. Los molinos utilizan impacto y
frotación, a veces combinadas con compresión; los molinos de ultrafinos operan
principalmente por frotación. El corte es, por supuesto, la acción característica de
las máquinas cortadoras.

Quebrantadores

Los quebrantadores son máquinas de baja velocidad utilizadas para la reducción
gruesa de grandes cantidades de sólidos. Los principales tipos son los quebranta-
dores de rodillos lisos y los dentados. Los tres primeros operan por compresión y
pueden romper grandes trozos de materiales muy duros, como es el caso de la
reducción primaria y secundaria de rocas y minerales. Los quebrantadores denta-
dos trocean y separan la alimentación; pueden tratar alimentaciones blandas
como carbón, huesos y pizarras blandas.

Quebrantadores de mandibulas. En un quebrantador de mandíbulas la alimenta-
ción se introduce entre dos mandíbulas que forman una V abierta por la parte
superior. Una de las mandíbulas, que recibe el nombre de yunque, es tija, está
situada en posición casi vertical y no se mueve; la otra, que recibe el nombre de
oscilante, se mueve alternativamente en un plano vertical, y forma un ángulo de
20 a 30”  con la mandíbula tija. Está accionada por una excéntrica, de forma que
aplica una gran fuerza de compresión a los trozos situados entre las mandíbulas.
Las caras de las mandíbulas son planas o ligeramente combadas, y pueden tener
muescas en forma de hendiduras horizontales. Los trozos grandes atrapados
entre las partes superiores de las mandíbulas se rompen, descienden hacia el
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espacio más estrecho inferior, y vuelven a romperse en el siguiente movimiento de
cierre de la mandíbula. Las mandíbulas se abren y cierran unas 250 a 400 veces
por minuto.

El tipo más común de quebrantador de mandíbulas es el quebrantador de
Blake que se representa en la Figura 27.2. En esta máquina una excéntrica
acciona una barra de conexión a dos palancas acodilladas, una fijada a la
estructura y otra a la mandíbula móvil. El pivote está en la parte superior de la
mandíbula en la línea central de la abertura de las mandíbulas. El mayor movi-
miento está en el fondo de la V, lo que da lugar a que este tipo de quebrantador
tenga poca tendencia a obstruirse. Algunas máquinas, con una abertura para la
alimentación de 72 por 96 pulg (1,8  por 2,4  m), pueden aceptar rocas de 6 pies (1,s
m) de diámetro y triturar 1000 toneladas/hora hasta un tamaño máximo del
producto de 10 pulg (250 mm). Los quebrantadores secundarios más pequeños
reducen el tamaño de las partículas de la alimentación previamente quebrantada
hasta 1/4 a 2 pulg (6 a 50 mm) con capacidades de tratamiento mucho menores.

Quebrantadores giratorios. Un quebrantador giratorio puede considerarse como
un quebrantador de mandíbulas troncocónicas, entre las cuales el material es
triturado en algún punto en todo momento. Un cabezal cónico de trituración
gira en el interior de una carcasa en forma de embudo abierta por su parte
superior. Tal como muestra la Figura 27.3, el cabezal triturador está acoplado a
un robusto eje pivotado en la parte superior de la máquina. Una excéntrica
acciona el extremo inferior del eje. Por tanto, en cualquier punto de la periferia de
la carcasa, el fondo del cabezal de trituración se mueve hacia dentro y hacia fuera
de la pared estacionaria. Los sólidos atrapados en el espacio en forma de V entre
el cabezal y la carcasa se van rompiendo sucesivamente hasta que salen por el
fondo. El cabezal de trituración puede rotar sobre el eje y gira lentamente debido
a la fricción con el material que se tritura.

La velocidad típica de un cabezal de trituración es de 125 a 425 revoluciones
por minuto. Debido a que alguna de las partes del cabezal de trituración está

Mandíbula  móvi l

Caras endurecidas
de las mandíbulas

Barra de conexión

Muelle

Mandlbula estacionar¡

Descarga
Palancas acodilladas

Figura 27 .2 . Quebrantador de mandíbulas de B l a k e .
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Coj ine te  de l  e je  p r inc ipa l

Brazo  de  f i j ac ión

Cabezal de trituración

Abertura máxima

Descarga <Engrana je Arbol de transmisión

Figura 27.3. Quebrantador giratorio.

actuando en todo momento, la descarga de un quebrantador giratorio es conti-
nua en vez de intermitente como en el caso de un quebrantador de mandíbulas.
La carga sobre el motor es casi uniforme, se requiere menos mantenimiento que
en un quebrantador de mandíbulas y la potencia que se reqiere por tonelada de
material tratado es también menor. Los quebrantadores giratorios más grandes
tratan hasta 3500 toneladas/hora. La capacidad de un quebrantador giratorio
varía con la instalación de las mandíbulas, la resistencia de impacto de la
alimentación y la velocidad de giro de la máquina. La capacidad es casi indepen-
diente de la resistencia a la compresión del material que se tritura.

Quebrantadores de rodillos lisos. Los dos rodillos metálicos de superficies lisas,
que giran sobre ejes horizontales paralelos, son los elementos activos del que-
brantador de rodillos que se representa en la Figura 27.4. Las partículas de la
alimentación quedan atrapadas entre los rodillos, se rompen por compresión y
caen por la parte inferior. Los dos rodillos giran uno hacia el otro con la misma
velocidad. Los rodillos son relativamente estrechos y de gran diámetro de forma
que pueden atrapar trozos moderadamente grandes. Los rodillos típicos tienen
desde 24 pulg (600 mm) de diámetro y 12 pulg (300 mm) de longitud hasta
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A l imen tac ión

.Resorte  de
segur idad

Descarga

Figura 27.4. Quebrantador de rodillos lisos.

78 pulg (2000 mm) de diámetro y 36 pulg (914 mm) de longitud. El intervalo de
giro de los rodillos está comprendido entre 50 y 300 rpm. Los quebrantadores
de rodillos lisos son quebrantadores secundarios, con tamaños de alimentación
comprendidos entre 1/2 y 3 pulg (12 a 75 mm) y de productos entre 1/2 pulg
(12 mm) y aproximadamente 20 mallas.

El tamaño límite de las partículas, D,,  max,  que puede ser atrapado por los
rodillos depende del coeficiente de fricción entre la partícula y la superficie del
rodillo, pero en la mayor parte de los casos puede estimarse a partir de la
relación sencilla ”

D P.  mhx =  0,04R  +  d (27 .16)

donde R = radio de los rodillos
d = mitad de la distancia de separación entre los rodillos

El tamaño máximo del producto es aproximadamente igual a 2d.
El tamaño de las partículas del producto depende de la separación entre los

rodillos, así como también de la capacidad de una máquina dada. Los quebranta-
dores de rodillos lisos producen pocos tinos y virtualmente no generan tamaños
superiores al máximo especificado. Operan más eficazmente cuando han de dar
lugar a una reducción de tamaño de 3 o 4 a 1, es decir, cuando el diámetro
máximo del producto es un tercio o un cuarto del de la alimentación. Las fuerzas
que ejercen los rodillos son muy grandes, y están comprendidas entre 5000 a
40 000 Ib, por pulgada (8700 a 70000 N/cm)  de anchura del rodillo. Para
permitir que el material no triturable pase a través del sistema sin dañar la
máquina, al menos uno de los rodillos ha de estar acoplado a un muelle.
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Vo lan te

Rod i l l o  den tado

l
Descarga

Placa
de fricción

Figura  27 .5 . Trituradora de un solo rodillo dentado.

Quebrantadores de rodillos dentados. En muchos quebrantadores de rodillos sus
superficies están provistas de rugosidades, barras trituradoras o dientes. Tales
quebrantadores pueden tener dos rodillos, como en el caso de rodillos lisos, o
solamente un rodillo que actúa frente a una placa estacionaria curvada. En la
Figura 27.5 se representa un quebrantador de un solo rodillo dentado. Las
máquinas conocidas como desintegradores contienen dos rodillos rugosos que
giran a velocidades diferentes, o bien un pequeño rodillo de alta velocidad
provisto de barras transversales sobre su superficie y que gira hacia un gran
rodillo liso de baja velocidad. Algunos rodillos para el tratamiento de alimenta-
ciones gruesas están provistos de robustos dientes piramidales. Otros diseños
utilizan un gran número de discos con pequeños dientes a modo de sierras de
láminas del material. Los quebrantadores de rodillos dentados son mucho más
versátiles que los de rodillos lisos, con la limitación de que no pueden tratar
sólidos muy duros. Operan por compresión, impacto y cizalla, en vez de sola-
mente por compresión como ocurre en el caso de máquinas de rodillos lisos. No
están limitados por el problema de agarre o captura de la alimentación, que es
inherente a los quebrantadores de rodillos lisos, y pueden, por tanto, tratar
partículas mucho más grandes. Algunos quebrantadores de dos rodillos dentados
se utilizan para la reducción primaria de carbón y materiales similares. El tamaño
de la alimentación de estas máquinas puede ser tan grande como 20 pulg
(500 mm), y su capacidad asciende hasta 500 toneladas/h.

Molinos

El término molino se utiliza para describir una gran variedad de máquinas de
reducción de tamaño para servicio intermedio. El producto procedente de que-
brantador con frecuencia se introduce como alimentación de un molino, en el que
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se reduce a polvo. Los principales tipos de molinos que se describen en esta 1
sección son los molinos de martillos e impactores, máquinas de rodadura-com-
presión, molinos de frotación y molinos de volteo.

Molinos de martillos e impactores. Todos estos molinos contienen un rotor que
gira a alta velocidad en el interior de una carcasa cilíndrica. El eje generalmente
es horizontal. La alimentación entra por la parte superior de la carcasa, se trocea
y cae a través de una abertura situada en el fondo. En un molino de martillos las
partículas se rompen por una serie de martillos giratorios acoplados a un disco
rotor. Una partícula que entra en la zona de molienda no puede salir sin ser
golpeada por los martillos. Se rompe en pedazos, se proyecta contra la placa
estacionaria situada dentro de la carcasa rompiéndose todavía en fragmentos
más pequeños. Estas a su vez son pulverizadas por los martillos y son impulsadas
a través de una rejilla o tamiz que cubre la abertura de descarga.

Con frecuencia se montan sobre el mismo eje varios discos rotores, cada uno
de 6 a 18 pulg (150 a 450 mm) de diámetro y con cuatro a ocho martillos. Los
martillos pueden ser barras rectas de metal con los extremos planos o alargados,
o bien afilados para formar un borde cortante. Los molinos de martillos con
reducción de tamaño intermedio dan lugar a un producto con un tamaño de
partículas de 1 pulg (25 mm) a 20 mallas. En molinos de martillos para una
molienda fina la velocidad periférica de los extremos de los martillos puede llegar
a ser de 22 000 pies/min (112 m/s),  y tratan de 0,l  a 15 toneladas/h hasta tamaños
más finos que 200 mallas. Los molinos de martillos pueden tratar casi cualquier
producto: sólidos fibrosos como cortezas o cuero, virutas de acero, pastas blan-
das y húmedas, arcilla plástica o una roca dura. Para obtener una molienda fina
están limitados a los materiales más blandos.

Tanto la capacidad como el consumo de energía de un molino de martillos
varían mucho con la naturaleza de la alimentación y no se pueden estimar con
confianza a partir de consideraciones teóricas, sino que es preferible obtener estos
valores a partir de la información publicada7f, o todavía mejor a partir de
ensayos a pequeña o gran escala realizados en el molino con una muestra real del
material a tratar. Los molinos comerciales típicamente tratan 100 a 400 Ib de
sólido por caballo-hora (60 a 240 kg/kWh) de energía consumida.

Un impactor, como el que se representa en la Figura 27.6, se parece a un
molino de martillos para servicio pesado, pero no contiene rejilla o tamiz. Las
partículas se rompen exclusivamente por impacto, sin la acción secundaria de
pulverización característica de los molinos de martillos. Con frecuencia los im-
pactores  se utilizan como máquinas de reducción primaria para rocas y minera-
les, tratando hasta 600 toneladas/h. Dan lugar a partículas que son más aproxi-
madamente equidimensionales (más «cúbicas») que las partículas en forma de
láminas que se obtienen en quebrantadores de mandíbulas o giratorios. El rotor
de un impactor, como ocurre en muchos molinos de martillos, puede girar en
ambas direcciones con el fin de prolongar la vida de los martillos.

MBquinas de rodadura-compresión. En este tipo de molinos las partículas sóli-
das son captadas y trituradas entre un medio rodante y la superficie de un anillo
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Alimentación

Descarga Figura 27.6. Impactor.

o carcasa. Los tipos más frecuentes son los pulverizadores de rodadura-anillo, los
molinos de rulos, y los molinos de rodillos. En el molino de rodillos que se ilustra
en la Figura 27.7, los rodillos cilíndricos verticales presionan con gran fuerza
hacia fuera frente a un anillo estacionario, con la forma de una plaza de toros.

Sal ida del  producto

Paleta deflectora

Tolva de al imentación

Espiral  de descarga

Figura 27.7. Molino de rodillos.
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Giran con velocidades moderadas siguiendo un recorrido circular. Los trozos de
sólidos son desplazados desde la solera del molino y llevados entre el anillo y los
rodillos, donde tiene lugar la molienda. El producto es barrido fuera del molino
por una corriente de aire hasta un separador-clasificador, desde el cual las
partículas grandes retornan al molino para su posterior reducción. En un molino
de rulos, y en algunos molinos de rodillos, gira la carcasa o el anillo, mientras que
los rodillos rotan sobre ejes estacionarios, que pueden ser verticales u horizonta-
les. Los molinos de este tipo encuentran su principal aplicación en la molienda de
piedra caliza, clinker de cemento y carbón. Pulverizan hasta 50 toneladas por
hora. Cuando se utiliza clasificación, puede ser tan fino como que el 99 por 100
pase a través de un tamiz de 200 mallas.

Molinos de frotación. En un molino de frotación las partículas de sólidos blan-
dos son frotados entre las caras planas estriadas de unos discos circulares rotato-
rios. El eje del disco es generalmente horizontal, aunque a veces puede ser
vertical. En un molino de rotación simple uno de los discos es estacionario y el
otro rota, mientras que en las máquinas de doble rotación ambos discos giran a
alta velocidad en sentidos contrarios. La alimentación entra a través de una
abertura situada en el centro de uno de los discos, pasa hacia fuera a través de la
separación entre los discos y descarga por la periferia en una carcasa estaciona-
ria. La separación entre los discos es ajustable dentro de ciertos límites. Por lo
menos una de las placas de molienda está montada sobre un muelle de forma que
los discos pueden separarse si entra en el, molino un material que no puede ser
molido. Molinos provistos de diferentes tipos de estrías, rugosidades o dientes
sobre los discos permiten una gran variedad de operaciones incluyendo molienda,
troceado, granulación y desmenuzamiento, así como también operaciones no
directamente relacionadas con la reducción de tamaño, tales como mezclado y
rizado de plumas.

En la Figura 27.8 se representa un molino de frotación de rotación simple.
Estos molinos contienen discos de piedra esmeril para la reducción de sólidos
tales como talco y yeso, o bien discos metálicos para sólidos tales como madera,

Alimentación , Disco rotatorio

Descarga

Figura 27.8. Molino de frotación.
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almidón, polvos de insecticidas y cera de carnauba. Los discos metálicos general-
mente son de acero ordinario, si bien para materiales corrosivos a veces son
necesarios discos de acero inoxidable. Los molinos de doble rotación muelen, en
general, hasta productos más finos  que los de corredera simple, pero tratan
productos más blandos. Con frecuencia se hace circular aire a través del molino
para separar el producto y evitar el anegamiento del molino. Los discos pueden
refrigerarse con agua o salmuera  para eliminar el calor generado por la operación
de molienda. La refrigeración es fundamental cuando se tratan materiales sensi-
bles al calor tales como el caucho, que de lo contrario podría estropearse.

Los discos de los molinos de rotación simple tienen de 10 a 54 pulg de
diámetro (250 a 1370 mm) y giran de 350 a 700 rpm. Los discos de los molinos
de rotación doble giran a más velocidad, entre 1200 y 7000 rpm. La alimentación
se tritura previamente hasta un tamaño máximo de partícula de aproximada-
mente 1/2 pulg (12 mm) y debe entrar con una velocidad uniforme controlada.
Los molinos de frotación tratan de 1/2 a 8 toneladas/h para dar productos que
pasan a través de un tamiz de 200 mallas. La energía que se requiere depende
en gran medida de la naturaleza de la alimentación y del grado de reducción
alcanzado, y es mucho mayor que en los molinos y quebrantadores descritos
hasta ahora. Los valores típicos están comprendidos entre 10 y 100 CV-h (8 a
80 kWh) por toneladas de producto.

Molinos de volteo. En la Figura 27.9 se representa un molino de volteo típico.
Una carcasa cilíndrica que gira lentamente alrededor de un eje horizontal, y está
llena aproximadamente hasta la mitad de su volumen con un medio sólido de
molienda, constituye un molino de volteo. La carcasa es generalmente de acero,
con un recubrimiento de una lámina de acero de elevado contenido en carbono,
porcelana o caucho. El medio de molienda son barras metálicas, en un molino de
barras, cadenas o bolas de metal, caucho o madera en un molino de bolas,
guijarros o esferas de porcelana o circonio en un molino de guijarros. Los

Figura 27.9 . Molino cónico de  bolas .
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molinos de volteo resultan inadecuados para la reducción intermedia y tina de
materiales abrasivos.

Contrariamente a los molinos considerados anteriormente, todos los cuales
requieren una alimentación continua, los molinos de volteo pueden operar tanto
de forma continua como discontinua. En una máquina discontinua, se introduce
en el molino, a través de una abertura situada en la carcasa, una determinada
cantidad de sólido que ha de ser molido. Se cierra entonces la abertura y el
molino se mantiene girando durante varias horas, después de lo cual se para y se
descarga el producto. En un molino continuo el sólido circula estacionariamente
a través de la carcasa giratoria, entrando por un extremo a través de un muñón
hueco y sale por el otro extremo, bien a través del correspondiente muñón o de
aberturas periféricas existentes en la carcasa.

En todos los molinos de volteo los elementos de molienda son elevados por
la carcasa hasta cerca de la parte superior, desde donde caen sobre las partículas
situadas debajo. La energía consumida en elevar los elementos de molienda es
utilizada en reducir el tamaño de las partículas. En algunos molinos de volteo,
como ocurre en un molino de barras, una gran parte de la reducción se realiza
por rodadura-compresión y por frotación al descender las barras deslizándose y
rodando unas con otras. Las barras de molienda son generalmente de acero, de
1 a 5 pulg (25 a 125 mm) de diámetro, existiendo en todo momento varios
tamaños en cualquier molino concreto. Las barras se extienden hasta toda la
longitud del molino. A veces se previene que las barras se entrecrucen mediante
un diseño cónico de los extremos de la carcasa. Los molinos de barras son
sistemas de reducción intermedia, pasando tal vez desde una alimentación de
3/4 pulg (19 mm) hasta 10 mallas, preparando con frecuencia el producto de un
quebrantador para la reducción final en un molino de bolas. Dan lugar a un
producto con pocos tamaños grandes y un mínimo de finos.

En un molino de bolas o un molino de guijarros la mayor parte de la reducción
se produce por impacto de la caída de las bolas o guijarros desde cerca de la
parte superior de la carcasa. En un molino de bolas grande la carcasa puede
tener 10 pies (3 m) de diámetro y 14 pies (4,25 m) de longitud. Las bolas son de
1 a 5 pulg (25 a 125 mm) de diámetro, y los guijarros son de 2 a 7 pulg (50 a
175 mm) de diámetro.

Un molino tubular es un molino continuo con una larga carcasa cilíndrica en
el que el material es tratado durante un tiempo de 2 a 5 veces superior que el
correspondiente a un molino de bolas. Los molinos de bolas son excelentes para
moler hasta polvo muy fino en un solo paso cuando el consumo de energía no es
una variable importante. Colocando particiones transversales en un molino tubu-
lar lo convierte en un molino compartimentado. Un compartimento puede conte-
ner bolas grandes, otro bolas pequeñas y otro guijarros. Esta segregación de los
medios de molienda en elementos de diferentes tamaños y pesos ayuda considera-
mente a la pérdida de energía, haciendo que las bolas grandes y pesadas rompan
solamente las partículas grandes sin interferencia de las finas, mientras que las
bolas pequeñas y ligeras no caigan sobre las partículas grandes a las que no
pueden romper.

La segregación de las unidades de molienda en una sola cámara es una
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característica del molino de bolas cónico que se representa en la Figura 27.9. La
alimentación entra por la izquierda a través de un cono de 60” en la zona de
molienda primaria donde el diámetro de la carcasa es máximo. El producto sale
por el cono de 30”  situado a la derecha. Un molino de este tipo contiene bolas de
diferentes tamaños que se desgastan y se hacen más pequeñas a medida que
opera el molino. Periódicamente se añaden nuevas bolas grandes. Al girar la
carcasa las bolas grandes se desplazan hacia el punto de máximo diámetro
mientras que las bolas pequeñas emigran hacia el punto de descarga. Por tanto,
la rotura inicial de las partículas de la alimentación es realizada por las bolas más
grandes que caen desde una altura mayor, mientras que las partículas pequeñas
son molidas por bolas pequeñas que caen desde una altura mucho menor. El
consumo de energía está ligado a la diticultad de la operación de rotura, aumen-
tando así la eficacia del molino.

Acción en los molinos de volteo. La carga de bolas en un molino de bolas o en
un tubular es tal que cuando el molino está parado las bolas ocupan aproxima-
damente la mitad del volumen del molino. La fracción de huecos en la masa de
bolas, cuando están en reposo, es normalmente de 0,40.  La molienda puede
realizarse con sólidos secos pero es más frecuente que la alimentación sea una
suspensión de partículas en agua, lo cual aumenta la capacidad y la eficacia del
molino. Unas aberturas de descarga situadas en posiciones adecuadas controlan
el nivel de líquido en el molino, que deberá ser tal que la suspensión llene
justamente el espacio de huecos en la masa de bolas.

Al girar el molino las bolas se adhieren a la pared del molino y son llevadas
hasta cerca de la parte superior, donde despegan de la pared y caen al fondo para
ser de nuevo elevadas. La fuerza centrífuga mantiene las bolas en contacto con la
pared y entre ellas durante la etapa de ascenso. Mientras están en contacto con la
pared, las bolas realizan algo de molienda deslizando y rodando entre ellas, pero
la mayor parte de la molienda ocurre en la zona de impacto en la que las bolas
que caen libremente chocan contra el fondo del molino.

Cuanto más rápidamente gira el molino a mayor distancia son elevadas las
bolas en el interior del mismo y mayor es el consumo de energía. La energía
comunicada es provechosamente utilizada debido a que las bolas caen desde
mayor altura, con lo que aumenta la intensidad del impacto y la capacidad del
molino. Sin embargo, si la velocidad de giro es tan grande que las bolas se
mueven adheridas siempre a la pared se dice que hay centrifugación. La velocidad
para la que ocurre la centrifugación recibe el nombre de velocidad crítica. Cuan-
do un molino está centrifugando poco o nada de molienda se produce, de forma
que la velocidad de operación ha de ser inferior a la crítica.

La velocidad para la cual las bolas más exteriores pierden el contacto con la
pared del molino depende del balance entre las fuerzas gravitacional y centrífuga.
Esto puede apreciarse con ayuda de la Figura 27.10. Considérese la bola en el
punto A de la periferia del molino. Sean los radios del molino y de la bola R y
r, respectivamente. El centro de la bola está, por tanto, a R - r pies (o m) del
eje del molino. Sea ti el ángulo que forma el radio AO con la vertical. Sobre la
bola actúan dos fuerzas. La primera de ellas es la fuerza de gravedad mg/g,,
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Figura 27.10. Fuerza sobre una bola en un molino de bolas.

siendo m la masa de la bola. La segunda es la fuerza centrífuga (R - r)02/go
donde o = 2 xn y n es la velocidad de giro. La componente centrípeta de la
fuerza de gravedad es (mg/g,)  cos a, y esta fuerza se opone a la fuerza centrífuga.
Cuando la fuerza centrífuga supera a la centrípeta la partícula no se desprende
de la pared. Sin embargo, a medida que disminuye el ángulo c(,  la fuerza centrí-
peta aumenta y, excepto que la velocidad de giro supere el valor crítico, se
alcanza un punto en el que las fuerzas opuestas son iguales y la bola está en
condiciones de caer. El ángulo para el que ocurre esto se obtiene igualando las
dos fuerzas

g m[47c2n2(R  - r ) ]
m - cos a  =

gc gc
47c2n2(R  - r)cos a  = (27 .17)

g

Para la velocidad crítica, CI = 0, cos CI = 1, y n se transforma en la velocidad
crítica n,. Por tanto

(27 .18)

Los molinos de volteo giran a un 65-80  por 100 de la velocidad crítica, con los
valores más bajos para la molienda húmeda de suspensiones viscosas7d.
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Capacidad y consumo de energía de los molinos de volteo. La máxima cantidad
de energía que se puede suministrar al sólido sometido a molienda se puede

calcular a partir de la masa del medio de.  molienda, la velocidad de rotación y
la máxima distancia de caída. En un m&no  real la energía utilizada es mucho
menor que ésta, mientras que la energía mecánica total suministrada al molino
es mucho mayor. Se requiere energía para hacer girar la carcasa en los cojinetes
de soporte. Mucha de la energía suministrada al medio de molienda es consu-
mida en moler más las partículas que ya son suficientemente finas y en levantar
bolas o guijarros que caen que realizan poca o ninguna molienda. Por supuesto
que un buen diseño minimiza la cantidad de esta energía consumida. Un análisis
teórico completo de las principales variables interrelacionadas es virtualmente
imposible y el funcionamiento de los molinos de volteo se predice mejor a partir
de simulaciones en ordenador basadas en ensayos de planta piloto. Los molinos
de barras producen de 5 a 200 toneladas/h de un producto de 10 mallas; los
molinos de bolas producen de 1 a 50 toneladas/h de polvo que tal vez del 70 al
90 por 100 pasa por un tamiz de 200 mallas. El consumo total de energía para
un molino de barras típico operando con un material duro es del orden de
5 CV-h/ton (4 kWh/ton); para un molino de bolas es del orden de 20 CV-h/ton
(16 kWh/ton).  Los molinos tubulares y los compartimentados requieren una
potencia algo mayor. A medida que aumenta la finura del producto la capacidad
de un determinado molino disminuye y el consumo de energía aumenta. (Véase
la Fig. 27.15.)

Molinos de ultrafinos

Muchos productos comerciales han de contener partículas con un tamaño com-
prendido entre 1 y 20 Pm, y que todas las partículas pasen esencialmente a través
de un tamiz estándar de 325 mallas, cuya anchura de las aberturas es 44 Pm.  Los
molinos que reducen sólidos hasta partículas tan finas reciben el nombre de
molinos de ultrafinos.  La molienda ultrafina de polvos secos se realiza con moli-
nos tales como molinos de martillos de alta velocidad provistos de un sistema de
clasificación interna o externa, y con molinos de chorro o que utilizan la energía
de un fluido. La molienda ultrafina en húmedo se realiza en molinos agitados.

Molinos de martillos con clasificación. El Mikro-Atomizer que se representa en
la Figura 27.11 es un molino de martillos con clasificación interna. Un conjunto
de martillos giratorios está acoplado entre dos discos rotores, esencialmente igual
que en un molino de martillos convencional. Además de los martillos, el eje rotor
lleva dos ventiladores que impulsan aire a través del molino en la dirección que
se muestra en la figura y que descarga en conductos que acaban en los colectores
de producto. Sobre los discos rotores hay unas cortas aspas radiales para separar
las partículas de tamaño superior a las deseadas. En la cámara de molienda las
partículas del sólido se mueven con una elevada velocidad rotacional. Las partí-
culas gruesas se concentran a lo largo de la pared de la cámara debido a la fuerza
centrífuga que actúa sobre ellas. La corriente de aire transporta las partículas
más finas desde el interior de la cámara de molienda hacia el eje en la dirección
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Pale ta  de vent i lador

, Eie

p Paleta  separador

+- Carcasa

Mesa soporte ~~~~~

Figura 27.11. Fundamento del Mikro-Atomizer. (Tomado, con autorización de Pulverizing
Machinery Div. of Mikro Pul. U.S. Filter Systems,  Ix.)

AB. Las aspas del separador tienden a arrojar las partículas hacia fuera en la
dirección BA. El que una determinada partícula pase o no entre las aspas del
separador y llegue hasta el punto de descarga depende de cuál sea la fuerza que
prodomine: la fuerza de rozamiento ejercida por el aire o la fuerza centrífuga
ejercida por las aspas. Las partículas aceptablemente finas pasan a través mien-
tras que las partículas demasiado grandes son devueltas hacia atrás para su
posterior reducción en la cámara de molienda. El tamaño máximo de las partícu-
las se puede variar modificando la velocidad del rotor o el tamaño y número de
las aspas del separador. Los molinos de este tipo reducen de 1 a 2 toneladas/h
hasta un tamaño medio de partículas de 1 a 20 Pm, con un consumo de energía
de aproximadamente 50 CV-h/ton (40 kWh/ton).

Molinos que utilizan la energía de un fluido. En la Figura 27.12 se representa un
típico molino que utiliza la energía de un fluido. En estos molinos las partículas
sólidas están suspendidas en una corriente gaseosa y son transportadas a alta
velocidad siguiendo un camino circular o elíptico. Parte de la redución  de tama-
ño se produce cuando las partículas chocan o friccionan contra las paredes de la
cámara, pero la mayor parte de la reducción tiene lugar como consecuencia de la
frotación entre las partículas. La clasificación interna mantiene las partículas más
grandes en el molino hasta que se reducen al tamaño deseado.
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@Q?A /Salida  de material
y fluido consumido

Salida del clasif icador

Alimentación

Boquillas’de  admisión

:tor

Figura 27.12. Molino accionado por la ener-
gía de un fluido. (Tomado, con autorización, de
Fluid Energy Processing and Equipment Co.)

El gas utilizado es generalmente aire comprimido o vapor de agua sobrecalen-
tados, que entran a una presión de 100 1bJpulg’ (6,9  atm) a través de boquillas
energizantes. En el molino que se representa en la figura, la cámara de molienda
es un lazo oval de tubería de 1 a 8 pulg (25 a 200 mm) de diámetro y de 4 a 8 pies
(1,2  a 2,4  m) de altura. La alimentación entra cerca del fondo del lazo oval a
través de un inyector de venturi. La clasificación de las partículas molidas tiene
lugar en el codo superior del lazo. Cuando la corriente gaseosa circula a través
de este codo a alta velocidad, las partículas más gruesas son arrastradas hacia
fuera chocando contra la pared exterior, mientras que las finas se congregan en
la pared interior. Una abertura de descarga situada en la pared interior en este
punto conduce hasta un separador de ciclón y un colector de bolsa para la
recogida del producto. La clasificación se favorece por el complejo modelo de
tirabuzón que se genera en la corriente gaseosa a su paso por el codo de la
tubería’. Los molinos que operan con la energía de un fluido aceptan partículas
tan grandes como 1/2 pulg (13 mm) pero son más eficaces cuando el tamaño de
las partículas de la alimentación no es superior a 100 mallas. Reducen hasta
1 ton/h de sólidos no pegajosos hasta partículas con un diámetro medio de 1/2
a 10 Pm, utilizando de 1 a 4 Ib de vapor de agua o 6 a 9 Ib de aire por Ib de
producto.

Molinos agitados. Para algunas operaciones de molienda ultrafina se utilizan
pequeños molinos discontinuos no rotatorios que contienen un sólido como
medio de molienda. Dicho medio consiste en elementos sólidos duros tales como
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bolas, pellets o granos de arena. Estos molinos son recipientes verticales de 1 a
300 galones (2 a 1200 1) de capacidad, que están llenos con un líquido en el que se
encuentra suspendido el medio de molienda. En algunos diseños esta carga se
agita con un rodete de múltiples palas; en otros, que se utilizan especialmente
para la molienda de materiales duros (tales  como sílice o dióxido de titanio), una
columna central alternativa hace vibrar el contenido del recipiente con una
frecuencia de unos 20 Hz. Por la parte superior se introduce la alimentación en
forma de una suspensión concentrada, y el producto (con algo de líquido) se
retira a través de un tamiz situado en el fondo. Los molinos agitados son
especialmente útiles para la obtención de partículas con un tamaño de 1 Pm o
más tinas 7e.

Máquinas cortadoras’

En algunos problemas de reducción de tamaño la alimentación es demasiado
tenaz o demasiado elástica para poder ser troceada por compresión, impacto o
frotación. En otro tipo de casos la alimentación ha de reducirse a partículas de
dimensiones tijas. Estos requerimientos se pueden cumplir con dispositivos que
cortan, pican o desgarran la alimentación en un producto con las características
deseadas. Los quebrantadores con dientes de sierra mencionados anteriormente
realizan buena parte de su trabajo en esta forma. Las verdaderas máquinas
cortadoras comprenden las cortadoras de cuchillas rotatorias y los granuladores.
Estas máquinas encuentran aplicación en una gran variedad de procesos pero se
adaptan especialmente bien a los problemas de reducción de tamaño en la
industria del caucho y de plásticos.

Cortadoras de cuchillas. Una cortadora de cuchillas rotatorias, como la que se
representa en la Figura 27.13, consta de un rotor horizontal que gira de 200 a

Alimentación

J

Rotor

Descarga Figura 27.13. Cortador rotatorio de cuchillas.
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900 rpm en el interior de una cámara cilíndrica. Sobre el rotor van acopladas de
2 a 12 cuchillas con extremos de acero que pasan muy próximas sobre 1 a 7
cuchillas estacionarias. Las partículas de alimentación entran en la cámara por la
parte superior, son cortadas varios centenares de veces por minuto y salen a
través de un tamiz situado en el fondo con aberturas de 5 a 8 mm. A veces las
cuchillas móviles son paralelas a las cuchillas tijas; otras veces, dependiendo de
las propiedades de la alimentación, ambas cuchillas se encuentran formando un
ángulo. Las cortadoras rotatorias y los granuladores tienen un diseño similar. Un
granulador produce partículas más o menos irregulares; una cortadora puede dar
cubos, cuadrados delgados o gránulos.

OPERACION DEL EQUIPO

Para la adecuada selección y operación económica de las máquinas de reducción
de tamaño es preciso cuidar muchos detalles .del  procedimiento y del equipo
auxiliar. No se puede esperar que un quebrantador, un molino o una cortadora
funcionen satisfactoriamente excepto que (1) la alimentación sea de un tamaño
adecuado y se introduzca con una velocidad uniforme; (2) que el producto se
retire lo más pronto posible una vez que las partículas han alcanzado el tamaño
deseado; (3) que el material que no es triturable se mantenga fuera de la máquina;
y (4) que en el caso de productos de bajo punto de fusión o sensibles al calor se
elimine el calor generado en la molienda. Por tanto, calentadores, enfriadores,
separadores de metales, bombas y soplantes, así como alimentadores de veloci-
dad constante, son importantes dispositivos complementarios de una unidad de
reducción de tamaño.

Operación en circuito abierto y en circuito cerrado. En muchos molinos la
alimentación se reduce a partículas de tamaño satisfactorio pasándola una sola
vez a través del molino. Cuando las partículas de tamaños más grandes no se
hacen retornar a la máquina para su posterior reducción, se dice que el molino
opera en circuito abierto. Esto puede dar lugar a un consumo excesivo de energía
puesto que se pierde mucha energía en moler partículas que ya son suticiente-
mente tinas. Si se desea un producto de 50 mallas, evidentemente resulta un
despilfarro continuar moliendo el material hasta 100 o 200 mallas. Por consi-
guiente, con frecuencia resulta económico retirar del molino el material parcial-
mente molido y hacerlo pasar a través de un dispositivo de separación de
tamaños. Los tamaños tinos se retiran como producto mientras que los gruesos
se hacen retornar al molino. El dispositivo de separación está a veces situado en
el interior del molino, como ocurre en el caso de molinos de ultratinos, pero lo
más frecuente es que tales dispositivos sean exteriores al molino. Operación en
circuito cerrado es la denominación que se aplica a la sección de un molino y un
separador conectados de forma que las partículas gruesas retornan al molino.

Para partículas gruesas el dispositivo de separación es un tamiz o rejilla,
mientras que para polvos finos se utiliza alguna forma de clasificador*. En la

* Estos dispositivos se consideran en el Capítulo 30.
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Figura 27.14. Diagrama de flujo para molienda en circuito cerrado.

Figura 27.14 se representa un conjunto típico de máquinas de reducción de
tamaño y separadores operando en circuito cerrado. El producto de un quebran-
tador giratorio es separado por tamizado en tres fracciones: tinos, intermedios y
gruesos. Los gruesos se devuelven al quebrantador; los tinos pasan directamente
como alimentación de la unidad tina1 de reducción, que es un molino de bolas.
Las partículas intermedias se trituran en un molino de rodillos antes de entrar en
el molino de bolas. En el esquema que se presenta en la figura el molino de bolas
opera en húmedo, es decir, se bombea agua a través del molino para transportar
las partículas molidas a un clasificador. El clasiticador separa las partículas
grandes en forma de una suspensión, que es repulpada con más agua y devuelta
al molino. Los tamaños pequeños, que constituyen el producto, salen del clasiti-
cador  como una suspensión de partículas de tamaño aceptable. Aunque los
tamices operan de una forma más sencilla que los clasiticadores,  no pueden
realizar económicamente separaciones cuando las partículas son inferiores a un
tamaño de 150 a 200 mallas. La molienda adicional de estas partículas tinas es lo
que precisamente da lugar a un consumo excesivo de energía. La operación en
circuito cerrado es, por tanto, muy conveniente para la reducción de tamaños
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tinos hasta ultratinos, lo cual requiere que la separación se realice utilizando
clasificadores húmedos o separadores con aire como los descritos en el Capitu-
lo 30. Por supuesto que es preciso suministrar energía para accionar los transpor-
tadores y separadores en un sistema de circuito cerrado, pero, a pesar de esto, la
reducción del consumo total de energía alcanza con frecuencia el 25 por 100 de la
que se requiere para la molienda en circuito abierto.

Control de la alimentación. La operación más importante para la reducción de
tamaño es el control de la alimentación del molino. Las partículas de la alimenta-
ción han de tener un tamaño apropiado. Evidentemente no han de ser tan
grandes que no puedan ser rotas por el molino. Por otra parte, si una gran
cantidad de partículas son muy tinas, la eficacia de muchas máquinas, especial-
mente quebrantadores y trituradores, se reduce considerablemente. Con algunos
sólidos, la compresión o el enfriamiento previo de la alimentación antes de su
entrada en el molino aumenta considerablemente la facilidad de molienda del
material. En molinos continuos la velocidad de alimentación debe controlarse
dentro de límites estrechos para evitar el bloqueo del molino, así como variacio-
nes erráticas de la carga que dan lugar a una disminución de la capacidad de la
máquina. En el corte de un material laminar para formar cuadrados de tamaño
exacto o copos de longitud uniforme, es evidente que será esencial un control
exacto de la velocidad de alimentación.

Descarga del molino. Para evitar la acumulación en un molino continuo es
necesario que la velocidad de descarga sea igual a la velocidad de alimentación.
Además, la velocidad de descarga ha de ser tal que las partes activas del molino
puedan actuar sobre el material en la forma más eficaz. Por ejemplo, en un
quebrantador de mandíbulas, las partículas se pueden recoger en la abertura de
descarga y triturarse muchas veces antes de que salgan del sistema. Tal como se
ha indicado anteriormente, esto dará lugar a un despilfarro de energía si el
tamaño de muchas partículas se reduce más de lo necesario. Esta forma de
operación de un quebrantador se realiza a veces deliberadamente y recibe el
nombre de trituración obturada. Sin embargo, la máquina está generalmente
diseñada para operar de tal forma que las partículas trituradas puedan salir
fácilmente, posiblemente llevando algunas partículas grandes, que se separan
después y se devuelven al sistema de reducción de tamaño. Este tipo de operación
recibe el nombre de trituración con descarga libre o trituración libre. La tritura-
ción obturada se utiliza solamente en situaciones poco frecuentes, ya que requiere
una gran cantidad de energía y puede dañar el molino.

En el caso de productos molidos relativamente gruesos, como los obtenidos
en un quebrantador, un triturador intermedio o una cortadora, la fuerza de
gravedad es suficiente para producir una descarga libre, cayendo generalmente el
producto por el fondo del molino. En un molino rotatorio el producto sale a
través de las aberturas de la pared de la cámara situadas en un extremo del
cilindro (descarga perzjhica),  o bien es levantado por unas cucharas que lo
depositan en un cono que lo dirige hacia un muñón perforado (descarga  de
muñón).
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En la descarga de molinos para molienda fina y ultrafina, la fuerza de grave-
dad es sustituida por el arrastre de un fluido portador. El fluido puede ser un
líquido o un gas. La molienda húmeda con un líquido portador es frecuente en
los molinos rotatorios. Esto provoca un mayor desgaste de las paredes de la
cámara y del medio de molienda que cuando se opera en seco, pero disminuye el
consumo de energía, aumenta la capacidad y simplifica la manipulación y clasiti-
cación  del producto. La separación del producto en los molinos de frotamiento,
en los que utilizan la energía de un fluido y en muchos molinos de martillos, se
realiza mediante barrido con aire, vapor de agua o un gas inerte. El polvo se
retira de la corriente gaseosa por medio de separadores de ciclón o de filtros de
mangas.

Consumo de energia. En las operaciones de reducción de tamaño se consumen
grandes cantidades de energía, especialmente en la fabricación de cemento, mo-
‘lienda  de carbón, rocas y pizarras, así como en la preparación de minerales para
la obtención de acero y cobre6.  La reducción de tamaño es probablemente la
menos eficaz de todas las operaciones básicas: alrededor de un 99 por 100 de la
energía se utiliza en la operación del equipo, produciendo calor y ruido no
deseados, quedando menos del 1 por 100 para la creación de nueva superficie. A
medida que se han ido desarrollando procesos que cada vez requieren partículas
más finas para la alimentación de hornos y reactores, ha aumentado el consumo
total de energía, ya que la reducción hasta tamaños muy finos es enérgicamente
mucho más costosa que la simple trituración hasta partículas relativamente
gruesas. Este hecho se ilustra en la Figura 27.15, que muestra también las
cantidades típicas de energía consumida por unidad de masa de producto en los
distintos tipos de equipos de reducción de tamaño.

Retirada o suministro de calor. Puesto que solamente una fracción muy pequeña
de la energía comunicada al sólido se utiliza en crear nueva superlicie,  la mayor

TAMAÑO  DEL PRODUCTO, mm

Figura 27.15. Consumo de energía frente a tamaño del producto en un equipo de
reducción de tamaño. (Tomado, con autorización, de «Comminution  and Energy Consump-
tion»,  NMAB-264, National Academy Press,  1981.)
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parte de la energía se convierte en calor, lo cual puede dar lugar a un importante
aumento de la temperatura del sólido. El sólido puede fundir, descomponerse o
explosionar si no se retira este calor. Por esta razón con frecuencia se hace
circular agua fría o salmuera  a través de serpentinas o camisas incorporadas al
molino. A veces se impulsa aire refrigerado a través del molino o se introduce
dióxido de carbono sólido (nieve carbónica) con la alimentación. Con nitrógeno
líquido todavía se alcanza una más drástica reducción de temperatura, pudiendo
realizarse la molienda a temperaturas inferiores a - 75 “C. La finalidad de tempe-
raturas tan bajas es alterar las características de rotura del sólido, haciéndolo en
general más fácilmente triturable. De esta forma, productos tales como la mante-
ca de cerdo y la cera de abejas se hacen suficientemente duras para ser tratadas
en un molino de martillos, y plásticos correosos, que atascan un molino a
temperaturas ordinarias, se hacen suticientemente  quebradizos y pueden molerse
sin dificultad.
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Superficie especifica de las partículas, pie2/lb  o m2/g;  A,,,  para la alimentación;
A,,,,,,  para el producto
Fracción de masa total de las partículas más pequeñas que el tamaño D,, que
resulta de la rotura de las partículas de tamaño D,
Tamaño de la partícula, pies o mm; D,, de la alimentación, D,,, del producto;
D p,  mhX,  tamaño máximo de las partículas atrapadas por los rodillos
Abertura de malla del tamiz n,  pies o mm; D,,, + ,), del tamiz n + 1
Media aritmética de D,,  y Dpcn+  1j, pies o mm
Diámetro medio volumen-superficie, pies o mm; D,,, de la alimentación; Dsb,  del
producto
Diámetro medio de la partícula sobre el tamiz U,  que es más gruesa que el tamiz n
Distancia media entre los rodillos quebrantadores, pies o m
Energía superficial por unidad de área, pies-lbf/pie2  o J/m2
Aceleración de la gravedad, pies/s2  o m/s’
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lbr-s2
Constante; K,,,  en la ley de Bond;  Kk,  en la ley de Kick; K,,  en la ley de Rittinger
Masa de la bola, Ib o g
Velocidad de alimentación del triturador, ton/h  o kg/s
Velocidad, rpm; número del tamiz, contando desde el tamiz más grande de la serie;
nT,  número total de tamices; n,,  velocidad crítica en un molino de bolas
Potencia, CV 0 W
Radio de los rodillos quebrantadores o del molino de bolas, pies o m
Radio de las bolas en un molino de bolas, pies o m
Función de la velocidad de molienda, s-  ‘; S,, para el tamiz n;  SU,  para el tamiz u
Area  de la partícula, pie2  o m2
Tiempo, s; t,,  tiempo total de molienda
Número del tamiz más grueso que el tamiz n
Volumen de la partícula, pie3  o m3
Energía comunicada al quebrantador, pies-lbf/lb  o J/g;  W,,  energía absorbida por
el material durante la molienda
Indice de trabajo de Bond, kWh/ton
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X Fracción de masa; n,,  sobre el tamiz n;  x,, f, sobre el tamiz n después de t incremen-
tos de tiempo; x,, sobre el tamiz u; xi,  sobre el tamiz más grueso; xi, ,,, fracción
más gruesa de la alimentación

Letras griegas

a
B
ABn,  u

Angulo formado por el radio con la vertical en un molino de bolas
Exponente en la Ecuación (27.13)
Función de rotura, fracción de partículas de tamaño 6, que se rompen hasta el
tamaño 4,
Incremento de tiempo, s
Variación de x, durante el tiempo At
Coeficiente de trituración
Eficacia mecánica del quebrantador
Densidad de la partícula, lb/pie3  o kg/m3
Esfericidad; @,,,  de la alimentación; (I+,,  del producto
Velocidad angular, rad/s

PROBLEMAS

27.1. Un quebrantador giratorio tritura una roca volcánica. La alimentación está forma-
da por esferas prácticamente uniformes de 2 pulg. El análisis diferencial por tamizado del
producto se presenta en la columna 1 de la Tabla 27.5. La potencia que se requiere para
triturar este material es de 430 kW/ton. De esta potencia, 10 kW se necesitan para el
funcionamiento del molino en vacio. Reduciendo la separación entre el cabezal triturante y
el cono, el análisis diferencial por tamizado del producto se transforma en el que se
presenta en la columna 2 de la Tabla 27.5. Calcúlese la potencia necesaria para la segunda
operación, a partir de (a) la ley de Rittinger, y (b) la ley de Kick. La velocidad de
alimentación es de 125 ton/h.
27.2. Utilizando el método de Bond, estimar la potencia necesaria por tonelada de roca
en cada una de las operaciones del Problema 27.1.

Tabla 27.5. Datos para el Problema 27.1

Mallas
Primera molienda Segunda molienda

(1) (2)

416
618
8110

10/14
14120
20128
28135
35148
48165
-65
65/100

loo/150
-150

391
10,3
20,o
18,6
15,2
12,0

995
625
473
035

393
82

ll,2
12,3
13,0
19,5
13,5

895

62
490
073



924 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

27.3. Resuélvase el Ejemplo 27.2 para una carga del molino consistente totalmente en
material de 4/6  mallas. Represéntense los resultados y compárense con los de la Figu-
ra 27.1.
27.4. Resuélvase el Problema 27.3 con (a) fi  = 1,l y (b) b  = 1,6. Represéntense los
resultados. iVarían  en la forma en la que era de esperar?
27.5. Resuélvase el Problema 27.3 con p = 1,3 y con S variando con 0; para los
tamaños más gruesos que 10 mallas y con Di para los tamaños más finos. ~Los  resultados
son los previstos?
27.6. iQué velocidad de giro, en revoluciones por minuto, recomendaría usted para un
molino de bolas de 1200 mm de diámetro cargado con bolas de 75 mm de diámetro?
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CAPITULO

VEINTIOCHO

CRISTALIZACION

Cristalización es la formación de partículas sólidas a partir de una fase homogé-
nea. La formación de partículas sólidas puede tener lugar a partir de un vapor,
como la nieve, mediante la solidificación de un líquido fundido, como ocurre en
la formación de grandes monocristales, o bien como cristalización de una disolu-
ción líquida. El tratamiento en este libro está restringido al último caso. Los
principios y conceptos que se exponen son aplicables tanto a la cristalización de
un soluto en el seno de una disolución saturada como a la cristalización de parte
del propio disolvente, en la formación de cristales de hielo a partir de agua de
mar o de otras disoluciones salinas diluidas.

La cristalización de disoluciones es industrialmente importante dada la gran
variedad de materiales que se comercializan en forma cristalina. Su amplia utili-
zación se debe a dos razones: un cristal formado a partir de una disolución
impura es esencialmente puro (excepto que se formen cristales mixtos), y la
cristalización proporciona un método práctico para la obtención de sustancias
químicas puras en una condición adecuada para su envasado y su almacena-
miento.

Magma. En la cristalización industrial de una disolución la mezcla bifásica
formada por las aguas madres y los cristales de todos los tamaños, contenida en
un cristalizador y que se saca como producto, recibe el nombre de magma.

Importancia del tamaño de los cristales. No cabe duda que un buen rendimiento
y una elevada pureza son dos objetivos importantes de la cristalización, pero el
aspecto y el intervalo de tamaños del producto cristalino es también importante.
Si los cristales intervienen en un proceso posterior, para filtración, lavado, reac-
ción con otros productos químicos, transporte y almacenamiento, es deseable que
su tamaño sea adecuado y uniforme. Si los cristales se comercializan como un
producto acabado, la aceptación por los consumidores exige cristales individua-
les resistentes de tamaño uniforme, que no formen agregados y que no se aglome-
ren en el envase. Por estas razones es preciso controlar la distribución del tamaño
de los cristales (CSD), y éste es uno de los principales objetivos en el diseño y
operación de cristalizadores.
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GEOMETRIA DE LOS CRISTALES

Un cristal es el tipo de materia no viva más altamente organizada. Se caracteriza
por el hecho de que sus partículas constituyentes, que pueden ser átomos, molé-
culas o iones, están dispuestas en formaciones ordenadas tridimensionalmente
llamadas redes espaciales. Como consecuencia de esta disposición de las partícu-
las, cuando los cristales se pueden formar sin la interferencia de otros cristales o
cuerpos extraños, se presentan como poliedros con vértices agudos y caras pla-
nas. Aunque los tamaños relativos de las caras y las distancias entre vértices de
distintos cristales del mismo material pueden ser muy diferentes, los ángulos
formados por caras correspondientes de todos los cristales del mismo material
son iguales y característicos del material.

Sistemas cristalográficos. Dado que todos los cristales de una determinada
sustancia tienen los mismos ángulos interfaciales, con independencia de que
existan grandes diferencias en lo que respecta al desarrollo de las caras individua-
les, se pueden clasificar las formas de los cristales en base a estos ángulos. Las
siete clases o sistemas son: cúbico, hexagonal, trigonal, tetragonal, ortorrómbico,
monoclínico y triclínico. Un determinado material puede cristalizar en dos o más
sistemas diferentes dependiendo de las condiciones de cristalización. Por ejemplo,
el carbonato de calcio se presenta más frecuentemente en la naturaleza en la
forma hexagonal (calcita), pero también existe en la forma ortorrómbica (arago-
nito).

Cristales invariantes. En condiciones ideales, un cristal en crecimiento, mantiene
la semejanza geométrica durante el crecimiento. Tal cristal recibe el nombre de
invariante. La Figura 28.1 muestra secciones transversales de un cristal invariante
durante su crecimiento. Cada uno de los polígonos de la figura representa el
contorno exterior del cristal a un tiempo diferente. Puesto que el cristal es
invariante, estos polígonos son geométricamente semejantes y las líneas de trazos
que unen los vértices de los polígonos con el centro del cristal son rectas. El
punto central puede considerarse como la localización del núcleo original desde
el que ha crecido el cristal. La velocidad de crecimiento de una cara cualquiera se
mide por su velocidad de traslación desde una posición dada, siguiendo la
dirección de la recta que parte del centro del cristal, y es perpendicular a la
superficie de la cara. Excepto que el cristal sea un poliedro regular, las velocida-
des de crecimiento de las distintas caras de un cristal invariante no son iguales.

Tamaño de los cristales y factores de forma. Se puede utilizar una sola dimen-
sión para medir el tamaño de un cristal invariante de una forma definida. A partir

Figura 28.1. Crecimiento de un cristal
invariante.
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de la Ecuación (26.1),  pág. 869, la relación entre el área de la superficie total de un
cristal sp  y el volumen del cristal up es

(28 .1 )

Si se detine  como longitud característica L de un cristal igual a @>,D,,  se tiene:

L=<DD ~3
s P

SP
(28.2)

Para cubos y esferas Q>s  = 1 (véase la Tabla 26.1) y L = D,.  Para sólidos
geométricos en general, L es próximo al tamaño determinado por tamizado 15.

En la mayor parte de los cristalizadores las condiciones no son, por supuesto,
ideales, y el crecimiento se aparta del invariante. En casos extremos una de las
caras puede crecer mucho más rápidamente que cualquiera de las otras, dando
lugar a cristales alargados en forma de agujas. Sin embargo, el concepto de
crecimiento invariante resulta útil para analizar los procesos de cristalización.

FUNDAMENTOS DE LA CRISTALIZACION

La cristalización puede analizarse desde los puntos de vista de pureza, rendimien-
to, requerimientos energéticos y velocidades de nucleación  y crecimiento.

Pureza del producto. Un cristal perfectamente formado es totalmente puro, pero
cuando se retira del magma tina1 retiene aguas madres por quedar ocluidas en el
interior de la masa de sólidos. Cuando las aguas madres retenidas, que son de
baja pureza, se secan sobre el producto, se produce contaminación, cuyo alcance
depende de la cantidad y grado de impureza de las aguas madres retenidas por
los cristales.

En la práctica, una gran cantidad de las aguas madres retenidas se separan de
los cristales por filtración o centrifugación, lavando con disolvente fresco. La
eficacia de estas etapas de purificación depende del tamaño y uniformidad de los
cristales.

Equilibrios y rendimientos

El equilibrio en los procesos de cristalización se alcanza cuando la disolución está
saturada y la relación de equilibrio para los cristales grandes es la curva de
solubilidad. (Según se verá después, la solubilidad de los cristales extraordinaria-
mente pequeños es mayor que la de los cristales de tamaño ordinario.) Los datos
de solubilidad se pueden encontrar en tablas lo* l*. En la Figura 28.2 se presentan
curvas de solubilidad en función de la temperatura. La mayor parte de los

materiales presentan curvas similares a la curva 1; es decir, la solubilidad aumen-
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8 0

0,o 0:
SOLUBILIDAD, FRACCION MOLAR DE SOLUTO

Figura 28.2. Curvas de solubilidad: curva 1, KNO,;  curva 2, NaCl; curva 3, MnSO,
. H,O  (todas en disolución acuosa).

ta más o menos rápidamente con la temperatura. Unas pocas sustancias siguen
curvas como la curva 2, con poca variación de la solubilidad con la temperatura;
otras presentan lo que se llama curva de solubilidad invertida (curva 3),  lo que
indica que su solubilidad disminuye al aumentar la temperatura.

Muchas sustancias inorgánicas importantes cristalizan con agua de cristaliza-
ción. En algunos casos se forman diferentes hidratos, dependiendo de la concen-
tración y la temperatura, y los equilibrios de fases en tales sistemas pueden ser
muy complicados. Los diagramas de fases para el sistema sulfato magnésico-agua
se representan en la Figura 28.3. La concentración, en fracción de masa de sulfato
magnésico anhidro, se representa frente a la temperatura en grados Fahrenheit.
Todo el área situada encima y ‘a la izquierda de la línea quebrada continua
representa disoluciones no saturadas de sulfato magnésico en agua. La línea
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1 8 0

1 6 0

l

Ii+
k  100

I
Soln.+MgSO,  .7H,O

r 80

6 0

4 0

2a l
0 0,05 0,lO 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50

CONCENTRACION, FRACCION DE MASA DE MgSO,

Figura 28.3. Diagrama de fases, sistema MgSO,.  H,O.  [T¿vnado,  con autorizac& de J.
H. Perry (ed.), «Chemica Engineers’ Handbook»,  4.” ed. Copyright, 1963, McGraw-Hill
Book Company.]

quebrada eagfhij  representa la solidificación completa de la disolución líquida
para formar varias fases sólidas. El área pae representa mezclas de hielo y
disolución saturada. Toda disolución que contenga menos del 16,5  por 100 de
MgSO,  deposita hielo cuando la temperatura alcanza la línea pu. La línea
quebrada abcdq es la curva de solubilidad. Cualquier disolución más concentrada
que 16,5  por 100 precipita, al enfriar, un sólido cuando la temperatura alcanza
esta línea. El sólido que se forma en el punto a se denomina eutéctico. Consiste en
una íntima mezcla mecánica de hielo y MgSO,  * 12H,O; entre los puntos a y b
los critstales son MgSO,  . 12H,O; entre b y c la fase sólida es MgSO,.  7H,O (sal
de epsom); entre c y d los cristales son MgSO,.  6H,O;  y por encima del punto d
los cristales son MgSO,.  H,O.  En el área cihb  el sistema en equilibrio consiste en
mezclas de disolución saturada y MgSO,.  7H,O  cristalino. En el área dIjc la
mezcla consta de disolución saturada y cristales de MgSO,.  6H,O.  En el área
qdk  la mezcla es disolución saturada y MgSO,.  H,O.

Rendimientos. En muchos procesos industriales de cristalización, los cristales y
las aguas madres están en contacto suficiente tiempo para alcanzar el equilibrio y
las aguas madres están saturadas a la temperatura final del proceso. El rendi-
miento del proceso se puede calcular entonces a partir de la concentración de la ’
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disolución original y la solubilidad para la temperatura final. Si durante el
proceso se produce  una evaporación apreciable, ésta debe de ser conocida o
estimada.

Cuando la velocidad de crecimiento de los cristales es lenta se requiere un
tiempo considerable para alcanzar el equilibrio. Esto se cumple especialmente
cuando la disolución es viscosa o cuando los cristales se acumulan en el fondo del
cristalizador, de forma que hay poca superficie de cristales expuesta a la disolu-
ción sobresaturada. En tales situaciones las aguas madres finales pueden retener
una apreciable sobresaturación y el rendimiento real será menor que el calculado
a partir de la curva de solubilidad.

Si los cristales son anhidros, los cálculos del rendimiento son sencillos ya que
la fase sólida no contiene disolvente. Cuando la cosecha contiene agua de cristali-
zación es preciso tener en cuenta el agua que acompaña a los cristales, ya que este
agua no está disponible para el soluto que queda en disolución. Los datos de
solubilidad se dan generalmente bien en partes de masa de material anhidro por
cien partes de masa de disolvente total o en tanto por ciento en masa de soluto
anhidro. Estos datos ignoran el agua de cristalización. La clave para los cálculos
del rendimiento de solutos hidratados es expresar todas las masas y concentracio-
nes en función de sal hidratada y libre de agua. Puesto que esta última cantidad
es la que permanece en la fase líquida durante la cristalización, las concentracio-
nes y cantidades basadas en el agua libre puede restarse para obtener el resultado
correcto.

Ejemplo 28.1. Una disolución consistente en 30 por 100 de MgSO.,  y 70 por 100 de
H,O  se enfría hasta 60 “F. Durante el enfriamiento se evapora un 5 por 100 del agua
total del sistema. iCuántos  kilogramos de cristales se obtendrán por cada kilogramo
de mezcla original?

SOLUCIÓN

A partir de la Figura 28.3 se observa que los cristales son MgSO,.  7H,O  y que la
concentración de las aguas madres es 24,5 por 100 de MgSO, anhidro y 75,5 por 100
de H,O.  Por cada 1000 kg de disolución original, el agua total es 0,70  x 1000 =
= 700 kg. La evaporación es 0,05 x 700 = 35 kg. Los pesos moleculares del MgSO,
y MgSO,.  7Hz0  son 120,4 y 246,5,  respectivamente, de forma que la cantidad total
de MgSO,.  7H,O  en la carga es 1000 x 0,30(246,5/120,4)  = 614 kg, y el agua libre
es 1000 - 35 - 614 = 351 kg. En 100 kg de aguas madres hay 24,5(246,5/120,4)  =
= 50,16  kg de MgSO,.  7H,O  y 100 - 50,16  = 49,84  kg de agua libre. Por tanto, el
MgSO,.  7H,O  en las aguas madres es (50,16/49,84)351  = 353 kg. La cosecha  final
es 614 - 353 = 261 kg.

Balances de entalpia. En los cálculos de los balances de calor en cristalizadores,
el calor de cristalización es importante. Es el calor desprendido cuando se forma
el sólido a partir de la disolución. La cristalización es generalmente exotérmica y
el calor de cristalización varía con la temperatura y la concentración. El calor de
cristalización es igual al calor absorbido por los cristales al disolverse en una
disolución saturada y puede obtenerse a partir del calor de disolución en una
cantidad muy grande de disolvente y el calor de dilución de la disolución desde la
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saturación hasta una gran dilución. Se dispone’ de datos de calores de disolución
y dilución, los cuales, conjuntamente con datos de calores específicos de las
disoluciones y de los cristales, pueden utilizarse para construir cartas entalpía-
concentración como la de la Figura 16.8, pero ampliadas para incluir las fases
sólidas. El diagrama es especialmente útil para calcular balances de entalpía en
los procesos de cristalización. En la Figura 28.4 se muestra un diagrama H-x,
incluyendo entalpías de las fases sólidas, para el sistema MgSO,  y H,O.  Este
diagrama es consistente con el diagrama de fases de la Figura 28.3. Al igual que

d
m
i

P

- 8 0

.lOO

,120

-140

- 1 6 0  -\

-180 . \\\ I
\

\I
-200 \

\

- 2 2 0 I I I I I
MgSó,y  1 bH,O

0 0,05  0,lO 0,15  0 . 2 0  0,25  0 . 3 0  0.35 0 . 4 0  0,45  0 . 5 0

CONCENTRACION-FRACCION EN PESO DE MgSO,

Figura 28.4. Diagrama entalpia-concentración, sistema MgSO,.  H,O.  La referencia es
agua líquida a 32 “ F (0 “C). [Tomada, con autorización, de J. H. Perry (ed.), «Chemica
Engineers’ Hamibook>>,  4.” ed. Copyright @ 1963, McGraw-Hill Book Company.]
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antes, las entalpías están dadas en Btu por libra. Las entalpías están referidas a
1 Ib de mezcla total, con independencia del número de fases de la mezcla. El área
situada por encima de la línea pabcdq  representa entalpía de disoluciones no
saturadas de MgSO,  en Hz0 y las isotermas en este área tienen el mismo
significado que las de la Figura 16.8. El área eup  de la Figura 28.4 representa las
mezclas en equilibrio de hielo y disoluciones congelantes de MgSO,. El punto n
representa hielo a 32 “F. El triángulo isotérmico (25 ‘F)  uge  representa las
entalpías de todas las combinaciones de hielo con eutéctico parcialmente solidifi-
cado o de eutéctico parcialmente solidificado con MgSO,.  12H,O.  El área abfg
representa los puntos entalpía-concentración para todos los magmas consistentes
en cristales de MgSO,  . 12H,O y aguas madres. El triángulo isotérmico (35,7  “F)
bhfmuestra la transformación de MgSO,.  7H,O  en MgSO,.  12H,O, y este área
representa mezclas de una disolución saturada que contiene 21 por 100 de
MgSO,, MgSO,  * 7H,O  sólido y MgSO,. 12H,O sólido. El área cihb representa
todos los magmas de MgSO,  . 7H,O y aguas madres. El triángulo isotérmico
(118,8 ‘F)  cji  representa las mezclas formadas por una disolución saturada que
contiene 33 por 100 de MgSO,, MgSO,.  6H,O  sólido y MgSO,.  7H,O sólido.
El área dfjc  representa las entalpías de MgSO,  * 6H,O y aguas madres. El trián-
gulo isotérmico (154,4 “F) dkl representa mezclas de una disolución saturada que
contiene 37 por 100 de MgSO,, MgSO,.  H,O  y MgSO,  * 6H,O.  El área qrkd es
parte del campo que representa disoluciones saturadas en equilibrio con
MgSO,.  HzO.

Ejemplo 28.2. Una disolución de 325 por 100 de MgSO, a 120 “ F (48,9 “C) se enfría,
sin evaporación apreciable, hasta 70 “ F (21,l “C) en un cristalizador  discontinuo
refrigerado con agua. iQué cantidad de calor es preciso retirar de la disolución por
tonelada de cristales?

SOLUCIÓN

La disolución inicial está representada por el punto de la Figura 28.4 para una
concentración de 0,325 en el campo de disolución no saturada sobre una isoterma de
120 “F. La coordenada de entalpía de este punto es -33,0 Btu/lb.  El punto para el
magma tina1  está situado sobre la isoterma de 70 “ F en el área cihb  para la concentra-
ción 0,325. La coordenada de entalpía para este punto es -78,4.  Por cada cien libras
de disolución original la variación de entalpía de la disolución es

100(78,4  - 33,0) = 4540 Btu

Esto corresponde a un desprendimiento de calor de 4550 Btu/lOO  Ib (1,06  x lo5 J/kg).
La escisión’de la suspensión final entre cristales y aguas madres se puede obtener a

partir del llamado «principio de la regla de la palanca», según el cual, en una mezcla
de dos fases, las masas de las dos fases son inversamente proporcionales a las diferen-
cias entre sus concentraciones y la de la mezcla global. Este principio es aplicable a la
isoterma de 70 “ F en ambas Figuras 28.3 y 28.4. La concentración de las aguas madres
es 0,259, y la de los cristales es 0,488. Por tanto, los cristales son

-
100 0,325 0,259 =

0,488 - 0,259
28,8 lb/lOO Ib de suspensión
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El calor desarrollado por tonelada de cristales es (4540/28,8)(2000)  = 315 000 Btu/ton
(3,66  x lo5  J/kg).

Sobresaturación. Los balances de materia y entalpía no arrojan luz sobre la
distribución de tamaños de cristales (DTC) del producto del cristalizador. Las
leyes de conservación se cumplen lo mismo si el producto es un cristal muy
grande o un conjunto de muchos cristales pequeños.

Para la formación de un cristal se requieren dos etapas: (1) el nacimiento de
una nueva partícula y (2) su crecimiento hasta tamaño macroscópico. La primera
etapa recibe el nombre de nucleación. En un cristalizador la DTC está determina-
da por la interacción de las velocidades de nucleación y crecimiento, y el proceso
global es cinéticamente complicado. El potencial impulsor para ambas velocida-
des es la sobresaturación y en una disolución no saturada o saturada no puede
ocurrir ni nucleación ni crecimiento. Por supuesto que pueden formarse cristales
muy pequeños por rascado del recipiente que contiene una disolución saturada y
estos cristales actúan como núcleos para un posterior crecimiento si la disolución
está sobresaturada.

En las teorías de nucleación y crecimiento se utilizan unidades molares en vez
de unidades de masa.

La sobresaturación puede generarse por uno o más de tres métodos. Si la
solubilidad del soluto aumenta fuertemente con la temperatura, como ocurre en
el caso de muchas sales inorgánicas y de sustancias orgánicas, una disolución
saturada se transforma en sobresaturada por simple enfriamiento y reducción de
la temperatura. Si la solubilidad es relativamente independiente de la temperatu-
ra, como en el caso de la sal común, una disolución sobresaturada se puede
generar por evaporación de una parte del disolvente. Si no es deseable ni enfria-
miento ni evaporación, como cuando la solubilidad es muy elevada, la sobresatu-
ración se puede generar mediante la adición de un tercer componente. El tercer
componente puede actuar físicamente mediante la formación, con el disolvente
original, de una mezcla de disolventes en la que la solubilidad del soluto se reduce
bruscamente. Por otra parte, si se requiere una precipitación prácticamente
completa, se puede crear un nuevo soluto químicamente añadiendo un tercer
componente que reacciona con el soluto original y forma una sustancia insoluble.
Este proceso se llama precipitación. Los métodos utilizados en el análisis cuanti-
tativo por vía húmeda son ejemplos típicos de precipitación. Mediante la adición
de un tercer componente es posible crear rápidamente una sobresaturación muy
grande.

Unidades para sobresaturación. La sobresaturación es la diferencia de concen-
tración entre la disolución sobresaturada en la que el cristal está creciendo y la de
la disolución en equilibrio con el cristal. Las dos fases están aproximadamente a
la misma temperatura. Las concentraciones pueden definirse bien como fracción
molar del soluto, representada por y,  o en moles de soluto por unidad de
volumen de la disolución, representada por c. Puesto que solamente se transfiere
un componente a través de los límites de las fases, se omiten los subíndices de los
componentes. Las dos sobresaturaciones se definen por las ecuaciones
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AY = Y - ys

Ac = c - c,

(28.3)

(28.4)

donde Ay = sobresaturación, fracción molar del soluto
y = fracción molar del soluto en la disolución

y, = fracción molar del soluto en la solución saturada
Ac = sobresaturación molar, moles por unidad de volumen

c = concentración molar de soluto en disolución
cs = concentración molar de soluto en la disolución saturada

La sobresaturación definida por las Ecuaciones (28.3) y (28.4) están relacionadas
por la ecuación

Ac = PMY - P~Y, (28.5)

donde pM y ps  son las densidades molares de la disolución y la disolución
saturada, respectivamente. En general, puesto que la sobresaturación en cristali-
zadores es pequeña, las densidades pM y ps  pueden considerarse iguales y se
puede utilizar pM para designar ambas cantidades. Por tanto,

Ac = pM Ay (28.6)

La relación de concentración c1 y la sobresaturación fracciona1 s están defini-
das por

(28.7)

La cantidad 100s es la sobresaturación porcentual. En la práctica es general-
mente menor de aproximadamente 2 por 100.

La diferencia de temperatura como un potencial. La sobresaturación se expresa
con frecuencia como una diferencia de temperatura equivalente en vez de una
diferencia de concentración. La relación entre estos potenciales impulsores se
muestra en la Figura 28.5, que contiene una pequeña sección de la curva de
solubilidad en concentraciones molares. La región saturada por encima de la
línea representa una disolución no saturada, mientras que las disoluciones sobre-
saturadas están por debajo de dicha línea. El punto A se refiere a una disolución
saturada a la temperatura Tc,  que es la temperatura del cristal en crecimiento, y el
punto D a la disolución sobresaturada que está en contacto con el cristal a la
temperatura T. Puesto que el cristal al crecer desprende calor, Tc  es ligeramente
mayor que T, dando así lugar a la fuerza impulsora AT, para la transmisión de
calor desde el cristal hacia el líquido. Esta diferencia de temperatura es típica-
mente del orden de 0,Ol a 0,02 “C. La sobresaturación CI  está normalmente
basada en la temperatura global y, tal como muestran los puntos E y D, es
ligeramente superior a la sobresaturación real.
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Figura 28.5. Potenciales
y de temperatura.

de sobresaturación

El punto B se refiere a una disolución sobresaturada de la misma composi-
ción que la disolución sobresaturada en la que está creciendo el cristal. Corres-
ponderá a una temperatura K, siendo T,  > T. El punto C se refiere a la
temperatura T,  y a una concentración igual a la de la disolución sobresaturada.

A partir de las Ecuaciones (28.3) y (28.4) se representa el potencial de sobresa-
turación mediante el segmento AC. El equivalente potencial impulsor de tempe-
ratura se representa por medio del segmento BC. El tramo AB de la curva de
solubilidad se puede considerar lineal para la pequeña concentración delimitada
por la línea AC y el potencial de temperatura definido por

AT,  - T,  - T,  =  u(y  - ys)  =  ~fiy  = EA,

donde K = pendiente de la línea T VS.  y
py = densidad molar

Por tanto, el potencial de temperatura es algo menor que el calculado a partir
de la temperatura real T de la disolución y su temperatura de saturación T,.
Puesto que AT,, es muy pequeña, la diferencia entre (T,  - T) y (T,  - T,)  es
generalmente insignificante.

Nucleación

La velocidad de nucleación es el número de nuevas partículas formadas por
unidad de tiempo y unidad de volumen de magma o de aguas madres exentas de
sólidos. Esta magnitud es el primer parámetro cinético que controla la distríbu-
ción de tamaño de los cristales (DTC).

Orígenes de los cristales en cristalizadores. Si todas las fuentes de partículas
están incluidas en el término nucleación, pueden ocurrir diferentes tipos de
nucleación. Muchos de ellos solamente son importantes con el fin de evitarlos.
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Pueden clasificarse en tres grupos: nucleación pura, nucleación primaria y nuclea-
ción  secundaria.

Uno de los orígenes de los cristales es la fricción macroscópica, que es más
afín  a la trituración que a la nucleación real. Los cristalizadores con magma
circulante están provistos de agitadores interiores o bombas externas rotatorias
de circulación. En el impacto con estas partes móviles, los cristales blandos o
débiles pueden romperse en fragmentos, formar esquinas y bordes redondeados y
dar lugar así a nuevos cristales grandes o pequeños. Estos efectos también
degradan la calidad del producto. La trituración es la única fuente de nuevos
cristales que es independiente de la sobresaturación.

Ocasionalmente, sobre todo en trabajos experimentales, se añaden a los
sistemas de cristalización cristales de siembra obtenidos en cristalizaciones pre-
vias. Los cristales de siembra generalmente llevan sobre sus superticies  muchos
cristales pequeños que se han formado durante el secado y almacenamiento de
los mismos. Con frecuencia los cristales pequeños se desprenden y posteriormente
crecen en la disolución sobresaturada. Este fenómeno recibe el nombre de crianza
primaria2’.  Puede evitarse sometiendo los cristales a un tratamiento antes de
utilizarlos, bien por contacto con disolvente o disolución no saturada, o bien
mediante un crecimiento preliminar en una disolución sobresaturada estancada.

El crecimiento relacionado con la nucleación espúrea ocurre para grandes
sobresaturaciones o cuando la circulación del magma es deficiente. Se caracteriza
por crecimientos anormales en forma de agujas o escobillas desde los extremos de
los cristales que, en estas condiciones, pueden crecer mucho más rápidamente que
las caras. Las espigas son cristales imperfectos que están unidas al cristal princi-
pal por fuerzas débiles y que se separan para dar cristales de mala calidad. Este
fenómeno recibe el nombre de crianza acicular2’.

Otra imperfección del crecimiento, no relacionada con la nucleación, es el
llamado crecimiento veludo, que ocurre para moderadas sobresaturaciones. Es el
resultado de la oclusión de aguas madres en el interior de las caras cristalinas
dando lugar a una superficie lechosa y a un producto impuro. La causa del
crecimiento velado es un crecimiento demasiado rápido del cristal, que atrapa en
sus caras aguas madres.

Las Figuras 28.6 y 28.7, que corresponden al MgSO,.  7H,O,  muestran la
apariencia de cristales de buena e inferior calidad para diferentes sobresatura-
ciones.

Todas las formas de nucleación espúrea se pueden evitar haciendo que los
cristales crezcan con sobresaturaciones bajas y utilizando solamente bombas y
agitadores bien diseñados y operados.

Nucleación  primaria. En la terminología científica la nucleación se refiere al
nacimiento de cuerpos muy pequeños en el interior de una fase homogénea
sobresaturada. Básicamente, el fenómeno de nucleación es el mismo que la crista-
lización a partir de una disolución, cristalización a partir de una fase fundida,
condensación de gotas de niebla en un vapor subenfriado y generación de burbu-
jas en un líquido sobrecalentado. En todos los casos la nucleación es una conse-
cuencia de rápidas fluctuaciones locales a escala molecular en una fase homogé-
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Figura 28.6. Ilustración de los re-
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nea que se encuentra en estado de equilibrio metastable6.  El fenómeno básico
recibe el nombre de nucleación homogénea, que está restringida a la formación de
nuevas partículas dentro de una fase no influenciada en absoluto por ningún tipo
de sólidos, incluyendo las paredes del recipiente y también las puntiagudas
partículas submicroscópicas de sustancias extrañas.

Una variante de la nucleación homogénea tiene lugar cuando partículas
sólidas de sustancias extrañas influyen sobre el proceso de cristalización cata-
lizando un aumento de la velocidad de nucleación para una sobresaturación
dada, o dando una velocidad finita para una sobresaturación en la que la
nucleación homogénea solamente ocurriría después de un tiempo dilatado. Reci-
be el nombre de nucleación heterogénea.

Nucleación homogénea. En la cristalización a partir de disoluciones casi nunca
tiene lugar nucleación homogénea, excepto quizás en algunas reacciones de
precipitación. Sin embargo, los fundamentos del fenómeno son importantes para
comprender los fundamentos de los tipos más útiles de nucleación.

Los núcleos cristalinos se pueden formar a partir de diferentes tipos de
partículas: moléculas, átomos o iones. En disoluciones acuosas pueden estar
hidratados. Debido a su movimiento al azar, en un pequeño volumen pueden
asociarse varias de estas partículas para formar lo que se llama un racimo: una
agregación lábil que en general desaparece rápidamente. Sin embargo, de forma
ocasional se asocian un número suficiente de partículas para formar un embrión,
en el que existen los comienzos de una disposición reticular así como la forma-
ción de una fase nueva y separada. La mayor parte de los embriones tienen una
vida muy corta y retroceden a racimos o partículas individuales, pero si la
sobresaturación es suficientemente grande, un embrión puede crecer hasta un
tamaño tal que esté termodinámicamente en equilibrio con la disolución. Enton-
ces recibe el nombre de núcleo, que es la menor agrupación de partículas que no
se redisuelve y que, por tanto, crece para formar un cristal. El número de
partículas que se requieren para formar un núcleo estable varía entre unas pocas
y varios centenares. Para el agua líquida es del orden de 80.

Los núcleos están en un estado de equilibrio inestable: si un núcleo pierde
unidades se disuelve, mientra que si gana unidades crece y se transforma en un
cristal. Por tanto, la secuencia de etapas en la evolución de un cristal es

racimo + embrión + núcleo + cristal

Equilibrio. Termodinámicamente, la diferencia entre una partícula pequeña y
una grande a la misma temperatura reside en que la partícula pequeña posee una
cantidad significativa de energía superficial por unidad de masa mientras que la
grande no. Una consecuencia de esta diferencia es que la solubilidad de un cristal
pequeño, en el intervalo de tamaño inferior al micrómetro, es mayor que la de un
cristal grande. Ordinariamente los datos de solubilidad se aplican solamente a
cristales moderadamente grandes. Un cristal pequeño puede estar en equilibrio
con una disolución sobresaturada. Este equilibrio es inestable debido a que si en
la disolución está presente un cristal grande, el cristal más pequeño se disolverá y
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el cristal grande crecerá hasta que desaparezca el cristal pequeño. Este fenómeno
recibe el nombre de maduración de Ostwald. El efecto del tamaño de las partículas
sobre la solubilidad es un factor clave en la nucleación.

Ecuación de Kelvin. La solubilidad de una sustancia está relacionada con su
tamaño de partícula por la ecuación de Kelvin

4 V&
lna=-

vRTL
(28 .9 )

donde L = tamaño del cristal
a = relación de concentraciones de disoluciones sobresaturadas y

saturadas
V, = volumen molar del cristal

cr = tensión interfacial media, entre sólido y líquido
v = número de iones por molécula de soluto. (Para cristales molecu-

lares v = 1.)

Puesto que a = 1 + s, la Ecuación (28.9) indica que un cristal de tamaño muy
pequeño L puede existir en equilibrio con una disolución que tiene una sobresa-
turación s con respecto a una disolución saturada en equilibrio con cristales
grandes.

Velocidad de nucleación. La velocidad de nucleación, de acuerdo con la teoría
de la cinética química, viene dada por la ecuación

B” = C exp
167~~ V*N

-
3v’(RT)“(yn  åj2 1 (28 .10)

donde B”  = velocidad de nucleación, número/cm3-s
N, = constante de Avogadro, 6,0222  x 1O23 moléculas/g-mol
R = constante de los gases, 8,3143  x lo7 ergios/g-mol-K
C = factor de frecuencia

El factor C es una medida estadística de la velocidad de formación de embrio-
nes que alcanzan el tamaño crítico. Es proporcional a la concentración de
partículas individuales y a la velocidad de colisión de estas partículas con un
embrión del tamaño crítico de cristal requerido para formar un núcleo estable. Su
valor para la cristalización a partir de disoluciones es desconocido. Por analogía
con la nucleacíón de gotas de agua a partir de vapor de agua sobresaturado‘j,  es
del orden de 1025.  Su valor exacto no es importante debido a que la cinética de la
nucleación está dominada por el término In c( en el exponente.

Los valores numéricos de 0 también son inciertos. La determinación experi-
mental de tensiones interfaciales sólido-líquido es difícil y se dispone de pocos
valores. Puede estimarse a partir de la teoría del estado sólido utilizando energías
de red. Para las sales ordinarias IT  es del orden2’j  de 80 a 100 ergios/cm2.  Cuando
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se utilizan los anteriores valores de C y IJ  en la Ecuación (28.10),  se puede calcular
un valor de s que corresponderá a una velocidad de nucleación de un núcleo por
segundo y por centímetro cúbico, o sea B”  = 1. Los cálculos conducen a valores
muy grandes para s, lo que es imposible para materiales con una solubilidad
habitual. Esta es una razón para concluir que la nucleación homogénea en la
cristalización ordinaria a partir de disoluciones no ocurre nunca y que en estos
casos las nucleaciones  reales son heterogéneas. Por tanto, la Ecuación (28.10) no
conduce a velocidades reales de nucleación.

En las reacciones de precipitación, donde y, es muy pequeño y se pueden
generar grandes relaciones de sobresaturación rápidamente, probablemente ocu-
rre nucleación homogénea 26.

Nucleación  heterogénea. El efecto catalítico de partículas sólidas sobre la veloci-
dad de nucleación consiste en la reducción de la energía que se requiere para la
nucleación. Una teoría de este efecto considera que si el núcleo «moja» a la
superficie del catalizador, el trabajo de formación de un núcleo se reduce por un
factor que es función del ángulo de mojado formado entre el núcleo y el cata-
lizador. Los datos experimentales sobre la nucleación heterogénea de disolucio-
nes de cloruro potásico l2 muestran que la nucleación de esta sustancia es consis-
tente con un valor aparente de la tensión interfacial comprendido entre 2 y 3
ergios/cm2,  tanto para nucleación catalizada  como para nucleación sin adición de
catalizador. Si la última situación fuese realmente una nucleación secundaria
autocatalizada por cristales de siembra microscópicos, el valor de 0 para disolu-
ciones sembradas de KCl sería de 2,s  ergios/cm2  a la temperatura de 300 K. Si (T,
se utiliza para representar la tensión interfacial aparente, si C se toma como 1025,
y si se hace la aproximación matemática In c(  = a - 1 = s para valores pequeños
de a - 1, la Ecuación (28.10) puede escribirse así

B”  = 1O25 exp
167~  V-,NJT,”

-
3(RT)3Iw 1

Esta ecuación, aunque está basada en datos incompletos, da resultados de orden
correctos y refleja el efecto muy fuerte de la sobresaturación sobre la nucleación.

Ejemplo 28.3. Suponiendo que la velocidad de nucleación homogénea del cloruro
potásico es consistente con una tensión interfacial aparente de 2,5 ergios/cm’,  determí-
nese la velocidad de nucleación en función de s a una temperatura de 80 “ F (300 K).

SOLUCIÓN

Se utiliza la Ecuación (28.11). El peso molecular del KCl es 74,56.  La densidad del
cristal es 1,988 g/cm3.  Puesto que el KCl se disocia en iones K+ y Cl-, v = 2. Por
tanto

74,56
&=1,988= 37,Sl  cm3/g  mol cO  = 2,5 ergs/cm*
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El exponente de la Ecuación (28.11) es

16n(37,51) ’ x 6,0225 x 10z3 x 2,53 0,03575
- =3(300 x 8,3134  x 107)3(22s2) -7

Para B”  = 1, el valor de s viene dado por

0,03575
~ = 57,565

s*
s = ~ = 0,02492

A partir de la ecuación

B” = e57,565e-0,03575/s2

se puede calcular el valor de B”  para valores de s del orden de 0,025. Los resultados se
presentan en la Tabla 28.1. El aumento explosivo de B”  con s resulta evidente.

Tabla 28.1

s B” s B”

0,023 4,47 x 10-5 0,0255 13,3
0,024 1,ll x 10-2 0,027 5,04 x 103
0,02492 1 0,029 3,46 x lo6

Ejemplo 28.4. iCuál será el tamaño de un núcleo en equilibrio con una sobresatura-
ción  de 0,029, para las condiciones del Ejemplo 28.3?

SOLUCI&N

Se resuelve aplicando la ecuación de Kelvin. En este caso c(  = 1 + 0,029 = 1,029.
Sustituyendo los valores de VM,  c,,, v, R  y T del Ejemplo 28.3 en la Ecuación (28.9),  se
obtiene

In 1,029 4 x x37,51 2,5=
2 x 8,3143  x 10’ x 3OOL

de donde

L =  2,63 x lo-’  cm o bien 2,63 nm

Obsérvese que este resultado es consistente con el tamaño de un núcleo que
contiene unos pocos centenares de partículas con un diámetro aproximado de 0,3 nm.
Si cr  fuese de 80 ergios/cm*,  u  sería 2,5 para una partícula de 2,63 nm, y la sobresatura-
ción  requerida sería del 150 por 100 (un valor claramente imposible para una sal
soluble como el KCl).

Nucleación  secundaria. La formación de núcleos atribuible a la influencia de los
cristales macroscópicos que existen en el magma recibe el nombre de nuckación
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secundaria’*  24. Se conocen .dos tipos, uno de ellos atribuible al esfuerzo cortante
del fluido y el otro a las colisiones entre los cristales o bien de los cristales con las
paredes del cristalizado y con las palas de agitadores rotatorios.

Nucleación debida al esfuerzo cortante delfluido. Se sabe que este tipo ocurre en
ciertas condiciones y en otras se sospecha. Cuando una disolución sobresaturada
se mueve sobre la superficie de un cristal en crecimiento con una velocidad
importante, el esfuerzo cortante en la capa límite puede barrer hacia fuera los
embriones o núcleos que, de no ser así, se incorporarían al cristal en crecimiento
para aparecer como nuevos cristales. Esto se ha publicado en un trabajo sobre
cristalización de sacarosal’.  También se ha demostrado22  en la nucleación de
MgSO,  * 7H,O,  si la disolución está sometida a esfuerzo cortante en la cara del
cristal para una sobresaturación dada y después se enfría rápidamente hasta una
mayor sobresaturación, permaneciendo así mientras los núcleos crecen hasta un
tamaño macroscópico.

Nucleación de contacto. Desde hace tiempo se sabe que la nucleación secundaria
está influenciada por la intensidad de agitación, pero sólo recientemente se ha
aislado y estudiado experimentalmente el fenómeno de nucleación de contacto.
Es el tipo más frecuente de nucleación en los cristales industriales, ya que ocurre
a bajas sobresaturaciones y la velocidad de crecimiento de los cristales es óptima
para una buena calidad. Es proporcional a la primera potencia de la sobresatura-
ción  en vez de a la segunda potencia o superiores como en el caso de la
nucleación primaria, de forma que el control es comparativamente más fácil sin
operación inestable.

La energía con la que debe ser golpeado un cristal es asombrosamente baja,
del orden de unos pocos centenares de ergios y no se observan efectos visibles
sobre la superficie cristalina. En la Figura 28.7 se muestra, mediante recuadro de
trazos, la posición de la nucleación de contacto dentro de los campos de nuclea-
ción  y crecimiento de cristales.

En estudios experimentales de este fenómeno4*  5V 2o se han construido peque-
ñas varillas para ser golpeadas, con cantidades conocidas de energía de impacto,
las caras seleccionadas de cristales individuales situadas en una corriente de
disolución sobresaturada y se ha medido el número de núcleos que se producen.
Se ha visto que este número depende solamente de la sobresaturación y de la
energía de impacto. Para cristales’ inorgánicos el número N de núcleos por
contacto es proporcional a la sobresaturación s, mientras que para cristales
orgánicos In N es proporcional a s. Para cristales orgánicos e inorgánicos hidra-
tados el número N es directamente proporcional a la energía de contacto E
dentro de un intervalo que es significativo en la práctica, pero para cristales
inorgánicos anhidros la energía que se requiere es mayor que para otros cristales
y se requiere un umbral de energía antes de que la nucleación tenga lugar
plenamente. Para energías de contacto más elevadas N es proporcional23 a
exp E.

Se necesita un tiempo apreciable de regeneración, generalmente de varios
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segundos, entre los contactos para que los sucesivos contactos produzcan la
misma nucleación 5.

La nucleación de contacto es probablemente una combinación de la rotura de
crecimientos dendríticos microscópicos en la superficie del cristal en crecimiento
y una interferencia debida al contacto con racimos de partículas de soluto que se
desplazan para alcanzar una forma organizada en el cristal. Se ha planteado la
hipótesis ” de que la acción del objeto contactante desvía o disloca las partículas
con tamafios comprendidos entre embriones y pequeños cristales con un tamaño
mucho mayor que L, es decir, el tamaño máximo de un cristal que puede existir
en equilibrio con la disolución sobresaturada de acuerdo con la ecuación de
Kelvin (28.9). Las partículas que son por lo menos tan grandes como L sobrevi-
ven y crecen como nuevos núcleos mientras que las más pequeñas se disuelven.

Crecimiento de los cristales

El crecimiento de los cristales es un proceso difusional modificado por el efecto
de las superficies sólidas sobre las que tiene lugar el crecimiento. Las moléculas o
iones del soluto alcanzan las caras en crecimiento de un cristal por difusión a
través de la fase líquida. A esta etapa se aplica el habitual coeticiente  de transfe-
rencia de materia k,,. Una vez que las moléculas o iones llegan a la superficie
tienen que ser aceptadas por el cristal y organizarse dentro de la red. La reacción
ocurre en la superficie con una velocidad finita y el proceso global consta de dos
etapas en serie. Ninguna de las dos etapas, la difusional y la interfacial, tiene
lugar si la disolución no está sobresaturada.

Coeficientes individuales y globales de crecimiento. En las operaciones de trans-
ferencia de materia generalmente se supone que existe equilibrio en la interfase
situada entre las fases. Si esto fuese cierto en cristalización, la concentración de la
disolución en la cara del cristal sería el valor de saturación y,,  y la fuerza
impulsora total para la transferencia de materia sería y - y,,  donde y es la
concentración a una determinada distancia de la cara del cristal. Sin embargo,
debido a la reacción superíicial,  se requiere una fuerza impulsora para la etapa
interfacial, de forma que la concentración en la interfase es y’, donde y,  < y’ < y,
quedando solamente y - y’ como fuerza impulsora para la transferencia de
materia, tal como se ilustra en la Figura 28.8.

Los coeficientes tanto para transferencia de materia como para la reacción
superficial difieren de una cara cristalina a otra, pero casi siempre resulta adecua-
do considerar solamente valores medios para todo el cristal. El coeficiente para
transferencia de materia puede expresarse como

NA  =  ; =  k,( y  - y’) (28 .12)

donde NA = densidad de flujo molar, moles por unidad de tiempo y área
ti = velocidad de transferencia de materia, mol/h
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sp  = área de la superficie del cristal
k, = coeficiente de transferencia de materia definido por la Ecuación

(21.31)

El coeficiente de la reacción superficial viene dado por

m
- = UY - YJ
SP

(28.13)

Se pueden sumar las resistencias de las dos etapas para obtener un coeficiente
global K definido por

KE m
Sp(Y  - YJ

(28.14)

Eliminando y’ de las Ecuaciones (28.12) y (28.13) y sustituyendo en la Ecua-
ción (28.14),  se obtiene

K =
1

W,  + ll&

Velocidad de crecimiento. Para un cristal invariante el volumen del cristal u,  es
proporcional al cubo de su longiud característica L; es decir,

UP = aL3 (28 .16)

donde a es una constante. Si pM  es la densidad molar, la masa m del cristal será

m  =  vppM  =  aL3p, (28.17)

Diferenciando la Ecuación (28.17) con respecto al tiempo se obtiene

FRACCION MOLAR, y

ysr  basada en Tglobs,

FRACCION MOLAR, y

Figura 28.8. Temperaturas y concentra-
ciones en cristal ización.
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fi = f!!!  = 3a~2
d t

(28.18)

La velocidad de crecimiento dL/dt se representa por el símbolo G.
A partir de la Ecuación (28.2),  sp  = 6o,/L = 6aL2.  Sustituyendo este valor de

sp  y el de ti de la Ecuación (28.18) en la Ecuación (28.14) resulta

K =
3aL2p,G

6aL’t.y - Y,)

de donde

G = ~K(Y - Y,)

PM

(28.19)

(28.20)

Coeficientes de transferencia de materia. Para partículas esféricas se puede utili-
zar la Ecuación (21.53) con el fin de predecir el coeficiente de transferencia de
materia k,.  Tal como se trata en la página 703, para partículas suspendidas en un
sistema agitado, el coeficiente será de 1,5  a 3 veces el calculado a partir de la
velocidad terminal de sedimentación de los cristales.

Coeficientes de crecimiento superfìcial. En las monografías sobre cristaliza-
ción3* lg* 2s se puede encontrar las numerosas investigaciones realizadas sobre
el crecimiento de cristales por reacción interfacial. Si bien se ha desarrollado una
teoría coherente del crecimiento cristalino, son escasos los datos numéricos de k,
que pueden utilizarse en el diseño.

Una de las teorías se basa en el concepto de que el crecimiento se produce
capa a capa sobre la cara cristalina, y que cada nueva capa comienza como un
núcleo bidimensional adherido a la cara. Esta teoría predice que el crecimiento
no comienza hasta que no se alcanza un umbral apreciable de sobresaturación, y
que después el crecimiento aumenta rápidamente hasta que, para un cierto valor
relativamente elevado de la sobresaturación, es lineal con respecto a la sobresatu-
ración. En realidad, la velocidad de crecimiento de la mayor parte de los cristales
es lineal con respecto a la sobresaturación, para todas las sobresaturaciones, aun
para valores muy bajos. Esto parece indicar que no se requiere un valor umbral.

La diferencia entre las velocidades de crecimiento observadas y teóricas ha
sido explicada por la teoría de Frank de la dislocación de tornillo. Las redes
espaciales de cristales reales distan de ser perfectas y el cristal presenta imperfec-
ciones llamadas dislocaciones. Los planos de las partículas, tanto en las super-
ficies como en el interior de los cristales, están desplazados y se conocen diferen-
tes tipos de dislocaciones. Una dislocación frecuente es la dislocación de tornillo
(Fig. 28.9),  donde las partículas individuales se representan como bloque de
construcción cúbicos. La dislocación está en un plano de cizalladura perpendicu-
lar a la superficie del cristal y el deslizamiento del cristal crea una rampa. El
borde. de la rampa actúa como una porción de un núcleo bidimensional y
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Figura 28.9. Dislocación de tornillo en la superficie cristalina y movimiento de las
partículas en tirabuzón.

provoca un retorcimiento en el que se pueden acoplar fácilmente las partículas.
Se puede formar una nueva cara completa y no se requiere nucleación. A medida
que continúa el crecimiento, el borde de la rampa se transforma en una espiral y
el depósito continuado de las partículas a lo largo del borde de la espiral
constituye el mecanismo del crecimiento cristalino.

Desde que este mecanismo fue sugerido por primera vez, se han observado
muchos ejemplos de dislocaciones de tornillo por medio de la microscopia elec-
trónica y otros métodos de muy alta resolución.

Ecuaciones para la velocidad de crecimiento. No existen métodos generales para
estimar los valores de k,.  Para las velocidades de crecimiento de los cristales
mencionados en la discusión de la nucleación se ha encontrado23  que, para
sustancias inorgánicas hidratadas,

G  =  K,s

Para un cristal orgánico

G = Cle-K21s (28.22)

Las velocidades de crecimiento de todos los cristales varían con la temperatura y
siguen la ecuación de Arrhenius

G = K,~-AE=IRT

En las Ecuaciones (28.21) a (28.23),  C,,  K,,  K2  y K3  son constantes y AE,  es una
energía de activación. En los experimentos en los que se basan estas ecuaciones



CRISTALIZACION 947

no se ha eliminado completamente la resistencia a la transferencia de materia
pero ésta no era importante.

Ley de AL del crecimiento cristalino’. Si todos los cristales del magma crecen en
un campo de sobresaturación uniforme y a la misma temperatura, y si todos los
cristales crecen desde su nacimiento de acuerdo con las Ecuaciones (28.21) o
(28.22),  resultará que todos los cristales no sólo serán invariantes sino que
crecerán con la misma velocidad, que es independiente del tamaño. Esta generali-
zación recibe el nombre de ley del AL. Cuando es aplicable, G # f(L), el
crecimiento total de cada cristal en el magma es la misma durante el mismo
intervalo de tiempo, y

AL = GAt (28 .24)

El modelo correspondiente a la Ecuación (28.24) es altamente idealizado y
ciertamente no realista en todos los casos. La Figura (21.6) muestra que el
coeficiente de transferencia de materia es aproximadamente constante solamente
para un limitado intervalo de diámetros de las partículas. Por tanto, cuando la
resistencia a la transferencia de materia es significativa, solamente cabe esperar
una velocidad de crecimiento constante para cristales con un tamaño comprendi-
do entre 50 y 500 Pm. Cuando la Ecuación (28.24) no es aplicable, G = f(L) y el
crecimiento se dice que es dependiente del tamaño. Posiblemente debido a la
compensación de errores, la ley del AL es suficientemente precisa para muchas
situaciones, lo cual simplifica el cálculo de los procesos industriales.

EQUIPO DE CRISTALIZACION

Los cristalizadores comerciales pueden operar de forma continua o por cargas.
Excepto para aplicaciones especiales, se prefiere la operación continua. El primer
requerimiento de un cristalizador es generar una disolución sobresaturada ya que
la cristalización no puede ocurrir sin sobresaturación. Existen tres métodos para
producir sobresaturación, dependiendo esencialmente de la naturaleza de la cur-
va de solubilidad del soluto. (1) Solutos como el nitrato potásico y el sultito
sódico son mucho menos solubles a temperaturas bajas que a temperaturas
elevadas, de forma que la sobresaturación se puede conseguir simplemente por
enfriamiento. (2) Cuando la solubilidad es casi independiente de la temperatura,
como ocurre en el caso de la sal común, o bien cuando disminuye al aumentar la
temperatura, la sobresaturación se genera por evaporación. (3) En los casos
intermedios resulta eficaz una combinación de evaporación y enfriamiento. Por
ejemplo, el nitrato sódico puede cristalizarse satisfactoriamente enfriando sin
evaporar, evaporando sin enfriar o bien mediante una combinación de enfria-
miento y evaporación.

Variantes de cristalizadores. Los cristalizadores comerciales pueden diferir en
distintos aspectos. Una diferencia importante reside en la forma en la que los
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cristales se ponen en contacto con el líquido sobresaturado. En una de las
técnicas, denominada método de líquido circulante, se hace pasar una corriente de
disolución sobresaturada a través de un lecho fluidizado de los cristales en
crecimiento. El líquido saturado se bombea después a través de una zona de
enfriamiento o de evaporación, donde se genera la sobresaturación y finalmente
la disolución sobresaturada se recircula a través de la zona de cristalización. En
una segunda técnica, llamada método del magma circulante, todo el magma
circula a través de ambas etapas de cristalización y sobresaturación sin separar el
líquido del sólido. Tanto la sobresaturación como la cristalización tienen lugar en
presencia de los cristales. En ambos métodos la disolución de alimentación se
añade a la corriente circulante entre las zonas de cristalización y sobresaturación.

Un tipo de cristalizador utiliza dispositivos de clasilicación  de tamaños con el
fin de retener los pequeños cristales en la zona de crecimiento y permitir que
solamente los cristales de un tamaño mínimo especificado salgan de la unidad
como producto. Idealmente, tales cristalizadores darán lugar a un producto
clasificado de un tamaño uniforme único. Otros cristalizadores se diseñan para
mantener una suspensión globalmente mezclada en la zona de cristalización en la
que están uniformemente distribuidos en el magma cristales de todos los tama-
ños, desde núcleos hasta cristales grandes. Idealmente, la distribución de tamaños
en el producto de una unidad de suspensión mezclada es idéntica a la del magma.

Además, algunos cristalizadores están equipados con dispositivos para segre-
gar los cristales finos lo más pronto posible después de la nucleación y retirarlos
de la zona de cristalización. El objetivo que se persigue es reducir bruscamente el
número de núcleos presentes con el fin de que puedan crecer los demás. La
presencia de un número excesivo de núcleos implica que la masa de soluto
disponible para cristalización es demasiado pequeña para permitir un adecuado
crecimiento. Los núcleos retirados, que en realidad representan una masa muy
pequeña, se redisuelven y retornan al cristalizador. En los casos en los que la
especificación de tamaños del producto no es muy severa, la separación de
núcleos resulta innecesaria.

La mayor parte de los cristalizadores utilizan alguna forma de agitación para
mejorar la velocidad de crecimiento, para prevenir la segregación de la disolución
sobresaturada que da lugar a una nucleación excesiva y para mantener los
cristales en suspensión en la zona de cristalización. Se pueden utilizar agitadores
internos, con frecuencia provistos de tubos de aspiración y placas deflectoras,
siendo también frecuente el empleo de bombas externas para la circulación del
líquido o el magma a través de las zonas de sobresaturación o de cristalización.
Este último método recibe el nombre de circulación forzada. Una ventaja de las
unidades de circulación forzada con calentadores externos consiste en que se
pueden conectar varias unidades idénticas formando un múltiple efecto, utilizan-
do el vapor procedente de una unidad para calentar la siguiente unidad. Sistemas
de este tipo son los evaporadores-cristalizadores.

Cristalizadores de vacío. Los cristalizadores más modernos corresponden a las
unidades de vacío que utilizan el enfriamiento por evaporación adiabática para
generar la sobresaturación. En su forma original y más sencilla,.un  cristalizador
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de este tipo es un recipiente cerrado en el que se mantiene el vacío por medio de
un condensador, generalmente con la ayuda de una bomba de vacío tipo eyector
de vapor. La alimentación se introduce como una disolución saturada caliente a
una temperatura muy superior a la de ebullición para la presión existente en el
cristalizador. Se mantiene un volumen de magma controlando el nivel del líquido
y del sólido que cristaliza, mientras que el situado por encima del magma se
utiliza para retirar el vapor y eliminar el arrastre. La disolución de alimentación
se enfría espontáneamente hasta la temperatura de equilibrio. Puesto que tanto la
entalpía de enfriamiento como la de cristalización aparecen como calor latente de
vaporización, se evapora una parte del disolvente. La sobresaturación generada
por enfriamiento y evaporación da lugar a nucleación y crecimiento. El magma
producto se retira del fondo del cristalizador. El rendimiento teórico de cristales
es proporcional a la diferencia entre la concentración de la alimentación y la
solubilidad del soluto a la temperatura de equilibrio.

La Figura 28.10 muestra un cristalizador continuo de vacío con las conven-
cionales unidades para la alimentación y procesado del magma. La acción esen-
cial de la unidad de un solo cuerpo es muy parecida a la de un evaporador de
simple efecto y de hecho estas unidades pueden operar en múltiple efecto. El
magma circula desde el fondo cónico del cuerpo del cristalizador, a través de un

Condensador barométrico

Centrífuga

\ Bomba de circulación \ Bomba de lodos

Figura 28.10. Cristalizador  continuo. [Tomado, con autorización, de R. C. Bennett and M.
Van Buren, Chem. Eng. Prog. Symp. Ser., 95,  65: 38 (1969).]
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tubo descendente, hasta una bomba de circulación de baja velocidad y baja
carga, asciende a través de un calentador tubular vertical, con vapor de agua que
condensa en la carcasa, y después retorna al cuerpo del cristalizador. La corriente
caliente penetra a través de una entrada tangencial justamente debajo del nivel de
la superficie del magma. Esto imparte un movimiento rotativo al magma, lo cual
facilita la evaporación flash y equilibra el magma con el vapor a través de la
acción de un flash adiabático. La sobresaturación que así se genera proporciona
el potencial impulsor para la nucleación y el crecimiento. El cociente entre el
volumen de magma y el caudal volumétrico del magma a través de la bomba
corresponde al tiempo de retención.

La disolución de alimentación entra en el tubo descendente antes de la
succión de la bomba de circulación. Las aguas madres y los cristales se retiran a
través del tubo de descarga situado por encima de la entrada de la alimentación
en el tubo descendente. Las aguas madres se separan de los cristales en una
centrífuga continua; los cristales se retiran como producto y las aguas madres se
recirculan al tubo descendente. Algo de las aguas madres se retiran del sistema
mediante una bomba con el fin de prevenir la acumulación de impurezas.

La forma sencilla de un cristalizador de vacío tiene también serias limitacio-
nes desde el punto de vista de la cristalización. Para la baja presión existente en
la unidad, el efecto de la carga estática sobre la temperatura de ebullición es
importante; así, por ejemplo, el agua a 45 “F tiene una presión de vapor de
0,30  pulg, que es una presión fácilmente obtenible con un eyector de vapor. Una
carga estática de 1 pie aumenta la presión hasta 1,18  pulg, para la cual la
temperatura de ebullición del agua es de 84 “F. La alimentación a esta tempera-
tura no producirá destello cuando se introduzca para cualquier nivel superior a
un pie por debajo de la superficie del magma. La introducción de la alimentación
en un punto donde no se produzca destello resulta ventajosa para controlar la
nucleación, pero la alimentación tiene tendencia a formar cortocircuito hacia la
descarga sin liberar su sobresaturación.

Debido al efecto de la carga estática, la evaporación y enfriamiento solamente
ocurren en la capa líquida próxima a la superficie del magma, de forma que los
gradientes de concentración y temperatura se forman cerca de la superficie. Por
otra parte, los cristales tienden a sedimentar hacia el fondo del cristalizador
donde puede existir poca o ninguna sobresaturación. El cristalizador no operará
satisfactoriamente si el magma no está bien agitado con el fin de que se igualen
los gradientes de concentración y temperatura, así como también, la suspensión
de cristales. El cristalizador de vacío sencillo no proporciona un buen método
para el control de la nucleación, de la clasificación, ni para la separación del
exceso de núcleos y cristales muy pequeños.

Cristalizador de tubo de aspiración-deflector. Un equipo más versátil y eficaz es
el cristalizador de tubo de aspiración-deflector (DTB) que se representa en la
Figura 28.11. El cuerpo del cristalizador está equipado con un tubo de aspira-
ción, que también actúa como una placa deflectora  para controlar la circulación
del magma y un agitador de turbina dirigido hacia abajo para proporcionar una
circulación controlable dentro del cristalizador. Un sistema adicional de circula-
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Condensador
barométrico

A la columna barométrica

c Descarga de suspensión

Vapor
de agua z

Condensado

Bomba de circulación r

* Alimentación

- Purga

Figura 28.11. Cristalizador DTB. [Tomada, con autorización, de R. C. Bennett y M. Van
Buren, Chem. Eng. Prog. Symp. Ser. 95, 6545 (1969).]

ción,  exterior al cuerpo del cristalizador y accionado por medio de una bomba de
circulación, contiene el calentador y la entrada de la alimentación. La suspensión
de producto se retira a través de una salida situada cerca del fondo de la sección
cónica inferior del cuerpo del cristalizador. Para una determinada velocidad de
alimentación ambas circulaciones interna y externa se pueden variar indepen-
dientemente y proporcionan variables controlables para obtener el valor de DTC
deseado.

Los cristalizadores de tubo de aspiración-deflector pueden equiparse con una
rama de elutriación debajo del cuerpo del cristalizador para clasificar los cristales
por tamaños, así como puede también incluir una zona de sedimentación con
placas para la retirada de finos. En la Figura 28.12 se presenta una muestra de
una unidad de este tipo. Parte del líquido circulante se bombea hasta el fondo de
la rama de elutriación que se utiliza como una salida hidráulica para devolver los
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Al condensador
J
baromhico

6  Motor del agitador

l- tll tl,-Superficie de..:_ :> Tubo de aspiración

Z o n a de sedimentación

Aliment

Rama de elutr iación

Figura 28.12. Cristalizador
de aspiración-deflector con

de tubo
sistema

interno para separación y retirada
de tinos. [Tomada, con autorización,
de A. D. Randolph, Chem. Eng., ma-

Bomba de circulación yo 1970, p. 86.1

cristales pequeños a la zona de cristalización para su posterior crecimiento. La
acción en este caso es la de una clasificación por sedimentación impedida descrita
en el Capítulo 30. La suspensión de descarga se retira por la parte inferior de la
rama de elutriación y se envía a un filtro rotativo o a una centrífuga, mientras
que las aguas madres retornan al proceso.

Los núcleos que no son necesarios se retiran por medio de un espacio anular,
o encamisado, o bien alargando el fondo cónico y utilizando la pared inferior del
cuerpo del cristalizador como una placa deflectora.  El espacio anular proporcio-
na una zona de sedimentación en la cual la clasificación hidráulica separa los
cristales finos de los grandes arrastrándolos en una corriente ascendente de aguas
madres que se retira por la parte superior de la zona de sedimentación. Los
cristales finos que así se retiran tienen un tamaño de 60 mallas o inferior,  y
aunque su número es enorme, su masa es pequeña, de forma que la corriente
procedente del encamisado está casi exenta de sólidos. Los cristales más grandes
sedimentan con una velocidad mayor con respecto al suelo que la velocidad del
flujo ascendente en el encamisado y quedan retenidos en la unidad. La rama de
elutriación y el encamisado para la retirada de núcleos actúan de una forma
análoga: la primera sólo permite que escapen los cristales grandes y el segundo
sólo deja salir las partículas más pequeñas.

Al retirar de esta forma una gran fracción de aguas madres en el encamisado,
la densidad del magma aumenta bruscamente. Se alcanzan densidades del magma
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de 30 a 50 por 100, basadas en la relación entre el volumen de cristales sedimen-
tados y el de magma total.

A través de un calentador con vapor de agua se bombea líquido adicional,
que no se necesita para la elutriación, con el fin de disolver las pequeñas partícu-
las arrastradas e introducirlas en el cuerpo del cristalizador por encima de la
rama de elutriación y algo por debajo del fondo del tubo de aspiración. Este
líquido, que ahora está exento de sólidos, se incorpora rápidamente a las corrien-
tes de circulación dentro del cuerpo del cristalizador. El recalentamiento de la
recirculación de líquido claro proporciona otra forma de controlar el valor de
DTC del producto.

Rendimiento de un cristalizador de vacío. El rendimiento de un cristalizador de
vacío se puede calcular a partir de balances de materia y energía. En la Figu-
ra 28.13 se presenta un cálculo gráfico basado en la carta de entalpía de la Figu-
ra 28.4. Puesto que el proceso es una escisión adiabática de la alimentación en
magma producto y vapor, los puntos b para la alimentación, a para el vapor y e
para el magma, están situados sobre una recta. La isoterma que une el punto d
para los cristales con el puntofpara las aguas madres también pasa por el punto
e, y este punto está localizado en la intersección de las líneas ab y d$ A partir de
los segmentos y la regla de la palanca se pueden calcular las relaciones de las
distintas corrientes.

Ejemplo 28.5. Un cristalizador continuo de vacío se alimenta con una disolución de
MgSO,  del 31 por 100. La temperatura de equilibrio del magma en el cristalizador
es de 86 “ F (30 “C), y la elevación del punto de ebullición de la disolución es 2 “ F

0 0.1 0,2 0.3 0,4 0.5 0.6 Figura 28.13.
FRACCION  EN PESO DE MgSO, Ejemplo 28.5.

Solución para el
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(Ll1  “C). Se obtiene un magma producto que contiene 5 toneladas (4536 kg) de
MgSO,.  7Hz0  por hora. La relación en volumen de sólido a magma es 0,15 y las
densidades de los cristales y las aguas madres son 105 y 825 lb/pie3,  respectivamente.
Determinense la temperatura de la alimentación, el flujo de alimentación y la veloci-
dad de evaporación.

SOLUCIÓN

En la Figura 28.13 se presenta la solución gráfica del problema. El vapor abandona el
cristalizador a la presión correspondiente a 84 “F, con un sobrecalentamiento de 2 “F,
que puede despreciarse. A partir de las tablas del vapor de agua, la entalpia del vapor
es la del vapor de agua saturado a 0,577l lbf/pulg2,  y las coordenadas del punto a
son H = 1098 Btu/lb y c = 0. La entalpía y la concentración media del magma
producto se calculan a partir de los datos de la Figura 28.4. El segmento fd  es la iso-
terma de 86 “ F en el área bcih  de la Figura 28.4. Las coordenadas de sus extremos son,
para el punto J H = -43 Btu/lb  y c = 0,285, y para el punto d,  H = - 149 Btu/lb,
c = 0,488. La relación de masa entre los cristales y las aguas madres es

0,15 x 105
0,85 x 82,5

= 0,224

La velocidad de producción de aguas madres es de 10 000/0,224  = 45 520 Ib/h,  y el
magma total producido igual a 10 000 + 44 520 = 54 520 lb/h.  La concentración
media de MgSO, en el magma es

0,224 x 0,488 + 0,285
1,224

= 0,322

La entalpía del magma es

09224(-  i49) + (-43)  = 624 Btu/lb

1,224

Estas son las coordenadas del punto e. El punto de la alimentación ha de estar situado
sobre la recta ae.  Puesto que la concentración de la alimentación es 0,31,  la entalpía
de la alimentación es la ordenada del punto b,  o sea: -21 Btu/lb.  El punto b está
sobre la isoterma de 130 “ F (94,4 “C) de forma que esta temperatura es la de la
alimentación. Según la regla de la palanca, la velocidad de evaporación es

- 2 1  - (-62,4)
54 520 1098 - (-21)

= 2017 lb/h  (915 kg/h)

La velocidad total de alimentación es 54 520 + 2017 = 56 537 lb/h  (25 645 kg/h).

APLICACIONES AL DISEÑO

Una vez que se ha calculado el rendimiento teórico de un cristalizador a partir de
balances de materia y energía, queda por estimar la DTC del producto a partir de
la cinética de nucleación  y crecimiento. Un modelo idealizado de cristalizador,
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llamado modelo de suspensión mezclada-separación de productos mezclado
(MSMPR), ha servido de base para identificar los parámetros cinéticos y mostrar
cómo el conocimiento de los mismos puede aplicarse para calcular el funciona-
miento de un cristalizador de este tipo 14, ’ 5* l’.

Cristalizador MSMPR

Consideremos un cristalizador continuo que reúne los siguientes requisitos de
operación ’ 3:

1 . La operación transcurre en estado estacionario.
2. En todo momento el cristalizador contiene un magma de suspensión

mezclada, sin clasificación del producto.
3 . En todo momento hay una suspensión uniforme en todo el magma.
4 . Se cumple la ley del AL para el crecimiento de los cristales.
5 . No se utiliza ningún sistema de retirada de tamaños clasificados.
6 . No hay cristales en la alimentación.
7 . El magma producto abandona el cristalizador en equilibrio, de forma que

las aguas madres del magma producto están saturadas.
8 . No hay rotura de cristales en partículas de tamaño finito.

El proceso recibe el nombre de cristalización de suspensión mezclada-producto
mezclado. Debido a las anteriores restricciones, la velocidad de nucleación,  expre-
sada como número de núcleos generados en la unidad de tiempo y unidad de
volumen de aguas madres, es constante en todos los puntos del magma; la
velocidad de crecimiento, expresada en longitud por unidad de tiempo, es cons-
tante e independiente del tamaño del cristal y de la localización; todos los
elementos de volumen de las aguas madres contienen una mezcla de partículas
cuyo tamaño varía desde núcleos hasta cristales grandes; y la distribución de
tamaño de las partículas es independiente de la localización en el cristalizador e
idéntica a la distribución de tamaños en el producto.

Mediante el uso de un balance de población generalizado, el modelo MSMPR
se amplía para tener en cuenta: la operación en estado no estacionario, la
separación clasificada de producto, los cristales en la alimentación, la fractura de
los cristales, la variación del volumen del magma y la velocidad de crecimiento
dependiente del tiempo .lJ En las deducciones que siguen no se incluyen estas
variaciones.

Función población-densidad. La magnitud básica en la DTC es la densidad de
población. Para comprender el significado de esta variable, supóngase que la
distribución es una función del número acumulativo de cristales en el magma,
expresado en número por unidad de volumen de aguas madres, que es una
función del tamaño del cristal L. Tal función se representa en la Figura 28.14. La
abscisa es L y la ordenada es N/V, donde V es el volumen de las aguas madres en
el magma y N es el número de cristales de tamaño L e inferiores en el magma.
Para L = 0, N = 0;  el número total de cristales es N,,  lo que corresponde a la
longitud L, del cristal más grande en el magma.
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Figura 28.14. Número acumulativo de
densidad frente a longitud.

La densidad de población n se define como la pendiente de la curva de
distribución acumulativa para el tamaño L, o sea

WI V) 1 dNns-=--
dL V dL

(28.25)

De acuerdo con la suposición 1, V es una constante. La Figura 28.15 muestra la
función n = f(L). Tiene un valor máximo 12’ cuando L = 0 y es cero cuando
L = L,.  En el modelo MSMPR las funciones de N/V  y n son independientes de
L tanto por lo que respecta al tiempo como a la localización en el magma. Las
dimensiones de n son número/volumen-longitud.

Un cristal en crecimiento se desplaza con el tiempo a lo largo del eje de
tamaño en la dirección en la que aumenta L. Un cristal que se disuelve se
desplaza en la dirección contraria. Para los cálculos con el modelo MSMPR se
necesita una relación entre la densidad de población n y el tamaño L. Una
ecuación de esta naturaleza se deduce para un cristal de tamaño definido L, tal
como muestra la Figura 28.15.

Considérense los n dL  cristales entre los tamaños L y L + dL por unidad de
volumen de magma en el cristalizador.  En el modelo MSMPR cada cristal de
longitud L tienela  misma edad, y si t,  es la edad de un cristal

L = Gt, (28.26)

Supóngase ahora que de los n dL  cristales por unidad de volumen de líquido,
An  dL  se retiran como producto durante el incremento de tiempo At. Puesto que

t

no

n

\n

0
L, I Figura 28.15. Densidad de población

L- frente a longitud.
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la operación es en estado estacionario, la retirada de producto no afecta a la
distribución de tamaños ni en el magma ni en el producto, y puesto que en el
modelo MSMPR la descarga es suficientemente representativa del magma, la
fracción de partículas retiradas es idéntica a la relación entre el volumen de
producto líquido retirado en el tiempo At y el volumen total de líquido en el
cristalizador. Por tanto, si Q es la velocidad volumétrica de flujo de líquido en el
producto y V, es el volumen total de líquido en el cristalizador,

AndL An Q At--=--=-
ndL n K

(28 .27)

El intervalo de tiempo At también es un período en la vida de cada cristal y,
según la Ecuación (28.26),  durante este tiempo el crecimiento de cada cristal es

AL = GAt (28.28)

Eliminando At a partir de las Ecuaciones (28.27) y (28.28) se obtiene

An Qn
AL = a

Tomando AL -) 0, de forma que

lím -t = JI!!?
AL+0  AL dL

resulta

dn Qn--=-
dL V,G

El tiempo de retención T  del magma en el cristalizador se define por

dn
Y - -=&dL

n
(28 .29)

La integración de la Ecuación (28.29) conduce a la función de población acumu-
lativa frente a la longitud, donde no es la densidad de población para L = 0, que
se supone que representa los núcleos. Por tanto

s n dn 1 L-=  - -
sGz  o

dL
no  n

ln-=$
n

(28 .30)
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La relación L/Gz es adimensional y se puede sustituir por z, la llamada longitud
adimensional, que se define por

La Ecuación (28.30) puede escribirse

n = noe-= (28.32)

Cuando se representa en coordenadas semilogarítmicas, la función lineal da no
cuando z = 0, con una pendiente l/Gz. Tal representación gráfica se muestra en
la Figura 28.17.

Ecuaciones de momentos. La Ecuación (28.32) es la relación fundamental del
cristalizador  MSMPR. A partir de ella se pueden deducir ecuaciones diferenciales
y acumulativas para la población de cristales, la longitud de los cristales, el área
de los cristales y la masa de cristales. Además, los coeficientes cinéticos G y B
están incluidos en estas ecuaciones.

Estos cálculos utilizan la relación de los momentos de n frente a z de la
Ecuación (28.32). El momento j-ésimo normalizado se define por

pj  E
1:  nzjdz
JS nzj dz

Utilizando la Ecuación (28.32) se obtiene

Pj =
j:  zje-‘dz
JF zje-‘dz

Integrando esta ecuación para valores de j = 0 a j = 3 se obtiene

p. = 1 - e-’

p1  = 1 - (1 - z)e-’

pz = 1 - (1 + z + +z’)e-’

,a3 = 1 - (1 + z + +z’ + *z’)e-’

Las distribuciones diferenciales son

40- = e-2
d z

(28.33)

(28.34)

(28.35)

(28.36)

(28.37)

(28.38)

(28.39)
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&2 z2e-’

-z-= 2
(28.41)

(28.42)

Las Ecuaciones (28.35) a (28.38) dan directamente las distribuciones de crista-
l& a partir de una planta MSMPR idealizada. Por tanto, pLg es la distribución de
número x,;  ,uI,  es la distribución de tamaños x,.;  p2, es la distribución de áreas x,,
y p3 es la distribución de masas x,.

Análogamente, las distribuciones diferenciales para número, tamaño, área y
masa vienen dadas por las Ecuaciones (28.39) a (28.42). En la Figura 28.16 se
muestran representaciones gráficas de x.,  x,,  dx,ldz y dx,/dz.

1,o
(al

IrO
(4

03 0.9

Oc8 0.8
0.7 0,7

0,6 0.6

xm 0,5 X" 0,5

0,4 0,4

0,3 0,3

0 . 2 02
0.1 0.1

0 0

Z z

0.50 l,O

0,45 0.9
0.40 03
0.35 0.7

2 0.30 0,25 2 05 0.5

0.20 0.4

0,15 0.3
0.10 02
0,05 0.1

0
0

0
1 2 3 4 5 6 7 8 9 101112 o 1 2 3 4 5 6

8) 6)

Figura 28.16. Relaciones de distribución de tamaños para suspensión mezclada: (a)  distri-
bución acumulativa de masa; (b) distribución diferencial de masa; (c) distribución acumula-
tiva de población; (d) distribución difetencial  de población.
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La relación de x,  frente a z representa el análisis acumulativo por tamizado.
Las ordenadas de la curva para tamaños correspondientes a los tamaños de
malla de los tamices son los valores del análisis acumulativo.

Puesto que tanto z como p son adimensionales, las Ecuaciones (28.35) a
(28.42) son universalmente aplicables a cristalizadores MSMPR.

Tamaño predominante de los cristales. La Figura 28.166, que corresponde a la
distribución diferencial de masa, presenta un nodo cuando el valor de dx,/dz  es
máximo. Tomando el coeficiente diferencial de la Ecuación (28.42) igual a cero se
puede observar que el nodo corresponde a la abscisa zpV  = 3. Por tanto, la mayor
uniformidad de tamaño en el producto se origina cuando L,,/Gr  = 3. También
aparecen nodos en las curvas diferenciales para las distribuciones de tamaño y de
área para z = 1 y z = 2, respectivamente.

Coeficientes cinéticos. Es evidente que para utilizar la Ecuación (28.30),  es preci-
so evaluar tres parámetros: la velocidad de crecimiento G, la densidad de núcleos
no  y el tiempo de retención z. El último parámetro está bajo el control del
diseñador, pero los otros dos son variables dependientes generadas por el cristali-
zador y su contenido, que son funciones de los detalles de ingeniería de la planta,
la acción del agitador o la bomba de circulación, así como las características de
nucleación y crecimiento del sistema de cristalización. Existe una importante
ecuación, fácilmente derivable del modelo MSMPR, que relaciona la velocidad
de nucleación B”  con la densidad de partículas de tamaño cero no. Por tanto,

lím  f!!!  = lím  dL  dN
( >
- -

L-O  dt L-O  dt dL

Por definición de los términos de esta ecuación, los límites para L = 0 son
dN/dt  + B”, dL/dt + G, y dN/dL + no.  Por consiguiente,

B” = Gn” (28.43)

Número de cristales por unidad de masa. El número de cristales n, en una unidad
de volumen de líquido del magma o del producto es

m m
n, =

s
n  dL  =  n”ZG

s
e-‘dz  = n”rG (28.44)

0 0

La masa toda de los cristales obtenidos en la unidad de volumen de líquido escom, = s mndL  = ap,(Gz)3n”
0 s

CC
z3emz  dz = 6ap,n”(Gz)4

0

El número de cristales por unidad de masa es

n, n”GT 1-=
4 6ap&‘(Gz)4 = 6ap,(G?)3

(28.45)
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Si se utiliza el tamaño predominante como un parámetro de diseño, entonces,
a partir de la ecuación L,, = 3Gr,  y la Ecuación (28.45),

n, 9
-=zgcg

(28.46)
m,

La velocidad de nucleación ha de ser suficiente para generar un núcleo por cada
cristal en el producto. Si C es la velocidad másica  de producción de los cristales,
la nucleación requerida, en número por unidad de tiempo y volumen de aguas
madre será a partir de las Ecuaciones (28.45) y (28.46).

(28.47)

Ejemplo 28.6. En el cristalizador del Ejemplo 28.5 está prevista una velocidad de
crecimiento G de 0,0018  pies/h  (0,OOOSS  m/h),  y se desea un tamaño predominante de
los cristales de 20 mallas. Calcúlese el volumen de magma en el cristalizador, la
velocidad necesaria de nucleación B”,  y el análisis por tamizado del producto, supo-
niendo que la operación cumple todas las condiciones de la cristalización de suspen-
sión mezclada-producto mezclado.

SOLUCIÓN

Según el Apéndice 20, la luz de un tamiz estándar de 20 mallas es 0,0328  pulg o
0,00273  pies. Se puede utilizar esta dimensión para L y suponer que el factor de forma
a es la unidad. A partir del Ejemplo 28.5, la velocidad volumétrica de flujo de aguas
madres en el magma producto es

44 520
Q=,,,= 540 pie3/h

Puesto que cuando z = 3, L,,  = 0,00273,  la Ecuación (28.31) da el tiempo de
permanencia y el volumen de líquido en el cristalizador

0,00273’
LP

=
3G

= =
3 x 0,0018

0,506 h V, = 0,506 x 540 = 273 pie3

El volumen total de magma es 273/0,85  = 321 pie3,  o bien, 2400 galones.
A partir de la Ecuación (28.47),  puesto que C = 10000 lb/h,  la velocidad de

nucleación es

10000
B”

9 x
=

2 x 105 x 273 x 0,002733

=  7,72  x  lo7  núcleos/pie3-h  (2,74  x  10’  núcleos/m3-h)

Según la Ecuación (28.43),  la densidad de partículas de tamaño cero es no  =
= 7,72 x 10’/0,0018  = 4,289 x 10”  núcleos/pie4.  El valor de L./Ct es L/(O,OO18)(0,56) =
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= 1,l  x 103L.  De acuerdo con la Ecuación (28.30),  la ecuación para la distribución
número-densidad es

log n = log no  -
1,l  x 103L

2,3026
= lo,6351 - 4,777 x 102L

Esta ecuación se representa en la Figura 28.17.
El análisis por tamizado se obtiene leyendo las ordenadas de la Figura 24.16~  para

valores de z correspondientes a las aberturas de malla. Por ejemplo, para el punto de
20 mallas, cuando z = 3, x,  es 0,35.  En general,

L Lz=-=
ZG 0,506 x 0,0018

= 1098L

En la Tabla 28.2 se dan detalles.

Nucleación  de contacto en cristalización. La nucleación de contacto tratada en
las páginas precedentes está basada en los experimentos con una sola partícula de
Clontz y McCabe4,  quienes determinaron el número de cristales generados por
un único contacto para valores conocidos de la sobresaturación, de la energía y
del área de contacto. Los resultados se han aplicado en la construcción de
modelos para el diseño de cristalizadores de magma’, ‘. La correlación desarro-
llada por Bennett, Fiedelman y Randolph’  está basada en las siguientes ideas:

1 . La generación total de núcleos es proporcional a la suma de la nucleación
procedente de todos los cristales de todos los tamaños cada vez que pasan
a través del sistema de agitación.

ll

no

6. 1 2 3 4 5 6 7
L x 10' pies

Figura 28.17. Densidad de población
frente a longitud (Ej. 28.6).
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Tabla 28.2

Tamaño Anhlisis  por tamizado, %

Mallas pies mm z Acumulativo Diferencial

8 0,0078 2,37 8,5 97 3
9 0,0065 1,98 7,l 93 4

10 0,0054 1,65 5,9 84 9
12 0,0046 1,40 5,O 74 10
14 0,0038 1,16 4,2 61 13
16 0,0033 1,Ol 3,6 48 13
20 0,0027 0,82 3,0 35 13
24 0,0023 0,70 2,5 25 10
28 0,0019 0,58 2,l 17 8
32 0,0016 0,49 1,8 ll 6
35 40014 0,43 1,5 6 5
42 0,OOll 0,34 1,2 4 2

2. El potencial impulsor es la sobresaturación, que es proporcional a la
velocidad de crecimiento G.

3. La energía comunicada a un cristal de tamaño L y masa pcL3  es la
necesaria para acelerar la partícula desde la velocidad del flujo del magma
hasta la velocidad de la punta del rodete.

4 . El área de contacto es proporcional a L2.

Estas suposiciones conducen a la siguiente ecuación

B”  = K,n”G  tT p,(G$ (28.48)
0

donde B”  = velocidad de nucleación por unidad de volumen de liquido
KN  = constante dimensional
UT = velocidad de la punta del rodete
íT, = tiempo de vuelta

La utilización de esta ecuación en la práctica requiere datos empíricos proceden-
tes de una planta piloto o de la operación real de cristalizadores del mismo
diseño. Por ejemplo, en la cristalización de KCl Randolph, White y Low l6
encontraron que B”ctG 2*‘7m~qg1,  donde m,  es la concentración de sólidos en el
cristalizador, expresada en masa de cristales por unidad de volumen.

S I M B O L O S

Factor de forma, v,/L3,  adimensional
Velocidad de nucleación, número/cm3-s  o número/pies’-h
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C

Cl
C

DP

f

G
H
K

L

m

m
N

N.4
NLl
n

nc
Q
R
s

SP
T

t

t?n
UT
V

VM
V

X

Y

Factor de frecuencia en nucleación, número/cm3-s;  también velocidad de
producción de masa de cristales, lb/b  o kg/h
Constante en la Ecuación (28.22)
Concentración de la disolución, moles/unidad de volumen o g-mol/m3;  c,, en
la disolución saturada
Diámetro de la partícula, pies o m
Energía de contacto en la nucleación de contacto, ergios
Función de
Velocidad de crecimiento de los cristales, pies/h o m/h
Entalpía, Btu/lb  o J/g
Coeficiente global de transferencia de materia, Ib-mol/pie’-h-unidad  de frac-
ción molar o g-mol/m2-h-unidad  de fracción molar
Constante dimensional en la Ecuación (28.48)
Constantes en las Ecuaciones (28.21),  (28.22) y (28.23),  respectivamente
Coeficiente de la reacción interfacial, Ib-mol/pie’-h-unidad  de fracción molar
o g-mol/m’-h-unidad  de fracción molar
Coeficiente de transferencia de materia desde la disolución hacia la cara del
cristal, Ib-mol/pie2-h-unidad  de fracción molar o g-mol/m*-h-unidad  de frac-
ción molar
Dimensión lineal o tamaño del cristal, pies o m; L,,  tamaño máximo; LP,,
tamaño predominante
Masa, Ib-mol o g-mol; m,, masa total de cristales por unidad de volumen de
líquido
Velocidad molar de crecimiento, Ib-mol/h  o g-mol/h
Número de cristales de tamaño L e inferiores en el cristalizador; NT, número
total de cristales en el cristalizador
Densidad de flujo molar, Ib-mol/pie2-h  o g-mol/m*-h
Constante de Avogadro, 6,0222  x 1O23  moléculas/g-mol
Densidad de población definida por la Ecuación (28.29, número/pie4  o
número/m4;  no,  valor máximo para núcleos
Número de cristales por unidad de masa de cristales
Flujo volumétrico de líquido en el producto, pie3/h  o m3/h
Constante de los gases, 8,3143  x 10’ ergios/g-mol-K
Sobresaturación fraccional,  definida por la Ecuación (28.7); lOOs,  porcentaje
de sobresaturación
Area  superficial del cristal, pie*  o m2
Temperatura, “ F o “C; Tc, del cristal en crecimiento; T,,  de la disolución
saturada
Tiempo; tTo,  tiempo de vuelta o retorno entre dos pasos de un determinado
cristal entre contactos con el agitador rotatorio
Edad del cristal
Velocidad de la punta de las palas del rodete
Volumen, pie3  o m3; volumen de líquido en el magma; V,,  volumen total de
líquido en el cristalizador
Volumen molar, l/p,  pie3/lb-mol  o cm3/g-mol
Volumen de los cristales, pie3  o m3
Relación de distribución; x,,  distribución de tamaño; x,,, distribución de área;
x,,,, distribución de masa; x,, distribución de número
Fracción molar del soluto en la disolución a una cierta distancia desde la
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z

cara del cristal; y,,  en la disolución saturada; y’, en la interfase entre el cristal
y el líquido
Longitud adimensional, LIG7;  zpl,  valor predominante

Abreviaturas

DTC Distribución de tamaño de los cristales
D T B Cristalizador del tipo tubo de aspiración-deflector
MSMPR Suspensión mezclada-producto mezclado

Letras griegas

L\c
A L
An
A T

A t
A Y
K
P

P M

Relación de concentración definida por la Ecuación (28.7)
Sobresaturación, Ib-mol/pie3  o g-mol/m3
Aumento del tamaño del cristal durante el incremento de tiempo At, pies o m
Incremento de la densidad de población
Potencial impulsor de temperatura, “ F o “C; AT,, para cristalización; AT,,
para transmisión de calor desde el cristal hacia el líquido
Incremento de tiempo, h o s
Sobresaturación, fracción molar de soluto
Pendiente de la línea temperatura-concentración
Distribución de cristales procedentes de una planta MSMPR idealizada; peo,
distribución de número; pr,  distribución de tamaño; pLz, distribución de área;
p3, distribución de masa
Momento i-ésimo  normalizado de la distribución de cristales definido por la
Ecuación (28.33)
Número de iones por molécula de soluto
Densidad molar de la disolución, Ib-mol/pie3  o g-mol/cm3;  p. del cristal; ps,
de la disolución saturada
Energía interfacial, ergios/cm*
Tensión interfacial aparente entre núcleo y catalizador, ergios/cm*
Tiempo de retención del magma en el cristalizador, h

PROBLEMAS

28.1. Una disolución de CUSO,.  H,O  conteniendo 3,5 por 100 de una impureza soluble
se disuelve de forma continua en suficiente agua y aguas madres para formar una disolu-
ción saturada a 80 “C. Después se enfría la disolución hasta 25 “C y se obtienen cristales
de CUSO,.  5H,O.  Estos cristales arrastran aguas madres en una proporción del 10 por
100 de su peso sobre base seca. Después se secan los cristales hasta un contenido nulo de
agua libre (CUSO,. 5H,O). La impurificación permitida en el producto es del 0,6 por 100.
Calcúlese: (a) el peso de agua y de aguas madres recirculares que se requieren por cada
100 Ib de sulfato de cobre impuro; (b) el porcentaje de recuperación de sulfato de cobre
suponiendo que las aguas madres no recirculadas se desprecian. La solubilidad del
CUSO,. 5H,O  a 80 “C es 120 g por 100 g de agua libre y a 25 “C es de 40 g por 100 g de
agua libre.
28.2. Una disolución de MgSO, que contiene 43 por 100 de sólido por cada 100 g de
agua entra como alimentación de un cristalizador a vacío a 220 “F. El vacío en el
cristalizador corresponde a una temperatura de ebullición del agua de 43 “F, y la disolu-
ción saturada de MgSO, tiene una elevación de la temperatura de ebullición de 2 “F.
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iCuánta alimentación debe de introducirse en el cristalizador para producir 1 tonelada de
sal de Epsom (MgSO,.  7H,O)  por hora?
28.3. Una clasificación ideal del producto en un cristalizador continuo a vacío retendría
todos los cristales en su interior hasta que alcanzasen el tamaño deseado, para después
abandonarlo “. La distribución de tamaño del producto sería uniforme y todos los
cristales tendrían el mismo valor de D,.  Un proceso de este tipo cumple las demás
restricciones de un cristalizador de suspensión mezclada-producto mezclado excepto que
el magma en la unidad es clasificado por tamaños y cada cristal tiene el mismo tiempo de
retención y crecimiento. Demuéstrese que para un proceso de este tipo se cumple que

ap,B”L4

m =4G
Lw

F Y
T=4G

28.4. Supóngase que se ha de cristalizar CUSO, . 5H,O  en un cristalizador ideal con
clasificación de producto. Se desea un producto de 1,4 mm. Se estima que la velocidad de
crecimiento es 0,2 pm/s.  La constante geométrica a es 0,20 y la densidad de los cristales
2300 kg/m3.  Se utilizará una consistencia de magma del 0,35 m3 de cristales por metro
cúbico de aguas madres. iCuál es la velocidad de producción, en kilogramos de cristales
por hora y metro cúbico de aguas madres? ¿Qué  velocidad de nucleación, en número por
hora y metro cúbico de aguas madres se necesita?
28.5. Un cristalizador MSMPR produce una tonelada de producto por hora con un
tamaño predominante de 35 mallas. El volumen de cristales por unidad de volumen de
magma es 0,115.  La temperatura en el cristalizador es 120 “ F y el tiempo de retención 2,0 h.
Las densidades de los cristales y de las aguas madres son 105 y 83,5 Ib/pie3,  respectiva-
mente. (a) Represéntese el análisis acumulativo por tamizado del producto teórico. (b)
Determínese la velocidad de crecmiento  que se requiere, G, y la velocidad de nucleación
necesaria, B”.
28.6. Conocidos los resultados sobre el funcionamiento de un cristalizador que opera con
cloruro sódico’, que para un experimento son

Velocidad de la punta de los álabes ur  = 1350 pies/min

Tiempo de retención = 1,80 h

Tiempo entre dos pasos consecutivos = 35 s

Los parámetros de distribución son:

no  =  1,46 x  lo6  número/cm4 B” = 1,84 número/cm3-s

Calcúlese la constante dimensional KN,  utilizando las unidades anteriormente especifíca-
das, y la velocidad de crecimiento en mm/h.
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CAPITULO

VEINTINUEVE

MEZCLADO DE SOLIDOS Y PASTAS

El mezclado es una operación importante, incluso fundamental, en casi todos los
procesos químicos. La mezcla de líquidos se ha tratado en el Capítulo 9. El
mezclado de sólidos secos y de pastas viscosas se parece en cierto modo al
mezclado de líquidos de baja viscosidad. Ambos procesos, implican la inter-
posición de dos o más componentes separados para formar un producto más o
menos uniforme. Algunos de los equipos que se utilizan normalmente para la
mezcla de líquidos pueden usarse a veces para mezclar sólidos y pastas, y
viceversa.

Sin embargo, hay diferencias significativas entre los dos procesos. La mezcla
de líquidos depende de la creación de corrientes de flujo que transportan el
material no mezclado hasta la zona de mezcla adyacente al agitador. En el caso
de pastas viscosas o masas de partículas sólidas no se producen tales corrientes y
el mezclado tiene lugar por otros procedimientos. En consecuencia, normalmente
se requiere mucha más energía para el mezclado de pastas y sólidos secos que
para la mezcla de líquidos.

Otra diferencia consiste en que los líquidos mezclados dan lugar a un produc-
to «bien mezclado», que generalmente conduce a una fase líquida homogénea, de
la cual, las muestras tomadas al azar tienen todas la misma composición, aun
siendo de tamaño muy pequeño. En el mezclado de pastas y polvos, el producto
suele constar de dos o más fases fácilmente identificables. A partir de un producto
«bien mezclado» de este tipo, las pequeñas muestras tomadas al azar diferirán
notablemente en su composición; de hecho, las muestras de cualquier mezcla
dada pueden tener un tamaño superior a un cierto valor crítico (varias veces el
tamaño de las partículas individuales más grandes de la mezcla).

El mezclado es más dificil  de detinir y evaluar para sólidos y pastas que para
el caso de líquidos. Las medidas cuantitativas del mezclado se tratan más adelan-
te en este capítulo y sirven de ayuda para evaluar la eficacia del mezclado, pero
en la práctica industrial la prueba de un mezclador reside en las propiedades
fínales del material mezclado. Por ejemplo, una pasta «bien mezclada» es la que
tiene las propiedades necesarias: uniformidad visual, elevada resistencia, veloci-
dad de combustión uniforme o cualquier otra característica deseada. Un buen
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mezclador es el que produce el producto bien mezclado con el menor coste
global.

El mezclado de pastas espesas, sólidos plásticos y caucho es más un arte que
una ciencia. Las propiedades de los materiales a mezclar varían enormemente de
un proceso a otro. Aun en el caso de materiales sencillos, éstos pueden ser
notablemente diferentes durante distintos tiempos a lo largo de la operación de
mezclado. Una carga puede comenzar siendo un polvo seco que fluye libremente,
hacerse pastosa por la adición de líquido, espesa y gomosa a medida que avanza
el proceso y, tal vez después, seca, granular y que fluye libremente de nuevo.
Ciertas propiedades indeterminadas del material, tales como «espesamiento»,
«adherencia» y humectabilidad, son tan importantes para estos problemas de
mezclado como la viscosidad y la densidad. Los mezcladores de pastas y masas
plásticas tienen que ser, sobre todo, versátiles. En un determinado problema, el
mezclador elegido tiene que poder tratar el material en las peores condiciones, lo
que puede condicionar su eficacia durante otras partes del ciclo de mezclado. Por
tanto, tal como ocurre también con otros equipos, la elección de un mezclador
para materiales espesos resulta con frecuencia un compromiso entre las condicio-
nes de operación extremas y la calidad del producto final.

Tipos de mezcladores. El equipo de mezclado para pastas, caucho y masas
plásticas se utiliza cuando el material es demasiado viscoso o plástico para fluir
fácilmente hasta la zona de succión de un agitador y no se pueden crear corrien-
tes de flujo. En estos casos, el material tiene que ser conducido hasta el agitador,
o bien el agitador tiene que recorrer todas las partes del sistema de mezclado. La
acción en este tipo de máquinas puede describirse como «una combinación de
cizalladura de baja velocidad, molturación, frotamiento, estirado y compresiórm2.
La energía mecánica se aplica directamente a la masa de material mediante
partes móviles. En los mezcladores cerrados, como pueden ser los Banbury, la
pared interior de la carcasa actúa como una parte del sistema de mezclado y toda
la acción de mezclado ocurre junto a las partes móviles. Las holguras entre los
brazos o rotores del mezclador y la pared de la carcasa son pequeñas. Las fuerzas
generadas en estos mezcladores son grandes; el equipo debe estar robustamente
construido, y el consumo de energía es elevado. El calor generado por unidad de
masa tratada es suficiente para requerir refrigeración; de lo contrario la tempera-
tura acanzaría un valor peligroso para el equipo o para el material mezclado.

Los mezcladores para polvos secos comprenden máquinas que se utilizan
también para pastas duras y otras que están restringidas para polvos que  fluyen
libremente. La mezcla tiene lugar debido a la agitación a baja velocidad por el
agitador, o por deslizamiento centrífugo e impacto. Estos mezcladores son de
construcción relativamente ligera, por lo menos en comparación con mezcladoras
para pastas plásticas correosas, y su consumo de energía por unidad de masa de
material mezclado es moderado.

Los límites entre los campos de aplicación de los distintos tipos de mezclado-
res no son nítidos. Los mezcladores de agitación que se han descrito en el
Capítulo 9 no se utilizan habitualmente cuando la viscosidad es superior a
aproximadamente 2 kP,  especialmente si el líquido es no newtoniano. Las amasa-

’
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doras y los mezcladores de extrusión operan con pastas espesas y masas plásticas;
los rodetes de impacto sólo se utilizan para polvos secos. Sin embargo, otros
tipos de mezcladores pueden operar con líquidos, pastas, sólidos plásticos y
polvos.

MEZCLADORES PARA PASTAS Y MASAS PLASTICAS

Los mezcladores que se describen en esta sección son de cubetas intercambiables;
amasadoras, dispersores y masticadores; amasadoras continuas; mezcladores-
extrusores; rodillos mezcladores; mezcladores de moletas y cubeta; y batidoras.

Mezcladores de cubetas intercambiables. Estos dispositivos pueden mezclar lí-
quidos o pastas ligeras, como ocurre en el procesado de alimentos o en la
fabricación de pinturas. Una cubeta intercambiable, de 20 a 400 litros de capaci-
dad, contiene el material objeto de mezclado. En el modelo que se muestra en la
Figura 29.la, el agitador consta de varias placas verticales, o dedos, solidarias
con un cabezal rotatorio y situadas cerca de la pared de la cubeta. Las placas
están ligeramente alabeadas. El agitador va montado excéntricamente con res-
pecto al eje de la cubeta, que a su vez está sujeta a un soporte que gira en
dirección contraria a la del agitador, de tal forma que durante la operación todo
el líquido o pasta contenidos en la cubeta son llevados hasta las placas para ser
mezclados. Cuando la mezcla ha terminado, se levanta el cabezal del agitador
retirando así las placas fuera de la cubeta. Se limpian entonces las placas y se
sustituye la cubeta por otra que contiene una nueva carga..

En la batidora de la Figura 29.lb el vaso o cubeta son estacionarios. El
agitador tiene un movimiento planetario. A medida que gira también se desplaza,
de forma que recorre todas las partes del vaso. Las batidoras se diseñan de forma
que las paletas pasan muy cerca de las paredes y del fondo del vaso de mezclado.

W (b)
Figura 29.1. Mezcladores de pastas con doble movimiento: (u)  mezclador de cubeta; (b)
batidora.
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Amasadoras, dispersores y masticadores. El amasado es un método de mezclado
que se utiliza con sólidos plásticos o deformables. Aplastan la masa, la remueven
sobre sí misma y la aplastan nuevamente. La mayor parte de las amasadoras
también desgarran y cortan la masa por la acción de una pala móvil y una
superficie estacionaria. La energía que se requiere es relativamente grande aun
con materiales poco viscosos; cuando la masa se vuelve dura y elástica el consu-
mo de energía se hace muy grande.

La amasadora de dos brazos se utiliza para tratar suspensiones, pastas y masas
plásticas ligeras. Sus aplicaciones típicas son la preparación de bases de laca a
partir de pigmentos y desmenuzamiento de borras de algodón en ácido acético y
anhídrido acético para formar acetato de celulosa. El dispersor es de construcción
más robusta y admite más potencia que una amasadora; se emplea para incorpo-
rar aditivos y colorantes en materiales espesos. Un masticador o masticadora es
todavía más robusto y también admite más potencia. Puede desmenuzar trozos
de goma y tratar las masas plásticas más duras que puedan presentarse. Las
masticadoras se denominan con frecuencia mezcladores intensivos.

En todos estos tipos de aparatos el mezclado se realiza por medio de dos
robustas palas dispuestas paralelamente sobre ejes horizontales que giran cerca
de un fondo con forma de silla de montar. Las palas o brazos giran uno en
sentido contrario del otro en la parte superior arrastrando la masa hacia abajo,
donde sufre un efecto de cizalla entre las palas y el fondo. Los círculos de
rotación de las palas son generalmente tangenciales, de forma que pueden girar a
distintas velocidades con una relación deseada. La relación óptima es del orden
de l$l. En algunos aparatos las palas se solapan y giran con la misma velocidad
o con una relación de velocidades 2:l. En la Figura 29.2 se muestra una pequeña
amasadora de dos brazos con palas tangenciales.

En la Figura 29.3 se presentan algunos diseños de palas de mezcla para
diferentes fines. La pala en forma de sigma que parece a la izquierda se utiliza
para el amasado con carácter general. Sus bordes pueden estar dentados para
provocar una acción de desgarro. La pala de doble arrastre, o de cola de pez,
situada en el centro, resulta especialmente eficaz para dispersar polvos o líquidos
en masas plásticas o gomosas. Las palas de un masticador son todavía más
robustas, teniendo a veces un diámetro poco mayor que los ejes que las mueven.
También se utilizan palas de masticadoras planas, elípticas y en forma de espiral.

Cuchil las
en forma
de sigma

Figura  29 .2 . Mezcladora de dos brazos.
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(b)

Figura 29.3. Palas de amasadoras y dispersores: (a) pala en forma de sigma; (b) pala de
doble arrastre; (c) pala de dispersor.

El material que se ha de amasar se coloca en la cubeta y se somete a mezclado
durante 5 a 20 minutos como mínimo. Algunas veces es preciso calentar la masa
contenida en el interior de la amasadora, pero lo más frecuente es que haya que
enfriar para retirar el calor que se genera por la acción de mezclado. Normal-
mente, la cubeta se descarga inclinándola para que salga su contenido; en otros
casos se voltea mediante la acción de unos engranajes al efecto. En los masticado-
res, ambos ejes son accionados independientemente, a veces desde ambos extre-
mos, de forma que la cubeta hay que descargarla a través de una abertura situada
en el fondo.

En muchas amasadoras la cubeta está abierta, pero en algunos diseños,
llamados mezcladores internos, la cámara de mezclado está cerrada durante el
ciclo de operación. Por tanto, en la amasadora que se muestra en la Figura 29.2
se puede utilizar una tapadera cuya cara inferior se ajusta al volumen barrido
por las palas. Estos mezcladores no se pueden inclinar. Este tipo se utiliza para
disolver gomas y para dispersar gomas en líquidos. El mezclador interno más
frecuentemente utilizado es el mezclador de Banbury que se muestra en la Figu-
ra 29.4. Se trata de un mezclador de dos brazos para servicio pesado en el que
los agitadores tienen la forma de espirales interrumpidas. Los ejes giran entre 30
y 40 rpm. Los sólidos se cargan por la parte superior y se mantienen dentro de la
cubeta durante el mezclado mediante un émbolo accionado por aire a presiones
comprendidas entre 1 y 10 atm. El material se descarga a través de una puerta
deslizante situada en el fondo de la cubeta. Los mezcladores Banbury tratan
gomas y sólidos plásticos, mastican caucho crudo, desvulcanizan trozos de cau-
cho y preparan dispersiones acuosas y disoluciones de gomas. También realizan
los mismos trabajos que las amasadoras pero en menor tiempo y con cargas más
pequeñas. El calor que se genera durante la operación se elimina mediante una
lluvia de agua de refrigeración sobre las paredes de la cámara de mezclado, que se
recircula a través de los ejes huecos del agitador.

Amasadoras continuas. Los aparatos descritos hasta ahora operan por cargas
con cantidades de material relativamente pequeñas. Cuanto más difícil resulta la
mezcla del material, más pequeña tiene que ser la carga. Muchos procesos
industriales son continuos, con flujo continuo e..  a,ionario de entrada y salida de
las unidades; en tales procesos no se puede incorporar fácilmente equipos que
operan en discontinuo. Las amasadoras continua<  pueden operar con materiales
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Puerta
cierre

Ci l indro de carga

Fondo de to lva de a l imentación

Figura 29.4. Mezcladora interna Banbury@.  (Furrel  Co.)

ligeros o no muy duros. En un diseño típico, como es la amasadora Ko-Kneader,
su único eje horizontal, que gira lentamente en una cámara de mezclado, dispone
en su superficie de varias filas de dientes en forma de espiral, que favorece el
desplazamiento de la masa a través de la cámara. Los dientes del rotor pasan
muy próximos a los dientes fijos de la pared de la carcasa. El eje gira y está
provisto, además, de un movimiento axial de vaivén. El material atrapado entre
los dientes es desgarrado en las direcciones longitudinal y axial y está sometido
también a una acción de cizalladura radial. Los sólidos que entran en la máquina
cerca del tina1  del motor del rotor, se descargan a través de una abertura que
rodea al cojinete del eje, el cual está situado en el extremo opuesto de la cámara
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de mezclado. La cámara consiste en una cubeta abierta para el caso de sólidos
ligeros y un cilindro cerrado si se opera con masas plásticas. Los aparatos pueden
mezclar varias toneladas por hora de materiales duros, pastosos o gomosos.

Mezcladores-extrusores. Si la abertura de carga de la amasadora Ko-Kneader
se cierra cubriéndola con una boquilla de extrusión, las palas inclinadas del rotor
generan una presión considerable en el material. La mezcla es cortada y doblada
mientras permanece en la cámara de mezcla y está sometida a una cizalladura
adicional a medida que fluye a través de la boquilla. Otros mezcladores-extruso-
res funcionan de la misma forma: contienen uno o dos ejes horizontales, con
movimiento rotatorio, que no de vaivén, que llevan una hélice o bien palas
situadas en disposición helicoidal. La presión se genera reduciendo el paso de la
hélice cerca de la descarga, reduciendo el diámetro de la cámara de mezclado, o
bien por ambos efectos. Los mezcladores-extrusores operan de forma continua
con materiales termoplásticos, pastas, arcillas y otros materiales difíciles de mez-
clar. Algunos están provistos de un encamisado para calefacción y de conexiones
de descarga de vapor para permitir retirar el agua o disolvente procedentes del
material sometido a procesado.

Mezcladores de rodillos. Otra forma de someter las pastas y sólidos deformables
a un intenso esfuerzo cortante consiste en hacerlos pasar entre rodillos metálicos
lisos que giran a velocidades diferentes. Mediante pasos repetidos entre tales
rodillos de mezcla se pueden dispersar correctamente aditivos sólidos en materia-
les pastosos o plásticos duros. Los molinos continuos para el mezclado de pastas
contienen de tres a cinco rodillos horizontales, situados unos encima de otros en
una bancada vertical. Las pastas pasan sucesivamente desde los rodillos más
lentos hacia los más rápidos. Las pastas y productos gomosos se pueden tratar en
molinos de rodillos discontinuos con dos rodillos dispuestos en el mismo plano
horizontal. Los sólidos son recogidos por el rodillo más rápido, cortados en
ángulo por el operador y doblados para ser introducidos entre los rodillos. Los
aditivos se rocían sobre el material durante la operación. Los molinos de rodillos
discontinuos requieren grandes tiempos de mezclado y una cuidadosa atención
por parte del operador, de forma que en buena medida han sido desplazados por
los mezcladores internos y las amasadoras continuas.

Mezcladores de moletas. Una mezcladora de moletas produce una acción de
mezclado diferente a la de los demás aparatos. El moleteado es una acción de
frotamiento similar a la que tiene lugar en un mortero. En el tratamiento a gran
escala esta acción es efectuada por los anchos y pesados volantes que se muestran
en la Figura 29.5. En este particular diseño de moleteadora el recipiente es
estacionario y el eje vertical central es móvil, dando lugar a que los volantes de la
moleteadora rueden en un recorrido circular sobre una capa de sólidos situados
en el fondo del recipiente. La acción de frotamiento se produce como consecuen-
cia del deslizamiento de los volantes sobre los sólidos. Unas rasquetas llevan los
sólidos debajo de los volantes de la moleteadora, o hasta una abertura situada en
el fondo del recipiente, al final  del ciclo, para ser descargados. En otro tipo de
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Moletas

E j e
impulsor

Figura 29.5. Mezcladora de moletas.

diseño el eje de los volantes se mantiene estacionario mientras’ que el recipiente
gira, en tanto que en otros volantes no estan centrados en el recipiente sino
ladeados, y tanto los volantes como el recipiente son móviles. Las rasquetas de
mezclado pueden sustituirse por volantes de moleta para dar lugar al llamado
mezclador de cubeta. Las moleteadoras son buenos mezcladores para cargas de
sólidos duros y pastas; son especialmente eficaces para recubrir uniformemente
las particulas  de sólidos granulares con una pequeña cantidad de líquido. Tam-
bién existen mezcladores de moletas continuos con dos cubetas de mezclado
dispuestas en serie.

Batidoras. En una batidora, el mezclado se realiza por medio de palas o cuchi-
llas dispuestas helicoidalmente sobre un eje horizontal que gira en un recipiente
abierto o en un cilindro cerrado. Los sólidos entran continuamente por un
extremo de la cámara de mezclado y salen por el otro. Mientras se encuentran en
la cámara, los sólidos son cortados, mezclados y desplazados hacia adelante para
ser tratados por cada una de las sucesivas cuchillas. Los molinos de un solo eje
utilizan una cámara de mezclado cerrada, mientras que los molinos abiertos de
dos ejes se emplean cuando se necesita un mezclado más minucioso y rápido. La
cámara de la mayoría de los molinos cerrados es cilíndrica, pero en algunos casos
son de sección poligonal con el tin de evitar que los molinos pegajosos sean
arrastrados alrededor del eje. Las batidoras mezclan y homogeneizan arcillas,
desmenuzan aglomerados de sólidos plásticos y mezclan líquidos con sólidos
para formar suspensiones espesas. A veces operan a vacío para desairear arcilla u
otros materiales.

Consumo de potencia. Para mezclar masas plásticas espesas se requieren gran-
des cantidades de energía. El material tiene que ser desgarrado en elementos que
se mueven con distintas velocidades, doblado, recombinado y desgarrado de
nuevo. En los mezcladores continuos el material tiene que ser transportado
también a través de la máquina. Solamente una parte de la energía suministrada
al equipo es directamente utilizada para el mezclado en sí y, en la mayoría de los
aparatos, esta parte útil es pequeña. Probablemente los mezcladores que tratan
intensamente pequeñas cantidades de material, dividiéndolo en elementos muy
pequeños, utilizan más eficazmente la energía que los que operan lentamente con
grandes cantidades de material. Las máquinas que tienen poco peso por kilo-
gramo de material procesado consumen menos energía que las más pesadas. Para
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igualdad de las demás condiciones, cuanto más corto es el tiempo de mezclado
para alcanzar el grado de uniformidad deseado en el material, mayor es la
fracción utilizada de la energía comunicada. Sin embargo, con independencia del
diseño de la máquina, la energía que se requiere para accionar un mezclador para
pastas y sólidos deformables es muchas veces mayor que la que se necesita para
un mezclador de líquidos. La energía suministrada aparece como calor, que
ordinariamente tiene que ser eliminado para evitar el deterioro de la máquina o
del material tratado.

Criterios de eficacia de un mezclador: índice  de mezcla. El funcionamiento de un
mezclador industrial se caracteriza de acuerdo con el tiempo que se requiere, la
carga de energía y las propiedades del producto final. La relación entre el
dispositivo de mezclado y las propiedades deseadas para el material mezclado
varía ampliamente de un caso a otro. A veces se requiere un muy alto grado de
uniformidad, otras una rápida acción de mezclado o, incluso, un consumo míni-
mo de energía.

El grado de uniformidad de un producto mezclado, medido por el análisis de
un número de muestras puntuales, es una medida válida de la eficacia del
mezclado. Los mezcladores actúan sobre dos o más materiales separados para
interponerlos, casi siempre, en una distribución al azar. Una vez que uno de los
materiales está distribuido al azar en el otro, se puede considerar que la mezcla es
completa. Tomando como base estos conceptos, para medir el mezclado de
pastas se ha desarrollado un procedimiento estadístico en la forma que se indica
a continuación.

Considérese una pasta a la que se ha añadido algún tipo de material trazador
fácilmente analizable, siendo p la fracción media global de trazador en la mezcla.
Tómese un pequeño número de pequeñas muestras al azar en varios puntos de la
pasta mezclada y determínese la fracción de trazador Xi  en cada uno de ellas. Sea
N el número de muestras puntuales y X el valor medio de las concentraciones
medidas. Cuando N es muy grande, X será igual que p,  mientras que cuando N es
pequeño ambas magnitudes pueden ser apreciablemente diferentes. Si la pasta
estuviese perfectamente mezclada (y cada uno de los análisis fuese perfectamente
exacto), cada valor medido de Xi  sería igual a X. Si la mezcla no es completa, los
valores medidos de xi  difieren de X y su desviación estándar con respecto al valor
medio de X es una medida de la calidad de la mezcla. Esta desviación estándar se
estima a partir de los resultados analíticos por medio de la ecuación

El valor de s es una medida relativa del mezclado, válida solamente para
ensayos de un material específico en un mezclador dado. Su significado varía con
la cantidad de trazador en la mezcla; una desviación estándar de 0,001 será
mucho más significativa si ,u es 0,Ol que cuando ,u  = OS.  Además, s tiende hacia
cero a medida que avanza la mezcla, de forma que un valor bajo indica una
buena mezcla. Una medida más genera15,  que es independiente de la cantidad de
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trazador, y que aumenta cuando mejora el proceso de mezclado, es la inversa de
la relación entre s y la desviación estándar para mezclado cero, õO. Antes de que
haya comenzado el mezclado, el material a tratar se encuentra como en dos
capas, una de las cuales no contiene material trazador y otra formada por sólo el
trazador. El análisis de las muestras de la primera capa conduciría a Xi  = 0,
mientras que en la otra capa xi  = 1. En estas condiciones la desviación estándar
viene dada por

00 = Js-Ti (29 .2 )

donde p es la fracción global de trazador en la mezcla. El índice  de mezcla para
pastas, ZP,  de acuerdo con las Ecuaciones (29.1) y (29.2),  viene dado por

(29 .3)

En el siguiente ejemplo se ilustra el cálculo de Z, a partir de datos experimentales.

Ejemplo 29.1. Un suelo que contiene 14 por 100 de humedad se ha mezclado en un
gran mezclador de moletas con 10,OO  por 100 en peso de un trazador consistente en
dextrosa y ácido pícrico. Después de 3 minutos de mezclado, se tomaron 12 muestras
al azar de la mezcla y se analizaron colorimétricamente los contenidos de colorante en
las mismas. Las concentraciones medidas en las muestras expresada en tanto por
ciento en peso de trazador, fueron 10,24, 9,30,  7,94,  10,24,  11,08,  10,03,  ll,91  9,72,9,20,
10,76,  10,97,  1055.  Calcúlese el índice  de mezcla I,.

S O L U C I Ó N

Para este caso p = 0,lO y N = 12; X = c x,/N = 1,2194/12  = 0,10617.  (Para mejorar
la exactitud en los cálculos es preciso operar con un elevado número de cifras deci-
males.) Sustituyendo en la Ecuación (29.3) se obtiene

c=
(12 - 1) x 0,1q1  - OJO)

OJ251028  - (OJO1617 x 1,2194)

Ip = 28,8

Con solamente 12 muestras el grado de incertidumbre de este número es grande, de
forma que para establecer Z,  con precisión será necesario disponer de muchas más
muestras individuales.

En cualquier proceso discontinuo de mezclado Z,  vale la unidad al comienzo,
para ir aumentado a medida que progrese la mezcla. En la Figura 29.6 se
presentan algunos resultados típicos del mezclado de suelos naturales en una
pequeña amasadora de dos brazos como la de la Figura 29.2. En teoría Zp debería
tender hacia infinito a medida que transcurre el tiempo de mezclado, pero en
realidad no ocurre así por dos razones: (1) el mezclado nunca es totalmente
completo; (2) salvo que los métodos analíticos sean extraordinariamente precisos,
los valores medidos de xi  nunca concuerdan exactamente entre sí o con X, e Zp
adquiere un valor finito aun para materiales perfectamente mezclados. Tal como



978 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

muestra la Figura 29.6, el índice  de mezcla para arena aumenta rápidamente
hasta un valor elevado y luego tiende a permanecer constante. Para el caso de
partículas más finas y materiales con plasticidad creciente, el modelo es el mismo
pero, dado que el mezclado es más lento, el valor límite de Z,  es más pequeño.
Este valor límite máximo de Zp  para materiales «completamente mezclados» varía
con la consistencia de los materiales que se someten a procesado con la eficacia
del mezclador y con la precisión de los métodos analíticos. Su valor típico está
comprendido entre 10 y 150.

La velocidad de mezclado, medida por la velocidad de variación de Z,, con el
tiempo, varía sensiblemente con el tipo de mezclado y con la naturaleza del
material a tratar. Por ejemplo, en un mezclador de dos brazos, la arcilla pulveru-
lenta se mezcla mucho más rápidamente seca, que cuando está muy húmeda, casi
como arcilla líquida. La arcilla con una humedad intermedia y una consistencia
plástica dura se mezcla rápidamente pero requiere un consumo de energía mucho
mayor que cuando está muy seca o muy húmeda5.

La eficacia de un determinado tipo de mezclador depende también de la
naturaleza y consistencia del material que se ha de mezclar. Por ejemplo, los
mezcladores de moletas conducen a un mezclado rápido y a elevados valores
límite de Z,  cuando operan con sólidos arenosos granulares pero, por el contrario,
el mezclado es lento y deticiente  con pastas plásticas o pegajosas. Aun así,
algunos mezcladores continuos, como la amasadora Ko-Kneader, mezclan mate-
riales plásticos más eficazmente que sólidos granulares que fluyen libremente.

El índice  de mezcla está relacionado, por lo menos en algunos casos, con las
propiedades fisicas  del material objeto de mezclado. Por ejemplo, la resistencia a
la compresión de muestras de arcilla estabilizadas con cemento Portland se ha
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Figura 29.6. Indice  de mezcla para el
mezclado en una amasadora de labo-
ratorio de dos brazos. (Smith7.)
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relacionado ’ con los valores de Z,.  Se encontraron bajas resistencias para valores
pequeños de Zp,  mientras que los valores altos de Zp  correspondían a resistencias
extraordinariamente elevadas de las muestras estabilizadas.

Mezcla axial. En el mezclador estático que se describe en el Capítulo 9, pági-
na 271, los dos fluidos se mezclan correctamente en el sentido radial para una
sección transversal cualquiera pero, en cambio, hay poca mezcla en la dirección
axial o longitudinal. El comportamiento del fluido se aproxima al de flujo pistón,
en el que no existe mezcla axial. En algunos mezcladores continuos de pastas
también hay poca mezcla axial, que es una característica deseable en ciertas
operaciones de mezclado o en reacciones químicas; en otros tipos de mezcladores
la mezcla axial puede ser signiticativa.

En mezcladores de pastas el grado de mezcla axial se mide mediante la
inyección de un trazador en la alimentación, durante un corto período de tiempo,
y siguiendo la concentración de trazador en la corriente de salida. Resulta típico
que el trazador aparezca en la salida algo antes de lo que cabría esperar atendien-
do al tiempo medio de resistencia en el mezclador. Su concentración a la salida
aumenta hasta un valor máximo, para después disminuir hacia cero a medida que
transcurre el tiempo. La altura del máximo y el tiempo que se requiere para que
todo (o casi todo) el trazador sea descargado constituyen medidas del grado de
mezcla axial.

Los resultados de estos ensayos con trazador se expresan normalmente en
función de una difusividad E. Una difusividad baja indica que hay poca mezcla
axial, mientras que un valor elevado corresponde a una gran mezcla axial.
Evidentemente, es deseable un pequeño valor de E cuando resulta más conve-
niente el flujo pistón, como es el caso de reactores químicos en los que debe
evitarse la mezcla de los reactantes con los productos. Cuando se requiere mezcla
axial para mezclar porciones sucesivas de la alimentación del mezclador, como
por ejemplo, para amortiguar pequeñas fluctuaciones de la composicín de la
alimentación o la relación de los componentes de la alimentación, un valor
elevado de, E es deseable. Se dispone de ecuaciones* para predecir E a partir de
los datos trazador-tiempo a la salida del mezclador. Para mezcladores de palas
con dos ejes, los valores típicos de E están comprendidos entre 0,02UL  a 0,2UL,
donde U es la velocidad longitudinal del material en el mezclador y L es la
longitud del mezclador.

La relación U LIE se conoce como número de Peclet Np,.  Por tanto, para
mezcladores de palas, NPe  está comprendido entre 5 y 50. Para algunos diseños
de agitadores, NPe es grande y disminuye al aumentar la velocidad del rotor; con
otros diseños, sin embargo, es pequeño y virtualmente independiente de la veloci-
dad del rotor’.

MEZCLADORES PARA POLVOS SECOS

Muchos de los aparatos descritos en la última sección pueden mezclar sólidos
cuando están secos y fluyen libremente, lo mismo que cuando están húmedos o
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son pastosos, elásticos o plásticos. Ejemplos de los mismos son las moleteadoras,
los mezcladores de cubeta y las batidoras. Estos aparatos, versátiles, son necesa-
rios cuando las propiedades del material varían notablemente durante la opera-
ción de mezclado. Sin embargo, estos dispositivos son en general menos eficaces
con polvos secos que con otros materiales, más robustos, y consumen mayor
energía de la que sería precisa para sólidos desmenuzados que fluyen libremente.

Los aparatos más ligeros que anteriormente se han descrito pueden operar
con polvos secos y, a veces, con pastas suaves. Actúan mediante mezclado
mecánico, como en el caso de mezcladores de cintas, por repetida elevación y
caída del material, así como por volteo del mismo, como en los mezcladores
basculantes y de tornillo vertical; o bien desgarrando el producto para obtener
una capa delgada sobre el disco rotatorio o el volante de impacto.

Mezcladores de cintas. Un mezclador de cintas consiste en una cubeta horizon-
tal provista de un eje central y un agitador de cintas helicoidales. En la Figu-
ra 29.7 se presenta un mezclador típico. Incorpora sobre un mismo eje dos cintas
que actúan en sentidos contrarios, una de ellas desplazando lentamente el sólido
en una dirección, mientras que la otra se mueve rápidamente en sentido contra-
rio. Las cintas pueden ser continuas o no. El mezclado resulta como consecuencia
de la «turbulencia» inducida por los agitadores de sentido contrario y no del
movimiento de los sólidos a través de la cubeta. Algunos mezcladores de cintas
operan por cargas, mientras que otros trabajan en continuo, introduciendo la
alimentación de sólidos por un extremo y descargándolos por el otro. La cubeta
está abierta o ligeramente tapada en el caso de servicio suave y, cerrada, con
paredes gruesas, en el caso de operación a presión o a vacío. Los mezcladores de
cintas resultan eficaces para pastas poco espesas 0 para polvos que no fluyen
fácilmente. Algunas unidades discontinuas son muy grandes, pudiendo cargar
hasta 30000 litros de material. Su requerimiento energético es moderado.

Mezcladores de tornillo interno. Los granos que fluyen libremente y otros sóli-
dos ligeros se suelen mezclar en un tanque vertical provisto de un transportador
helicoidal que eleva y conduce el material. Existen numerosos diseños comercia-
les. En el tipo que se muestra en la Figura 29.8, la hélice de doble movimiento se
desplaza formando una órbita alrededor del eje central de un recipiente cónico,

Figura 29.7. Mezclador de cintas.
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Figura 29.8. Mezclador de  torn i l lo  in te rno .  (Tipo  orb i ta l . )

que recorre todas las partes del mezclador. La mezcla es generalmente más lenta
que en los mezcladores de cintas pero el consumo de energía es algo menor.

Mezcladores de volteo. Muchos materiales se mezclan volteándolos en un conte-
nedor parcialmente lleno que gira alrededor de un eje horizontal. Los molinos de
bolas que se describen en el Capítulo 27 también se utilizan en ocasiones como
mezcladores. Sin embargo, la mayor parte de los mezcladores de volteo no
contienen elementos de molienda. Por ejemplo, los tambores de volteo se parecen
a los molinos de bolas desprovistos de las mismas. Mezclan eficazmente suspen-
siones de sólidos densos en líquidos y polvos secos pesados. Otros mezcladores
de volteo, tales como el que se muestra en la Figura 29.9, solamente operan con
sólidos secos ligeros. El mezclador de doble cono que se muestra en (a) es un
aparato de uso común para polvos que fluyen libremente. La carga se introduce
en el cuerpo del aparato por la parte superior, hasta llenarlo en un 50-60 por 100.
Los extremos del contenedor se cierran y los sólidos se voltean durante 5 a 20
minutos. Se para la máquina y el material se retira por el fondo del contenedor,
pasando a un sistema de transporte o a un depósito. El mezclador de tambores

(al (b)
Figura 29.9. Mezcladores de volteo: (a) mezclador de doble cono; (6) mezclador de
tambores gemelos.
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gemelos que se presenta en (b) está formado por dos cilindros unidos en V y gira
alrededor de un eje horizontal. Como en el mezclador de doble cono, puede
contener pulverizadores internos para introducir pequeñas cantidades de liquido
en el mezclador o, también, dispositivos accionados mecánicamente para desme-
nuzar los aglomerados de sólidos. Los mezcladores de tambores gemelos son más
eficaces en algunas operaciones. de mezcla que los mezcladores de doble cono.
Los mezcladores de volteo se construyen en una gran variedad de tamaños y
materiales. Generalmente consumen algo menos potencia que los de cintas.

Un método para el cambio de escala en este tipo de mezcladores se basa en
mantener constante el número de Froude dL/g,  siendo L una longitud caracte-
rística del equipo, IZ  la velocidad de rotación y g la aceleración de la gravedad3.
Wang y Fang tratan con detalle los procedimientos para el cambio de escala en
mezcladores de volteo.

Volantes de impacto. Los polvos linos y ligeros, tales como insecticidas, se
mezclan de forma continua esparciéndolos en una delgada capa por acción de la
fuerza centrifuga. Simultáneamente se suelen agregar de forma continua distintos
ingredientes sólidos premezclados, cerca del centro de un disco giratorio de alta
velocidad de 10 a 27 pulg de diámetro, que los proyecta hacia fuera dentro de una
carcasa estacionaria. Las intensas fuerzas de cizalla, que actúan sobre los polvos
durante su recorrido sobre la superficie del disco, dan lugar a un completo
mezclado de los distintos materiales. En algunas máquinas el disco es vertical
mientras que en otras es horizontal. El molino de fricción que se representa en la
Figura 27.8 es un eficaz mezclador de este tipo. En algunos dispositivos, diseña-
dos para mezclado sin redución  de tamaños, la alimentación premezclada se
introduce en un doble rotor horizontal provisto de pernos verticales cortos cerca
de su periferia para aumentar la eficacia de mezclado. Para sólidos fáciles de
mezclar, un disco de 14 pulg gira a 1750 rpm. A veces se requieren varios pasos a
través de la misma máquina o a través de varias máquinas en serie. Para obtener
buenos resultados, la alimentación premezclada de un volante de impacto debe
ser bastante uniforme ya que de esta forma casi no hay retención de material en
el mezclador ni oportunidad para la recombinación de los materiales que han
pasado con el que entra. Los volantes de impacto pueden mezclar de 1 a 25
toneladas por hora de polvos ligeros que fluyen libremente.

Indice  de mezcla para sólidos granulares. La eficacia de un mezclador de sólidos
se mide por un procedimiento estadístico muy parecido al utilizado para pastas.
Se toman al azar muestras puntuales de la mezcla y se analizan. La desviación
estándar de los análisis s con respecto a su valor medio x se estima, como en el
caso de pastas, a partir de la Ecuación (29.1).

En el caso de los sólidos granulares el índice  de mezcla se basa, no en las
condiciones para mezclado cero, sino sobre la desviación estándar que se obser-
varía con una mezcla perfecta al azar. Para pastas, suponiendo que los análisis
sean muy precisos, este valor es cero, pero para sólidos granulares es distinto de
cero.

Considérese, por ejemplo, una mezcla perfecta de sal y granos de arena, de la
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que se toman N muestras puntuales conteniendo cada una n partículas. Supónga-
se que la fracción de arena en cada muestra puntual se determina por contaje de
las partículas de cada clase. Sea ,u,,  la fracción global, en número de partículas de
arena en la mezcla total. Si n es pequeño (tal como lOO),  la fracción medida Xi  de
arena en cada muestra no será siempre la misma aunque el mezclado se haya
completado y sea perfecto, ya que existe siempre alguna oportunidad de que una
muestra retirada de una mezcla al azar contenga una mayor (o menor) propor-
ción de una clase de partículas que la de la población de la que se ha tomado.
Por tanto, para cualquier tamaño dado de la muestra puntual existe una desvia-
ción estándar respecto a la mezcla de origen. Esta desviación estándar cre  viene
dada por

(29.4)

Para sólidos granulares el índice  de mezcla I, se define como (T,/s.  A partir de
las Ecuaciones (29.1) y (29.4) Z,  resulta ser

(29.5)

En la Figura 29.10 se muestran los resultados típicos de la mezcla de cristales
de sal (NaCL) con arena de Ottawa en un pequeño mezclador de volteo. Durante
los 40 primeros minutos el índice  de mezcla 1,  aumenta desde un valor muy bajo
hasta aproximadamente 0,7,  fluctúa durante algún tiempo entre 0,55 y 0,7  y,
después, para tiempos de mezclado muy largos, comienza a decaer estacionaria-
mente. El mezclado es inicialmente rápido, pero en este tipo de mezclador nunca
es perfecto. Los ingredientes del mezclador nunca se mezclan en una forma
completamente al azar. Siempre existen fuerzas, generalmente electrostáticas, que
se oponen a la acción de mezclado de sólidos secos4,  y sus efectos son especial-
mente apreciables en este caso. Estas fuerzas evitan con frecuencia que se alcance
un mezclado perfecto y, cuando el tiempo de mezclado es grande, pueden, tal
como se muestra en la Figura 29.10, oponerse a la mezcla dando lugar a una
segregación.

Indice  de mezcla para tiempo cero. La desviación estándar de equilibrio para
mezclado completo cre  se utiliza como referencia en el caso de sólidos granulares.
Para el caso de pastas, la referencia es la desviación estándar para tiempo cero eO.
Estas dos referencias están estrechamente relacionadas, tal como muestra la
semejanza de las Ecuaciones (29.2) y (29.4). De hecho, si n se toma igual a 1 en la
Ecuación (29.4),  las dos ecuaciones se hacen idénticas. Esto tiene que ser así, ya
que si se toman muestras de cada una de las partículas de una mezcla granular de
sólidos, los análisis conducirán a xi  = 1 o xi  = 0 sin ningún otro valor
intermedio. Lo mismo ocurriría con material completamente no mezclado y con
cualquier tamaño de muestra. La Ecuación (29.2) puede, por tanto, aplicarse a
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TIEMPO DE MEZCLA, H

Figura 29.10. Mezclado de sal y arena en un tambor de volteo. (Segtin  Weidenbaum y
Bonilla lo.)

sólidos granulares antes de que comience el mezclado, y el índice de mezcla para
mezclado cero se transforma en

z aes.0 = - = -ao Js
(29 .6 )

Velocidad de mezclado. En el mezclado, como en otros procesos de índole
cinética, la velocidad es proporcional a la fuerza impulsora. El índice de mezcla Z,
es una medida de cuánto ha avanzado la mezcla hacia el equilibrio.

Se ha encontrado lo que para tiempos de mezclado cortos la velocidad de
variación de Z,  es directamente proporcional a 1 - Z,,

3-
dt

- k(1  - I,) (29.7)

siendo k una constante. El valor de equilibrio de I,  es 1; por tanto, la fuerza
impulsora para el mezclado en cualquier instante puede considerarse que viene
dada por 1 - Z,.  Reordenando e integrando entre límites, la Ecuación (29.7) se
tranforma en

(29.8)
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de donde

1
t = - l n 1 - Is.0

k 1 - z,
(29.9)

Sustituyendo de la Ecuación (29.6) se obtiene

t=llnl-liJn
k 1 - z,

(29.10)

La Ecuación (29.10) se puede utilizar para calcular el tiempo que se requiere
para alcanzar el grado de mezcla deseado, siempre que se conozca el valor de k y
no actúen fuerzas antimezclado.

SIMBOLOS

E
g
4
r,

k
L
N
NPC
n
S
s
t
u
xi

Difusividad en la mezcla axial, pie’/s  o m*/s
Aceleración de la gravedad, piels*  o m/s’
Indice de mezcla para pastas, a,/s
Indice de mezcla para sólidos granulares, a,/s;  Z,,  0,  para tiempo cero o mezclado
cero.
Constante en la Ecuación (29.7)
Longitud del mezclador, pies o m
Número de muestras puntuales
Número de Peclet para mezclado axial, UL/E,  adimensional
Número de partículas en la muestra puntual; también velocidad de giro, rpm
Resistencia de la muestra mezclada (Prob. 29.3),  Ib//pulg*
Estimación de la desviación estándar [Ec. (29.1)]
Tiempo, s
Velocidad longitudinal del material a través del mezclador, pies/s  o m/s
Fracción de trazador medida en la mezcla puntual; X,  fracción media de trazador
medida

Letras griegas

P Fracción media verdadera de trazador en la mezcla; pp,  fracción numérica media
verdadera de partículas de trazador

u Desviación estándar; eS,  valor de equilibrio para el mezclado completo de sólidos
granulares; o0, para tiempo cero o mezclado cero.

PROBLEMAS

29.1. Una mezcladora Banbury de gran tamaño mastica 1500 Ib de trozos de caucho con
una densidad de 70 lb/pulg3.  La potencia comunicada es de 7000 CV por 1000 galones de
caucho. iQué caudal de agua de refrigeración, en galones por minuto, se necesitan para
eliminar el calor generado en el mezclador si la temperatura del agua no ha de aumentar
más de 20 “F?
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29.2. En la Tabla 29.1 se presentan datos de la velocidad de mezclado de sal y de arena
en un lecho fluidizado con aire. Para grandes tiempos de mezclado se ha encontrado que
el índice  de mezcla Z,  tiende hacia LO.  Suponiendo que las Ecuaciones (29.7) y (29.10) son
aplicables a este sistema, jcuánto  tiempo tardará el índice  de mezcla en alcanzar el valor
0,95?  En cada operación la carga inicial es de 254,4  g de sal encima de 300,O g de arena. El
número medio de partículas en cada muestra es de 100.

Tabla 29.1. Datos sobre mezclado de sal de 35/48  mallas en arena de 2 pulg en un
mezclador fluidizado con aire 6

Operación Tiempo de
núm. mezclado, s Fracción numérica de arena en muestras puntuales

1 45 0,64 0,68 0,74 0,63 0,73 0,81 0,59  0,65 0,62 0,70
0,66 0,64 0,77 0,70  0,67 0,58 0,60  0,65 0,87 0,60
0,49 0,52 0,49 0,54  0,64  0,38 0,32  0,34  0,49 0,52
0,25 0,32 0,33 0,35 0,48 0,23 0,16  0,32  0,44 0,39
0,26  0,26 0,21 0,32 0,38 0,22  0,24  0,22  0,15 0,36

2 87 0,53 0,54  0,60  0,60  0,60  0,55  0,56  0,60  0,69 0,63
0,48 0,67 0,65 0,63 0,62 0,46  0,63 0,58 0,48 0,59
0,49 0,53 0,46 0,49 0,58 0,34  0,52  0,45 0,50  0,47
0,42  0,35 0,43 0,49 0,59  0,38  0,39 0,45  0,52  0,39
0,35 0,36 0,37 0,49 0,48 0,37 0,49 0,32  0,32 0,36

29.3. La resistencia a la compresión de un cemento estabilizado con arcilla que se ha
obtenido en una pequeña amasadora de dos brazos varía con el índice  de mezcla de
acuerdo con la relación l.

S = 50,07  In 1, - 15,29

(a) Basándose en las curvas de la Figura 29.6, iqué  tiempo se requerirá con cada arcilla
para obtener un producto con una resistencia a la compresión de 135 lbf/pulg2?  (b) iCuál
será la máxima resistencia alcanzable  con cada suelo después de un mezclado prolongado?
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CAPITULO

TREINTA

SEPARACIONES MECANICAS

Con frecuencia es necesario separar los componentes de una mezcla en fracciones
individuales. Las fracciones pueden diferir entre sí en el tamaño de partícula, fases
o composición química. Así, un producto crudo puede purificarse separando del
mismo las impurezas; dos o más productos de una mezcla se pueden separar en
los productos individuales puros; la corriente procedente de una etapa del proce-
so puede consistir en una mezcla del producto y de las materias primas no
convertidas, que debe separarse y recircular las materias primas a la zona de
reacción para su posterior tratamiento; o bien una sustancia valiosa, tal como un
mineral metálico, disperso en una masa de material inerte, ha de liberarse con el
tin de recuperarlo y retirar el material inerte. Se han desarrollado numerosos
métodos para llevar a cabo estas separaciones, y existen distintas operaciones
unitarias con esta finalidad. En la práctica se presentan muchos problemas de
separación teniendo el ingeniero que elegir el método que mejor se adapte a la
resolución.

Los procedimientos para separar los componentes de una mezcla se clasifican
en dos grupos, el que constituyen los denominados operaciones difusionales,  que
implican cambios de fases o transporte de materia de una fase a otra, tal como se
ha estudiado en los Capítulos 17 a 25, y el que comprende a aquellos métodos
llamados separaciones mecánicas, útiles para separar partículas sólidas o gotas
líquidas. Estos últimos métodos son el objeto del presente capítulo.

Las separaciones mecánicas son aplicables a mezclas heterogéneas y no a
disoluciones homogéneas. Los coloides, que son una clase intermedia de mezclas,
generalmente no se tratan por los métodos considerados en este capítulo, que
está dedicado fundamentalmente a partículas superiores a 0,l  Pm. Las técnicas
están basadas en las diferencias físicas entre las partículas, tales como tamaño,
forma o densidad. Son aplicables a la separación de sólidos de gases, de gotas
líquidas de gases, sólidos de sólidos y sólidos de líquidos. Dos métodos generales
son la utilización de un tamiz, tabique o membrana, tales como una criba o un
filtro, que retienen uno de los componentes y dejan pasar el otro; y la utilización
de la diferencia en las velocidades de sedimentación de partículas o gotas cuando
se desplazan en el seno de un líquido o un gas. Para problemas especiales se

0217
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utilizan otros métodos no considerados en este capítulo, y que se basan en la
humectabilidad o en las propiedades eléctricas o magnéticas de las sustancias.

TAMIZADO

El tamizado es un método de separación de partículas basado exclusivamente en
el tamaño de las mismas. En el tamizado industrial los sólidos se sitúan sobre la
superfície  del tamiz. Los de menor tamaño, o jks, pasan a través del tamiz,
mientras que los de mayor tamaño, o colas, no pasan. Un solo tamiz puede
realizar una separación en dos fracciones. Dichas fracciones se dice que no están
dimensionadas, ya que si bien se conocen los límites superior o inferior de los
tamaños de partícula de cada una de las fracciones, no se conocen los demás
límites de tamaños. El material que se hace pasar a través de una serie de tamices
de diferentes tamaños se separa en fracciones clasificadas por tamaños, es decir,
fracciones en las que se conocen los tamaños máximo y mínimo de las partículas.
Ocasionalmente el tamizado se realiza en húmedo, si bien, lo más frecuente es
operar en seco.

Los tamices industriales se construyen con tela metálica, telas de seda o
plástico, barras metálicas, placas metálicas perforadas, o alambres de sección
transversal triangular. Se utilizan diferentes metales, siendo el acero al carbono y
el acero inoxidable los más frecuentes. Los tamaños de los tamices normalizados
está comprendido entre 4 pulg y 400 mallas, y se dispone de tamices comerciales
de tela metálica con aberturas tan pequeñas como 1 prnt. Los tamices más finos,
aproximadamente de 150 mallas, no se utilizan habitualmente debido a que con
partículas muy tinas generalmente resultan más económicos otros métodos de
separación. La separación en el intervalo de tamaños entre 4 y 48 mallas recibe el
nombre de «tamizado tino>)  y para tamaños inferiores a 48 mallas el tamizado se
considera «ultrafino» rze.

Equipo de tamizado

Existe una gran variedad de tamices para distintas finalidades; en este capítulo
solamente se considerarán los tipos más representativos. En la mayoría de los
tamices las partículas pasan a través de las aberturas por gravedad, pero en
algunos casos las partículas son forzadas a través del tamiz por medio de un
cepillo o mediante fuerza centrífuga. Existen partículas que pasan fácilmente a
través de aberturas grandes en una superficie estacionaria, pero otras precisan de
alguna forma de agitación, tal como sacudidas, giro o vibración mecánica o
eléctrica. En la Figura 30.1 se ilustran movimientos típicos de tamices.

t Los tamices estándar se tratan en el Capítulo 26, y los tamaños de tamices se tabulan en el
Apéndice 20.
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Ce)

Figura 30.1. Movimientos de tamices: (a) giro en un plano horizontal; (b) giro en un
plano vertical; (c) giro en un extremo y sacudida en otro; (d) sacudida; (e) vibración
mecánica; (f) vibración eléctrica.

Tamices y parrillas estacionarias. Una parrilla es un enrejado de barras metá-
licas paralelas dispuestas inclinadamente. La pendiente y el camino que sigue el
material son generalmente paralelos a la longitud de las barras. La alimentación
de partículas muy gruesas, como la procedente de un triturador primario, se deja
caer sobre el extremo más elevado de la parrilla. Los trozos grandes ruedan y se
deslizan hacia el extremo de los rechazos mientras que los trozos pequeños pasan
a través de la parrilla y se recogen en un colector. En un corte transversal, la
parte superior de las barras es más ancha que el fondo, de forma que se facilita el
funcionamiento sin que se produzcan atascos. La separación entre las barras es
de 2 a 8 pulg.

Los tamices de tela metálica estacionaria con inclinación operan de la misma
forma, separando partículas entre 3 y 4 pulg de tamaño. Solamente resultan
eficaces cuando operan con sólidos muy gruesos que contienen poca cantidad de
partículas tinas.

Tamices giratorios. En casi todos los tamices que producen fracciones clasifica-
das por tamaños, el material grueso es el primero que se separa mientras que el
más tino es el último. Esto se ilustra en la Figura 30.2 para tamices planos
giratorios. Estos aparatos constan de varios tamices, acoplados unos encima de
otros, formando una caja o carcasa. El tamiz más grueso se sitúa en la parte
superior y el más tino en la inferior; todos ellos están provistos de las adecuadas
conducciones para permitir la separación de las distintas fracciones. La mezcla de
partículas se deposita sobre el tamiz superior. Los tamices y la carcasa se hacen
girar para forzar el paso de las partículas a través de las aberturas de los tamices.
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Alimentacibn

, Tamiz superior

limpiadoras inferior

C o n e x i ó n
f l e x i b l e

Finos Gruesos

(b)

Figura 30.2. Tamices giratorios: (a) de giro vertical para servicio
horizontal.

pesado; (4 de giro

En el diseño que se muestra en la Figura 30.2~ la carcasa está inclinada un
ángulo comprendido entre 16 y 30” con la horizontal. Los giros se realizan en un
plano vertical alrededor de un eje horizontal y se genera por un eje excéntrico
situado en el fondo de la carcasa a mitad de distancia entre los puntos de
alimentación y descarga. Los tamices son rectangulares y bastante largos, desde
13 por 4 pies hasta 5 por 4 pies. La frecuencia de giro y la amplitud del
desplazamiento, así como el ángulo de inclinación, son regulables. Dada una
alimentación existe una combinación de velocidad de giro y amplitud de despla-
zamiento que da lugar al máximo rendimiento. La velocidad de giro está com-
prendida entre 600 y 1800 rpm, y la potencia del motor entre 1 y 3 CV. El ángulo
de inclinación tiene gran influencia sobre la capacidad del tamiz. Es preferible
utilizar el mayor ángulo de inclinación posible. Sin embargo, ángulos muy acusa-
dos sólo se pueden utilizar con productos gruesos, ya que una buena separación
de fracciones tinas requiere, en general, un ángulo inferior a 20“ con la horizontal.

El tamiz que se muestra en la Figura 30.2b  gira en un plano horizontal.
Contiene tamices rectangulares ligeramente inclinados que se hacen girar en el
extremo de alimentación. El extremo de descarga oscila pero no gira. Esta
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combinación de movimientos estratifica la alimentación, de tal forma que las
partículas descienden sobre la superficie del tamiz, donde son presionadas para
atravesar el tamiz por las partículas más gruesas situadas encima. Con frecuencia
la superficie de tamizado es doble, tal como se muestra en la figura. Entre los dos
tamices se disponen bolas de goma que mantienen los compartimentos separa-
dos. Durante el funcionamiento del tamiz las bolas chocan contra la superficie del
tamiz no permitiendo la obstrucción. Aquellas partículas de material dura, seca,
redondeada o cúbicas generalmente pasan sin dificultad a través del tamiz, aun
cuando éste sea fino, pero no ocurre lo mismo con las alargadas y pegajosas o
cuando se trata de escamas blandas. Debido a la acción de tamizado tales
partículas pueden ocluirse dentro de las aberturas del tamiz e impedir que otras
partículas pasen a su través. Un tamiz obturado por partículas sólidas se dice que
está cegado.

Tamices vibratorios. Los tamices que vibran con rapidez y pequeña amplitud se
obstruyen con menos facilidad que los tamices giratorios. Las vibraciones se
pueden generar mecánica o eléctricamente. Las vibraciones mecánicas general-
mente se transmiten desde excéntricas de alta velocidad hasta la carcasa de la
unidad y desde ésta hasta los tamices inclinados. Las vibraciones eléctricas
generadas por grandes solenoides se transmiten a la carcasa o directamente a los
tamices. La Figura 30.3 muestra una unidad con vibración directa. Generalmente
no se utilizan más de tres tamices en los sistemas vibratorios. Son habituales
vibraciones comprendidas entre 1800 y 3600 vibraciones por minuto. Un tamiz
de 12 pulg de ancho y 24 pulg de longitud requiere alrededor de 1/3 CV, mientras
que uno de 48 por 120 pulg requiere 4 CV.

Tamiz centrífugo. En el aparato que se muestra en la Figura 30.4 el tamiz
consiste en un cilindro horizontal de tela metálica o de material plástico. Palas
helicoidales de alta velocidad dispuestas sobre un eje central impelen los sólidos
contra la parte interior del tamiz estacionario, con lo cual las partículas finas
pasan a través del tamiz mientras que el rechazo es transportado hasta el lugar de

30.3. Tamiz vibrado eléctricamente.
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A l imen tac ión

I

Tamaño in fe r io r Figura 30.4. Tamiz centrífugo.

descarga. Los tamices de materiales plásticos se expansionan algo durante la
operación y los pequeños cambios que se producen en las aberturas tienden a
impedir la obstrucción o cegado15. Algunos eq UI‘pos incluyen cepillos adosados a
las palas que colaboran con la acción centrífuga en hacer pasar los sólidos a
través del tamiz.

Comparación entre tamices reales e ideales. El objetivo de un tamiz es separar
una mezcla de partículas de varios tamaños en dos corrientes, una inferior que
pasa a través del tamiz y otra superior que es rechazada por el tamiz. Cualquiera
de ellas, o ambas, puede ser el producto, y en el tratamiento que sigue no se hace
distinción entre las corrientes superior e inferior desde el punto de vista de que
una de ellas es deseable y la otra no.

Un tamiz ideal separaría nítidamente la mezcla de alimentación, de tal forma
que la partícula más pequeña en la corriente superior sería justamente mayor que
la partícula más grande en la corriente inferior. Una separación ideal de este tipo
define un diámetro de corte, D pc,  que marca el punto de separación entre las
fracciones. Generalmente D,, se considera igual a la abertura de malla del tamiz.
Los tamices reales no producen una separación perfecta alrededor del diámetro
de corte, sino que el análisis acumulativo por tamizado de las corrientes superior
e inferior son del tipo que se muestra en la Figura 30.5. En este ejemplo típico, el
tamizado contiene un 19 por 100 de material más grueso que D,, mientras que el
rechazo contiene un 15 por 100 que es inferior a D,,. Las separaciones más
nítidas se obtienen con partículas esféricas cuando se opera con tamices de
ensayo normalizados, pero aun en este caso hay solapamiento entre las partículas
más pequeñas de la corriente superior y las más grandes del flujo inferior. El
solapamiento es mayor cuando las partículas son aciculares o fibrosas o cuando
tienden a formar agregados que actúan como partículas más grandes. Algunas
partículas largas y finas pueden incidir frontalmente contra la superficie del tamiz
y pasar fácilmente a su través, mientras que otras partículas del mismo tamaño
pueden chocar lateralmente contra el tamiz y ser retenidas. Los tamices comer-
ciales generalmente producen peores separaciones que los tamices de laboratorio
de la misma abertura de malla, operando ambos con la misma mezcla.
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LL
D,,  mm

1 Figura 30.5. Análisis para el
Ejemplo 30.5.

Balances de materia en un tamiz. A un tamiz pueden aplicarse sencillos balances
de materia que resultan útiles para calcular relaciones de alimentación, cernido y
rechazo, a partir de los análisis por tamizado de las tres corrientes y el conoci-
miento del deseado diámetro de corte. Sean

F = velocidad de flujo másico de la alimentación
D = velocidad de flujo másico de la corriente de rechazos
B = velocidad de flujo másico de la corriente de cernidos

xF = fracción másica del material A en la alimentación
xD  = fracción másica del material A en la corriente de rechazos
xs = fracción másica del material A en la corriente de cernidos

Las fracciones másicas  del material B en las corrientes de alimentación, superior
(cernidos) e inferior (rechazos) son 1 - xF,  1 - xD  y 1 - xB.

Puesto que toda la alimentación de material que entra en el tamiz tiene que
salir como flujo de cernidos o como flujo de rechazos,

F=D+B (30 .1 )

El material A contenido en la alimentación debe salir en estas corrientes y, por
tanto

Fx, = Dx, + Bxjg (30.2)
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Eliminando B de las Ecuaciones (30.1) y (30.2) se obtiene

D xF - xB-=
F XD - xB

y eliminando D resulta?

B xD - xF-=
F xD - xB

(30 .3 )

(30 .4 )

Eficacia de un tamiz. La eficacia de un tamiz (con frecuencia llamado rendimien-
to del tamiz) es una medida del éxito de un tamiz en conseguir una nítida
separación entre los materiales A y B. Si el tamiz funcionase perfectamente, todo
el material A estaría en la corriente superior (rechazo) y todo el material B estaría
en la corriente inferior (cernido). Una medida frecuente de la eficacia de un tamiz
es la relación entre el material A de tamaño superior que realmente se encuentra
en la corriente superior y la cantidad de A que entra con la alimentación. Estas
cantidades son Dx,  y Fx,,  respectivamente. Por tanto,

DXDE, = ~
FXF

(30 .5 )

donde EA  es la eficacia del tamiz basada en el tamaño mayor. Análogamente, una
eficacia Es basada en el material de tamaño inferior viene dada por

E
B

= BU  - XB)

41 - xF)
(30 .6 )

Se puede definir una eficacia global combinada como el producto de las dos
relaciones individuales5, de forma que si su producto se representa por E,

E = E E = DBxD(l  - xB)
A L3 F’.x,(~  - xF)

Sustituyendo D/F  y B/F de las Ecuaciones (30.3) y (30.4) en esta ecuación se
obtiene

E = cxF - xB)(xD  - xF)xD(1  - xB)

cxD  - xB)2(1  - xF)xF
(30 .7 )

t Obsérvese la semejanza de las Ecuaciones (30.3) y (30.4) con las Ecuaciones (18.5) y (18.6) para
destilación. Aunque no son fkicamente  semejantes, ambas operaciones son operaciones de separación
y las mismas ecuaciones del balance global de materia son aplicables en ambos casos.
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Tabla 30.1. Análisis por tamizado para el Ejemplo 30.1

Fracción acumulativa inferior a D,

Mal las Dp,  mm
Corriente Corriente

Alimentación superior inferior

4 4,699 0 0
6 3,327 0,025 0,07 1
8 2,362 0,15 0,43 0

10 1,651 0,47 0,85 0,195
14 1,168 0,73 0,97 0,58
20 0,833 0,885 0,99 0,83
28 0,589 0,94 l,oo 0,91
35 0,417 0,96 0,94
65 0,208 0,98 0,975

Tapadera LoO 1,oo

Ejemplo 30.1. Una mezcla de cuarzo que posee el análisis por tamizado que se
muestra en la Tabla 30.1 se tamiza a través de un tamiz normalizado de 10 mallas. Los
análisis acumulativos por tamizado se presentan en la Tabla 30.1. Calcúlense las
relaciones másicas  entre las corrientes superior e inferior y la alimentación, así como la
eficacia del tamiz.

SOLUCIÓN

Los análisis acumulativos de la alimentación, la corriente superior y el producto, se
representan en la Figura 30.5. El diámetro de corte es el  tamaño de malla del tamiz de
acuerdo con la Tabla 30.1, es 1,651 mm. Por otra parte, según la Tabla 30.1, para este
tamiz

X F = 0,47 XD = 0,85 XB = 0,195

A partir de la Ecuación (30.3),  la relación entre la corriente superior y la alimenta-
ción es

D 0,47 - 0,195-=
F 0,85 - 0,195

= 0,420

La relación entre la corriente inferior y la alimentación es

B
- = 1 - ; = 1 - 0,42  = 0,58
F

La eficacia global, de acuerdo con la Ecuación (30.7),  es

E = (0,47  - 0,195)(0,85  - 0,47)(1  - 0,195)(0,85)

(035 - 0,195)2(0,53)(0,47)
= 0,669
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Capacidad y eficacia de tamices. Además de la eficacia, la capacidad es una
característica importante de los tamices industriales. La capacidad de un tamiz se
mide por la masa de material que puede recibir como alimentación por unidad de
tiempo y unidad de superficie.

Capacidad y eficacia son factores opuestos. Para obtener la máxima eficacia
la capacidad debe ser pequeña, y grandes capacidades se obtienen solamente a
expensas de una reducción de la eficacia. En la práctica es deseable un razonable
equilibrio entre capacidad y eficacia. Aunque no se dispone de relaciones exactas
para estimar estas condiciones de operación de los tamices, existen ciertos aspec-
tos fundamentales que se pueden utilizar como guía para comprender los factores
básicos de la operación de tamizado.

La capacidad de un tamiz se controla simplemente variando la velocidad de
alimentación de la unidad. La eficacia que resulta para una capacidad dada
depende de la naturaleza de la operación de tamizado. La oportunidad de paso
de una partícula de un tamaño inferior determinado es una función del número
de veces que la partícula incide contra la supeticie del tamiz y de la probabilidad
de paso durante un solo contacto. Si el tamiz está sobrecargado, el número de
contactos es pequeño y la oportunidad de paso como consecuencia del contacto
está limitada por la presencia de otras partículas. La mejora de la eficacia que se
obtiene a expensas de la reducción de la capacidad es el resultado de la consecu-
ción de más contactos por partícula y mejores oportunidades de paso en cada
contacto.

Idealmente, una partícula tendrá las mayores oportunidades de pasar a través
del tamiz cuando incida perpendicularmente a la superficie del mismo, si está
orientada de tal forma que su diámetro mínimo sea paralelo a la superficie del
tamiz, si no está impedida por otras partículas y si no se pega o adhiere a la
superficie del tamiz. Estas condiciones no se cumplen en el tamizado real, pero
esta situación ideal puede utilizarse como base para estimar el efecto del tamaño
de malla y las dimensiones del alambre sobre el funcionamiento de tamices.

Efecto del tamaño de malla sobre la capacidad de tamices. La probabilidad de
paso de una partícula a través de un tamiz depende de la fracción de la superficie
total representada por las aberturas, de la relación entre el diámetro de la
partícula y la anchura de una abertura del tamiz, así como del número de
contactos entre la partícula y la superficie del tamiz. Cuando todos estos factores
son constantes, el número medio de partículas que pasan a través de una sola
abertura del tamiz en la unidad de tiempo es prácticamente constante e indepen-
diente del tamaño de la abertura del tamiz. Si el tamaño de la partícula mayor
que puede pasar a través de un tamiz se toma igual a la anchura de la abertura
del tamiz, ambas dimensiones pueden representarse por D,,. Para una serie de
tamices de diferentes tamaños de malla, el número de aberturas por unidad de
área del tamiz es proporcional a l/D&.  La masa de una partícula es proporcional
a 0;. La capacidad del tamiz, en masa por unidad de tiempo, es por tanto,
proporcional a (l/D&)Dzc  = D,. Por consiguiente, la capacidad de un tamiz, en
masa por unidad de tiempo, dividida por el tamaño de malla será constante para
unas condiciones de operación determinadas 6,
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Capacidad de tamices reales. Aunque el análisis precedente es útil para estudiar
los fundamentos de la operación de tamizado, en la práctica aparecen una serie
de factores que no pueden analizarse teóricamente. Algunos de estos factores son
la interferencia del lecho de partículas con el movimiento de una de ellas, el
cegado, la cohesión de las partículas entre sí, la adherencia de las partículas a la
superficie del tamiz y la dirección oblicua de acercamiento de las partículas a la
superficie. Cuando están presentes partículas grandes y pequeñas, las partículas
grandes tienden a segregarse en una capa cerca del tamiz y evitar así que las
partículas más pequeñas puedan alcanzar el tamiz. Todos estos factores tienden a
reducir la capacidad y a disminuir la eficacia. El contenido de humedad de la
alimentación es especialmente importante. Tando si las partículas están secas,
como si circulan en una corriente de agua, tamizan más fácilmente que las
partículas húmedas, que tienden a adherirse a la superficie del tamiz y entre ellas
dando lugar a que el tamizado se produzca más lentamente y con diíicultad. Las
capacidades de los tamices reales, en toneladas/pie’-h-mm  de tamaño de malla,
están comprendidas entre 0,05 y 0,2  para parrillas y entre 0,2  y 05 para tamices
vibratorios. A medida que se reduce el tamaño de las partículas el tamizado se
hace más dificil,  de forma que la capacidad y la eficacia son en general bajas para
particulas  menores a 150 mallas aproximadamente.

FILTRACION

Filtración es la separación de partículas sólidas a partir de un fluido haciendo
pasar el fluido a través de un medio filtrante sobre el que se depositan los sólidos.
Las filtraciones industriales van desde un sencillo colado hasta separaciones
altamente complejas. El fluido puede ser un liquido o un gas, y la corriente
valiosa procedente de un filtro puede ser el fluido, los sólidos o ambos productos.
En algunos casos pueden carecer de valor ambas corrientes, como es el caso de la
separación de sólidos residuales de un fluido residual antes de su vertido. En la
filtración industrial el contenido de sólidos de la alimentación puede oscilar desde
trazas hasta un porcentaje muy elevado. Con frecuencia la alimentación se modi-
fica de alguna forma mediante un pretratamiento, a fin de aumentar la velocidad
de filtración, como calentamiento, recristalización o adición de un «coadyuvante
de filtración», tal como celulosa, yeso o tierra de diatomeas. Debido a la enorme
variedad de materiales que se han de filtrar y las diferentes condiciones de
operación de los procesos, se han desarrollado numerosos tipos de filtros 12a, 15,
algunos de los cuales se describen más adelante.

El fluido circula a través del medio filtrante en virtud de una diferencia de
presión a través del medio. Así, los filtros se clasifican atendiendo a este aspecto
en los que operan con una sobrepresión aguas arriba del medio filtrante, los que
lo hacen con presión atmosférica aguas arriba del medio filtrante y aquellos que
presentan vacío aguas abajo. Presiones superiores a la atmósfera pueden generar-
se por acción de la fuerza de gravedad actuando sobre una columna de líquido,
por medio de una bomba o soplante, o bien por medio de fuerza centrífuga. Los
filtros centrífugos se consideran en la última sección de este capítulo. En un filtro
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de gravedad el medio filtrante puede no ser más tino que un tamiz grueso o un
lecho de partículas gruesas tales como arena. Por tanto, en sus aplicaciones
industriales los filtros de gravedad están restringidos a la separación de las aguas
madres de cristales muy gruesos, a la clarificación de agua potable y al tratamien-
to de aguas residuales.

La mayoría de los filtros industriales son filtros de presión o de vacío. Pueden
ser también continuos o discontinuos, dependiendo de que la descarga de los
sólidos tiltrados se realice de forma continua o intermitente. Durante buena parte
del ciclo de operación de un tiltro discontinuo el flujo del fluido a través del
mismo es continuo, habiéndose de interrumpirse periódicamente para permitir la
descarga de los sólidos acumulados. En un filtro continuo la descarga de los
sólidos y del fluido se realiza de forma ininterrumpida mientras el equipo se
encuentra en operación.

Los filtros se dividen en dos grandes grupos: filtros clarificadores y filtros de
torta. Los clarificadores retiran pequeñas cantidades de sólidos para producir un
gas claro o líquidos transparentes, tales como bebidas. Los filtros de torta
separan grandes cantidades de sólidos en forma de una torta de cristales o un
lodo. Con frecuencia incluyen dispositivos para el lavado de los sólidos y para
eliminar la mayor parte posible del líquido residual antes de su descarga.

Filtros clarificadores

Los filtros clarificadores se denominan también «filtros de lecho profundo» ya
que las partículas del sólido son atrapadas en el interior del medio filtrante, no
observándose, en general, una capa de sólidos sobre la superficie del medio
filtrante. La clarificación difiere del tamizado en que los poros del medio liltrante
son de un diámetro mucho mayor que el de las partículas retenidas. Las partícu-
las son captadas por las fuerzas superficiales e inmovilizadas dentro de los
canales de flujo, tal como puede apreciarse en la Figura 30.6a.  Aun cuando

Suspensión

Medio
Filtrante

la)

(b)

Torta

Medio
Figura 30.6. Mecanismos de filtración:
(a) clarificador; (b) filtro de torta.
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reducen el diámetro efectivo de los canales, normalmente, no llegan a bloquearlo
completamente.

Limpieza de gases. Los filtros para la limpieza de gases comprenden filtros de
barras para polvo atmosférico, lechos granulares y filtros de bolsas para e]
tratamiento de polvos. El aire se limpia haciéndolo pasar a través de masas de
pulpa de celulosa, algodón, fibra de vidrio o tamices metálicos; el material
filtrante puede estar seco o recubierto con un aceite viscoso para actuar como un
retenedor de polvo. En ocasiones, el medio filtrante se desecha, pero en la
limpieza de gases a gran escala con frecuencia se lavan y se vuelven a recubrir con
aceite.

Los filtros de lecho granular contienen lechos estacionarios o móviles de
gránulos cuyo tamaño oscila entre 30 y 9 mallas en algunos diseños, hasta de 3 a
lf pulg en otros casos. En este tipo de filtros la separación se produce fundamen-
talmente por impacto, tal como se considera al final de este capítulo. Un filtro de
bolsas contiene una o más grandes bolsas de fieltro o de una tela tina instaladas
en el interior de una carcasa metálica. El gas cargado de polvo generalmente
entra en la bolsa por el fondo y asciende dejando detrás el polvo, si bien a veces el
flujo es en sentido contrario. Las eficacias alcanzan el 99 por 100 aun con
partículas extraordinariamente finas (mucho más finas que las aberturas del
material de las bolsas). Periódicamente se interrumpe de forma automática el
flujo invirtiéndose el de gas limpio, o bien se sacude la bolsa para retirar el polvo
que puede recuperarse o desecharse. En la mayor parte de los casos los filtros de
bolsas actúan como clarificadores, atrapando las partículas en el tejido de la
bolsa. Cuando la carga de polvo es considerable se deja que se forme una torta de
polvo antes de retirarlo.

Clasificacih  de líquidos. Los filtros clarificadores para líquidos comprenden los
filtros de lecho por gravedad para el tratamiento de agua que se han mencionado
anteriormente, así como una gran variedad de filtros de cartucho que contienen
elementos filtrantes de diferentes diseños y materiales de construcción. Algunos
de los filtros de torta descritos más adelante, especialmente los filtros de tanque y
los filtros continuos, se utilizan ampliamente para clarificación. En las unidades
discontinuas la velocidad de filtración y la eficacia de separación de sólidos se
mantienen prácticamente constantes durante considerables períodos de tiempo;
cuando el contenido de sólidos alcanza valores elevados se hace necesario un
lavado de los elementos fíltrantes.

En la Figura 30.7 se representa un filtro típico de cartucho, utilizado general-
mente para separar pequeñas cantidades de sólidos de los fluidos de proceso. El
cartucho filtrante consiste en una serie de delgados discos metálicos de 3 a
10 pulg de diámetro dispuestos en una bancada vertical dejando entre ellos
estrechos espacios uniformes. Los discos están acoplados a un eje vertical hueco
y encerrados dentro de una carcasa cilíndrica cerrada. El líquido penetra en la
carcasa a presión, fluye hacia el interior entre los discos hasta las aberturas
situadas en el eje central y salen por la parte superior de la carcasa. Los sólidos
son atrapados entre los discos y retenidos por el filtro. Puesto que la mayor parte
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Líquido
clarif icado

Discos

Peines
estacionarios

Tapón de desagüe

entrada

! Figura 30.7. Filtro de cartucho.

de los sólidos se separan en la periferia de los discos, este tipo de aparato se
conoce con el nombre de filtro de bordes. Periódicamente es preciso retirar los
sólidos acumulados en el cartucho. En el diseño que se representa en la Figu-
ra 30.7 esta operación se realiza haciendo girar media vuelta el cartucho. Los
dientes estacionarios de un limpiador de peine pasa entre los discos provocando
que los sólidos caigan al fondo de la carcasa, desde donde pueden retirarse
periódicamente.

Un ultrafiltro  es un tipo especial de filtro clarificador en el que las aberturas
de la membrana filtrante son extremadamente pequeñas. Se utiliza la separación
de grandes moléculas y partículas microscópicas ultrafinas. Tales unidades se
utilizan para concentrar proteínas de los productos de quesería y para separar
aceite emulsionado y sólidos casi coloidales de aguas residuales. Normalmente, la
suspensión fluye con una velocidad relativamente elevada a través del medio
filtrante bajo una presión de 5 a 10 atm; una pequeña cantidad pasa a través de la
membrana como líquido claro, dejando detrás una suspensión ligeramente más
concentrada. Es preciso utilizar flujo cruzado para evitar la acumulación de
sólidos sobre la superficie de la membrana. Para obtener una velocidad elevada
de flujo cruzado es preciso recircular muchas veces la suspensión. Los diseños de
ultrafiltros comprenden unidades tubulares que parecen pequeños cambiadores
de carcasa y tubos, sistemas de fibra hueca, así como filtros de espirales y filtros
de hojas que utilizan dos placas de membranas separadas por una lámina poro-
sar5.

Filtros de torta

El mecanismo de la filtración de torta se muestra en la Figura 30.6b. Aquí el
medio filtrante es relativamente delgado en comparación con el filtro clarificador.
Al comienzo de la filtración algunas partículas sólidas entran en los poros del
medio filtrante y quedan inmovilizadas, pero rápidamente empiezan a ser recogi-
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das sobre la superficie del medio filtrante. Después de este breve período inicial la
torta de sólidos es la que realiza la filtración y no el medio filtrante. Sobre la
superficie se forma una visible torta de espesor apreciable que es preciso retirar
periódicamente.

Los filtros de torta se utilizan casi siempre para separaciones sólido-líquido.
Como en el caso de otros filtros, pueden operar con presión superior a la
atmósfera aguas arriba del medio filtrante o con vacío aplicado aguas abajo.

Filtros de prensa discontinuos. Los filtros de presión pueden utilizar una gran
presión diferencial a través del medio filtrante para lograr económicamente una
filtración rápida con líquidos viscosos o con sólidos tinos. Los tipos más comunes
de filtros de presión son los filtros prensa y los filtros de carcasa y hojas.

Filtro prensa. Un filtro prensa contiene un conjunto de placas diseñadas para
proporcionar una serie de cámaras o compartimentos en los que se pueden
recoger los sólidos. Las placas se recubren con un medio filtrante tal como una
lona. La suspensión se introduce en cada compartimento bajo presión; el líquido
pasa a través de la lona y sale a través de una tubería dejando detrás una torta
húmeda de sólidos.

Las placas de un filtro prensa pueden ser cuadradas o circulares, verticales u
horizontales. Lo más frecuente es que los compartimentos para sólidos estén
formados por huecos en las caras de placas de polipropileno moldeado. En otros
diseños el filtro está formado por placas y marcos como los de la Figura 30.8,
donde placas cuadradas de 6 a 78 pulg de lado alternan marcos abiertos. Las
placas tienen un espesor de a a 2 pulg mientras que el de los marcos es de $ a
8 pulg. Las placas y los marcos se sitúan verticalmente en un bastidor metálico,
con telas cubriendo las caras de cada marco, y se acoplan estrechamente entre sí
por medio de un tornillo o una prensa hidráulica. La suspensión entra por un

Figura 30.8. Equipo automático de filtro prensa. (Shriver Filter,  Eimco Process  Equipment
Company.)
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extremo del ensamblaje de placas y marcos. Pasa a través de un canal que recorre
longitudinalmente el ensamblaje por una de las esquinas de las placas y marcos.
También existen canales auxiliares para llevar la suspensión desde el canal de
entrada hasta cada una de las placas. Los sólidos se depositan sobre las lonas que
recubren las caras de las placas. El líquido pasa a través de las telas, desciende
por las canaladuras de las caras de las placas y sale del filtro prensa.

Una vez instalado el filtro prensa, se introduce la suspensión por medio de
una bomba a una presión de 3 a 10 atm. La filtración continúa hasta que ya no
sale líquido por el tubo de descarga o bien aumenta bruscamente la presión de
filtración, Esto ocurre cuando las placas se llenan de sólido y ya no puede entrar
más suspensión. Se puede entonces pasar líquido de lavado para eliminar las
impurezas solubles contenidas en los sólidos, y a continuación insuflar aire o
vapor de agua para desplazar la mayor parte de líquido residual. Se abre enton-
ces la prensa y se retira la torta de sólidos, pasándola a un transportador o a un
depósito de almacenamiento. En muchos filtros prensa estas operaciones se
realizan automáticamente, tal como ocurre en el equipo que se muestra en la
Figura 30.8.

El lavado completo en un filtro pensa puede requerir varias horas, ya que el
líquido de lavado tiende a seguir caminos preferenciales formando cortocircuitos
sin acceso a determinadas partes de la torta. Si la torta es menos densa en unas
partes que en otras, como ocurre habitualmente, la mayor parte del líquido de
lavado no será efectivo. Si el lavado tiene que ser excepcionalmente bueno, puede
resultar conveniente repulpar con un gran volumen de líquido de lavado la torta
parcialmente lavada y volver a filtrar o bien utilizar un filtro de carcasa y hojas
que permite un lavado más eficaz que el filtro de placas y marcos.

Filtros de carcasa y hojas. Para filtrar a presiones superiores a las que son
posibles en un filtro prensa de placas y marcos, para reducir la mano de obra, o
cuando se requiere un lavado más eficaz de la torta, se puede utilizar un filtro de
carcasa y hojas. En el diseño que se muestra en la Figura 30.9 se sitúa un
conjunto de hojas verticales sobre un bastidor retráctil. La unidad se abre para
descargarla, mientras que durante la operación las hojas permanecen dentro del
tanque cerrado. La alimentación entra por un lado del tanque, el filtrado pasa a
través de las hojas y sale por un colector de descarga múltiple. El diseño que se
muestra en la Figura 30.9 es frecuentemente utilizado para filtraciones con coad-
yuvantes, tal como se indica más adelante en este capítulo.

Filtros continuos de presión. Los filtros discontinuos requieren con frecuencia
una mano de obra elevada, de forma que en los procesos a gran escala pueden no
ser económicamente interesantes. Los filtros continuos de vacío que se describen
más adelante se han desarrollado para reducir la mano de obra en la operación
de filtración. Sin embargo, a veces la filtración a vacío no es viable o no resulta
económica, como ocurre cuando los sólidos son muy finos y filtran muy lenta-
mente, cuando el líquido tiene una elevada presión de vapor, tiene una viscosidad
superior a 1 P o es una disolución saturada que cristaliza al enfriarse. Con
suspensiones que filtran lentamente la presión diferencial a través del medio
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descarga del
filtrado Figura 30.9. Filtro de hojas a

presión en tanque horizontal.
(Ametek Process  Equipment Divi-
sion.)

filtrante puede ser superior a la que se obtiene con un fíltro  de vacío; con líquidos
que se evaporan o cristalizan a presión reducida, la presión aguas abajo del

medio filtrante no puede ser inferior a la atmosférica. Por tanto, los filtros
rotativos continuos que se describen después se adaptan a veces para presiones
positivas de hasta 1,5  atm. Sin embargo, los problemas mecánicos para la descar-
ga de los sólidos de estos filtros, su coste y complejidad, así como su pequeño
tamaño, limitan su aplicación solamente a problemas especiales”, 15. Cuando no
se puede utilizar un tiltro de vacío, deberán considerarse otros métodos de
separación, tales como filtros centrífugos continuos.

Filtros discontinuos de vacfo. Los filtros prensa son normalmente discontinuos,
mientras que los de vacío lo son continuos. Sin embargo, un filtro discontinuo de
vacío resulta a veces muy útil. Una nu&a  es poco más que un embudo Büchner
grande, de 3 a 10 pies de diámetro, en la que se forma una capa de sólidos de 4 a
12 pulg de espesor. Debido a su sencillez, una nutcha puede construirse fácil-
mente con materiales resistentes a Ia  corrosión y resulta interesante cuando han
de filtrarse cargas experimentales de una gran variedad de materiales corrosivos.
Estos tipos de filtros no son recomendables para operaciones de producción
debido al elevado coste de mano de obra que supone su utilización.

Filtros continuos de vacío. En todos los filtros continuos de vacío el líquido es
succionado a través de un medio filtrante sobre el que se deposita una torta de
sólidos. La torta se aleja de la zona de filtración, se lava, se seca por aspiración y
se descarga del medio filtrante para reiniciar el ciclo con la entrada de suspen-
sión. En todo momento una parte del medio filtrante se encuentra en la zona de
filtración, otra parte en la zona de lavado y otra en la etapa de descarga de
sólidos, de forma que la salida de líquido y de sólido se realiza ininterrumpida-
mente. La presión diferencial a través del medio filtrante de un filtro de vacío
continuo no es elevada y normalmente está comprendida entre 10 y 20 pulg Hg.
LOS  distintos diseños de filtros difieren en la forma en la que se introduce la
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suspensión, la forma de la superficie filtrante y la manera en la que se descargan
los sólidos. Sin embargo, la mayor parte de ellos aplican vacío desde una fuente
estacionaria para accionar las partes de la unidad por medio de una válvula
rotatoria.

Filtro de tambor rotatorio. El tipo más frecuente de filtro continuo de vacío es el
filtro de tambor rotatorio que se representa en la Figura 30.10. Un tambor
horizontal, con una cara acanalada, gira con una velocidad de 0,l  a 2 rpm en un
depósito con la suspensión agitada. Un medio filtrante, tal como una lona, cubre
la superficie del tambor, que está parcialmente sumergido en el líquido. Debajo
de la superficie acanalada del tambor principal se encuentra un segundo tambor
más pequeño. Entre los dos tambores existen tabiques radiales que dividen el
espacio anular en compartimentos separados, cada uno de los cuales está conec-
tado por medio de una tubería interna a un orificio situado en la placa de la
válvula rotatoria. Una tira de tela filtrante cubre la cara expuesta de cada
compartimento para formar una sucesión de paneles.

Considérese ahora el panel que se representa por .4  en la Figura 30.10, que se
encuentra justamente en el momento de introducirse en la suspensión. Cuando se
sumerge debajo de la superficie del líquido, se aplica vacío por medio de la.
válvula rotatoria. Se forma una capa de sólidos sobre la cara del panel a medida
que pasa líquido por la tela hacia el interior del compartimento, a través de la
tubería interna y de la válvula hasta el tanque colector. Cuando el panel abando-
na la suspensión y entra en la zona de lavado y secado, se aplica vacío al panel
desde un sistema exterior, succionando líquido de lavado y aire a través de la
torta de sólidos (Fig. 30.11). Después que la torta de sólidos depositada sobre la
caja del panel ha sido succionada para ser secada, el panel abandona la zona de
secado, se corta el vacío y se retira la torta rascándola con una cuchilla horizon-
tal o rasqueta. Se insufla algo de aire debajo de la torta con el tin de despegarla
de la tela. De esta forma la torta se desprende de la tela haciendo innecesario que
la cuchilla roce la superficie del tambor. Una vez que se ha desprendido la torta,
el panel entra de nuevo en la suspensión y se repite el ciclo. Por tanto, la

Malla de tela
del tambor ext

Tambor interior

Nivel Cuchi l la
de  l íqu ido rascadora

Figura 30.10. Filtro rotativo continuo de vacío.
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Figura 30.11. Diagrama de flujo para filtración continua de vacío.

operación de cualquier panel es cíclica, pero como algunos paneles están en todo
momento en cada parte del ciclo, la operación global del filtro es continua.

Existen numerosas variantes comerciales de filtros de tambor rotatorio. En
algunos diseños no existen compartimentos en el tambor, y el vacío se aplica a
toda la superficie interior del medio filtrante. El filtrado y el líquido de lavado se
retiran conjuntamente a través de una tubería sumergida; los sólidos se descargan
insuflando aire a través de la lona desde un sistema estacionario situado dentro
del tambor, hinchando la tela filtrante, desprendiéndose la torta. En otros mode-
los la torta se desprende de la superficie filtrante por un conjunto de cuerdas
paralelas muy juntas, o bien separando la tela filtrante de la superficie del tambor
y haciéndola pasar alrededor de un rodillo de pequeño diámetro. El cambio
brusco de dirección que provoca este rodillo da lugar a que se desprendan los
sólidos. La tela puede lavarse a medida que retorna desde el rodillo hasta la cara
inferior del tambor. El líquido de lavado puede pulverizarse directamente sobre la
superlicie de la torta, o bien, con tortas que se rajan cuando se pasa aire a su
través, el rociado de líquido de lavado puede realizarse sobre tela que se desplaza
con la torta a través de la zona de lavado y que presiona fuertemente sobre Ia
superficie exterior.

El grado de inmersión también es variable. La mayor parte de los filtros
alimentados por el fondo operan con aproximadamente el 30 por 100 de su
superficie filtrante sumergida en la suspensión. Cuando se desea una elevada
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capacidad de filtración sin lavado, se puede utilizar el filtro muy sumergido, con
una inmersión de 60 a 70 por 100. La capacidad de cualquier filtro rotativo
depende considerablemente de las características de la suspensión de alimenta-
ción y, sobre todo, del espesor de la torta que se puede depositar en la operación
práctica. Las tortas formadas en filtros industriales rotativos de vacío tienen un
espesor comprendido entre $ y 13 pulg. Los tamaños normalizados de los tambo-
res varían desde 1 pie de diámetro y 1 pie de longitud hasta 10 pies de diámetro y
14 pies de longitud.

Un ejemplo típico de los aparatos continuos o semicontinuos de clarificación
lo constituye el filtro de recubrimiento previo, que es un filtro rotativo de tambor
modificado para filtrar pequeñas cantidades de sólidos gelatinosos que general-
mente obturan la tela filtrante. En la operación de este aparato se deposita en
primer lugar sobre el medio filtrante una capa porosa de un coadyuvante de
filtración, tal como tierra de diatomeas. El líquido a filtrar se succiona entonces a
través de una capa del coadyuvante de filtración, depositándose una delgada
capa de sólidos. Esta capa y algo del coadyuvante de filtración se desprenden
entonces del tambor por medio de una cuchilla que avanza lentamente, lo que da
lugar a que de forma continua exista una superticie  fresca de material poroso
para el líquido que ha de pasar a su través. Un filtro de tratamiento previo puede
también operar a presión. En los aparatos de presión los sólidos descargados y el
coadyuvante de filtración se recogen en una zona de filtración, para retirarlos
periódicamente a la presión atmosférica, mientras el tambor se recubre con
coadyuvante. Los filtros de tratamiento previo solamente se pueden utilizar
cuando los sólidos se desechan o cuando su mezcla con grandes cantidades de
coadyuvante no crea un serio problema. La inmersión habitual de un tambor de
filtro con tratamiento previo es del 50 por 100.

Filtro de cinta horizontal. Cuando la alimentación contiene partículas sólidas
gruesas que sedimentan rápidamente, un filtro de tambor rotatorio funciona mal
o simplemente no puede funcionar. Las partículas gruesas no se pueden mantener
bien en suspensión y la torta que se forma con frecuencia no se adhiere a la
superficie del tambor. En estos casos se puede utilizar un filtro horizontal alimen-
tado por la parte superior. El filtro de cinta móvil que se muestra en la Figu-
ra 30.12 es uno de los diferentes tipos de filtros horizontal; se parece a un
transportador de cinta, con un soporte transversal que lleva la tela filtrante que
tiene también la forma de una cinta sin fin. Las aberturas centrales situadas en la
cinta de drenaje se deslizan sobre una cámara longitudinal de vacío en la que se
descarga el filtrado. La suspensión de alimentación fluye hasta la cinta desde un
distribuidor situado en un extremo de la unidad, mientras que la torta filtrada y
lavada descarga por el otro extremo.

Los filtros de cinta son especialmente útiles en el tratamiento de residuos
debido a que los residuos con frecuencia contienen un intervalo de tamaño de
las partículas muy amplio .l5 Se construyen tamaños comprendidos entre 2 a
18 pies de ancho y 16 a 110 pies de largo, y con áreas de filtración de hasta
1200 pie’. En un filtro de cinta típico el vacío se aplica e interrumpe intermiten-
temente;  la cinta avanza unas 20 pulg cuando se interrumpe el vacío y se detiene
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Figura 30.12. Filtro de cinta horizontal.

mientras el vacio se aplica. De esta forma, se evita la dificultad de mantener un
buen cierre de vacio entre la cámara y la cinta móvil.

Medios filtrantes. El medio filtrante de cualquier filtro ha de cumplir los si-
guientes requerimientos:

1. Ha de retener los sólidos a filtrar, dando lugar a un filtrado razonable-
mente claro.

2. No debe obstruirse o cegarse.
3. Ha de ser químicamente resistente y tener suficiente resistencia física para

soportar las condiciones del proceso.
4. Ha de permitir que la torta formada se desprenda de una forma limpia y

completa.
5 . No ha de ser excesivamente caro.

En la filtración industrial un medio de filtración frecuente es la tela de lona de
diferentes pesos y modelos de tejido, dependiendo del objetivo que se persiga. Los
hquidos corrosivos requieren el empleo de otros medios filtrantes tales como telas
de lana, de metal monel o acero inoxidable, de vidrio o de papel. Las fibras
sintéticas como ‘nylon, propileno, Saran y Dracon  tienen una elevada resistencia
química.

Por lo general, las fibras metálicas o las sintéticas lisas son menos eficaces que
las fibras naturales para separar partículas muy finas. Sin embargo, esto sola-
mente es una desventaja al comienzo de la filtración debido a que, excepto con
partículas gruesas y duras que no contienen finos, el medio filtrante real lo
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constituye la primera capa de sólidos depositados. El filtrado puede ser inicial-
mente turbio pero luego se hace claro. El tiltrado turbio se devuelve al tanque
que contiene la suspensión para ser filtrado de nuevo.

Coadyuvantes de filtración. Los sólidos muy tinos o mucilaginosos, que forman
una torta densa e impermeable, obstruyen rápidamente cualquier medio filtrante
que sea suficientemente fino  para retenerlos. La filtración práctica de estos mate-
riales exige que la porosidad de la torta aumente de forma que permita el paso
del líquido con una velocidad razonable. Esto se realiza añadiendo un coadyu-
vante de tiltración,  tal como tierra de diatomeas, perlita, celulosa de madera
purificada u otros materiales porosos inertes a la suspensión antes de la filtración.
El coadyuvante de filtración puede separarse después de la torta de filtración
disolviendo los sólidos o quemando el coadyuvante. Si los sólidos no tienen
valor, se desechan junto con el coadyuvante.

Otra forma de utilizar un coadyuvante de filtración es mediante pretratamien-
to, es decir, depositando una capa del mismo sobre el medio filtrante antes de
comenzar la operación. En los filtros discontinuos la capa del material es general-
mente delgada, mientras que en un filtro continuo con pretratamiento, tal como
se ha indicado anteriormente, dicha capa es gruesa y la parte superior de la
misma se retira de forma continua con una cuchilla rascadora para exponer una
superficie de filtración fresca.

FUNDAMENTOS DE LA FILTRACION

La filtración es un ejemplo especial del flujo a través de medios porosos que se ha
estudiado en el Capítulo 7 para casos en los que las resistencias al flujo son
constantes. En filtración tales resistencias aumentan con el tiempo a medida que
el medio filtrante se va obstruyendo o se forma una torta de filtración, de forma
que es preciso modificar las ecuaciones del Capítulo 7 para tener en cuenta este
hecho. Las principales magnitudes de interés son la velocidad de flujo a través del
filtro y la caída de presión en la unidad. A medida que transcurre el proceso, o
bien disminuye la velocidad de flujo o aumenta la caída de presión. En la llamada
filtración a presión constarite  la caída de presión permanece constante y la veloci-
dad de flujo va disminuyendo con el tiempo; menos frecuente es que la presión
aumente progresivamente para dar lugar a la llamada filtración a velocidad
constante. .

Una ecuación general para todos los tipos de filtración a presión constante
fue desarrollada por Hermans y Bredéeg  en 1935. Su ecuación es

(30.8)

donde V = volumen de líquido filtrado, o simplemente filtrado, recogido
durante el tiempo t

k,,  n = constantes
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En la filtración de clarificación n puede ser 2,$,  o 1, dependiendo del mecanis-
mo para el cual se deposite la partícula. En la filtración de torta n = 0.

Para la filtración a velocidad constante la ecuación de Hermans-Bredée es

4&4- = k,(Ap)
dV

(30.9)

donde Ap es la caída de presión a través del filtro y n tiene los mismos valores que
en la Ecuación (30.8).

El tratamiento que sigue se refiere fundamentalmente a la filtración de líqui-
dos, si bien fundamentos similares son aplicables a la filtración de gaseslZd.

Fundamentos de la clarificacibn

Si las partículas sólidas que han de separarse obstruyen completamente los poros
del medio tiltrante,  y la velocidad de obstrucción es constante con el tiempo, el
mecanismo se conoce como coludo directo, para el cual n en las Ecuaciones (30.8)
y (30.9) adquiere el valor 2. El colado directo se produce en raras ocasiones.
Mucho más frecuente es que las partículas bloqueen parcialmente los poros
dando lugar a una gradual reducción del tamaño de los mismos; este mecanismo
recibe el nombre de bloqueo estándar, para el que n = 312.  Ocasionalmente,
durante la transición entre la clarificación y la formación de la torta puede haber
un período durante el cual n = 1, recibiendo entonces el nombre de bloqueo
intermedio.

El bloqueo estándar es el mecanismo habitual en los filtros de clarificación.
Con n = 3/2, la integración de la Ecuación (30.8) conduce a las siguientes
ecuaciones para la filtración a presión constante

4 = 4ou  - Ksv)2

t
- = K,t + ;
V

donde q = dV/dt,  es la velocidad volumétrica de flujo a través del filtro
q. = velocidad de flujo para t =  0
KS = constante igual a k,/2qA12

Una representación gráfica de ti V frente a t es una línea recta cuando el mecanis-
mo corresponde a bloqueo estándar. Tiene una pendiente igual a KS  y la ordena-
da en el origen es l/q,.

A partir de la Ecuación (30.9) para la filtración a volumen constante,

AP 1-=
Apo  (1  - KV)’

(30 .12)

donde Apo es la caída de presión al comienzo de la filtración.
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La deducción de las Ecuaciones (30.10) y (30. ll) a partir de la ley de Poiseuille
[Ec.  (5.16)],  indicando el significado físico de IC,,  fue obtenida por Grate*.
También se obtienen ecuaciones similares a las Ecuaciones (30.10) a (30.12) para
colado directo y bloqueo intermedio.

La Figura 30.13 muestra los resultados experimentales de ensayos de claritica-
ción  con una tela de nylon monofílamento 8.  La representación gráfica de t/V
frente a t es una recta cuando t > 80 s, de acuerdo con la Ecuación (30.11),  pero
casi siempre hay un período inicial en el que no es aplicable la Ecuación (30.11).
Todas las leyes de filtración suponen que el número de partículas separadas por
volumen de filtrado es constante, lo cual dista de ser cierto al comienzo de la
filtración aun con medios filtrantes de tela.

Fundamentos de la filtración de torta

En la filtración de torta el líquido pasa a través de dos resistencias en serie: la de
la torta y la del medio filtrante. La resistencia del medio filtrante, que es la única
resistencia en los filtros clarificadores, normalmente sólo es importante durante
las primeras etapas de la filtración de torta. La resistencia de la torta es nula al
principio y aumenta con el tiempo a medida que transcurre la filtración. Si la
torta se lava después de la filtración, ambas resistencias son constantes durante el
período de lavado, y la del medio filtrante es generalmente despreciable.

La caída total de presión en un instante cualquiera es la suma de las caídas de
presión en el medio filtrante y en la torta. Si p. es la presión interior, pb  la presión
exterior y p’  la presión en el límite de separación entre el medio filtrante y la
torta,

AP  = Pa - Pb  = (Pa  - P’)  + (P  - Pb)  = AP,  + AP, (30 .13)

0.30

0
0 50 1 0 0 150 200 250 300

t.  s

Figura 30.13. Clarificación con una tela monofilamento de nylon.
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donde Ap = caída global de presión
Ap, = caída de presión en la torta
Ap, = caída de presión en el medio filtrante

Caída de presión a través de la torta de filtración. La Figura 30.14 muestra
esquemáticamente una sección transversal de la torta de filtración y del medio
filtrante para un tiempo definido t a partir del comienzo del flujo de filtrado. Para
este tiempo el espesor de la torta, medido desde el medio filtrante, es L,.  El área
del filtro, medida perpendicularmente a la dirección de flujo, A. Considérese la
delgada capa de torta de espesor dL situada en la torta a una distancia L del
medio filtrante. Sea la presión en este punto p. Esta capa consta de un delgado
lecho de partículas sólidas a través de las cuales fluye el filtrado. En un lecho
filtrante la velocidad es suficientemente baja para asegurar que el flujo es laminar.
En consecuencia, se puede utilizar la Ecuación (7.18) como punto de partida para
el tratamiento de la caída de presión a través de la torta, teniendo en cuenta que
Ap/L  = -dp/dL,  y que para flujo laminar k, en la Ecuación (7.18) es 0. Si la
velocidad del filtrado se representa por U, la Ecuación (7.18) se transforma en

4z=
k,wU  - 4z(~,/~,)2

d (30 .14)

donde dp/dL  = gradiente de presión para el espesor L
p=  viscosidad del filtrado

u = velocidad lineal del filtrado basado en el área del filtro
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sp  = superficie de una sola partícula
vp = volumen de una sola partícula

E = porosidad de la torta
k, = constante
g,  = factor de proporcionalidad de la ley de Newton

Para partículas de tamaño y forma definida dispuestas al azar, k, = 4,167.
La velocidad lineal u viene dada por la ecuación

dV/dtu=-
A

donde V es el volumen de filtrado recogido desde el comienzo de la filtración
hasta el tiempo t.  Puesto que el filtrado tiene que pasar a través de toda la torta,
V/A tiene el mismo valor para todas las capas y u es independiente de L.

El volumen de sólidos en la capa es A(l - E) dL, y si pp  es la densidad de las
partículas, la masa dm de sólidos en la capa es

dm = pp(l  - E)A  dL (30 .16)

Eliminando dL  de las Ecuaciones (30.14) y (30.16) se obtiene

dp = b4s,lv,)2U  - 4  dm
w,A&3

(30 .17)

Tortas de filtración compresibles e incompresibles. En la filtración a bajas caídas
de presión de suspensiones que contienen partículas rígidas y uniformes, todos
los factores del segundo miembro de la Ecuación (30.17),  excepto m, son indepen-
dientes de L. y la ecuación es directamente integrable para el espesor de la torta.
Si m, es la masa total de sólidos en la torta, el resultado es

s

P o

dp = k,rW,lv,)V  - 4
w,AE3 s

m=  dm

P’ 0

p
II

_ p, = k3w4Q+J2U  - 4m,  = Ap

tupAE
c (30 .18)

Las tortas de tiltración de este tipo reciben el nombre de incompresibles.
Para utilizar la Ecuación (30.18) se define una resistencia especzji’ca de la torta,

CC,  definida por la ecuación

a = APcgcA
wm,

(30 .19)

donde

c1  = kds,lv,)2U  - 4
E3Pp

(30.20)
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Para tortas incompresibles c1 es independiente de la caída de presión y de la
posición en la torta.

La mayor parte de las tortas que se encuentran en las operaciones industriales
no están formadas por partículas rígidas individuales. La suspensión consiste en
una mezcla de aglomerados, o flóculos, consistentes en débiles acoplamientos de
partículas muy pequeñas, y la resistencia de la torta depende de las propiedades
de los flóculos en vez de la geometría de las partículas individuales7. Los flóculos
se depositan sobre la cara de la torta situada aguas arriba y forma un complicado
entramado de canalillos  para los que la Ecuación (30.17) no es estrictamente
aplicable. La resistencia de tal suspensión depende del método utilizado en la
preparación de la suspensión así como a la edad y temperatura del material. Por
otra parte, los flóculos son distorsionados y rotos por las fuerzas existentes en la
torta, de forma que los factores E,  k, y s,,/vp  varían de una capa a otra.

Una torta de filtración de este tipo se denomina compresible, y en ella c1  varía
de un lugar a otro; también varía con la presión aplicada y, en algunos casos, con
el tiempo. En consecuencia, la Ecuación (30.18) no es estrictamente aplicable. Sin
embargo, en la práctica, la variación de CC con el tiempo y la localización se suele
ignorar. Para los cálculos se obtiene experimentalmente un valor medio para el
material que se filtra. A veces los experimentos se realizan a diferentes presiones
de forma que CI puede correlacionarse con la caída de presión.

Resistencia del medio filtrante. La resistencia del medio filtrante R, se puede
definir, por analogía con la Ecuación (30.19),  mediante la ecuación

Pr  - Pb AP,  P
R, =R,=g,

(30.21)

La dimensión de R, es ¿- ‘.
La resistencia del medio filtrante R, varía con la caída de presión y con el

tiempo y la limpieza del medio filtrante, pero como sólo es importante durante
las primeras etapas de la filtración, casi siempre resulta satisfactorio suponer que
es constante durante cualquier filtración y obtener su valor a partir de datos
experimentales. Cuando R, se trata como una constante empírica, incluye tam-
bién cualquier resistencia al flujo que pueda existir en las líneas de acceso y salida
del filtro.

A partir de las Ecuaciones (30.19) y (30.21),

Ap = Ap, + Ap, = F @ + R,,,) (30 .22)

Desde un punto de vista estricto, la resistencia de la torta c(  es una función de
Ap, en vez de Ap.  Durante la etapa importante de la filtración, que es cuando la
torta tiene un espesor apreciable, Ap,,,  es pequeño en comparación de Ap,,  y el
efecto sobre el valor de c(  al efectuar la integración de la Ecuación (30.18) sobre
un intervalo Ap  en vez de Ap,  puede ignorarse con toda seguridad. Por tanto, en
la Ecuación (30.22) c1  se toma como una función de Ap.
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Al utilizar la Ecuación (30.22) es conveniente sustituir u, la velocidad lineal del
filtrado, y m,,  la masa total de sólido en la torta, por funciones de V, el volumen
total de filtrado recogido durante el tiempo t.  La Ecuación (30.15) relaciona u y
V, y un balance de materia relaciona m, y V. Si c es la masa de partículas
depositadas en el filtro por unidad de volumen de fíltradot,  la masa de sólidos en
el filtro en el tiempo t es Vc,  y

m, = Vc (30 .24)

Sustituyendo u de la Ecuación (30.15) y m, de la Ecuación (30.24) en la Ecua-
ción (30.22),  se obtiene

dt
dv=

(30 .25)

Filtración a presión constante. Cuando Ap es constante, las únicas variables son
V y t.  Cuando t = 0, V = 0 y Ap = Ap,; por tanto,

La Ecuación (30.25) puede pues escribirse así

donde

dt 1-=-=
dV q

(30 .26)

(30 .27)

(30.28)

La Ecuación (30.27) puede compararse con la Ecuación (30.11) para filtros clarifí-
cadores.  Es, además, consistente con la forma integrada de la ecuación de Her-
mans-Bredée  [Ec.  (30.8)] con u = 0 y k, = K,.

La integración de la Ecuación (30.27) entre los límites (0, 0) y (t, V) conduce a

t K-=
V 0y v+; (30 .29)

t La concentración de sólidos en la suspensión que entra como alimentación del filtro es ligera-
mente inferior a c, puesto que la torta húmeda incluye líquido suficiente para llenar sus poros, y V,  el
volumen real de filtrado, es ligeramente menor que el líquido total contenido en la suspensión
original. Si se desea, se puede corregir esta retención de líquido en la torta aplicando balances de
materia. Así, sea wrr  la masa de torta húmeda, incluyendo el filtrado retenido en sus huecos, y II?,  la
masa de torta seca obtenida  lavando la torta libre de material soluble y secándola. Por otra parte, sea
p la densidad del filtrado. Por tanto, si c es la concentración de sólidos en la suspensión, en
kilogramos por metro cúbico de líquido de alimentación del filtro, los balances de materia conducen a

c = 1 - C(m,/m,)  - llC,lP
( 3 0 . 2 3 )
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Por tanto, una representación gráfica de t/V frente a V será una línea recta de
pendiente KJ2  y ordenada en el origen l/q,. A partir de una representación
gráfica y las Ecuaciones (30.26) y (30.28) se pueden calcular los valores de CI y R,
en la forma que se indica en el Ejemplo 30.2.

Ecuaciones empíricas para la resistencia de tortas. Realizando experimentos a
presión constante para varias caídas de presión se puede encontrar la variación
de c1 con Ap. Si c1  es independiente de Ap, la torta es incompresible. Generalmente
CI aumenta con Ap, ya que la mayor parte de las tortas son, por lo menos en
alguna medida, compresibles. Para tortas altamente compresibles a aumenta
rápidamente con Ap.

Se pueden utilizar ecuaciones empíricas para ajustar los datos experimentales
de Ap en función de ~1,  siendo la más frecuente

ct = cl,(Ap) (30.30)

donde cl,,  y s con constantes empíricas. La constante s es el coeficiente de
compresibilidad de la torta. Si vale cero es incompresible, mientras que valores
positivos corresponden a tortas compresibles. Su valor generalmente está com-
prendido entre 0,2  y 0,8.  La Ecuación (30.30) no deberá utilizarse en un intervalo
de caídas de presión muy diferente del empleado en los experimentos realizados
para evaluar CI  y s.

Tabla 30.2. Datos volumen-tiempo14  para el Ejemplo 30.2

II III IV VEnsayo
número

APP,
Ib,/pW

Volumen
de filtrado

K 1

0,5
190
175
w
2,5
3,O
335
4,O
475
590
595
60

1

67 16,2 28,2 36,3 49,l

t,  s UV

17,3 34,6
41,3 41,3
72,0 48,O

108,3 54,15
152,l 60,84
201,7 67,23

tiv

($3 13,6
19,0 19,0
34,6 23,l
53,4 26,7
76,0 30,4
02.0 34,0
31,2 37,49
63,0 4475

tiv UV ti  vt, s t,  s

6,3 12,6
14,0 14,0
242 16,13
37,0 18,5
51,7 20,68
6 9 , 0 2 3 , 0
88,s 25,31

llO,0 27,5
L34,0 29,78
160,O 32,0

590 10,o
ll,5 ll,5
19,8 13,2
30,l 15,05
42,5 17,0
56,8 18,7
73,0 20,87
91,2 22,8

111,o 24,67
133,o 26,6
I56,8 28,5  1
L82,5 30,42

44 83
975 9,5

16,3 10,87
24,6 12,3
34,7 13,88
46,l 15,0
59,0 16,86
73,6 18,4
89,4 19,87

LO7,3 21,46
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Ejemplo 30.2. Filtraciones de laboratorio realizadas a caída de presión constante con
una suspensión de CaCO,  en H,O  han conducido a los datos que se presentan en la
Tabla 30.2. El área del filtro era 440 cm’, la masa de sólido por unidad de volumen de
filtrado 23,5 g/l,  y la temperatura 25 “C. Evalúense c(  y R, como funciones de la caída
de presión, y obténgase una ecuación empírica para c(  ajustando los resultados.

SOLUCIÓN

La primera etapa#es  preparar las gráficas, para los cinco experimentos a presión
constante, de t/V  frente a k’. Los datos se presentan en la Tabla 30.2 y las gráficas se
muestran en la Fig. 30.15. La pendiente de cada linea es KJ2, en segundos por litro por
litro. La ordenada en origen de cada linea es l/q,,  en segundos por litro. El factor para
convertir este valor en segundos por pie cúbico es 28,31.  Las pendientes y ordenadas
en el origen, tanto en unidades observadas como convertidas, se dan en la Tabla 30.3.

Según el Apéndice 14, la viscosidad del agua es 0,886 cP, o bien 0,886 x 6,72 x
x 10w4 = 5,95 x x 1O-4  lb/pies-s.  El área del filtro es 440/30,48*  = 0,474 pie’. La
concentración c es (23,5 x 28,31)/454  = 1,47 lb/pie3.

Tabla 30.3. Valores de K,,  l/q,,  R, y c[  para el Ejemplo 30.2

Ensayo

Calda de Pendiente
presión Ap W

b/puk* Ib,/pie* S/12 s/pie6

Ordenada
uq,

R
S/l s/pie3 pie - 1  xm;o- 10 pies/lb:  lo-  IL

1 67 965 13,02 10440 28,21 800 1,98 1,66
II 16,2 2330 7,24 5800 12,ll 3 4 3 2,05 2,23
III 28,2 4060 4,51 2620 9,43 267 2,78 2,43
IV 36,3 5230 3,82 3060 7,49 212 2,84 2364
V 49,l 7070 3,00 2400 6,35 1 8 0 3,26 2,80

8 08 0

7 07 0

6 06 0

5 05 0

22
s 40s 40
22

3 03 0

2 02 0

1 01 0

0
0 1 2 3 4 5 6 7

VOLUMEN DE FILTRADO, V,  L
Figura 30.15. Gráfica de t/V  fren-
te a V  para el Ejemplo 30.2.
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0
0 2000 4000 6000 8000

Ap,  Ib,/pie’

Figura  30 .16 . Gráfica de R, frente a Ap para el Ejemplo 30.2.

A partir de los valores de KJ2 y l/q, de la Tabla 30.3, se obtienen los correspon-
dientes valores de CL  y R, a partir de las Ecuaciones (30.26) y (30.28). Por tanto

u = A2&gcK 0,4742  x 32,17  Ap K,
= =

CP 5,95
lo3

x 10-4 x 1,47
8,26  x Ap K,

R = AApL\pcU/qo)  = 0,474 x 32,17  Ap(l/q,)
m

P 5,95  x 10-4
= 2,56 x 104Ap ‘_

0 90

La Tabla 30.3 muestra los valores de KJ2 y I/q, para cada ensayo, calculados por el
método de mínimos cuadrados.  En todos los  casos  se  ha  omit ido e l  pr imer  punto del
Ensayo 1  que  no cae  sobre  la  representac ión l ineal .  En la  Tabla  30.3  se  dan los  va lores
de t(  y R,. La Figura 30.16 es una representación gráfica de R, frente a Ap.

La Figura 30.17 es una representación logarítmica de c(  frente a Ap. Los puntos
definen perfectamente una l inea recta,  de forma que la Ecuación (30.30) es adecuada
para representar  GL  en  función de  Ap.  La pendiente  de  la  l ínea ,  que  es  e l  va lor  de  s para
es ta  tor ta ,  es  0,26.  La tor ta  es  sólo l igeramente compresible .

La  cons tan te  C(~  se  puede  ca lcular  leyendo las  coordenadas  de  un  punto  convenien-
te situado sobre la línea de la Figura 30.17 y calculando uo por la Ecuación (30.30).
Por ejemplo, cuando Ap = 1000, c(  = 1,75  x lo”,  y

1,75 x 10”
uo =

10000~*6
=  2,90  x 10”  pies/lb (1,95  x  10”  m/kg)

Ap, Ib$pie’  x 10m3
Figura 30.17. Representación log-log de a
frente a Ap para el Ejemplo 30.2.
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La Ecuación (30.30) para esta torta es

a = 2,90 x lOloA  ‘sz6P

Filtración continua. En un filtro continuo, como el de tipo de tambor rotativo,
la alimentación, el filtrado y la torta se mueven con velocidades continuas
estacionarias. Sin embargo, las condiciones en un elemento particular cualquiera
de la superficie filtrante no son de régimen estacionario sino transitorio. Siguien-
do, por ejemplo, un elemento de tela filtrante desde el momento en que entra en
el tanque de suspensión hasta que se desprende la torta y queda de nuevo limpio,
es evidente que el proceso consta de varias etapas en serie (formación de la torta,
lavado, secado, y descarga), en cada una de las cuales las condiciones cambian
progresiva y continuamente. Sin embargo, la caída de presión a través del filtro
durante la formación de la torta se mantiene constante. Por tanto, las anteriores
ecuaciones para la filtración discontinua a presión constante se pueden aplicar a
los filtros continuos introduciendo algunas modificaciones.

Si t es el tiempo real de filtrado (es decr, el tiempo que un elemento de filtro
está sumergido en la suspensión), a partir de la Ecuación (30.29),

t = rc,v* v
2 ’ 40

(30.3 1)

donde Ves el volumen de filtrado recogido durante el tiempo t.  Despejando V de
la Ecuación (30.31) se obtiene

v  = Wd  + 2JGtPZ  -  VIO

K

(30.32)

Sustituyendo los valores de l/q,  y K,  de las Ecuaciones (30.26) y (30.28) y
dividiendo por tA, se llega a la ecuación

V CV  APg,cdw)  + R/~)‘l”*  - R,,lf-=
tA Cc(

(30.33)

donde V/t = velocidad de recolección de filtrado
A = área sumergida del filtro

La Ecuación (30.33) puede escribirse en función de la velocidad de producción
de sólidos “2, y de las características del filtro: tiempo del ciclo t,,  velocidad de
giro del tambor n,  y del área total del filtro A,. Si la fracción de tambor
sumergido es f;

ft = ft, = -
n
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La velocidad de producción de sólidos, de acuerdo con la Ecuación (30.24),  es

V
ti,  = c0t (30 .35)

Puesto que A/A,  = f, la velocidad de producción de torta dividida por el área
total del filtro es

liz,- [2ca  Ap g,fn/u  + (~IR,,,)~]‘/~  - nR,

AT -
(30.36)

CI

La resistencia del medio filtrante R,  incluye la de cualquier porción de torta
no retirada por el mecanismo de descarga y que pasa al siguiente ciclo. Cuando el
medio filtrante se lava después de descargar la torta, R,  generalmente es despre-
ciable y la Ecuación (30.36) se transforma en

(30 .37)

Si la resistencia específica de la torta varía con la caída de presión de acuerdo
con la Ecuación (30.30),  la Ecuación (30.37) puede moditicarse  para dar

(30.38)

Las Ecuaciones (30.36) y (30.37) se aplican tanto a filtros continuos de vacío
como a filtros continuos de presión. Cuando R,  es depreciable, la Ecua-
ción (30.37) predice que la velocidad de flujo de filtrado es inversamente propor-
cional a la raíz cuadrada de la viscosidad y del tiempo del ciclo. Esto se ha
observado experimentalmente con tortas gruesas y elevados tiempos del ciclo”;
sin embargo, con ciclos de tiempo cortos esto no se cumple y es preciso utilizar la
relación más complicada correspondiente a la Ecuación (30.36)13. En general, la
velocidad de filtración aumenta con la velocidad de giro del tambor y disminuye
con el tiempo del ciclo t,,  debido a que la torta formada sobre la superficie del
tambor es más delgada. Para velocidades superiores a un cierto valor crítico, la
velocidad de filtración ya no aumenta con la velocidad sino que permanece
constante, y la torta tiende a ser muy húmeda y difícil de descargar.

El área de filtro que se requiere para una velocidad de filtración dada se
calcula en la forma que se indica en el Ejemplo 30.3.

Ejemplo  30.3 . Un filtro rotativo continuo, con un 30 por 100 de inmersión, ha de
ut i l izarse  para  f i l t ra r  una  suspens ión  acuosa  de  CaCO,  que  cont iene  14,7  Ib  de  só l idos
por  p ie  cúbico  de  agua  (236 kg/m3). La  ca ída  de  pres ión  será  de  20  pulg  Hg.  S i  l a  to r ta
de  f i l t rac ión cont iene  50  por  100 de humedad (sobre base seca) ,  calcúlese el  área de
filtro que se requiere para filtrar 10 galones por minuto de suspensión cuando el
t iempo de  c ic lo  del  f i l t ro  es  de  5  minutos .  Supóngase  que la  res is tencia  especí f ica  de  la
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tor ta  es  la  misma que en el  Ejemplo 30.2 y que la  res is tencia  del  medio f i l t rante  R,  e s
despreciable .  La temperatura  es  de 20 “C.

SOLUCIÓN

Se u t i l izará  la  Ecuación  (30 .38) .  Los  va lores  que  se  neces i tan  para  sus t i tu i r  son

14,69
AP  = 20  29 x 144 = 1414 lb,/pie’

1
f = 0,30 t, = 5 x 60 = 300 s

n=300S

-1

A partir del Ejemplo 30.2

Por otra parte,

a0 = 2,90  x 10”  pies/lb s = 0,26

p =  1  CP =  6,72  x 10m4  lb/pies-s p = 62,3  lb/pie3

El valor de c se obtiene a partir de la Ecuación (30.23). La concentración de la
suspensión c, es 14,7  lb/pie3.  Puesto que la torta contiene 50 por 100 de humedad,
m,/m,  = 2. Sustituyendo en la Ecuación (30.23) se obtiene

14,7

’ = 1 - (2 - 1)(14,7/62,3)
= 19,24  lb/pie3

Despe jando  A, de  la  Ecuac ión  (30 .38)  resu l ta

A, = SI, EOP

2cApr-“g,fn >
(30.39)

La velocidad de producción de sólidos ti,  es igual a la velocidad de flujo de
suspens ión  mul t ip l icada  por  su  concent rac ión  c .  Por  tan to ,  pues to  que  la  dens idad  de l
CaCO,  es 168,8  lb3/pie3,

10 1 1
‘% =

60 7,48
> 14,7 =

(14,7/168,8) + 1
0,302 lb/s

Sus t i tuyendo  en  la  Ecuac ión  (30 .39)  se  ob t iene

2,90

x 10” x

6,72

x 1O-4 112

A, = 0,302 (2 x 19,24 x 1414O~~~ x 32,17 x 0,30 x (1/300) >

= 81,7  pie*  (7,59  m’)

Filtración a velocidad constante. Si el flujo de filtrado es constante, la velocidad
lineal u también lo es y

dV/dt V
u=-=-

A At
(30.40)
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Sustituyendo m, de la Ecuación (30.24) y u de la Ecuación (30.40), la Ecua-
ción (30.19) se transforma en

(30.41)

La resistencia específica de la torta CI se deja en el primer miembro debido a
que es función de Ap para el caso de tortas compresiblest.

Si se conoce a en función de Ap,, y si Ap,, la caída de presión a través del
medio filtrante se puede estimar, se puede utilizar directamente la Ecua-
ción (30.41) para relacionar la caída global de presión con el tiempo cuando la
velocidad de flujo del filtrado es constante. Sin embargo, se puede utilizar más
directamente esta ecuación si se acepta la Ecuación (30.30) para relacionar c1  con
ApEto. Si se sustituye CI de la Ecuación (30.30) en la Ecuación (30.41), y si Ap, se
sustituye por (Ap - Apm)rms,  resulta

v 2Q-S  - ‘Opct  __
0gc  At

= (Ap - AP,,,)~-~ (30.42)

Nuevamente el método más sencillo para corregir la caída global de presión,
teniendo en cuenta la caída de presión a través del medio filtrante, es suponer que
la resistencia de dicho medio no varía durante una filtración a velocidad cons-
tnte. Por tanto, según la Ecuación (30.21), Ap, también es constante en la
Ecuación (30.42). Puesto que las únicas variables en la Ecuación (30.42) son Ap y
t,  la ecuación puede escribirse así

( A p  - AP,,,)~-~  =  K,t (30.43)

donde K, está definida por

K = w2cao
r

gc
(30.44)

Lavado de tortas de filtración. Para lavar el material soluble que pueda quedar
retenido por la torta de filtración se utiliza un disolvente miscible con el filtrado.
Siendo el agua el líquido de lavado más habitual. Dos aspectos importantes en el
diseño y operación de un filtro son la velocidad de flujo del líquido de lavado v el
volumen de líquido que se requiere para reducir el contenido de soluto en la torta
hasta un grado deseado. Aunque son aplicables los principios generales que se
comentan a continuación, las cuestiones no pueden resolverse completamente sin
experimentación4.

t La concentración c puede también variar con la caída de presión. Durante la operación
permanece constante c, en vez de c y,  según la Ecuación (20.23), puesto que m,/m,  varía con la
presión, c también varía cuando [(m,/m,)  - l](cJp) es significativo en comparación con la unidad. La
variación de c con la presión se puede ignorar teniendo en cuenta las demás aproximaciones que se
hacen en la teoría general de filtración.
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T I E M P O

Figura 30.18. Lavado de torta de filtración.

El volumen en líquido de lavado que se requiere está relacionado con la
evolución concentración-tiempo del líquido de lavado que abandona el filtro.
Durante el lavado, la relación concentración-tiempo es del tipo que se muestra en
la Figura 30.18. El segmento ab representa la primera porción de líquido recupe-
rado. El efluente  consiste básicamente en el tiltrado que ha quedado sobre el filtro
y que es desplazado por el  líquido de lavado sin una dilución apreciable. Este
tipo de lavado, que recibe el nombre de lavado por desplazamiento, es el método
ideal de lavar una torta. Cuando el tamaño de las partículas de la torta es
pequeño, en condiciones favorables se puede recuperar hasta el 90 por 100 del
soluto contenido en la torta durante esta etapa. El volumen de líquido de lavado
que se requiere para un lavado por desplazamiento es igual al volumen de
filtrado que ha quedado retenido en la torta, o sea EAL,  donde L es el espesor de
la torta y E es la porosidad media de la torta. La segunda etapa de lavado,
representada por el segmento bc de la Figura 30.18, se caracteriza por un rápido
descenso de la concentración del efluente. El volumen del líquido de lavado
utilizado en esta etapa es del mismo orden de magnitud que el usado en la
primera etapa. La tercera etapa está representada por el segmento cd. La concen-
tración de soluto en el efluente  es baja, y el soluto restante es lentamente lixiviado
de la torta. Si se utiliza suficiente líquido de lavado se puede reducir hasta
cualquier valor deseado el contenido de soluto residual en la torta, pero el lavado
deberá interrumpirse cuando el valor del soluto no recuperado sea inferior al
coste de su recuperación.

En la mayoría de los filtros, el líquido de lavado sigue el mismo camino que el
filtrado?. La velocidad de flujo del líquido de lavado es igual a la del último

t En un filtro  prensa el líquido de lavado atraviesa todo el espesor de la torta, mientras que el
último filtrado lo hace sólo a través de la mitad.
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filtrado, siempre que la caída de presión no se modifique al pasar de la etapa de
filtración a la de lavado. Si las viscosidades del filtrado y del líquido de lavado
son diferentes es preciso efectuar una corrección para tener en cuenta esta dife-
rencia. Esta regla es sólo aproximada, ya que el líquido de lavado en realidad no
sigue exactamente el camino del filtrado debido a la formación de canalillos,
fisuras en la torta y cortocircuitos.

Filtración centrífuga

Los sólidos que forman una torta porosa se pueden separar de líquidos en una
centrífuga de filtración. La suspensión se introduce como alimentación en una
cesta rotatoria que tiene una pared perforada recubierta con un medio filtrante
tal como una lona o una tela metálica. La presión que resulta de la acción
centrífuga obliga al líquido a pasar a través del medio filtrante dejando los
sólidos retenidos. Si se corta la alimentación y se sigue centrifugando, la torta
queda libre de la mayor parte de líquido residual en un corto período de tiempo,
quedando los sólidos mucho más secos que en el caso de un filtro prensa o un
tiltro  de vacío. Por ello, cuando el material filtrado ha de secarse posteriormente
por medios térmicos, el uso de una centrífuga puede dar lugar a una importante
reducción de los costes.

Los principales tipos de centrífugas de filtración son: máquinas de recipiente
suspendido que operan en discontinuo, máquinas automáticas de ciclo corto, y
centrífugas continuas transportadoras. En las centrífugas de recipiente suspendi-
do los medios filtrantes son lonas o telas metálicas. En las máquinas automáticas
se utilizan linos tamices metálicos, y en las centrífugas transportadoras el medio
filtrante es la pared ranurada  de la misma cesta.

Centrífugas discontinuas suspendidas. Un tipo frecuente de centrífuga disconti-
nua en las operaciones industriales es la centrifuga de recipiente suspendido que se
muestra en la Figura 30.19. El tamaño de las cestas perforadas oscila entre 30 a
48 pulg de diámetro y entre 18 a 30 pulg de altura, y giran a velocidades
comprendidas entre 600 y 1800 rpm. La cesta está suspendida en la parte inferior
de un eje vertical giratorio que es accionado desde la parte superior. Un medio
filtrante recubre la pared peforada de la cesta. La suspensión de alimentación
entra en la cesta giratoria a través de un tubo o vertedero. El líquido escurre a
través del medio filtrante hasta la carcasa y sale por una tubería de descarga, y
los sólidos forman una torta de 2 a 6 pulg de espesor en el interior de la cesta. A
través de los sólidos se puede rociar líquido de lavado con el fin de separar el
material soluble y después se centrifuga la torta para secarla lo más posible,
utilizando a veces una velocidad de giro mayor que durante las etapas de
filtración y lavado. Se desconecta el motor, y la cesta casi se para por medio de
un freno. Cuando la cesta está girando lentamente (30 o 50 rpm), se descargan los
sólidos por medio de una cuchilla rascadora que desprende la torta del medio
filtrante y cae a través de una abertura situada en el fondo de la cesta. Se lava el
medio filtrante para limpiarlo, se conecta el motor y se repite el ciclo.
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Figura 30.19. Centr í fuga de  ces ta  suspendida.

Este tipo de centrífugas son utilizadas ampliamente en el refinado de azúcar,
donde operan con ciclos cortos de 2 a 3 minutos por carga y producen hasta
5 toneladas/hora de cristales por máquina. Con frecuencia poseen controles
automáticos para alguna o todas las etapas del ciclo. Sin embargo, en la mayor
parte de los procesos se utilizan otras centrífugas automáticas o centrífugas
continuas de transportador, debido a que es preciso separar grandes tonelajes de
cristales.

Otro tipo de centrífuga discontinua se acciona desde el fondo, estando el
motor, la cesta y la carcasa, suspendidas desde vástagos verticales montadas
sobre una placa base. Los sólidos se descargan a mano a través de la parte
superior de la carcasa o bien a través de aberturas situadas en el fondo de la
cesta como en el caso de las máquinas de recipiente suspendido. Excepto en el



SEPARACIONES MECANICAS 1025

refinado de azúcar, las centrífugas suspendidas generalmente operan con ciclos
de 10 a 30 minutos por carga, descargando los sólidos a razón de 700 a 4000 lb/h.

Centrífugas automáticas discontinuas. En la Figura 30.20 se representa una
centrífuga automática discontinua de ciclo corto. En esta máquina la cesta gira
con velocidad constante alrededor de un eje horizontal. La suspensión alimento,
el líquido de lavado de la torta y el del medio filtrante se rocían sucesivamente en
la cesta a intervalos controlados de tiempo. La cesta se descarga mientras gira a
toda velocidad por medio de una cuchilla que asciende periódicamente y des-
prende los sólidos llevándolos a la conducción de descarga. Temporizadores del
ciclo y válvulas de solenoide controlan las diferentes partes de la operación:
alimentación, lavado, cortado de la torta, limpieza del tamiz y descarga. Cual-
quier parte del ciclo se puede alargar o acortar a voluntad.

En estas máquinas el diámetro de la cesta está comprendido entre 20 y
24 pulg Las centrífugas automáticas tienen una elevada capacidad de producción
cuando operan con cristales que descargan libremente, y normalmente no se
utilizan cuando la alimentación contiene muchas partículas más finas  que 150
mallas. Con cristales gruesos el ciclo total de operación varía entre 35 y 90 s, de
forma que la capacidad horaria es elevada. Debido a la corta duración del ciclo y
la pequeña retención de la suspensión alimento, filtrado y sólidos descargados,
las centrífugas automáticas se incorporan fácilmente en procesos continuos de
fabricación. Las pequeñas cargas de sólidos se pueden lavar eficazmente con
pequeñas cantidades de líquido y, como ocurre en cualquier, máquina disconti-
nua, si es necesario el lavado puede aumentarse temporalmente para mejorar la
calidad del material. Las centrífugas automáticas no pueden tratar sólidos que
escurren con dificultad, debido a que requerirían ciclos antieconómicos por su

Interruptor de

Bomba hidrá/ulica  de descarga Salida de líquido

Figura 30.20. Centrífuga automática discontinua.
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larga duración, o sólidos que no descargan fácilmente. Además se produce una
considerable rotura o degradación de los cristales por la cuchilla cortadora.

Centrífugas continuas de filtración. En la Figura 30.21 se representa un separa-
dor centrífugo continuo para cristales gruesos que corresponde a la centrífuga de
transportador alternativo. Una cesta rotatoria con la pared ranurada, se alimenta
por medio de un embudo giratorio. El objeto del embudo es acelerar suave y
progresivamente la suspensión de alimentación. La alimentación entra por el
extremo estrecho del embudo desde una tubería estacionaria situada en el eje de
rotación de la cesta. Se desplaza hacia la parte ancha del embudo, ganando
velocidad al desplazarse, y cuando abandona éste hacia la pared de la cesta gira
en el mismo sentido y con una velocidad aproximadamente igual que la pared. El
líquido fluye a través de la pared de la cesta, que puede estar recubierta con una
tela metálica o con una lona. Se forma una capa de cristales de 1 a 3 pulg. Esta
capa se mueve sobre la superficie filtrante por medio de un impulsor alternativo.
Cada carrera del impulsor mueve los cristales unos pocos centímetros hacia la
parte exterior de la cesta y durante el recorrido de vuelta se abre un espacio sobre
la superficie filtrante en la que se deposita más torta. Cuando los cristales
alcanzan el borde de la cesta caen en una gran carcasa y pasan a un colector de
descarga. El filtrado y el líquido de lavado que se rocía sobre los cristales durante
su movimiento abandonan la carcasa por salidas separadas. La lenta aceleración
de la suspensión alimento y la deceleración de la descarga de sólidos minimizan
la rotura de cristales. Las unidades de múltiple etapa, que minimizan la distancia
recorrida por los cristales en cada etapa, se utilizan con tortas de sólidos que no
se transportan adecuadamente en una máquina de una sola etapa. Las centrífu-
gas alternativas se construyen con cestas cuyo diámetro varía entre 12 y 48 pulg.
Escurren y lavan de 0,3  a 25 toneladas por hora de sólidos que contienen no más
de aproximadamente 10 por 100 de material más lino que 100 mallas.

‘y\Carcasa ,,fTamiz jubo de alimentación

Embolo alternativo Torta

Pistón

Embudo  de
al imentación

Tubo de lavado

-Tapadera
de acceso

-Boqui l la  de
pulverización

-Descarga de

Descarga del  l íquido Descarga del  lavado

Figura 30.21. Centrífuga continua de transportador alternativo. (Buker-Perkins,  Znc.)
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Fundamentos de la filtración centrífuga. La teoría básica de la filtración a
presión constante se puede modificar para aplicarla a la filtración en una centrífu-
ga. El tratamiento es aplicable una vez que se ha depositado la torta y durante el
flujo de filtrado claro o agua fresca a través de la torta. En la Figura 30.22 se
muestra una torta de este tipo, donde

r1 = radio de la superficie interior del líquido
ri  = radio de la cara interior de la torta

r2 = radio interior de la cesta

Se desprecian los efectos de la gravedad y de las variaciones de la energía
cinética por lo que la caída de presión debida a la acción centrífuga iguala a la
caída de presión en el líquido que circula a través de la torta; asimismo se supone
que la torta está completamente llena de líquido, que el flujo de líquido es
laminar, que la resistencia del medio filtrante es constante, y que la torta es
prácticamente incompresible de forma que se puede utilizar una resistencia espe-
cífica media constante.

Teniendo en cuenta estas suposiciones, se predice la velocidad de flujo del
líquido a través de la torta en la forma que se indica a continuación. Supóngase,
en primer lugar, que el área A disponible para el flujo no varía con el radio, como
sería aproximadamente cierto en una torta delgada de una centrífuga de gran
diámetro. Por tanto, la velocidad lineal del líquido viene dada por

dV/dt q

U=A=A
(30 .45)

donde q  es la velocidad volumétrica de flujo del líquido. Sustituyendo de la
Ecuación (30.45) en la Ecuación (30.22) se obtiene

T
b

+ fz L Figura 30.22. Filtro centrífugo.
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La caída de presión debida a la acción centrífuga, según la Ecl m (2.9),  es
!Ecu/

Ap =
po2(r;  - r:,

%c
(30.47)

donde o  = velocidad angular, rad/s
p = densidad del líquido

Combinando las Ecuaciones (30.46) y (30.47) y despejando 4 si [iene
y se’

po2(r$ - rf)
’ = 2p(ctm,/A2  + R,/A) (30.48)

Cuando la variación de A con el radio es demasiado grande pal jpreciarla,
la Ecuación (30.48) puede escribirse así !ara  1’

pco2(r$  - r:)
’ = 2,u(crm,l~,~,  + R,/A,) (30.49)

donde A, = área del medio filtrante (área interior de la cest a( ,ífuga)
A,, = área media aritmética de la torta ceji

AL  = área media logarítmica de la torta

Las áreas medias A,  y AL  se definen por las ecuaciones

2, = (ri + r,)nb

A
L

= 2nb(r2  - Ti)
ln (r2Iri)

(30.50)

(30.51)

donde b = altura de la cesta
ri = radio interior de la torta

Hay que tener en cuenta que la Ecuación (30.49) se aplica ti  un. ja de una
masa definida y no es una ecuación integrada para toda la filtraciîlt  tole  comien-
za con una centrífuga vacía. La resistencia de la torta CI  en las E-can  q”l,es  (30.48)
y (30.49) normalmente es algo mayor que en un filtro de pres$acrol de vacío
operando en condiciones comparables. Especialmente con torrta:  s\jn  eresibles,  cI
aumenta con la fuerza centrífuga aplicada; también aumenta c¿o1710mI’esor  de la
torta cuando la fuerza centrífuga se mantiene constante. 1 es$

SEPARACIONES BASADAS EN EL MOVIMIENTO@
DE PARTICULAS A TRAVES DE FLUIDOS

Muchos métodos de separación mecánica se basan en el movir nr&( : partícu-
las sólidas o gotas de líquido a través de un fluido. El fluido rpn.r~,o  diun  gas o

s e r
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un líquido, y puede estar en movimiento o en reposo. En algunos casos, el
objetivo del proceso es separar las partículas de una corriente de fluido con el fin
de eliminar contaminantes del fluido o bien recuperar las partículas, como en el
caso de eliminación de polvos y humos de aire o gases de combustión, o la
retirada de sólidos de líquidos residuales. En otras ocasiones, las partículas se
suspenden intencionadamente en fluidos con el fin de obtener separaciones en
fracciones de diferentes tamaños o densidades. Después el fluido puede recuperar-
se a partir de las partículas fraccionadas.

Los fundamentos de la mecánica de partículas sometidas a las operaciones
descritas aquí se han estudiado en el Capítulo 7. Si una partícula comienza en
reposo con respecto al fluido en el que está inmerso y después se mueve a través
del fluido por la acción de una fuerza externa, su movimiento puede dividirse en
dos etapas. La primera de ellas es un corto período de aceleración durante el cual
la velocidad aumenta desde cero hasta la velocidad terminal. La segunda etapa es
el período de velocidad terminal.

Puesto que el período de aceleración inicial es corto, por lo general del orden
de las décimas de segundo o menos, los efectos de la aceleración inicial son de
pequeña duración. Por otra parte, las velocidades terminales pueden mantenerse
durante el tiempo que la partícula está bajo tratamiento en el equipo. Las
ecuaciones tales como la (7.32) y la (7.34) son aplicables durante el período de
aceleración, mientras que las Ecuaciones (7.42) y (7.45) lo son durante el período
de velocidad terminal. Algunos métodos de separación, tales como el cribado
hidráulico y las mesas de sacudidas, dependen de la diferencia de comportamien-
to de las partículas durante el período de aceleración. Sin embargo, los métodos
más frecuentes, incluyendo todos los descritos aquí, solamente utilizan el período
de la velocidad terminal.

Procesos de sedimentación por gravedad

Las partículas más pesadas que el fluido en el que están suspendidas pueden
separarse de un gas o un líquido en un gran tanque de sedimentación, donde la
velocidad del fluido es baja y las partículas tienen tiempo suficiente para sedimen-
tar. Sin embargo, los dispositivos sencillos de este tipo tienen una utilidad limita-
da debido a que la separación no es completa y se requiere mucha mano de obra
para retirar las partículas sedimentadas del fondo del tanque.

Casi todos los separadores industriales están provistos de un sistema para la
separación continua de los sólidos sedimentados. La separación puede ser parcial
o prácticamente completa. Un sedimentador que retira casi todas las partículas
de un líquido se conoce como un clarificador, mientras que un dispositivo que
separa los sólidos en fracciones recibe el nombre de un clasifïcador.  A ambos
tipos de aparatos se aplican los mismos fundamentos de sedimentación.

Clasificadores por gravedad. La mayor parte de los clasificadores utilizados en
los procesos químicos separan las partículas por tamaños, en situaciones en las
que la densidad de las partículas finas es la misma que la de las gruesas. La rama
de elutriación del cristalizador  que se muestra en la Figura 28.11 es un ejemplo.
Ajustando la velocidad ascensional del líquido de tal forma que sea inferior a la
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velocidad terminal de sedimentación de los cristales grandes, este dispositivo
devuelve los cristales linos no deseados a la zona de cristalización para su
posterior crecimiento.

Los clasificadores mecánicos son muy utilizados en la molienda en circuito
cerrado (véase la Fig. 27.14),  especialmente en las operaciones metalúrgicas. En
este caso las partículas relativamente gruesas se llaman arenas mientras que la
suspensión de partículas finas recibe el nombre de Zimos.  Se deja tiempo suficiente
para que las arenas sedimenten hasta el fondo del dispositivo mientras que los
limos salen con el líquido efluente.

En la Figura 30.23 se muestra un clasificador mecánico típico. En este disposi-
tivo la cámara de sedimentación está inclinada y el líquido rebosa por el extremo
inferior. La suspensión alimento se introduce de forma continua por un punto
intermedio. La velocidad de flujo y la concentración de la suspensión se ajustan
de forma que los linos no tengan tiempo de sedimentar sino que salgan con el
líquido que abandona el clasificador. Las partículas más grandes decantan hasta
el fondo de la cámara y después son retiradas.

En el clasificador de flujo cruzado que se ilustra en la Figura 30.23, la cámara
es semicilíndrica y está inclinada con un ángulo de aproximadamente 12” con la
horizontal. Un transportador helicoidal rotatorio transporta hacia arriba los
sólidos sedimentados a lo largo del fondo de la cámara, los saca del depósito de
líquido y los lleva hasta el vertedero de descarga. Este clasificador opera bien con
partículas gruesas para devolverlas al molino, de forma que no se necesitan
transportadores y elevadores auxiliares. Sin embargo, para separaciones nítidas
con partículas más tinas deben utilizarse otros tipos de clasificadores. Más ade-
lante se describen formas modificadas de cámaras y centrífugas de sedimentación
para ser utilizadas con esta finalidad.

Clasificadores lavadores. Los dispositivos que separan partículas de diferente
densidad se conocen como clasificadores lavadores. Se utilizan los dos métodos
principales de separación: lavadero por flotación y sedimentación diferencial.

Motor

Transportador
helicoidal

Figura 30.23. Clasif icador  de sedimentación húmeda con f lujo cruzado.



SEPARACIONES MECANICAS 1031

Métodos de hundimiento y flotación. Los métodos de hundimiento y flotación
utilizan un medio líquido de separación cuya densidad es intermedia entre el
material ligero y el pesado. La separación se produce porque las partículas
pesadas sedimentan a través del medio, mientras que las más ligeras flotan. Este
método presenta la ventaja, en principio, de que la separación depende solamente
de la diferencia de densidades de las dos sustancias y es independiente del tamaño
de las partículas. Este método también se denomina separación de fluido espeso.

Los procesos de separación con fluidos espesos o densos se utilizan para
partículas relativamente gruesas, superiores normalmente a 10 mallas. El primer
problema en la utilización de hundimiento y flotación es la elección de un medio
líquido con la densidad adecuada para que el material iigero flote y el pesado se
hunda. Se pueden utilizar líquidos verdaderos, pero como la densidad del medio
ha de estar comprendida en el intervalo de 1,3  a 35 o superior, existen pocos
líquidos que sean suficientemente densos, baratos, no tóxicos y no corrosivos. Se
pueden emplear hidrocarburos halogenados, y para limpiar carbón disoluciones
de cloruro cálcico. Lo más frecuente es utilizar un pseudolíquido consistente en
una suspensión acuosa de partículas tinas de un mineral pesado, como magnetita
(densidad relativa = 5,17),  ferrosilicio (densidad relativa = 6,3  a 7) y galena
(densidad relativa = 7,5).  La relación de mineral a agua se puede variar para
obtener un amplio intervalo de densidades del medio. Deben existir dispositivos
para introducir la mezcla a separar, para retirar las corrientes superior e inferior,
y para recuperar el fluido de separación que puede ser relativamente caro en
comparación con los materiales a tratar. Durante el proceso las partículas caen o
ascienden con sus velocidades terminales y se utiliza la sedimentación impedida.
Las aplicaciones más frecuentes de hundimiento y flotación son la limpieza de
carbón y la concentración de minerales. En condiciones adecuadas, se han pro-
puesto ’ 6 operaciones de limpieza entre materiales cuya diferencia de densidades
relativas es solamente de 0,l.

Métodos de sedimentación diferencial. Los métodos de sedimentación diferencial
utilizan la diferencia entre las velocidades terminales que puedan existir entre
sustancias de diferente densidad. La densidad del medio es menor que 1 de
cualquiera de las sustancias. La desventaja del método reside en que como la
mezcla de materiales a separar comprende un intervalo de tamaños de partícula,
las más grandes y ligeras sedimentarán con la misma velocidad que las más
pequeñas y pesadas, por lo que se obtendrá una fracción mezclada.

En la sedimentación diferencia1 ambos materiales, ligero y pesado, sedimentan
a través del mismo medio. Este método se basa en el concepto de partículas con
igual velocidad de sedimentación. Considérense partículas de dos materiales A y
B que sedimentan a través de un medio de densidad p. Sea el material A el más
pesado, por ejemplo, galena (densidad relativa = 7,5),  y el material B cuarzo
(densidad relativa = 2,65).  La velocidad terminal de una partícula de tamaño D,
y de densidad pP que sedimenta por gravedad a través de un medio de densidad p
viene dada por la Ecuación (7.42) para la sedimentación en el régimen de la ley de
Stokes. Para una partícula de galena de densidad ppA  y diámetro D,,, esta
ecuación puede escribirse como
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UtA  =
&*(P,*  - P)

18~

Para una partícula de cuarzo de densidad pPB  y dihmetro DpB,

&B  =
&%p,,  - P)

18~

(30.52)

Por tanto, para partículas que sedimentan con igual velocidad uIA = utB,

(30.53)

DPA-=
DPB J

Ppe - P (30.54)
PpA - P

Para la sedimentación en el intervalo de la ley de Newton, los diámetros de
las partículas con igual velocidad de sedimentación, según la Ecuación (7.45),
están relacionados por la ecuación

PPB  -  PD
PA

D -PB PPA  - P
(30.55)

El significado en un proceso de separación de la anterior relación de diáme-
tros se muestra en la Figura 30.24 en la que se representan curvas de u, frente a
D,  para los componentes A y B sedimentando en el régimen de la ley de Stokes.
Supóngase que el intervalo de diámetros de ambas sustancias está comprendido
entre los puntos D,, y D,, sobre el eje de abscisas. Todas las partículas del
componente ligero B,  que tienen diámetros comprendidos entre D,,  y Dp2,
sedimentarán más lentamente que cualquier partícula de la sustancia pesada A y
puede obtenerse como una fracción pura. Análogamente, las partículas de la
sustancia A que tienen diámetros comprendidos entre Dp3  y D,, sedimentan más
rápidamente que cualquier partícula de la sustancia B y se puede obtener tam-
bién una fracción pura. Pero una partícula ligera con un diámetro comprendido
entre Dp2 y D,, sedimenta con la misma velocidad que una partícula de la
sustancia A en el intervalo de tamaños comprendidos entre D,, y D,, y todas las
partículas con estos intervalos de tamaños forman una fracción mezclada.

Las Ecuaciones (30.54) y (30.55) indican que la nitidez de la separación mejora
si aumenta la densidad del medio. También en la Figura 30.24 se aprecia clara-
mente que la fracción mezclada se puede reducir o eliminar si los tamaños de la
alimentación son más próximos. Por ejemplo, si el intervalo de tamaños de la
alimentación está comprendido entre Dp3 y D,, en la Figura 30.24, es posible
obtener una separación completa.

Clarificadores y espesadores. Para la clasificación o eliminación de sólidos rela-
tivamente gruesos, que tienen velocidades de sedimentación razonablemente
grandes, resulta satisfactoria la separación en condiciones de sedimentación libre
o impedida. Para separar partículas has,  de diámetros de unos pocos microme-
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D,, tamaño de partícula
Figura 30.24. Partículas con igual velo-
cidad  de sedimentación.

tros o inferiores, las velocidades de sedimentación resultan demasiado bajas y
para que la operación pueda realizarse, es preciso aglomerar o flocular las
partículas para formar partículas grandes que posean una velocidad de sedimen-
tación razonable.

Floculación. Muchos limos constan de partículas con cargas eléctricas, positivas
o negativas, y debido a la repulsión de cargas iguales, las partículas tienden a
dispersarse. Si se añade un electrólito, los iones que se forman en la disolución
neutralizan las cargas de las partículas, que pueden entonces aglomerarse y
formar flóculos de mayor tamaño. Cuando las partículas originales están carga-
das negativamente será efectivo el catión del electrólito, mientras que cuando la
carga es positiva el activo será el anión. En cualquier caso, cuanto mayor es la
valencia del ion más eficaz es el ion como agente de floculación. Otros métodos
de floculación incluyen el uso de agentes superficialmente activos y la adición de
materiales tales como cola, caliza, alúmina o silicato sódico, que arrastran con
ellos las particulas.  En un limo convenientemente tratado los flóculos son visibles
a simple vista.

Las partículas floculadas poseen dos importantes características de sedímen-
tación.  La primera de ellas es la complicada estructura de los flóculos. Los
agregados poseen débiles enlaces entre las partículas y retienen una considerable
cantidad de agua en sus estructuras, que acompaña a los flóculos en la sedimen-
tación. Aunque inicialmente los flóculos sedimentan de forma libre o impedida, y
por tanto son aplicables en principio las ecuaciones habituales, no resulta prácti-
co utilizar cuantitativamente las leyes de la sedimentación debido a que el
diámetro y la forma de un flóculo no se puede definir fácilmente.

La segunda característica de las partículas floculadas es la complejidad de su
mecanismo de sedimentación. La evolución de la sedimentación de una suspen-
sión floculada típica es como se describe a continuación’. La Figura 30.25~
muestra una suspensión uniformemente distribuida en el líquido y lista para
sedimentar. La profundidad total de la suspensión en Z,.  Si no hay arenas en la
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Figura 30 .25 . Evoluc ión  de l  proceso  de  sed imentac ión .

mezcla, la primera aparición de sólidos en el fondo del sedimentador, se debe a
los flóculos que se originan en la parte inferior de la mezcla. Tal como muestra la
Figura 30.256, estos sólidos, que consisten en flóculos que descansan suavemente
unos sobre otros forman una capa llamada zona D. Encima de la zona D se
forma otra capa, llamada zona C, que es una capa de transición, cuyo contenido
en sólidos varía desde el de la pulpa original hasta el de la zona D. Encima de la
zona C está la zona B que consiste en una suspensión homogénea de la misma
concentración que la pulpa original. Encima de la zona B está la zona A que, si
las partículas han sido totalmente floculadas, es un líquido claro. En pulpas bien
floculadas el límite entre las zonas A y B es nítido. Si quedan partículas sin
aglomerar la zona A es turbia y el límite entre las zonas A y B es confuso.

En la Figura 30.2%  se observa que a medida que avanza la sedimentación, los
espesores de las zonas D y A aumentan, el de la zona C permanece constante,
mientras que el de la zona B disminuye. Posteriormente, tal como muestra la
Figura 30.25d,  desaparecen las zonas B y C, y todos los sólidos están en la zona
D, comenzando entonces un nuevo efecto llamado compresión. El momento en el
que la compresión resulta por primera vez evidente recibe el nombre de punto
critico. En la compresión una parte del líquido que acompañaba a los flóculos en
la zona de compresión D es expulsado cuando el peso de los sólidos depositados
rompe la estructura de ,los flóculos. Durante la compresión una parte del líquido
contenido en los flóculos se proyecta fuera de la zona D formando como peque-
ños surtidores y el espesor de esta zona disminuye. Finalmente, tal como muestra
la Figura 30.25e,  cuando el peso de sólidos alcanza el equilibrio mecánico con la
resistencia a la compresión de los flóculos, se detiene el proceso de sedimentación.
En este momento el limo alcanza su altura final. Todo el proceso que se represen-
ta en la Figura 30.25 recibe el nombre de sedimentación.

Velocidad de sedimentación. En la Figura 30.26 se muestra la representación
gráfica típica de la altura de los limos (el límite entre las zonas A y B) frente al
tiempo. Tal como indica la primera parte de la curva, durante la primera etapa de
sedimentación la velocidad es constante. A medida que el sólido se acumula en la
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zona D, la velocidad de sedimentación disminuye y va descendiendo uniforme-
mente hasta que se alcanza la altura final. El punto crítico corresponde al punto
C de la Figura 30.26.

El comportamiento de las suspensiones varía mucho tanto en sus velocidades
de sedimentación como en las alturas relativas de las distintas zonas durante la
sedimentación. Para evaluar con exactitud las características de sedimentación de
cada suspensión individual, es preciso realizar un estudio experimental.

Equipo de sedimentación; espesadores. El proceso que se acaba de describir se
realiza a gran escala en un aparato llamado espesador. Para partículas que
sedimentan con una velocidad relativamente grande puede resultar adecuado un
tanque de sedimentación discontinuo o bien un cono de sedimentación continuo.
Sin embargo, para numerosas funciones es preciso emplear un espesor agitado
mecánicamente como el que se muestra en la Figura 30.27, que consiste en un
tanque grande, relativamente poco profundo, provisto de unos rastrillos o ras-
quetas radiales que se mueven lentamente accionados desde un eje central. Su
fondo puede ser plano o ligeramente cónico. La suspensión alimento diluida fluye
desde un canal o artesa inclinada hacia el centro del espesador. El líquido se
mueve radialmente con una velocidad decreciente constantemente permitiendo
que los sólidos sedimenten hacia el fondo del tanque. El líquido claro rebosa
hacia un canal por la parte superior del tanque. Los brazos del rastrillo agitan
suavemente la suspensión y la desplazan hacia el centro del tanque, de donde se
retira a través de una gran abertura que comunica con la entrada de una bomba
de lodos. En algunos diseños los brazos del rastrillo están pivotados de tal forma
que pueden ascender para vencer cualquier obstrucción como terrones o barros
endurecidos que puedan existir en el fondo del tanque.
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Figura 30.27. Espesador de gravedad. (Eimco Corp.)

Los espesadores agitados mecánicamente son generalmente grandes, con va-
lores entre 30 a 300 pies (10 a 100 m) de diámetro y 8 a 12 pies (2,5 a 3,5 m) de
profundidad. En un espesador grande los rastrillos pueden efectuar una revolu-
ción cada 30 minutos. Estos espesadores resultan especialmente útiles cuando es
preciso tratar grandes volúmenes de una suspensión diluida, como en el caso de
la fabricación de cemento o en la obtención de magnesio a partir de agua de mar.
También son muy utilizados en el tratamiento de aguas.

El volumen de líquido claro producido en la unidad de tiempo por un
espesador continuo depende fundamentalmente del área de la sección transversal
disponible para la sedimentación, siendo en los sedimentadores industriales casi
independiente de la profundidad del líquido. Por tanto, las mayores capacidades
por unidad de área transversal del tanque se obtienen utilizando un espesador de
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bandejas múltiples, con varias zonas poco profundas de sedimentación, situadas
unas encima de otras, en un tanque cilíndrico. Unos agitadores de rastrillos o
rasquetas hacen descender la suspensión sedimentada desde una bandeja hasta la
siguiente. En estos dispositivos se puede realizar un lavado en contracorriente de
múltiple etapa. Su diámetro es considerablemente menor que el de los espesado-
res de una sola etapa.

Zonas de sedimentación en espesadores continuos. En un espesador continuo
equipado con rastrillos para retirar el flujo inferior, la pulpa de alimentación se
introduce por el centro de la unidad a una profundidad del orden de 1 metro por
debajo de la superficie del líquido. Tal como muestra la Figura 30.28, por encima
del nivel de la alimentación hay una zona de clarificación que casi está libre de
sólidos, donde la mayor parte del líquido que entra con la alimentación asciende
para ser retirada con la corriente superior. Los sólidos sedimentan por debajo del
nivel de la alimentación, junto con algo de líquido que abandona la unidad con el
flujo inferior.

Por debajo del nivel de la alimentación hay una región llamada «zona de
sedimentación» 15, en la cual los flóculos individuales están débilmente unidos
entre sí, y todas las partículas independientemente de su tamaño descienden con
la misma velocidad. Cerca del fondo hay una zona de compresión en la que la
concentración de los sólidos aumenta rápidamente hasta alcanzar el valor corres-
pondiente a la corriente inferior. Esta zona corresponde a la zona D de un
espesador discontinuo, si bien, por supuesto, en un espesador continuo no varía
con el tiempo. Los rastrillos que operan en el fondo de la zona de compresión
tienden a romper la estructura de los flóculos y a compactar la corriente inferior
hasta un contenido de sólidos mayor que en la zona D de un espesador disconti-
nuo.

En la práctica se puede obtener una corriente superior clara si la velocidad
ascendente del líquido en la zona diluida es inferior a la velocidad terminal
mínima de los sólidos en todos los puntos de la zona. La velocidad del líquido es
proporcional a la velocidad de la corriente superior, y si ésta es demasiado
grande, saldrá turbia. Cuando ocurre esto el equipo está sobrecargado. Por otro

I Superficie libre del líquido
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Concentración, c

Figura 30.28. Concentraciones de sólidos
en espesador continuo. (Según Comings3.)
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lado, el contenido de sólidos y el grado de espesamiento de la corriente inferior
depende del tiempo de retención del material en la zona de compresión, que a SU
vez es proporcional a la profundidad de esta zona. Puesto que la profundidad de
la zona solamente se puede aumentar con un tanque más profundo y, por tanto
más caro, el límite económico se alcanza para una concentración de la corriente
inferior algo menor que la que finalmente se podría alcanzar al cabo de un largo
período de tiempo.

El diámetro de un espesador debe ser suficientemente grande para acomodar-
se a los flujos de líquido y sólidos a tratar. Si la clarificación es importante, el
diámetro del tanque viene dado por el área de la sección horizontal a través de la
zona de clarificación. Este área tiene que ser suficientemente grande para que la
velocidad ascendente del líquido en esta zona sea inferior a la velocidad de
sedimentación de la partícula más pequeña que ha de ser separada. En las
operaciones de espesamiento, el área de la sección transversal, y por tanto el
diámetro, viene dada por el flujo limitante de los sólidos en una de las dos zonas
inferiores; es decir, la masa de sólidos que pueden sedimentar a través de una
sección transversal dada en un determinado tiempo.

En un espesador continuo la densidad de flujo total descendente de sólidos
consta de dos partes: la densidad de flujo de sólidos transportados por el líquido
descendente y la densidad de flujo adicional que resulta de la sedimentación de
los sólidos a través del líquido. La primera de ellos recibe el nombre de densidad
de flujo de transporte y la segunda el de densidad de flujo de sedimentación. La
densidad de flujo de transporte, tal como muestra la Figura 30.29a,  aumenta
linealmente con la concentración para un flujo dado de la corriente inferior. Por
otra parte, la densidad de flujo de sedimentación es cero en la corriente superior,
donde no hay sólidos, y aumenta rápidamente con la concentración en la zona de
clarificación, para alcanzar un valor máximo o cercano a la concentración de la
alimentación. Después disminuye al aumentar más la concentración, estando la

” CONCENTRACION, c
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Figura 30.29. Densidades de flujos en un sedimentador: (u)  densidad de flujo total; (6)
densidad de flujo de sedimentación. [Tomado, con autorización, de L. Svarovsky, Chem.
Eng., 86(15):93  (1979).]
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sedimentación cada vez más impedida (véase la Fig. 30.29b). Por tanto, la densi-
dad de flujo total pasa por un máximo y después por un mínimo al aumentar la
concentración, tal como puede observarse en la Figura 30.29a.  Si la concentra-
ción de la corriente inferior c,  es mayor que la concentración para esta densidad
de flujo crítica mínima, debe de existir suficiente área para que en ninguna parte
del tanque se sobrepase esta densidad de flujo.

Si la corriente inferior que se desea no es suficientemente concentrada para
estar en la zona de compresión, la densidad de flujo crítica está regida por la
velocidad inicial de sedimentación, que puede determinarse fácilmente a partir de
una curva de sedimentación discontinua como la de la Figura 30.26. La altura
inicial de la interfase en el ensayo es Z,; la altura de la interfase y el tiempo de
sedimentación correspondiente a la concentración deseada c,  de la corriente
inferior son Z, y t,, respectivamente. Puesto que el área de la sección transversal
del cilindro de ensayo es constante, la altura de la interfase Z y la concentración c
están relacionadas por la ecuación

cz  = coz,  = c,z, (30.56~)

Y

coz0Z” = ~
C”

donde c,,  es la concentración inicial de sólidos. Por tanto, dadas c0 y cU,  la altura
Z, se puede obtener a partir de la Ecuación (30.56b)  y del tiempo t, leído de la
curva de sedimentación (véase la Fig. 30.26).

En un tanque de área de la sección transversal S,  la velocidad de formación
de una capa de sólidos de concentración c,  en la corriente inferior es c.Z,S/t,.  A
partir de la Ecuación (30.56a),  c,Z, = c,Z,,  donde c0 es ahora igual a la
concentración de la alimentación. Si q. es la velocidad de flujo volumétrico de la
alimentación, la velocidad de masa de sólidos retirados tis es

% = qoco (30.57)

Todos los sólidos tienen que aparecer en la corriente inferior, de forma que

(30.58)

Puesto que &,jS es la densidad de flujo másica  G,

coz0G, = __
44

(30.59)

donde G,  es la densidad de flujo crítico mínima. A partir de la Ecución  (30.58),  el
diámetro del espesador que se necesita viene dado por
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(30.60)

Si la concentración de la corriente inferior deseada está en la zona de compre-
sión se requiere un procedimiento más complicado para estimar G,,  pudiendo
encontrarse métodos adecuados en la bibliografía23  r’.

Procesos de sedimentación centrífuga

Una partícula determinada sedimenta por acción de la gravedad en un fluido
dado con una determinada velocidad máxima. Para aumentar la velocidad de
sedimentación, la fuerza de la gravedad que actúa sobre la partícula puede
sustituirse por una fuerza centrífuga mucho más intensa. Los separadores centrí-
fugos han sustituido en buena parte a los separadores por gravedad en las
operaciones de producción debido a su mayor eficacia con gotas finas y partícu-
las, así como su tamaño mucho menor para una determinada capacidad.

Separación de sólidos contenidos en gases; ciclones. La mayor parte de los sepa-
radores centrífugos para retirar partículas de corriente gaseosas no contienen
partes móviles. El dispositivo típico es el separador de ciclón que se representa en
la Figura 30.30. Consiste en un cilindro vertical con un fondo cónico, una entrada
tangencial cerca de la parte superior y una salida para el polvo situada en el
fondo del cono. La entrada generalmente es rectangular. La conducción de salida
se prolonga dentro del cilindro para evitar que se forme un cortocircuito de aire
desde la entrada hasta la salida.

Sa l ida  de  gas

Entrada de polvo y gas -

Figura 30.30. Ciclón.Sal ida de po lvo
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El aire entra cargado de polvo recorre un camino en espiral alrededor y hacia
abajo del cuerpo cilíndrico del ciclón. La fuerza centrífuga desarrollada en el
vértice tiende a desplazar radialmente las partículas hacia la pared, de forma que
aquellas que alcanzan la pared deslizan hacia abajo dentro del cono y se recogen.
El ciclón es esencialmente un dispositivo de sedimentación en el que una intensa
fuerza centrífuga, que actúa radialmente, es la que se utiliza en vez de una fuerza
gravitacional relativamente débil dirigida verticalmente.

La fuerza centrífuga Fc correspondiente al radio Y es igual a mz&,/rg,,  donde m
es la masa de la partícula y utan es su velocidad tangencial. La relación entre la
fuerza centrífuga y la fuerza de gravedad es

(30 .61)

Para un ciclón de 1 pie de diámetro con una velocidad tangencial de 50 pie+
cerca de la pared, la relación F,/F,, que recibe el nombre de factor de separación,
es 2500/(0,5  x 32,2) = 155. Un ciclón de gran diámetro tiene un factor de
separación mucho menor para la misma velocidad, y velocidades superiores a
50-70 pies/s  (15 a 20 m/s)  no se pueden utilizar normalmente en la práctica
debido a la elevada caída de presión y al aumento de la abrasión. Los ciclones
de pequeño diámetro pueden tener factores de separación tan elevados como
2500 ’ “. Para tratar grandes flujos de gas se pueden acoplar numerosos ciclones
de pequeño diámetro en una sola cámara con conducciones comunes para la
alimentación y los gases que salen, así como un único colector de polvo.

Las partículas de polvo que entran en el ciclón son aceleradas radialmente,
pero la fuerza que actúa sobre una partícula no es constante debido a la varia-
ción de r y también a que la velocidad tangencial en el vórtice varía con r y con la
distancia por debajo de la entrada. El cálculo de las trayectorias de las partículas
es difícil por lo que la eficacia de un ciclón se predice ordinariamente a partir de
correlaciones empíricas. Datos típicos para ciclones comerciales se presentan en
la Figura 30.31, que muestra los fuertes efectos del tamaño de las partículas y del
diámetro del ciclón sobre la eficacia.

Los tres ciclones son de proporciones similares, con diámetros del orden de
14, 31 y 70 pulg, y la menor eficacia de los ciclones más grandes es consecuencia
principalmente de la disminución de la fuerza centrífuga. Para una determinada
velocidad de flujo de aire y de velocidad de entrada, moderados incrementos en el
diámetro del ciclón mejoran la eficacia de separación, debido a que el aumento de
superficie compensa sobradamente la disminución de la fuerza centrífuga. Los
resultados de la Figura 30.31 son para ciclones de tamaño intermedio, y cabe
esperar eficacias más altas o más bajas con unidades mayores o menores para la
misma velocidad de flujo y la misma velocidad de entrada.

La disminución de la eficacia al disminuir el tamaño de las partículas en
realidad es más gradual que la predicha por teorías sencillas. Para partículas
pequeñas, la velocidad radial y la eficacia de separación serán una función de Di,
pero puede producirse aglomeración de partículas tinas, aumentando la eficacia
para estas partículas. Debido al efecto del tamaño de las partículas, el polvo no
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Figura 30.31. Eficacia de separación de ciclones típicos. (Con autorización de Fisher-
Klosterman Inc.,  Louisville, Kentucky.)

recogido que sale con el gas tiene un tamaño medio mucho menor que el del
polvo que entra, lo cual puede ser importante al establecer los límites de emisión.
Por otra parte, la eficacia global es una función de la distribución de tamaños de
las partículas y no se puede predecir a partir del tamaño medio.

La eficacia de separación de un ciclón aumenta con la densidad de las
partículas y disminuye al aumentar la temperatura del gas debido al aumento de
la viscosidad del gas. La eficacia depende mucho de la velocidad de flujo debido
al término uf,, de la Ecuación (30.61). El ciclón es uno de los pocos dispositivos
de separación que opera mejor a toda carga que con carga parcial. A veces se
utilizan dos ciclones idénticos en serie para obtener una separación más completa
de los sólidos, pero la eficacia de la segunda unidad es menor que la de la primera
debido a que la alimentación de la segunda unidad tiene un tamaño de partículas
mucho menor.

Los ciclones también se utilizan ampliamente para separar sólidos de líqui-
dos, especialmente con fines de clarificación.

Decantadores centrífugos. Los líquidos inmiscibles se separan industrialmente
en decantadores centrífugos como los descritos en el Capítulo 2. La fuerza de
separación es mucho mayor que la de gravedad y actúa en el sentido de alejarse
del eje de rotación en vez de estar dirigida hacia la superficie terrestre. Los
principales tipos de decantadores centrífugos son las centrífugas tubulares y las
centrífugas de disco.

Centrz$zga  tubular. En la Figura 30.32 se muestra una centrífuga tubular líqui-
do-líquido. El recipiente es alto y estrecho, con un diámetro de 4 a 6 pulg (100 a
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Figura 30.32. Centrífuga tubular.

150 mm) y gira con unas 15 000 rpm dentro de una carcasa estacionaria. La
alimentación entra desde una boquilla estacionaria insertada a través de una
abertura situada en el fondo del recipiente. y se separa en dos capas concéntricas
de líquido en el interior del recipiente. La capa interior, que es la más ligera,
rebosa sobre un vertedero situado en la parte superior del recipiente. El líquido
más pesado fluye sobre otro vertedero, situado dentro de una tapadera separada
y descarga por una tubería. El vertedero por el que descarga el líquido pesado
puede separarse y reemplazarlo por otro con diferente tamaño de abertura. La
posición de la interfase líquido-líquido (la zona neutra) se mantiene por medio de
un equilibrio hidráulico, tal como muestran la Figura 2.7 y la Ecuación (2.17). En
algunos diseños el líquido descarga a presión y la posición de la interfase se sitúa
ajustando válvulas externas situadas en las líneas de descarga.

Centrzjbga  de disco. La centrífuga de disco que se muestra en la Figura 30.33 es
altamente efectiva para algunas separaciones líquido-líquido. Un recipiente bajo
y ancho de 8 a 10 pulg (200 a 500 mm) de diámetro gira sobre un eje vertical. El
recipiente tiene un fondo plano y un cabezal cónico y la alimentación entra por la
parte superior a través de una tubería estacionaria situada en el cuello del
recipiente. En una centrífuga tubular se forman dos capas líquidas que Iluyen
sobre dos represas ajustables hacia conducciones de descarga separadas. Dentro
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Figura 30.33. Centrífuga de disco.

del recipiente, y girando solidariamente con él, existen discos muy próximos que
en realidad actúan como conos de chapa metálica colocados unos encima de
otros. Haciendo perforaciones en los discos, hacia aproximadamente la mitad de
la distancia entre el eje y la pared del recipiente, se forman canales a través de los
cuales pasan los líquidos. La alimentación liquida entra por el fondo del recipien-
te, fluye por los canales y asciende sobre los discos. El líquido más pesado es
forzado hacia fuera desplazando al líquido ligero hacia el centro del recipiente.
Durante su recorrido, el líquido más denso choca rápidamente contra la cara
inferior de un disco y fluye sobre ella hasta la periferia del recipiente sin encontrar
nada más de líquido ligero. Análogamente, el líquido menos denso fluye hacia
dentro y hacia arriba sobre las superficies superiores de los discos. Puesto que los
discos están muy próximos, la distancia que una gota de cualquiera de los
líquidos tiene que recorrer para escapar de la otra superficie es mucho más corta
que en el caso de una centrífuga tubular, donde las capas son relativamente
gruesas. Además, en una máquina de discos existe un considerable esfuerzo
cortante en la interfase líquido-líquido, ya que una fase fluye en un sentido y la
otra lo hace en sentido contrario ayudando estos esfuerzos cortantes a romper
ciertos tipos de emulsiones. Las centrífugas de discos son especialmente valiosas
cuando la finalidad de la centrífuga no es la separación completa sino la concen-
tración de una fase fluida, como es el caso de separación de la nata de la leche o
la concentración de látex de caucho.

Si la alimentación líquida que entra en una centrífuga tubular o en una de
discos contiene suciedad u otras partículas pesadas los sólidos se acumulan
dentro del recipiente y es preciso descargarlos periódicamente. Esto se realiza
parando la máquina, abriendo el recipiente y retirando la carga de sólidos. Esta
situación hace la operación antieconómica si la alimentación contiene algo más
de unas pocas unidades por ciento de sólidos.
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Las centrífugas tubulares y de discos se utilizan con ventaja para separar
trazas de sólidos de aceites lubricantes, líquidos de proceso, tinta, y bebidas que
deben ser perfectamente claras. Estas centrífugas pueden separar sólidos gelatino-
sos que obstruirían rápidamente un filtro. Generalmente clarifican un solo líqui-
do de forma que el recipiente posee una única salida de líquido pero también
pueden arrastrar hacia abajo los sólidos, separando simultáneamente dos fases
líquidas.

Centrífuga de boquillas de descarga. Cuando el líquido de alimentación contiene
mayor porcentaje de sólidos, es preciso que exista un dispositivo para la descarga
automática de los sólidos. Una forma de realizar esto se muestra en la Figu-
ra 30.34. Este separador es una centrífuga tipo discos modificada con un doble
recipiente cónico. En el diámetro máximo de la periferia del recipiente hay una
serie de pequeños orificios o boquillas con un diámetro del orden de 3 mm. La
parte central del recipiente opera en la misma forma que en la centrífuga de
discos normal, rebosando una o las dos corrientes clarifícadas.  Los sólidos son
desplazados hacia la periferia del recipiente y salen de forma continua a través de
las boquillas junto con una considerable cantidad de líquido. En algunos diseños,
parte de la suspensión descarga desde las boquillas y es reciclada a través del
recipiente para aumentar la concentración de sólidos, y también se puede intro-
ducir líquido de lavado en el recipiente para efectuar un lavado por desplaza-
miento. En otros diseños las boquillas están cerradas la mayor parte del tiempo
por medio de tapones o válvulas que se abren periódicamente para descargar una
suspensión moderadamente concentrada.

Alimentación

Descarga de la suspensión

Figura 30.34. Centrífuga de boquillas de descarga.
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Separadores de lodos. En una centrífuga con boquillas de descarga los sólidos
abandonan el recipiente por debajo de la superficie del líquido y, por tanto, llevan
consigo cantidades considerables de líquido. Para separar una suspensión de
alimento en una fracción de líquido claro y un lodo pesado «seco», hay que
desplazar mecánicamente del líquido los sólidos sedimentados y escurrirlos mien-
tras se encuentran todavía bajo la acción de la fuerza centrífuga. Esto se realiza
en separadores continuos de lodos, un ejemplo típico de los cuales se muestra en
la Figura 30.35. En esta centrífuga de transportador helicoidal hay un recipiente
cilíndrico con una sección terminal cónica que gira alrededor de un eje horizon-
tal. La alimentación entra a través de una tubería axial estacionaria y se proyecta
en forma de lluvia en una «balsa» o capa anular de líquido dentro del recipiente
cilíndrico. El líquido claro fluye a través de unos orificios situados en la placa que
cubre el extremo no cónico del recipiente fijando la posición radial de estos
orificios el espesor de la capa anular de líquido. Los sólidos sedimentan a través
del líquido hacia la superficie interior del recipiente y un transportador helicoidal
que gira un poco más lentamente que éste desplaza los sólidos fuera de la balsa y
los eleva hasta una «playa» donde existen aberturas de descarga en el extremo
pequeño del cono. Sobre los sólidos se puede pulverizar líquido de lavado
mientras ascienden hasta la playa con el fin de retirar las impurezas solubles. El
líquido procedente del lavado fluye hacia la balsa y descarga con el resto de
líquido. El lodo escurrido y el líquido claro salen del recipiente por diferentes
partes de la carcasa a través de unas aberturas existentes al efecto.

Las centrífugas de transportador helicoidal se construyen con diámetros del
recipiente máximos comprendidos entre 4 y 54 pulg (100 a 1400 mm), y separan
grandes cantidades de material. Por ejemplo, una máquina de 18 pulg puede
tratar de 1 a 2 toneladas por hora. Con alimentaciones formadas por suspensio-
nes espesas la capacidad de una máquina determinada está limitada por el par de
fuerzas que puede soportar el transportador. Los limitantes de la capacidad con
suspensiones diluidas son la capacidad de tratamiento de líquido del recipiente y
los orificios de descarga.

Puertas de descarga de sól idos /Transportador helicoidal

Motor del A / Puertas ajustables  para el filtrado

I I I /ll ai7

Polea de transmisión
/ Suspensión de

J,+.+.+  alimentación

’ Interruptor de
sobrecarga

’ ’Descarga de sól idos Descarga del  f i l t rado ’

Figura 30.35. Centrífuga cilíndrico-cónica de transportador helicoidal. (Bird Machi-
ne Co.)
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La operación práctica de un separador de lodos requiere que los sólidos sean
más densos que el líquido y que no se vuelva a formar suspensión por la acción
del transportador. El líquido efluente  de estas máquinas generalmente no está
totalmente exento de sólidos y requiere una clarificación posterior. Dentro de
estas restricciones, los separadores de lodos resuelven una gran variedad de
problemas: separan partículas tinas de líquidos, escurren y lavan cristales que
escurren libremente y, con frecuencia, se utilizan también como clasificadores.

Fundamentos de la sedimentación centrifuga. En la sedimentación centrífuga
una partícula de un determinado tamaño se separa del líquido si dispone de
suficiente tiempo para que la partícula alcance la pared del recipiente separador.
Si se admite que en todo momento la partícula se está moviendo radialmente con
su velocidad terminal, se puede calcular el diámetro de la partícula más pequeña
que se puede separar.

Considérese el volumen de líquido en la centrífuga que se representa en la
Figura 30.36. El punto de alimentación está en la parte inferior y el punto de
descarga en la superior. Supóngase que todo el líquido se mueve hacia arriba a
través del recipiente con una velocidad constante y arrastrando consigo partícu-
las sólidas. Tal como se muestra en la figura, una determinada partícula comien-
za a sedimentar en el fondo del recipiente para una cierta posición en el líquido
(distancia rA desde el eje de rotación). Su tiempo de sedimentación está limitada
por el tiempo de resistencia del líquido en el recipiente. Al final de este tiempo
supóngase que la partícula está a una distancia rB del eje de rotación. Si rB < r2,
la partícula abandona el recipiente con el líquido; si rB = r2 se deposita en la
pared del recipiente y se separa del líquido. Si la partícula sedimenta en el
intervalo de la ley de Stokes, la velocidad terminal para el radio r, de acuerdo con
la Ecuación (7.42),  es

Descarga de l iquido

/*
Pared del
recipiente

1,
\ Superf icie del
\ l íquido
\ 2

\
b
1 FTrayectoria

Figura 30.36. Trayectoria de la
partícula en una centrífuga de se-
dimentación.
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puesto que u,  = drldt,

dt =
18~  dr

w2bp  - PPP  r
(30.62)

Integrando la Ecuación (30.62) entre los limites r = rA para t = 0 y r = rB
para t = t,, se obtiene

t,  =
18~ In 2

02(Pp - dDi rA
(30.63)

El tiempo de residencia t,  es igual al volumen de líquido V en el recipiente
dividido por la velocidad volumétrica de flujo q.  El volumen Ves igual a nb(r; -
- rf). Sustituyendo en la Ecuación (30.63) y reordenando resulta

4=
nbo2(p, - p)Di r: - rf

18~ ln(rB/rA)
(30.64)

Se puede definir el punto de corte’ como el diámetro de la partícula que
justamente alcanza la mitad de la distancia entre rl y r2.  Si D,,  es el diámetro de
corte, una partícula de este diámetro se desplaza una distancia y = (r2 -r,)/2
durante el tiempo de sedimentación disponible. Si se ha de separar una partícula
de diámetro Dpc, es preciso que alcance en el tiempo disponible la pared del
recipiente. Por tanto, rB  = r2  y rA = (rl + r2)/2  y la Ecuación (30.64) se
transforma entonces en

4c  =
nbW2(p,  - PP;, r: - r:

18~ lnC2r2/(rl  + r2)l (30.65)

donde q,  es  la velocidad volumétrica de flujo correspondiente al diámetro de
corte. Para esta velocidad de flujo, la mayoría de las partículas con diámetros
mayores que D,, serán eliminadas por la centrífuga y la mayoría de las partículas
con diámetros inferiores permanecerán en el líquido.

Si el espesor de la capa de líquido es pequeño en comparación con el radio del
recipiente, rl z r2,  y la Ecuación (30.65) se hace indeterminada. Sin embargo, en
estas condiciones la velocidad de sedimentación puede considerarse constante y
dada por la ecuación

u, = D~(P, - p)02r2
18P

(30.66)

Sea s el espesor de la capa líquida y s/2  la distancia de sedimentación para las
partículas del diámetro de corte D,,.  Por tanto,

s
ut = 2t,

(30.67)
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donde t,  es el tiempo de residencia, que viene dado por

Combinando las Ecuaciones (30.64) a (30.66) y despejando qc se obtiene

2 vu,
qc=-= 2vq@, - PW’Z

s 18~s

Valor de sigma; cambio de escala. La Ecuación (30.69) se modifica en la forma
que se indica a continuación, para su aplicación a centrífugas industriales. El
radio r2 y el espesor s se sustituyen por re  y s,,  respectivamente, que son valores
medios adecuados de r y s para el tipo de centrífuga de que se trate. El segundo
miembro de la Ecuación (30.69) se multiplica y divide por g, la aceleración de la
gravedad, recogiendo todos los factores relacionados con la centrífuga en un
grupo y los relacionados con los sólidos y el líquido en otro. Así se obtiene

qc =
2VW2r,  ANCA, - dg

@ 18~

= 2&, (30.70)

donde Z:, el llamado valor de sigma, es una característica de la centrífuga y 1.4~  es
la velocidad terminal de sedimentación de las partículas para las condiciones de
sedimentación por gravedad. Físicamente, IX es el área de la sección transversal
de un tanque de sedimentación por gravedad de la misma capacidad de separa-
ción que la centrífuga. En la Tabla 30.4 se dan valores típicos. Por ejemplo, una
centrífuga de discos de 19,5  pulg, es equivalente a un sedimentador por gravedad
con un área de lo6 pie’ (10’ m’).  En la práctica, la capacidad real de una
centrífuga puede ser algo menor que el dado por el valor de C, debido a los

Tabla 30.4. Características de centrífugas
de sedimentación’2b

Dihmetro  del Velocidad Valor de Z
Tipo recipiente, pulg w pie2  x lOe4

Tubular 4,125 15000 227
Discos 935 6500 21,5

13,7 4650 39,3
19,5 4240 105

Transportador
helicoidal 14 4000 1,34

25 3000 61
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complejos modelos de flujo en un recipiente centrifugo y, en algunos diseños,
debido a la resuspensión de las partículas por medio de un transportador interno.

Clasificadores centrífugos. Durante el paso del liquido a través del recipiente de
una centrifuga, las partículas sólidas más grandes son expulsadas fuera del líqui-
do. Las partículas más tinas pueden no sedimentar en el tiempo disponible y ser
arrastradas con el líquido efluente. Como en el caso de un clasificador hidráulico
por gravedad, las partículas sólidas pueden separarse de acuerdo con el tamaño,
la forma o la densidad relativa.

Las centrifugas continuas de transportador helicoidal se utilizan como clasifi-
cadores en circuito cerrado en la molienda húmeda con molinos de bolas. Su
operación es análoga a la de separadores de lodos excepto que la velocidad de
giro del recipiente y la de alimentación se ajustan y controlan de tal forma que
con el líquido salgan partículas finas formando una suspensión diluida. Las
partículas de mayor tamaño son transportadas hasta la descarga como un lodo,
se repulpan y devuelven al molino para su posterior molienda. En este tipo de
clasificador, puesto que son deseables grandes tiempos de sedimentación y una
pulpa bastante húmeda, la balsa de líquido casi llena el recipiente giratorio.

Obsérvese la semejanza en el fundamento de operación de estas máquinas y
del clasificador de flujo cruzado que se representa en la Figura 30.23. En el
clasificador centrífugo, la fuerza de separación es del orden de 600 veces la fuerza
de gravedad, lo que permite separaciones nítidas de partículas de 1 Pm de
diámetro o menos. Sin embargo, en las máquinas centrífugas también se clasifi-
can partículas mucho más gruesas que estas.

La elevada fuerza de sedimentación en una centrífuga da lugar a que se
puedan obtener velocidades prácticas de sedimentación con partículas mucho
menores que en el caso de un clasificador por gravedad. Mientras que con una
fuerza mayor no se modifican las velocidades relativas de sedimentación de las
partículas pequeñas, sí que se vencen los pequeños efectos perturbadores de las
corrientes de convección libre y el movimiento Browniano de un clasificador por
gravedad. Ello permite separaciones, en algunos casos, que son imposibles de
realizar en una unidad por gravedad. Con partículas gruesas se puede cambiar el
régimen de sedimentación, de forma que una partícula que sedimenta por grave-
dad de acuerdo con la ley de Stokes puede sedimentar en régimen intermedio o
con la ley de Newton en una centrífuga. Por tanto, las partículas que sedimentan
con igual velocidad en una unidad por gravedad pueden a veces separarse
parcialmente en una centrífuga. Por otra parte, los flóculos  sueltos 0 los aglome-
rados débiles que sedimentan rápidamente en un espesador por gravedad, a menudo
se rompen en un clasificador centrífugo y sedimentan lentamente, o no sedimentan
en absoluto, a pesar de la mayor fuerza disponible para la sedimentación.

METODOS DE IMPACTO

Para la separación de polvo o niebla de una corriente gaseosa se utilizan diversos
métodos que dependen, en todo o en parte, del impacto de las partículas contra
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superficies sólidas situadas en la corriente de flujo. En estos métodos es de
esperar que las partículas, debido a su inercia, crucen las líneas de corriente del
fluido, choquen contra el sólido y se adhieran a él para luego poder separarlas.
En la Figura 30.37 se muestra el fundamento de la separación de impacto. Las
líneas continuas son las líneas de corriente que pasan alrededor de una esfera,
mientras que las líneas de puntos representan el camino que siguen las partículas.
Las partículas que inicialmente se mueven a lo largo de las líneas de corriente
entre A y B,  chocan contra el sólido y pueden separarse si se adhieren a la pared
y no vuelven a ser arrastradas. Las partículas que inicialmente fluyen fuera de las
líneas de corriente A  y B no chocan contra el sólido y no pueden ser separadas de
la corriente gaseosa por impacto. La eficacia de impacto ql  se define como la
fracción de partículas, presentes en la corriente gaseosa que se aproxima directa-
mente al elemento separador, que impactan contra el sólido. En la Figura 30.38
se muestran las eficacias de impacto en láminas, esferas y cilindros para partículas
que sedimentarían en el fluido en reposo dentro del intervalo de la ley de Stokes.
La abscisa es el número adimensional u,u,/gD,,  llamado número de separación,
donde u, es la velocidad terminal de la partícula en el fluido en reposo, u0  es la
velocidad del fluido que se acerca al sólido, g es la aceleración de la gravedad, y
D, es la anchura de la lámina o el diámetro de la esfera o cilindro.

Para la sedimentación en el intervalo de la ley de Stokes, la velocidad termi-
nal es proporcional a 0;.  Por tanto, cuanto menor sea la partícula, más baja será
la eficacia de impacto. Para cada forma sólida existe un número de separación
mínimo por debajo del cual todas las partículas siguen las líneas de corriente
alrededor del sólido, no se produce impacto y la eficacia de impacto es cero. Para
números de separación de 100 o superiores la eficacia de impacto se acerca a la
unidad.

El equipo real que utiliza impacto se construye en una gran variedad de
formas. El diseño más sencillo, utilizado especialmente en el tratamiento de
nieblas ácidas, consiste en una cámara o torre rellena con un sólido inerte
troceado, tal como coque, a través del cual pasa el gas a baja velocidad. En los
filtros de bolsas, la formación inicial de la torta en la tela u otro medio filtrante
tiene lugar por impacto. Una vez que se ha formado la primera capa de sólidos,
la siguiente retención de sólidos se realiza por filtración.

- Flujo laminar
--- Recorrido de partículas

Figura 30.37. Fundamento del impacto. [Con autorización de J. H. Perry (ed.), «ChemicaI
Engineers’  Handbook»,  5.” ed., p. 20-80.  Copyright 0 1973, McGraw-Hill  Book Company.]
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o-
0,Ol O,l 1 . 0 1 0 1 0 0

NUMERO DE SEPARAClON.  uplo/Sfb

0.1

Figura 30.38. Eficacia de impacto de esferas, cilindros y cintas. [Con autorización de J. H.
Perry (ed.) «Chemical  Engineers’Handbook»,  5.”  ed., p. 20-81.  Copyright 0 1973, McGraw-
Hill  Book Company.]

Una segunda clase de separadores de impacto está constituida por los lavado-
res, en los que una corriente de líquido se hace pasar sobre superficies de impacto
para separar por lavado las partículas precipitadas; las cámaras de lluvia, en las
que se utilizan gotas de líquido como agente de impacto; la combinación de
cámaras de pulverización y ciclones; así como las torres de relleno descritas en el
Capítulo 22.

Un tercer tipo de equipo utilizado para separar polvo de aire comprende una
variedad de filtros de impacto. Como medios filtrantes  se utilizan fibras de vidrio,
virutas de madera, tamices metálicos o cartón ondulado. En uno de los grupos el
medio filtrante está recubierto con aceite viscoso para retener el polvo y eliminar
el arrastre. Los filtros metálicos se pueden limpiar y reutilizar, pero las unidades
no metálicas se desechan sin limpiarlos.

SIMBOLOS

A Area,  pies o m*; A,, área total del filtro continuo; A,, área de la superficie
interior del material en la centrífuga; A,, área de la superficie exterior del
material en la centrífuga; A,, media logarítmica de A, y A,; A,,  media
aritmética de A,  y A,

B Flujo inferior que sale del tamiz, lb/h  o kg/h
b Anchura de la cesta de la centrífuga, pies o m
c Masa de sólido depositada en el filtro por unidad de volumen de filtrado,

lb/pie’  o kg/m3;  también concentración de sólidos en suspensión, lb/pie3  o
kg/m3;  cO,  en la alimentación del sedimentador; c,,  en la alimentación del
filtro; c,,  en la corriente inferior del sedimentador
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D
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E
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4,  k,,  k,
L

m
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n
P
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R,

s
s

u

V

UI>
X

Z

Flujo superior que sale del tamiz, lb/h  o kg/h;  también diámetro, pies o m
Anchura o diámetro del sólido de impacto, pies o m
Tamaño de partícula, pies o m; D,,,  de la partícula pesada; D,,,  de la
partícula ligera; Dpo diámetro de corte
Eficacia de tamizado, adimensionak EA, basada en el tamaño superior; EB,
basada en el tamaño inferior
Alimentación del tamiz, lb/h o kg/h;  también fuerza, Ib, o N; Fc, fuerza
centr í fuga;  FB,  fuerza de gravedad
Fracción del ciclo de filtrado disponible para formación de la torta
Densidad de  f lu jo  másico de  sól idos  en e l  sedimentador ,  lb/pie’-h  o  kg/m’-h;
C,,  valor crítico mínimo
Aceleración de la  gravedad,  pies/?  o  m/s’
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,174 pies-lb/lb,-s2
Constantes en la ecuación para filtración a presión constante, Ecuación
(30.28) ;  KS,  para f i l t ración de clar i f icación,  Ecuación (30.11)
Constante  en  la  Ecuación  (30 .43)
Cons tan tes  en  las  Ecuac iones  (30.8),  (30.9)  y  (30.14)  respect ivamente
Distancia  en la  tor ta  medida desde el  medio f i l t rante ,  pies  o  m;  L,, espesor  de
t o r t a
Masa, Ib o  k g ;  mF,  masa de la torta húmeda; m,,  masa  de  sól idos  en  la  tor ta  de
f i l t ración
Velocidad de flujo másica, lb/h o kg/h; t i , ,  de  só l idos  procedentes  de l  f i l t ro
con t inuo ;  tiS,  de  sól idos  en  la  corr iente  infer ior  del  sedimentador
Exponente  en  la  Ecuación (30.8)
Presión, Ib,-/pie2  o atm; presión en la torta a una distancia L del medio
filtrante; p.,  a la entrada del filtro; pb,  a la descarga del filtro; p’,  en el límite
entre la torta y el medio filtrante
Velocidad volumétr ica de f lujo,  pie3/s o  m3/s;  qc,  correspondiente  a  la  separa-
ción de partículas del diámetro de corte; qo, al comienzo de la filtración
Resistencia del medio filtrante, pie-’ o m-l
Radio, pies o m; re,  valor medio efectivo; ri, de la interfase entre la torta y la
capa de  l íquido en  la  cent r í fuga;  rl, radio inter ior  del  mater ia l  en la  centr í fuga;
r2,  radio exterior del material en la centrífuga
Area de la sección transversal horizontal del sedimentador, pie2  o m2
Espesor  de  la  capa l iquida  en la  centr í fuga,  p ies  o  m;  s,,  valor  medio efect ivo;
también coeficiente  de compresibi l idad [Ec. (30.30)]
Area superficial de una sola partícula, pie2  o m2
Tiempo, s  o h;  t,,  t iempo de residencia en la  centr i fuga,  pies  o m; t,,  t iempo del
ciclo en un filtro continuo; t,,  tiempo para alcanzar la concentración de la
corr iente  infer ior  en el  sedimentador
Velocidad lineal, pie+  o m/s;  ug, velocidad de sedimentación en el campo
gravitatorio; u,, velocidad terminal de sedimentación; uIA,  de la partícula
pesada; uts, de la partícula ligera; utan, velocidad tangencial del gas en un
cic lón ;  u,,,  ve locidad no per turbada del  f lu ido que  se  aproxima a l  só l ido
Volumen, pie3,  m3  o 1; también volumen de filtrado recogido en el tiempo t
Volumen de una sola partícula, pie3  o m3
Fracción de masa de corte en la mezcla de partículas; xB, en el flujo inferior
del tamiz; xF,  en la alimentación del tamiz
Distancia, variable, recorrida por la partícula, pies o m
Altura  de  la  in terfase  l íquido-sól ido en e l  ensayo de  sedimentación,  p ies  o  m;
Z,,  valor inicial; Z,,  altura de la concentración del flujo inferior.
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Letras griegas

ci

AP

&

Resistencia específica de la torta, pies/lb  o m/kg;  c(,,,  constante en la Ecua-
ción (30.30)
Caída total de presión a través del filtro, lbf/pie2  o atm, p. - pb;  Ap, caída de
presión a través de la torta, p. - p’; Ap,, caída de presión a través del medio
filtrante, p’ - pb;  Ape,  caída de presión al comienzo de la filtración
Porosidad o fracción de volumen de huecos en el lecho de sólidos, o fracción
de volumen de líquido en la suspensión, adimensional; E,  porosidad media de
la torta de filtración
Eficacia de impacto
Viscosidad, lb/pies-s  o CP
Densidad, lb/pie3  o kg/m3;  del fluido o filtrado; p,,,,  de la suspensión; pp,  de la
partícula; ppa,  de la particula  pesada; ppB,  de la partícula ligera
Valor de sigma para el cambio de escala en centrífugas, Ecuación (30.70)
Velocidad angular, rad/s

PROBLEMAS

30.1. Se desea separar una mezcla de cristales en tres fracciones: una fracción gruesa
retenida sobre un tamiz de 8 mallas, una fracción media que pasa por 8 mallas pero es
retenida sobre 14 mallas, y una fracción fina que pasa por 14 mallas. Se utilizan dos
tamicesen serie, de 8 y de 14 mallas, de la serie Tyler estándar. En la Tabla 30.5 se dan los
análisis por tamizado de la alimentación, así como de las fracciones gruesa, media y tina.
Suponiendo que los análisis son exactos, icuál  será la relación en peso aproximada de
cada una de las tres fracciones? iCuál es la eficacia global de cada tamiz?
30.2. Los tamices utilizados en el Problema 30.1 están agitados y poseen una capacidad
de 0,4 toneladas/pie2-h-mm  de tamaño de malla. iqué  superficie, en pies cuadrados, se
necesita para cada uno de los tamices del Problema 30.1, si la alimentación del primer
tamiz es de 100 toneladas/h?
30.3. Los datos de la Tabla 30.6 se han tomado en la filtración a presión constante de
una suspensión de CaCO,  en H,O,  operando con un filtro prensa con una superficie de

Tabla 30.5. Análisis por tamizado para el Problema 30.1

Fracción Fracción Fracch
Tamiz Alimentacih gruesa intermedia fina

314 3s 14,0
416 150 50,o 4,2
618 275 24,0 35,8
8/10 235 870 30,8 20,o

10/14 16,0 470 18,3 26,7
14120 931 10,2 20,2
20128 334 0,7 19,6
28135 193 879
35148 097 496

Total 100,o 100,o 100,o loo,0
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Tabla  30 .6 . Datos  para  f i l t rac ión  a  pres ión  cons tante*

5 Ibf/pulg2
de caída de presión

Relación de masa
torta húmeda/
tor ta  seca 1,59

Dens idad  de  l a
torta seca 63,5

Fi l t rado T i e m p o Filtrado T i e m p o Filtrado
Ib S Ib S Ib

0 0
2 2 4
4 71
6 146
8 2 4 4

10 372
12 524
14 6 9 0
16 888
18 1188

0 0 0 0 0 0
5 5 0 5 26 5 1 9

10 181 10 98 10 68
1 5 385 1 5 211 1 5 142
2 0 660 2 0 361 2 0 241
25 1009 25 555 25 368
3 0 1443 30 788 3 0 524
35 2117 35 1083 35 702

15 Ib,/pulg2
de calda de presión

1,47

73,0

30 Ib,/pulg2 50 Ib,/pulg2
de caída de presión de caida  de presión

1,47

73,0

T i e m p o
S

Filtrado T i e m p o
Ib S

1,47

73,5

* E. L. McMillen  y H. A. Webber, Trans.  AIChE,  34213  (1938).

1,O  pie2.  La fracción de masa de sól idos  de la  a l imentación del  f i l t ro  era  0 ,139.  Calcúlense
los  va lores  de  tl,  R,,  y el  espesor  de la  tor ta  de f i l t ración para  cada uno de los  experimen-
tos .  La temperatura  es  de  70 “F.
30.4. La suspensión del  Problema 30.3  ha  de  f i l t rarse  en un f i l t ro  prensa  cuya área  to ta l
es  de  10  m2  y  que operará  con una ca ída  de  pres ión constante  de  2  a tm.  El  espesor  de  los
marcos es de 40 mm. Supóngase que la resistencia del medio filtrante en el filtro a toda
escala es  la  misma que en el  de laboratorio.  Calcúlese el  t iempo de liltración  requer ido  as í
como el  volumen de f i l t rado que se  obtendrá  en un c ic lo .
30.5. Suponiendo que  la  ve loc idad  rea l  de  lavado es  e l  80  por  100  de  la  ve loc idad  teór ica ,
jcuánto  tiempo se tardará en lavar la torta del filtro prensa del Problema 30.4 con un
volumen de  agua de  lavado igual  a l  de l  f i l t rado?
30.6. Un filtro rotativo de vacío que opera con una caída de presión de 0,7  atm ha de
tratar la suspensión del Problema 30.3. La inmersión del tambor es del 25 por 100. iQué
área  to ta l  ha  de  tener  e l  f i l t ro  para  conseguir  una  capacidad product iva  to ta l  igual  a  la  de l
filtro prensa descrito en el Problema 30.4?
30.7. Se ha obtenido la siguiente relación entre tl  y Ap para CaCO,  superligero’:

cc  =  8,8  x  lO”[l  + 3,36  x  10-4(Ap)o~86]

donde  Ap  está  en l ibras-fuerza por  pie  cuadrado.  Esta  re lación se  cumple para  un intervalo
de presión comprendido entre 0 y 1000 lbr/pulg2.  Una suspensión de este material, que
produce 3 ,0  Ib  de  tor ta  de  sól idos  por  p ie  cúbico  de  f i l t rado,  ha  de  f i l t rarse  con una  ca ída
de  pres ión  cons tan te  de  80  lb,/pulg2  y a  la  temperatura  de 70 “F.  Experimentos real izados
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con esta suspensión y la tela del filtro que se utilizara en la operación han conducido a un
valor de R, = 15 x 10”  pie-‘.  Se utiliza un filtro de presión de tipo tanque. iCuántos
pies cuadrados de superficie filtrante se necesitarán para obtener 1500 galones de filtrado
en 1 hora de filtración?
30.8. El filtro del Problema 30.7 se lava a 70 “ F y 80 lb,/pulg2  con un volumen de agua
de lavado igual a un tercio del volumen de filtrado. La velocidad de lavado es el 80 por
100 del valor teórico. iCuánto tiempo se tardará en lavar la torta?
30.9. El filtro del Problema 30.7 opera a una velocidad constante de 0,5 gal/pie*-min,
desde el comienzo del experimento hasta que la caída de presión alcanza 80 lbJpulg*  y
después con una caída de presión de 80 lbJpulg* hasta que se obtiene 1500 gal de filtrado.
Si la temperatura es de 70 “ F jcuál  es el tiempo de filtración?
30.10. Un filtro continuo de presión tiene un rendimiento de filtrado de 1500 gal/h  a
partir de la pulpa descrita en el Problema 30.7. La caída de presión está limitada a un
máximo de 50 lb/pulg*.  ¿Qué  área de filtración será necesaria si el ciclo de tiempo es de
3 min y la porción cilíndrica sumergida es del 50 por lOO?
30.11. Aire que transporta partículas de densidad 1600 kg/m3  y de un diámetro medio de
20 Pm  entra en un ciclón con una velocidad lineal de 15 mjs.  El diámetro del ciclón es de
600 mm. (a) iCuál es el factor de separación aproximada para este ciclón? (b) iQué
fracción de las partículas se separará de la corriente gaseosa?
30.12. El aire cargado de polvo del Problema 30.11 se hace pasar a través de un
separador de impacto con una velocidad lineal de 20 pie+.  El separador consiste esencial-
mente en láminas de 1 pulg de anchura. iCuál es la fracción máxima de las partículas que
se pueden separar por la primera fila de láminas que ocupan un 50 por 100 del área de la
sección transversal del conductor?
30.13. iCuál es la capacidad, en metros cúbicos por hora, de una centrífuga de clarifica-
ción que opera en las siguientes condiciones?

Diámetro del recipiente, 600 mm Densidad relativa del líquido, 1,3
Espesor de la capa de líquido, 75 mm Densidad relativa del sólido, 1,6
Proximidad del recipiente, 400 mm Viscosidad del líquido, 3 CP
Velocidad, 1000 rpm Tamaño de corte de las partículas, 30 Pm

30.14. Un filtro centrífugo discontinuo cuyo recipiente tiene un diámetro de 30 pulg y
una altura de 18 pulg, se utiliza para filtrar una suspensión de las siguientes propiedades:

Líquido, agua Espesor final de torta, 6 pulg
Temperatura, 25 “C Velocidad de giro, 2000 rpm
Concentración de sólidos en la alimenta- Resistencia específica de la torta, 9,5 x

ción,  60 g/l x 10”  pies/lb
Porosidad de la torta, 125 lb/pie3 Resistencia del medio filtrante, 2,6 x 10”
Densidad de los sólidos secos en la torta pie-’

La torta final se lava con agua en condiciones tales  que el radio de la superficie interior del
liquido es 8 pulg.  Suponiendo que la velocidad de flujo del agua de lavado es igual a la
velocidad de flujo final del filtrado, icuál  es la velocidad de lavado, en galones por minuto?
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APENDICE

UNO

PREFIJOS CGS Y SI PARA
MULTIPLOS Y SUBMULTIPLOS

Factor Prefijo

10’2 tera
lo9 isiga
lo6 mega
1 0 ’ kilo
lo2 hecto
1 0 ’ deka

Abreviatura

T
G
M
k
h
da

Factor

10-l
10-Z
10-a
10-6
10-g

;;1::

10-18

Prefijo Abreviatura

deci d
centi C

mill i m
micro P
mano n
pico
femto f
atto a
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DOS

VALORES DE LA CONSTANTE DE LOS GASES

Temperatura Masa Energia R

Kelvin

Grados Rankine

kg mol

g mol
Ib mol

J 8314,3

cah 1,9858  x lo3
cal 1,9872  x lo3
m3-atm 82,056 x 1O-3
cm3-atm 82,056
Btu 1,9858
pies-lb, 1545,3
CV-h 7,8045  x 1O-4
kWh 5,8198  x 1O-4
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APENDICE

TRES

FACTORES DE CONVERSION
Y CONSTANTES UNIVERSALES

Para convertir de A Mult ipl icar  por t

acre

Avogadro, número de
barril (petróleo)

bar

Boltzmann, constante de
Btu

Btu/lb
Btu/lb-“F
Btu/piea-h
Btu/pie’-h-“F
Btu-pies/pie*-h-“F

&

cal
cm

cm3

CP  (centipoise)

n[l;’

N/m2

Jb/puk*
particulas/g  mol
pie3
gal (U.S.)
m3
N/m’
lb,/puk*
J/K
callT
pies-lb,
J
kWh

caldg
cal,,/g-“C
W/m2
W/m*-“C
W-m/m’-“C
Btu
pies-lb,
J
J

pulg
pies
pie3
gal (U.S.)
kg/m-s
lb/pies-h
lb/pies-s

43 560*
4046,85
1,01325*  x 10’
14,696
6,022169 x 1O23
5,6146
42t
415899
l* x 10s
1 4 , 5 0 4
1,380622  x IO-*’
251,996
778,17
1055,06
2,9307 x 1O-4
0,55556
l*
3,1546
5,6783
1,73073
3,9683 x 1O-3
3,0873
4,1868*
4,184*
0,39370
0,0328084
3,531467 x 1O-5
264172  x 1O-4
1* x 10-J
2,4191
6,7197 x 1O-4

(Continúa en página siguiente)
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Para convertir de A Multiplicar por t

cSt  (centistoke)
faraday
p i e s
pies-Ib/

pies-lb,/s

pier/h

pie3

pie3-atm

pie3/s
gal (U.S.)

gravedad, aceleración normal de la
gravitacional, constante
h

C V

pulg
pulg3
J

kg
kWh
1
Ib
lb/pie3

%/puW
Ib mol/pie2-h

luz, velocidad de la
m

m3

N

N/m*
Planck, constante de
prueba (U.S.)
tonelada (larga)

tonelada (corta)
tonelada (métrica)

yarda

m2/s
C/g  mol
m
B t u
cal,,
J
Btu/h
C V
m2/s
cm2/s

3

;: (U.S.)
1
B t u
cah
J
gal (U.S.)/min
pie3
pulg3
N-mZ/kg2
m/s*
min
S

Btu/h
k W
c m
cm3
erg
piesjlb,
Ib
B t u
m3
kg
Wm3
g/cm3
N/mZ
k g  mol/m*-s
g mol/cr&s
mIs
p i e s
pulg
pie3
gal (U.S.)
dina
lb f
WpukC
J-s
porcentaje de alcohol en volumen
kg
Ib
Ib
kg
I b
p i e s
m

1* x 1o-6
9,648670 x 10“
0,3048*
1,2851  x 1O-3
0,32383
1,35582
46262
1,81818 x 1o-3
2,581 x 1O-5
0,2581
2,8316839  x 10“
7,48052
28,3 1684
2,71948
68529
2,8692 x lo3
448,83
0,13368
231*
6,673 x lo-”
9,80665*
60*
36008
2544,43
0,74570
2,54+
16,387l
1* x 10’
0,73756
2,20462
3412,l
l* x 1o-3
0,45359237*
16,018
0,016018
6,89473 x lo3
1,3652 x 1O-3
1,3652 x lo-“
2,997925 x 10’
3,28084O
39.3701
35,3147
264,17
1* x lOS
0,22481
14498  x 1O-4
6,626196 x 1O-34
095
1 0 1 6
2240*
2000*
loOO*
2204,6
3*
0,9144*

t Los valores seguidos de * son  exactos por definición.



APENDICE

CUATRO
ANALISIS DIMENSIONAL

Una magni tud Iisica  conl leva  dos  aspec tos :  un  número  que  ind ica  su  va lor  y  una  un idad
que representa  su  s igni f icado hico.  El  anál i s i s  d imensional  es  un  t ra tamiento  a lgebra ico
de  los  s ímbolos  de  las  unidades  cons ideradas  independientemente  de  su  va lor  numér ico .  El
anál is is  dimensional  s implif ica enormemente el  a juste  de datos experimentales  por  medio
de una ecuación cuando no es posible un tratamiento totalmente matemático; también
resulta útil para comprobar la consistencia de las unidades de las ecuaciones, para
convertir unidades y para el cambio de escala a partir de datos obtenidos mediante
modelos fisicos  con el  f ín  de predecir  e l  comportamiento del  equipo en cualquier  escala .  El
método está  basado en el  concepto de dimensión y el  empleo de fórmulas  adimensionales .

Magnitudes primarias y secundarias. Para  e l  anál is is  d imensional ,  las  magni tudes  f ís icas
se  d iv iden  en  dos  grupos .  En pr imer  lugar  se  e l ige  un  pequeño número  de  magni tudes  y
después se expresan las restantes en función de éstas. Las magnitudes del primer tipo
reciben e l  nombre de  magni tudes  pr imarias ,  y  las  del  segundo t ipo magni tudes  secunda-
rias. La elección de magnitudes primarias es bastante arbitraria, tanto en cuanto al
número como al tipo, y se basa fundamentalmente en la conveniencia. Un grupo de
magnitudes pr imarias  suf ic iente  para  todos los  problemas de ingenier ía  es  e l  formado por
longitud,  masa,  t iempo,  temperatura y carga eléctr ica.  En el  caso de operaciones uni tar ias
no es  necesar ia  la  carga  e léc t r ica ,  y  es  conveniente ,  aunque no esencia l ,  añadir  a  la  l i s ta  la
fuerza y el calor. Estas adiciones facilitan el uso de unidades fps. El sistema SI no las
neces i ta  t.

DIMENSIONES

Una magnitud primaria se representa por medio de una letra, llamada dimensión de la
magnitud, que simboliza la magnitud generalizada. Representa el conjunto de todas las

t No deben confundirse las magnitudes primarias con las unidades unitarias, que son unidades SI
basadas en patrones establecidos por la corporacibn  internacional de normalización, la Conferencia
General de Pesas y Medidas. Las magnitudes primarias son las elegidas  por un determinado investi-
gador con el fin de realizar un analisis  dimensional específico. Las dimensiones de las unidades
primarias generalmente incluyen las magnitudes masa, longitud, tiempo, y a veces, temperatura, pero
esto es una cuestión de conveniencia.
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unidades que se han utilizado, se utilizan o puedan utilizarse para medir la magnitud. Por
ejemplo, sea ¿ la dimensión de longitud. Su conjunto estará formado por:

¿ = {pie, pulgada, metro, milla, vara, yarda, codo, . ..}

donde los puntos suspensivos representan todas las demás unidades de longitud. Para las
dimensiones de masa fi,  tiempo i; temperatura T,  fuerza F, y calor H,  se realizan
definiciones similares.

Criterios  para una magnitud primaria. Las unidades de un conjunto que define una
magnitud primaria han de cumplir un requesito: debe existir un factor de conversión
constante entre dos unidades cualesquiera contenidas en el conjunto. Esto se cumple
claramente para las unidades de longitud que se relacionan en la definición de ¿. Otro
ejemplo es la dimensión de la temperatura absoluta, que puede escribirse asi:

Las unidades de este conjunto son interconvertibles por medio de la Ecuación (1.28). Por
tanto

T # {“C, ‘F}

En este caso no existe una constante k que dé lugar a T “ F = kT  “C. La verdadera
relación entre estas magnitudes es la Ecuación (1.30),  que requiere dos constantes: 32 y 1,8.
Sin embargo, si en una determinada situación se necesitan diferencias de temperaturas en
vez de temperaturas, la dimensión de temperatura, de acuerdo con la Ecuación (1.31),
puede definirse por

T = {AT “C, AT ‘F}

El mol se incluye en ñ;i,  ya que los pesos atómicos y moleculares son factores de
conversión entre unidades de masa y molares.

Dimensiones de las magnitudes secundarias

Las dimensiones de una magnitud secundaria expresan la forma en que dicha magnitud se
construye a partir de magnitudes primarias. Así, una velocidad, con independencia de su
unidad o valor, se obtiene dividiendo una longitud por un tiempo, de forma que las- -
dimensiones de la velocidad son L/t  o fi-  ‘. Análogamente, las dimensiones de la acelera-
ción  son ¿lr’ 0 LTm2.

Fórmulas  dimensionales . Las dimensiones de cualquier magnitud se pueden representar
utilizando corchetes,

[L] = ¿ [p-J  = m-2

Por ejemplo, la segunda ecuación dice: las dimensiones de la presión son fuerza por
longitud elevada a menos 2.

Una vez que las magnitudes primarias han sido elegidas, se puede obtener la fórmula
dimensional para cualquier magnitud secundaria a partir de su definición, tal como se ha
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hecho para los casos de velocidad, aceleración y presión. El resultado general para
cualquier magnitud G puede escribirse así

Los exponentes c(,  fi, y,  6, E, y { son siempre números enteros, positivos 0 negativos,
fracciones entre números enteros positivos o negativos, o bien cero.

METODO  DEL ANALISIS DIMENSIONAL

Un análisis dimensional no se puede realizar si no se tiene un conocimiento suficiente
acerca de la situación física para decidir qué variables son importantes en el problema y
qué leyes fisicas  básicas deberán intervenir en una solución matemática si es que existe
alguna. Las leyes lisicas  son importantes debido a que tales  leyes introducen constantes
dimensionales que es preciso considerar juntamente con las variables. En las aplicaciones
del análisis dimensional que se consideran en este libro pueden aparecer dos de tales
constantes si se utilizan unidades fps. Una de ellas es g,, que ha de introducirse siempre
que intervenga la ley de Newton (Ec.  1.35); la otra es J, el equivalente mecánico del calor,
que es preciso introducir siempre que sea importante el calor generado en la conversión de
energía mecánica en calor por fricción. La etapa definitiva en el análisis dimensional es
decidir qué factores dimensionales y variables intervienen en el problema. El método se
ilustra en el ejemplo que sigue.

Ejemplo A.l. Una corriente estacionaria de liquido se calienta haciéndola circular a
través de una larga tubería recta caliente. Se supone que la temperatura de la pared
de la tubería es superior a la temperatura media del líquido. La conversión de energía
mecánica en calor por fricción es despreciable en comparación con el calor transmiti-
do al líquido a través de la pared de la tuberia. Se desea encontrar una relación que
pueda utilizarse para predecir la velocidad de transmisión de calor desde la pared
hacia el líquido, en Btu por pie cuadrado de área de tubo en contacto con el liquido
por hora. Supóngase que el flujo es turbulento.

SOLUCIbN. El mecanismo de este proceso se estudia en el Capítulo 12. A partir de
las características conocidas del proceso se puede esperar que la velocidad de trans-
misión de calor por unidad de área q/A dependa de un cierto número de magnitudes
que, con su fórmula dimensional, se presentan en la Tabla A.l.

Se sabe que intervienen las fuerzas de viscosidad y las fuerzas que se requieren
para acelerar y decelerar los remolinos, de tal forma que interviene la ley de Newton.
Por consiguiente, en la lista de factores se incluye la constante dimensional R. Por
otra parte, como la conversión de energía mecánica en calor es despreciable, no es
preciso introducir J.

S i  existe una ecuación teórica para este problema, puede expresarse en la forma
general

4
- = ti@,  v, P; PF,  Cp>  k AT)
A

donde + quiere decir «función de».
Si la Ecuación (A.2) es una relación que puede obtenerse a partir de leyes básicas,
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Tabla A.l. Magnitudes y fórmulas dimensionales para el Ejemplo A.l

Magnitud Símbolo

Flujo de calor para unidades de área
Diámetro (interior) de la tubería
Velocidad media del líquido
Densidad del líquido
Viscosidad del líquido
Calor específico, a presión constante, del líquido
Conductividad térmica del líquido
Factor de proporcionalidad de la ley de Newton
Diferencia de temperatura entre la pared y el fluido

4lA
D
v
P
!JF
5
k
gc
A T

todos los términos de la función II/ tienen que tener las mismas dimensiones que el
primer miembro de la ecuación, q/A. Por tanto, cualquiera de los términos de la
función tiene que cumplir la fórmula dimensional

4[1A = C~I”C~lbC~lcC~~ldC~~l’C~,l~C~l”C~~lh (A.3)

Sustituyendo las dimensiones de la Tabla A.l se obtiene

Puesto que se supone que la Ecuación (A.2) es dimensionalmente homogénea, los
exponentes de las unidades primarias individuales del primer miembro de la Ecua-
ción (A.4) tienen que ser iguales a los del primero. Así se obtiene el siguiente conjunto
de ecuaciones:

Exponentes de Z?: l=f+g (A.5)

Exponentes de ¿: -2=a+b-3c-2d+e-g (‘4.6)

Exponentes de z -l=-b+d-2e-g (A.7)

Exponentes de I% O=c+e-f w-9

Exponentes de F O = d - e (A.9)

Exponentes de 5? o =  -f-g+h (A.lO)

Hay ocho incógnitas y solamente seis ecuaciones, de forma que seis de las incóg-
nitas se han de expresar en función de las dos restantes. Se han de elegir dos letras
arbitrariamente. El resultado es igualmente válido para todas las elecciones, pero
paraeste  problema es costumbre seleccionar las letras b y J y se eliminan las seis
restantes. A continuación se presenta un método operativo. A partir de la Ecua-
ción (AS),

g=l-f (A.ll)
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A partir de las Ecuaciones (A.10)  y (A.11)

h=f+g=l

A partir de la Ecuación (A.9)

d = e

A partir de las Ecuaciones (A.7) y (A.13),

2e-d=l-b-g=e=d

A partir de las Ecuaciones (A.ll) y (A.14),

d = e = l - b - l + f = f - b

A partir de las Ecuaciones (A.8) y (A.15),

c = f - e = f - f + b = b

A partir de las Ecuaciones (A.6),  (A.ll), (A.15) y (A.16),

a=-2-b+3c+2d-e+g
=-2-b+36+2f-2b-f+b-
= b - 1

(A.12)

(A.13)

(A.14)

(A.15)

(A.16)

1-f
(A.17)

Sustituyendo los valores de las Ecuaciones (A.ll) a (A.17) para las letras a, c, d, e, g,
Y k

9[1Á = [o]b-lCP]*[p]*[~F]/-*Cgcj~-*[c~]~[~]l-/[AT]

Recogiendo todos los factores que tienen exponentes iguales a la unidad en un grupo,
los que tienen exponentes f en otro grupo y los que tienen exponentes b en otro, se
obtiene

[&] = yfJ[yq (A-18)

Las dimensiones de cada uno de los tres grupos entre corchetes de la Ecuación (A.18)
son cero, y todos los grupos son adimensionales. Cualquier función de estos grupos
será dimensionalmente homogénea y la ecuación será adimensional. Sea una tal
función

(A.19)

o bien (A.20)
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La relación entre las Ecuaciones (A.19) y (A.20) es el resultado final del análisis
dimensional. La forma de la función CD  es preciso obtenerla experimentalmente
determinando los efectos de los grupos representados entre corchetes sobre el valor
del grupo del primer miembro de la Ecuación (A.19). Las correlaciones que se han
obtenido para este caso se dan en el Capítulo 12.

En las Ecuaciones (A.19) y (A.20) es habitual utilizar la denominada viscosidad
absoluta p en lugar de su equivalente pFg,.  La viscosidad se trata además en el
Capitulo 3.

Es evidente que correlacionar los valores experimenales de los tres grupos de
variables de la Ecuación (A.19) resulta más sencillo que intentar correlacionar los
efectos de cada uno de los factores individuales de la Ecuación (A.2).

Formulación de otros grupos adimensionales. Si se selecciona otra pareja de letras distin-
tas de b  y f; se obtienen nuevamente tres grupos adimensionales, pero uno o más de ellos
difieren de los grupos de la Ecuación (A.19). Por ejemplo, si se eligen b  y g, el resultado es

4
A iipc,AT

Se pueden encontrar otras combinaciones. Sin embargo, es innecesario repetir el trata-
miento algebraico para obtener tales  grupos adicionales. Los tres grupos de la Ecua-
ción (A.19) se pueden combinar de cualquier forma deseada, multiplicándolos o dividién-
dolos, o bien empleando los inversos o múltiplos de los mismos. Solamente es necesario
que cada grupo original sea utilizado por lo menos una vez al hallar los nuevos grupos y
que la forma lina1 contenga exactamente tres grupos. Por ejemplo, la Ecuación (A.21) se
obtiene a partir de la Ecuación (A.19) multiplicando ambos miembros por (p/D~ppXk/pcJ

y resulta la Ecuación (A.21). Téngase en cuenta que la función Q1 no es igual a la función
@.  De esta forma una ecuación adimensional se puede transformar en un número cualquie-
ra de sus formas. Esto con frecuencia resulta útil cuando se desee aislar un solo factor en
un único grupo. Así, en la Ecuación (A.19) cp  solamente aparece en un grupo, lo mismo
que le ocurre a k en la Ecuación (A.21). En el Capitulo 12 se ha visto que para algunos
fines  resulta más conveniente la Ecuación (A.21) que la Ecuación (A.19).
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CINCO

GRUPOS ADIMENSIONALES

Símbolo Nombre Definición
I I

GJ Coeficiente de rozamiento

f Factor de fricción de Fanning
- AP@
2LPP2

Factor de transmisión de calor

Factor de transferencia de materia

Número de Fourier
at
;2

Número de Froude
u2

z

NGI Número de Grashof
L3p2pg A.T

P2

N GZ Número de Graetz
ClC,

kL

NM, Número de Mach
ll-
a

Ni-4” Número de Nusselt

in7i
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-.

-.

-.

-

Nombre Definición

Número de Prandt l

- - - -

Número de Reynolds

y
k

D G-
P

Número de Schmidt
-___

Número de Sherwood

Número de Weber

-.

-

- -
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SEIS

bmitul
d e

klo
pllg

‘lo

‘14

%

‘12

‘14

1

1%

1%

2

2’12

3

3 %

4

5

6

8

10

12

DIMENSIONES, CAPACIDADES Y PESOS
DE TUBERIAS NORMALIZADAS DE ACERO?

Am de Ir
hpcsor wcih

Dihnetro d e Dimetro traosversll
e x t e r i o r prrd ioterior d e  m e t a l

c m c m cm cm1

1,029 40 0,173 0,683 0,465
80 0,241 0,546 0,6OCJ

1,372 40 0,224 0,925 0,806
80 0,302 0,767 1,013

1,715 40 0,23  1 1,252 1,077

2
0,320 1,074 1,400

2,134 0,277 1,580 1,613

40
0,373 1,387 2,065

2,667 0,287 2,093 2,148
80 0,391 1,885 2,794

3,340 40 0,338 2,664 3,187
80 0,455 2,43  1 4,123

4,216 40 0,356 3,505 4,310
80 0,485 3,246 5,684

4,826 40 0,368 4,089 5,161
80 0,508 3,810 6,897

6,033 40 0,39  1 5,250 6,935
80 0,554 4,925 9,529

7,303
ii

0,516 6,27  1 10.99
0,701 ~,~ 14,54

8,890 40 0,549 7,793 14,37
80 0,762 7,366 19,46

lo,16 40 0,574 9,012 17,29
80 0,808 8,545 23,73

ll,43 40 0,602 10,226 20,45
80 0,856 9,718 28,45

14,13 40 0,655 12,819 27,74
80 0,953 12,225 39.42

16,83
:

0,711 15,405 36,00
1,097 14,633 54,19

21,91 40 0,818 20,272 54,17

:
1,270 19,368 82.32

27,31 0,927 25,451 76.84

4:
1,509 24,287 122,3

32,39 1,031 30,323 101,6
80 1,748 28,890 168,2
-

.-

Ara de h
emi
i n t e r i o r

dm’

Ciramfereocia  m,
0 mpmkie  m’lrn

de longitnd

C@dad
Pm h

ve l o c idad
de 1 m/seg

Exterior Interior litms/min

Peso de
tokrb
Wm

0,00372 0,0323 0.0215 2,198 0.36
0,00232 0,0323 0,0172 1,403 0,46
0.00669 0.0430 0,029O 4.032 0.63
0,00465 0,043o 0.0241 2,772 0.80
0,O  1236 0,054o 0,0393 7,387 0,85
0,00910 0.0540 0,0338 5,436 1,lO
0,01960 0,067 1 0.0497 ll,76 1,27
0,01514 0,067 1 0,0436 9,066 1,62
0,03447 0.0838 0,0658 20,64 1.68
0,02787 0,0838 0,0391 16,74 2,19
0,05574 0,1049 0,0838 33,44 2,50
0,04636 0.1049 0,0762 27,83 3.23
0,09662 OJ326 0,llOO 57,89 3,38
0.08277 0,1326 0,102l 49,65 4,47
413136 0.1515 41283 78,79 4.05
0,11380 0,1515 0.1198 68,41 5,40
0,2 1646 0,1896 OJ649 129,9 5,43
0,19045 0,1896 0,1548 114,3 7.47
0.30861 0,2295 0,2054 185,3 8.62
42733  1 42295 41853 164,O ll,40
0,47658 0,2792 0,2448 286.2 ll,28
0.42613 0,2792 42313 255,7 15,25
0,63822 0,3191 0,2832 382,7 13,56
0,57319 0,3191 0,2685 344,l 18,62
0,82124 0,3591 0,3213 492,8 16,06
0.74190 0,359l 43054 445,o 22,29
1,29131 0,4438 0,4026 774,4 21,76
1,1733 0,4438 0,3841 704,3 30,92
1,8636 0,5285 0,484O 1118 28,23
1,6815 0,5285 0,4596 1009 42,52
3.2274 0,6882 0,6367 1937 42,49
2.9459 0,6882 0.6084 1768 64,57
5,0863 0,8577 0,7986 3053 60,24
4.5688 48577 0,7629 2780 95,84
7,221l 1,0174 0,954O 4333 79,7  1
6,555O 1,0174 0,9083 3933 131,8

t Basadas en ANSI B36.10-1959,  con autorización de ASME.
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SIETE

DATOS SOBRE TUBOS DE CONDENSADORES
Y CAMBIADORES DE CALOR-f

Espesor
de pmd

KL
BWG cm
- -

12 0,277
14 0,211
16 0 ,165
1 8 0 ,124
1 2 0,277
1 4 0,211
1 6 0 ,165
1 8 0 ,124
1 2 0,277
1 4 0,211
1 6 0,165
1 8 0,124
1 0 0,340
1 2 0,277
1 4 0,211
1 6 0,165
1 0 0,340
1 2 0,277
1 4 0,211
1 6 0 ,165
1 0 0,340
1 2 0,277
1 4 0,211
1 0 0,340
1 2 0,277

Dimetro
i n t e r i o r

c m

1,034 1,142 0,00839 0.0499
1,166 0,910 401068 0.0499
1,257 0,735 0,01245 0.0499
1,339 0,574 0,01403 0.0499
1,351 1,419 0,01431 0,0598
1,483 1,123 0,01728 0,0598
1,575 0,903 0,01951 0,0598
1,656 0,697 0,02155 40598
1,669 1,690 0,02183 0,0698
1,801 1,335 0.02546 0,0698
1,892 1,065 0,02815 0,0698
1,974 0,819 0,03057 0.0698
1,859 2,348 402713 0,079s
1,986 1,968 0,03103 0,0798
2,118 1,542 0,03521 0,0798
2,210 1,232 0.03837 0,0798
2,494 3,032 0.04887 0,0997
2,621 2,523 0,05398 0,0997
2,753 1,961 0,05955 0,0997
2,845 1,561 406355 0,0997
3,129 3,710 0,07692 41197
3,256 3,071 0,08324 0,1197
3,388 2,387 0,0902 1 0,1197
4,399 5,068 0,15236 0,1596
4,526 4,177 0,16072 0,1596

Circonfermch  m,
0 supehe  m2/m

de lougitnd

Exterior 1aterior litnx/min
PSII
W’

0.0325
0.0366
0.0395
0.0421
0,0425
0,0466
0,0495
40520
0.0524
0,0366
0,0594
0,062O
0,0584
0,0624
0,0665
40694
0.0784
0,0824
0.0865
0,0894
0,0983
OJO23
0,1064
0,1382
0.1422

0,1993 5,038 0,896
0,1361 6,407 0,713
0,1343 7,446 0,377
0,1184 8,449 0,451
0,1163 8,601 1,113
0,0965 lo,36 0.88 1
0,0856 ll,69 0,708
0,0774 12,92 0,346
0,0762 13 .13 1,326
0,0634 15,29 1,048
0,0593 16,87 0,835
0,0545 18,36 0,643
0,0614 16,29 1,841
40538 18,59 1,543
0,0473 21,14 1,210
0,0435 23,02 0,966
0,0341 29.3 1 2,378
0.0309 32,37 1,978
0,028O 35,72 1,537
0,0262 38,14 1,225
0,0217 46,14 2,909
90200 49.96 2,408
0,0185 54.09 1,872
0,OllO 91,19 3,988
0,0104 96.53 3,304

7 Resumidos, con autorización, de J. H. Perry  (ed.), «Chemica Engineers’  Handbookn,  4.” ed., págs. ll-ll,
McGraw-Hill  Book Company, Copyright  0  1963.

* Para acero; para cobre, multiplicar por 1,14,  para latón, multiplicar por 1,06.
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OCHO

Temp. Presión de
T vapor pA,

“C k,km2

0
2
4

8
1 0
12
14
16
1 8
20
22
24
26
28
30
32
34
36
38
40
4 2
4 4
4 6
48
5 0
55

-450
65
70
75
80

w

12
105

PROPIEDADES DEL VAPOR DE AGUA
SATURADO Y DEL AGUA

L i q u i d o V a p o r L i q u i d o Calor latente Vapor sat.
u,  x  lo-’ DY Hx A H,

0,00623 1,00013 206,3 O@ 595,4 595,40
0,00719 l,OoOO7 180,O 2,02 594,4 596,42
0,00829 Looo 157,2 4,03 593,3 597,33
0,00953 1,OOOo3 137,7 644 592,3 598,34
401093 1,00012 120,9 8,05 591,2 599,25
0,01252 1,00027 106,3 lo,06 590,2 600,26
401429 1,00049 93,7 12,06 589,l 601,16
0,01629 l,OOa73 82,9 14,06 588,1 602,16
401852 1,00103 13,3 16,06 587,0 603,06
0,02102 1,00138 65,l 18,06 585,9 603,96
0,02381 1,00177 57,s 20,06 584,9 604,96
0,02691 l,OO221 51,5 22,06 583,9 605,96
0,03035 1,00268 45,92 24,06 582,8 606,86
0,03417 1,00320 41,05 26,05 581,8 607,85
0,03841 1,00375 36,74 28,05 580,7 608,75
0,043ll l,W35 32,95 30,04 579,6 609,64
0,04830 1,00497 29,62 32,@4 578,6 610,64
0,05404 1,00563 26,62 34,03 577,4 611,43
0,06037 1,00633 23,98 36,03 576,4 612,43
0,0673  1 1,00706 21,65 38,02 575,3 613,32
0,07495 1,00782 19,57 40,02 574,2 614,22
0,08334 1,00861 17,69 42,Ol 573,1 615,ll
0,09252 1,00943 16,Ol 44,Ol 571,9 615,91
OJO256 1,01028 14,54 46,OQ 5748 616,SO
OJ1353 1,01116 13,21 48,00 569,6 617,60
412549 1,01207 12,02 49,99 568,4 618,39
OJ6023 1,01448 9,56 54,98 565,6 620,58
0,20?,84 1,01705 7,66 59,97 562,8 622,71
0,2547 1,01979 6,19 64,98 559,9 624,88
0,3175 1,02270 5,04 69,98 556,9 626,88
0,3929 1,02576 4,130 14,99 554,0 628,99
0,4828 1,02899 3,404 80,Ol 551,l 631,ll
0,5894 1,03237 2,824 85,04 548,l 633,14
0,7149 1,03590 2,358 90,07 544,9 634,97
0,862O 1,03959 1,980 95,11 541,9 637,01
1,0333 1,04343 1,671 loo,2 538,7 638,9
1.2319 1,0475 1,419 105,2 535,6 64033

Volumen especltico,  m3/kg
-r

Entalpia, kcal/kg
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Propiedades del vapor de agua saturado y del agua ( con t inuac ión )

Temp.

4

1 1 0
1 1 5
1 2 0
1 2 5
1 3 0
1 3 5
1 4 0
1 4 5
1 5 0
1 5 5
1 6 0
1 6 5
1 7 0
1 7 5
1 8 0
1 8 5
1 9 0
1 9 5

E
210
2 1 5
220

Presión de
vapor pA1
Wcm’

L i q u i d o
u,  x 103

Vapor

UY

L í q u i d o Zalor latente
Hx 1

1,4608 1,0515 1,209 110,3
1,7238 1,0557 1,036 115,3
2,0243 1,0601 0,8914 120,4
2,3663 1,0644 0,7698 125,5
2,754O 1,0693 0,6677 130,6
3,1916 1,0741 0,5812 135,7
3,684 1,0794 0,508l 140,8
4,236 1,0846 0,4457 145,9
4,852 1,0902 0,3921 151,o
5,538 1,096O 0,3463 156,2
6,300 1,1019 0,3063 161,3
7,142 1,108l 0,2729 166,5
8 ,071 1,1145 0,2423 171,6
9,094 1,1208 0,2164 176,8

10,216 1,1279 0,1941 181,9
11,444 1,1353 0,174o 187,l
12,786 1,1429 0,1565 192,3
14 ,247 1,1502 0,141l 197,5
15,835 1,159o 0,1274 202,7
17 ,558 1,1675 0,1153 207,9
19 ,428 1 ,177 OJO44 213,l
21,452 1,185 0,0947 218,3
23,639 1,195 0,086O 223,5

T Volumen específico, m3/kg T Entslpía, kcal/kg

532,3 642,6
528,9 644,2
525,6 646,0
522,l 647,6
518,6 649,2
515,l 650,8
511,5 652,3
507,8 653,7
504,l 655,l
500,3 656,5
496,5 657,8
492,6 659,l
488,7 660,3
484,7 661,5
480,6 662,5
476,6 663,7
472,3 664,6
468,l 665,6
463,8 666,5
459,4 667,3
455,o 668,l
450,6 668,9
446,0 669,5

Vapor sat.

H,

1
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NUEVE

VISCOSIDAD DE GASES 7

N . Gas x Y N . Gas x Y

1 Acido  acético 7,7 14,3 2 9 Freón-113 ll,3 14,0

: Acetileno Acetona 8,9  998 13,0 14,9 3 0  3 1 Helio Hexano 10,9  8,6 20,5  ll,8
4 Aire ll,0 20,O 3 2 Hidrógeno ll,2 12,4
5 Amoníaco 8,4 16,0 3 3 3 H, + 1 N, ll,2 17,2
6 Argón 10,5 22,4 3 4 Bromuro de hidrógeno 8,s 20,9
7 Benceno 8s 13,2 3 5 Cloruro de hidrógeno 8,8 18,7
; Buteno Bromo 9,2  8,9 13,7  19,2 3 6  3 7 Cianuro Ioduro de de hidrógeno

hidrógeno
9,0 9,s 21,3  14,9

1 0 Butileno 8,9 13,0 3 8 Sulfuro de hidrógeno 8,6 18,0
l l Dióxido de carbono 9,5 18,7 3 9 Iodo 9 , 0 18,4
1 2 Disulfuro de carbono 8,O 16,O 4 0 Mercurio 5,3 22,9
13 Monóxido de carbono ll,0 20,o 41 Metano 9,9 15,5
1 4 Cloro 9 , 0 18,4 42 Alcohol metílico 875 15,6
1 5 Cloroformo 8,9 15,7 4 3 Oxido nítrico 10,9 20,5
1 6 Cianógeno 9,2 15,2 44 Nitrógeno 146 240
1 7 Ciclohexano 9,2 12,0 4 5 Cloruro de nitrosilo 60 17,6
18 Etano 9,l 14,5 46 Oxido nitroso 8,8 19,0
19 Acetato de etilo 8,5 13,2 47 Oxígeno ll,0 21,3
2 0 Alcohol etilico 9,2 14,2 4 8 Pentano 7 , 0 12,8
21 Cloruro de etilo 8,5 15,6 4 9 Propano 9,7 12,9
22 Eter etílico 8,9 13,0 5 0 Alcohol propilico 8,4 13,4
2 3 Etileno 9,5 15,l 51 Propileno 9 , 0 13,8
24 Flúor ?,3 23,8 5 2 Dióxido de azufre 9,6 17,O
2 5 Freón-1 1 10,6 15,l 5 3 Tolueno 8,6 12,4
26 Freón-12 ll,1 16,0 5 4 2, 3, 3-trimetilbutano 9 s 10,5
2; Freón-21 10,s 15,3

Freón-22
5 5  5 6 Agua 8 , 0 16,0

10,l 17,O
Xenon

9,3 2 3 , 0

Coordenadas para ser utilizadas con la figura de la página siguiente.

t Con autorización de J. H. Perry  (ed.) «Chemical  Engineers’  Handbookn,  4.” ed. Copyright,  0  1963. McGraw-
Hill  Book Company.
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Temperatura
“C “F

-lOO-_

_--  -100

- -  0

o - ,

6 0 0

7 0 0

8 0 0

9 0 0

_--  1000

600 -= “Oo

- -  1 2 0 0

700--  1300

- -  1 4 0 0

Viscosidad
centipoises

0,’

0,09

0,08

0 . 0 7

0 2 4 6 8 1 0 1 2 1 4 1 6 1 8

X

- 0,06

- 0,05

- 0,04

.

- 0,03

- 0,02

- 0,Ol

- 0,009

- 0,008

- 0,007

- 0,006

- 0,005

Viscosidad de gases y vapores a 1 ami;  para las coordenadas véase la tabla de la página anterior
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DIEZ

VISCOSIDAD DE LIQUIDOS t

V.”

:
3
4
5
6
7
8
9

10
l l
12
13
14
15
16
17
18

:;
21

22:

:z

::
2 8
2 9
30
31
3 2
3 3
3 4
3 5
3 6
3 7
3 8
3 9
40
4 1
42
4 3
44
4 5
46
4 7
4 8
49
5 0
51

Líquido

Acetaldehído
Acido acético, 100%
Acido acético, 70%
Anhídrido acético
Acetona, 100%
Acetona, 35 %
Alcohol alílico
Amoníaco, 100 %
Amoníaco, 26 %
Acetato de amilo
Alcohol amílico
Anilina
A n i s o 1
i;fL;oro  de arsénico

Salmuera, CaCl,,  25 %
Salmuera, NaCl,  25 %
Bromo
Bromotolueno
Acetato de butilo
Alcohol butílico
Acido butírico
Dióxido de carbono
Disulfuro de carbono
Tetracloruro de carbono
Clorobenceno
Cloroformo
Acído  clorosulfónico
Clorotolueno, orto
Clorotolueno, meta
Clorotolueno, para
Cresol,  meta
Ciclohexanol
Dibromoetano
Dicloroetano
Diclorometano
Oxalato de dietilo
Oxalato de dimetilo
Difenilo
Oxalato de dípropilo
Acetato de etilo
Alcohol etílico, 100 %
Alcohol etílico, 95 %
Alcohol etilico, 40 %
Etilbenceno
Bromuro de etilo
Cloruro de etilo
Eter etílico
Formiato de etilo
Ioduro de etilo
Etilenglicol

15,2
12,l

9,5
12,7
14,5

7,9
142
12,6
10,l
ll,8

2:
1213
13,9
12,5

636
10,2
14,2
20,o
123
w

12,1
ll,6
16,l
l2,7
12,3
14,4
ll,2
13,o
13,3
13,3
X5
23

12,7
13,2
14,6
ll,0
12,3
12,o
10,3
13,7
10,5

998
6,5

13,2
14,5
14,8
145
14,2
14,7
W

Y

4,8
l4,2
17,o
12,8
72

15,o
14,3

230
13,9
12,5
18,4
18,7
13,5
14,5
10,9
15,9
16,6
13,2
15,9
ll,0
17,2
15,3

033
7,5

l3,l
12,4
10,2
18,l
13,3
12,5
12,5
20,8
24,3
15,8
12,2

8,9
16,4
15,8
18,3
17,7
9,l

13,8
14,3
16,6
ll,5
W
670
5,3

1z
2316

v.

5 6

:8
5 9
60
6 1
6 2
6 3
6 4
6 5
6 6
6 7
6 8
6 9
7 0
71
7 2
7 3
7 4
7 5
7 6
7 7
7 8
7 9
8 0
81
8 2
8 3
8 4
8 5
8 6
8 7
8 8
8 9
90
91
9 2
9 3
94
9 5
9 6
9 7
9 8
9 9

1 0 0
101
1 0 2
103
1 0 4
1 0 5
1 0 6

Líquido X

Freón-22 17,2
Freón-113 12,5
Glicerina, 100 % 70
Glicerina, 50 % 699
Heptano L4,l
Hexano 14,7
Acido clorhídrico, 3 l,S  % l3,O
Alcohol isobutílico 7,l
Acido isobutírico 12,2
Alcohol isopropílíco 82
Keroseno 10,2
Aceite de linaza, comercial 7,5
Mercurio 18,4
Metano], 100% 12,4
Metano], 90% 12,3
Metanol, 40 % 778
Acetato de metilo 14,2
Cloruro de metilo 15,o
Etil-metil-cetona 13,9
Naftaleno 7,9
Acido nítrico, 95 % 12,8
Acido nítrico, 60% 10,8
Nitrobenceno 10,6
Nitrotolueno ll,0
Octano 13,7
Octano] 696
Pentacloroetano 10,9
Pentano 14,9
Fenol 6,9
Tríbromuro de fósforo l3,8
Tricloruro de fósforo 16,2
Acido propiónico 12,8
Alcohol propilico 9,l
Bromuro de propilo 14,5
Cloruro de propilo 14,4
Ioduro de propilo 14,l
Sodio 16,4
Hidróxido sódico, 50 % 32
Cloruro estánnico 13,5
Dióxido de azufre 15,2
Acido sulfúrico, 110 % 7,2
Acido sulfúrico, 98 % 7,O
Acido sulfúrico, 60 % 142
Cloruro de sulfurilo 15,2
Tetracloroetano ll,9
Tetracloroetileno 14,2
Tetracloruro de titanio 14,4
Tolueno 13,7
Tricloroetileno 14,8
Aguarrás ll,5
Acetato de vinilo 1 4 . 0

Y

497
ll,4
30,o
19,6

894
7,O

16,6
18,O
14,4
16,0
16,9
27,2
16,4
10,5
ll,8
15,5

62

2:
1811
13,8
17,o
16,2
17,0
140
21,l
17,3

5,2
20,8
16,7
10,9
13,8
16,5

976
7,5

ll,6
13,9
25,8
12,8
7,l

27,4
24,8
21,3
12,4
15,7
I2,7
12,3
144
10,5
14,9

878
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Coordenadas para ser utilizadas en la figura de abajo

t Con autorización de J. H. Perry (ed.) «Chemical  Engineers’  Handbook».

Temperatura
“C “F

200 -

190 -1380

180 --360

170 -- 340

160  - -320

‘50  ‘ - 3 0 0

140  - -  280

130 - -
.- 260

120 - -
-- 240

110 - -
-- 220

loo-,
‘ - 2 0 090 -

80-  18’

70 - -  160

60 -- 140

50  -- 120

4o  - - 1 0 0

3 0 - -
.- 80

20-’
-- 60

10 --

-- 40
0--

-- 20
-lO-

-2o- O

-30 --  -20

10,7
14,4
16,8
15,7

1 3 , 0
12,lL10,6
10,9

centipoises

1 0 0

8 0

6 0

2 0

3 0 r 1 0

2 8 -8

2 6 =6

2 4
4

2 2

2 0

1 8 2

1 6
Y

1 4 11

1 2 r 0.8

1 0 : 0~3

8

6

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
X

Viscosidad de l íquidos a 1 atm. Para las coordenadas, véase la tabla de la página anterior



APENDICE

ONCE

CONDUCTIVIDAD CALORIFICA
DE METALES?

Metal

Acero (dulce)
Acero (1% de carbono)
Acero (inoxidable, tipo 304)
Acero (inoxidable, tipo 316)
Acero (inoxidable, tipo 347)
Aluminio
Antimonio
Cadmio
Cinc
Cobre (puro)
Estaño
Hierro (fundición)
Hierro (forjado)
Latón (70 de cobre, 30 de cinc)
Magnesio
Mercurio (liquido)
Níquel
Oro
Plata
Platino
Plomo
Sodio (líquido)
Tántalo

T Conductividad calorífica k* 1
0 “C

174
15,s

96,7
333

53,6
41,6

83,3
137

7,l
53,6

360

29.8

17,s “C

39

47,6

79,9

51,9

137

252

59,8

47

100 “C

38,7
38,5
14
14
13,8

177
14,4
77,7
95,2

324
50,6
446
51,5
89,3

137

50,6
253
354

62,4
28,3
72,9

t Basadas en W. H. McAdams,  «Heat  Transmission)),  3.” ed., págs. 445-447,  McGraw-Hill
Book Company, New York, 1954

* k  =  kcal/m-h-OC.

1 0 8 1



APENDICE

DOCE

CONDUCTIVIDAD CALORIFICA
DE GASES Y VAPORES?

Conductividad
calorífica k  *

Sustancia 0 “C 100 “C

Acet i leno 0,0161 0,0256
Acetona 0,0085 0,0147
Aire 0,0208 0,0274
Alcohol etílico 0,018s
Alcohol  met í l ico 0,0124 0,0191
Amoníaco 0,0188 0,0286
Benceno 0,0077 0,0153
Cloro 0,0064
Dióxido de azufre 0,0074 0,0103
Dióxido de  carbono 0,0125 0,0191
Etano 0,0158 0,026O
Eter  e t í l i co 0,0115 0,0195
Et i l eno 0,015o 0,024O
Hel io OJ217 OJ470
Hidrógeno 0,1438 0,1845
M e t a n o 0,0262 0,038O
Monóxido de  carbono 0,0199 0,0262
Ni t rógeno 0,0207 0,0269
Oxido  n i t roso 0,0131 0,0205
Oxígeno 0,02  ll 0,028O
Propano 0,013o 0,0225
Tetracloruro de carbono 0,0077
Vapor de agua (a  la  presión abs.  de 1 atm) 0,0202

f Basadas en W. H. McAdams,  «Heat  Transmission»,  3.” ed., págs. 457-458, McCraw-Hill
Book  Company, New York, 1954.

* k  =  kcal/m-h-OC.
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APENDICE

TRECE

CONDUCTIVIDAD CALORIFICA DE LIQUIDOS
DISTINTOS DEL AGUA-f

Líquido Temp. “C k*

Aceta to  de  e t i lo 2 0 0,150
Acetona 3 0 0,151
Acido acé t ico 2 0 0,147
Acido sulfúrico (90 %) 3 0 0,313
Alcoho l  e t í l i co  ( abso lu to ) 2 0 0,156
Alcohol  met í l ico 2 0 0,185
Amoníaco (anhidro) - 15-30 0,432
Ani l i na O-20 0,149
Benceno 3 0 0,137
n-Butano1 3 0 0 ,144
Clorobenceno 10 0,124
Dióxido de azufre - 1 5 0,191
Disul furo  de  carbono 3 0 0,138
Eter  e t í l i co 3 0 0,119
Etilenglicol 0 0,228
Gaso l ina 30 0,116
Glicer ina 2 0 0 ,244
n-Heptano 3 0 0,121
Keroseno 2 0 0,128
Ni t robenceno 30 0,141
n-Octano 30 0 ,124
Tetracloruro de carbono 0 0,159
Tolueno 3 0 0,128
Tric loroet i leno 50 0,119
o-Xileno 2 0 0 ,134

t Basadas en W. H. McAdams,  «Heat  Transmissionn, 3.” ed., págs.
455-456, McGraw-Hill  Book Company, New York, 1954.

* k  =  kcal/m-h-OC.



APENDICE

CATORCE

remperatura  1
“C

Conductividad
Viscosidad t $, calorifica  * k, Densidad ** p,

centipoises kcal/m-h-T Wm2

1,794 0 , 4 7 6 999,87
1,519 0,485 999,99
1,310 0,496 999,73
1,140 0 , 5 0 5 999,13
1,005 0,513 998,23
0 , 8 9 4 0,522 997,07
0,801 0,529 995,67
0,723 0,535 994,06
0,656 0,541 992,24
0 , 5 9 9 0 , 5 4 7 990,25
0,549 0,553 988,07
0 , 4 7 0 0,562 983,24
0,406 0 , 5 7 0 977,8  1
0,357 0,577 971,83
0,317 0 , 5 8 2 965,34
0,284 0 , 5 8 6 958,38
0 , 2 5 6 0,588 951,0
0,232 0,589 943,4
0,212 0,589 935,2
0,196 0,589 926,4
0 , 1 8 4 0 , 5 8 9 917,3

‘ b  De «International  Critica1 Tablew,  val.  5, pág, 10, McGraw-Hill  Book Company,  New  York, 1929
* De E. Schmidt y W. Sellschopp,  Forsch.  Geb. Ingenieurw.,  3277 (1932).

0
5

1 0
1 5
2 0
2 5
3 0
3 5
4 0
4 5
5 0
6 0
7 0
8 0
9 0

1 0 0
1 1 0
1 2 0
1 3 0
1 4 0
1 5 0

6 900
7 860
8 870
9  9 0 0

10 930
12 150
13090
14 160
15 260
16 370
17 510
19 680
21920
24 080
26 170
28 220
30 190
32 120
33 910
36 340
36 090

PROPIEDADES DEL AGUA LIQUIDA?

**  Calculadas de J. H. Keenan  y F. G. Keyes,  «Thermodynamic  Properties of Steamn,  John Wiley & Sons.,  Inc.,
New York, 1937.
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APENDICE

QUINCE

Grado  F
O-

2 0 0  y

4 0 0  -

6 0 0  7

8 0 0  -

IOOOy

1200:

1 4 0 0  1

16007

1 8 0 0 - I

2 0 0 0  7

2 2 0 0  -

2 4 0 0  y

2 6 0 0  -

N
1

1
1

1

1
1

1

;
1
1
1

CALORES ESPECIFICOS DE GASES ‘ r

C,  = calor específico = Btu/lb-“F  = cal/g-“C

G A S
KETILENO

"

dIRE'
4MONIACO

0,OX;oO  OE  CARBONO

MON8XlOO OE  CARBONO
C L O R O

ETiNO
x

ET/;ENO
*

FRiON-ll  (CCI  F)
FREON-21  (CHtI  F)
FREON-22 (CHCIt  )
FREON-113 (CCI,FhF,)
H I D R O G E N O

SROPhRO  OE  HIOROGENO
C L O R U R O  OE  H I D R O G E N O
FLUORURO OE  HIOROGENO
IOOURO  OE  HIDROGENO
SULFURO OE  HIOROGENO

” D

METANO
»

OX;00  NITRICO

dR&;N8

AZUFRE
OIOXIOO  DE AZUFRE

AGUA
w

3

4 8

RAI

70 = 19
5 6

09 0

=-
80 -

0,9
011 1 2

1000 0

d3  Or8

14 - 0,7

1% 016 - Ot6

17A

3 3  -
o-

3 4 0 -

35 -

O - 0 . 1

-  0,09

-36 O,O8

0  -0,07

- 0,06

- 0 . 0 5

Calores  específ icos  verdaderos cp  de  gases  y  vapores  a  1  a tm de  pres ión.

t Por cortesía de T. H. Chilton



APENDICE

DIECISEIS

CALORES ESPECIFICOS DE LIQUIDOS  -f-

G r a d o  F
4 0 0

3 0 0

2 0 0

1 0 0

0

-100

Calor específico = Btu/lb-“F  = cal/g-“C
Calor  esoecífico

LIGUIDO
AClLIO  ACETICO 100%
ACETONA
AMONIACO
ALCOHOLAMILICO
ACETATO OE  AMILO
ANILINA
BENCENO
ALCOHOL BENCILICO
CLORURO GE BENCILO
SALMUERA. 25% CaCI
SALMUERA. 25% Nd
ALCOHOL GUTlLlCO
OISULFURO OE  CARBONO
TETRACLORURO OE  CARBON[
CLOROBENCENO
CLOROFORMO
OECANO
O I C L O R O E T A N O
OICLOROMETANO
OIFENILO
OIFENILMETANO
OX100  OE  OIFENILO
OOWFHERM  A
ACETATO OE  ETILO
ALCOHOL ETILICO 100%
ALCOHOL ETILICO 95%
ALCOHOL ETILICO 50%
ETILBENCENO
BROMURO OE  ETLO
CLORURO DE ETILO
ETER ETILICO
IOOURO OE  ETILO
ETILENGLICOL

N.0 LIaUIoo
ZA FREON-ll (CCI,F)
6 FREON-12 (CC1  F )

4A  FREON-21 (CHtI?)
7A FREON-22 (CHCIF  )
3A  FREON-113 (CCl,tCClF,)
3 8 GLICERINA
2 8 HEPTANO
3 5 HEXANO
48  ACIOO CLORHIORICO. 30%
4 1 ALCOHOL ISOAMILICO
4 3 ALCOHOL ISOBUTILICO
4 7 ALCOHOLISOPROPILICO
3 1 ETER ISOPROPILICO
4 0 ALCOHOL METILICO
13A CLORURO OE  METILO
1 4 N A F T A L E N O
1 2 N I T R O B E N C E N O
3 4 NONANO
3 3 OCTANO
3 PERCLOROETILENO

4 5 ALCOHOL PROPILICO
20 PIRIDINA
9  A C I O O  S U L F U R I C O ,  9 8 %

11  OIOXIOO OE  A2UFRE
2 3 T O L U E N O
5 3 AGUA
1 9 XILENO.ORTO
1 8 XILENO. META
1 7 XILENO. PARA

4NGO-GRADO  I
O-80
20.50
-70.50
-50.25
o-100
0 . 1 3 0
lo-80
-20.30

:gj:;;
-40-20
0.100

-100-25

0:;;;
O-50

-80.25
-30.60

"
30.100
O-200
o-200
-50.25
30.80

20:;;
O-100
5-25

-30.40
-100.25
o-100

-40-200

R I4NGO-GRADO

1;:;;
-20.70

1;;::;
-40-20

O-60
-80.20
20-100
10-100
O-100

-20.50
-80.20
-40.20
-80.20
SO-200
o-100

-50.25
-50.25
-30.140

?&g
10.45

-20-100
O-60

'OO"
o-100

o - 1 0 0

1
0.2

3 2oA2

0 03A

t

4o  04A
0,3

5 0
60

zl

06A

0 9  0 1 0
08.-O

48
0 400

502
J

b ‘33

f Por cortesia de T. H. Chilton



APENDICE

DIECISIETE

NUMEROS DE PRANDTL PARA GASES
A 1 ATM y 100 “C-f

G a s

Aire 0,69
Amoniaco 036
Argón 0,66
Dióxido de  carbono 0,75
Hel io 0,71
Hidrógeno 0,69
M e t a n o 0,75
Monóxido de  carbono 0,72
Ni t rógeno 0,70
Oxido nítrico, óxido nitroso 472
Oxígeno 0,70
Vapor de agua 406

t Basados en W. H. MacAdams  «Heat  Transmissiom,  3.” ed.,
pág.  471,  McGraw-Hill  Book Company, New York, 1954.



APENDICE

DIECIOCHO

NUMEROS  DE PRANDTL PARA LIQUID0S-f

L í q u i d o

Aceta to  de  e t i lo
Acetona
Acido acé t ico
Acido sulfúrico (98 %)
Agua
Alcoho l  e t í l i co
Alcohol  met í l ico
Ani l i na
Benceno
n-bu tano1
Clorobenceno
Eter  e t í l i co
Etilenglicol
n-heptano
Ni t robenceno
n-oc tano
Tetracloruro de carbono
Tolueno

15,6  “ C 100 “ C

63 596
4s 2,4

14,5 10,5
149 15,o

737 135
15,5 10,l
72 334

69 9,3
7,3 3,s

43 ll,5
9,3 720
4,o 2,3

350 125
60 4,2

19,5 635
5,o 336
7,5 4,2
675 3,s

t Basados en W. H. McAdams,  «Heat  Transmissiom),  3.’  ed.,
pág. 470, McGraw-Hill  Book Company, New York, 1954.



APENDICE

DIECINUEVE

DIFUSIVIDADES Y NUMEROS  DE SCHMIDT
PARA GASES EN AIRE A 0 “C  y 1 ATM”r

l-
G a s

Acetato de etilo
Acetona
Acido  acético
Alcohol etílico
Alcohol metílico
Amoníaco
Benceno
n-Butano1
Cloro
Clorobenceno
Dióxido de azufre
Dióxido de carbono
Etano
Eter etílico
Fosgeno
Hidrógeno
Metano
Naftaleno
Nitrógeno
n-Octano
Oxígeno
Propano
Tetracloruro de carbono
Tolueno
Vapor de agua

Difusividad T-
D, volumétrica

m’/h
D,,,  molar

mal  kg/m-h x lo*

Ns,  = P*
PD,

PCE---
D,M

0,0258 1,15 1,84
0,030** 1,33 1,60
0,0384 1,71 1,24
0,0368 1,64 1,30
0,0479 2,12 LoO
0,0717 3,47 0,61
0,0278 1,24 1,71
0,0254 1,13 1,88
0,034** 1,49 1,42
0,022** LoO 2,13
0,037** 1,65 1,28
0,0497 2,22 0,96
0,039** 1,74 1,22
0,028 1 1,25 1,70
0,029** 1,28 1,65
0,2202 9,82 0,22
0,057** 2,53 0,84
0,0185 0,82 2,57
0,048** 2,16 0,98
0,0182 0,813 2,62
0,064 1 2,86 0,74
0,032** 1,41 1,51
0,022** l ,oo 2,13
0,0256 1,15 1,86
0,0793 3,54 0,60

t Con autorización de T. K. Sherwood y R. L. Pigford, «Absorption  and Extractioq  2.” ed.,
pág. 20. Copyright 0 1952, McGraw-Hill  Book Company.

* Los valores de p/p  es para aire puro, 0,0476 m2/h.
** Calculados a partir de la Ecuación (21.25).
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APENDICE

VEINTE

ESCALA DE TAMICES ESTANDAR TYLER

Esta escala de tamices está basada en una abertura de 0,0029  pulg
(0,074 mm) que es la abertura del tamiz patrón de 200 mallas y
0,0021  pulg (0,0053  cm) de diámetro del hilo, tal como ha sido
adoptada por la National Bureau of Standards.

Mallas

t

t

t

2% t
3
w*t
4
5t
6
7t
8
9-t

1 0
12t
1 4
16t
2 0
24t
2 8
32t
3 5
42t
4 8
6Ot
6 5
80-t

1 0 0
1157
1 5 0
170t
2 0 0

Abertura
de malla, mm

26,67
22,43
1885
15,85
13,33
ll,20

9,423
7,925
6,680
5,613
4,699
3,962
3,327
2,794
2,362
1,981
1,651
1,397
1,168
0,99 1
0,833
0,701
0,589
0,495
0,417
0,351
0,295
0,246
0,208
0,176
0,147
0,124
0,104
0,088
0,074

aprox. pulg

1
718
314
518
112
7116
318
5116
114
7132
3116
5132
1/8
7164
3132
5164
1/16

3164

1132

1164

DiBmetro
del hilo, cm

0,3759
0,3429
0,3429
0,3048
0,2667
0,2667
0,2336
0,2235
0,1778
0,1651
0,1651
OJ117
0,0914
0,0833
0,0812
0,0838
0,0889
0,07  ll
0,0635
0,0596
0,0436
0,0358
0,0317
0,0299
0,0309
0,0254
0,0233
0,0177
0,0182
0,0142
0,0106
0,0096
0,0066
0,006O
0,0053



ESCALA DE TAMICES ESTANDAR TYLER 1091

Para tamaños mayores (de 3 a 1 l/z  pulg de abertura)

3 0,526
2 0,488
1% 0,376

t Estos tamices se incluyen cuando se desea un intervalo de tamizado
más estrecho, completando la serie normalizada utilizada habitualmente.
Con esta inclusión, la relación de los diámetros de las aberturas entre dos
tamices sucesivos es de l:vi  en lugar de l:$.



APENDICE

VEINTIUNO

CONSTANTES DE EQUILIBRIO (VALORES K)
PARA SISTEMAS DE HIDRbCARBUROi

LIGEROS. CORRELACION GENERALIZADA,
INTERVALO DE BAJA TEMPERATURAi-

t Con autorización de C. L. DePriester:  Chem. Eng. Prog. Symp. Ser., 49(7): 1 (1953).
(Cortesía de AIChE.)
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APENDICE

VEINTIDOS

t Con autorización de C. L. DePriester:  Chem. Eng. Prog. &mp.  Ser., 49(7): 1 (1953).  (Cortesía
de A.IChE.)

CONSTANTES DE EQUILIBRIO (VALORES K)
PARA SISTEMAS DE HIDROCARBUROS

LIGEROS. CORRELACION GENERALIZADA,
INTERVALO DE ALTA TEMPERATURA-f

K = ylx





INDICE

Absorción (véase Absorción de gases)
Absorción de amoníaco, 733
Absorción de dióxido de carbono, 743
Absorción de gases, 521, 717

balance de materia, 724
con reacción química, 743, 756

flujo en corrientes paralelas, 757
de gases ricos, 749
en columnas de plato, 748
fase de equilibrio en, 537
media logarítmica de las fuerzas impul-

soras, 732
número de platos teóricos, 540, 732
número de unidades de transferencia,

731
relación gas-liquido limitante, 726
variaciones de temperatura, efecto de,

727, 733
velocidad de, 728-736

coeficientes individuales y globales,
728

composición en la interfase, 730
método HTU, 731-736

aplicación a gases ricos, 749
definiciones, 732
HTU globales, 732
valores experimentales, 742, 743

teoría de doble película, 705
uso de coeficientes globales, 729

Accesorios de tuberías, 190
Adaptadores, 189

resistencia de, 109
Adsorbentes, 797-798

alúmina, 803
carbón, 802-804, 807
gel de sílice, 802-803
tamices moleculares, 798, 803

Adsorción
aumento de temperatura en, 810
cambio de escala en lecho fijo, 806
con isoterma lineal, 817

curvas de rotura, 805-810, 814, 818
ecuaciones irreversibles para, 812-814
equipos para, 798-800

adsorbedores continuos, 800
lechos fijos,  798
secadores de gas, 799
tanques agitados, 800

fundamentos de, 805-810
isotermas, 800-804
longitud de lecho no utilizado, 806-810
regeneración, 798-749
velocidad de transferencia de materia,

810-812
zona de transferencia de materia, 804-

806
Agitación, 242

equipos para, 243-245
objetivos de, 242

Agitadores
diseño de turbina estándar, 250
rodetes, 244, 245

áncora, 245
hélice, 244
helicoidal, 268
palos, 245
turbinas, 245

Agitadores de turbina
capacidad de tratamiento de gas, 282
consumo de potencia, dispersores, 281
diseño estándar, 251

Agotamiento (véase  Desorción)
Almacenamiento de sólidos

a la intemperie, 882
en depósitos, 882

Análisis dimensional, 17, 9 17
en transferencia de materia, 697
en transmisión de calor: interior de tu-

bos, 354, 919
exterior de tubos, 375

en vasos agitados, 258
Análisis por tamizado, 873-875
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acumulativo, 875
diferencial, 874
series estándar de Tyler, 873, 941

Analogía de Reynolds, 365
Angulo

de fricción interna, 881
de reposo, 881

Anillo de cierre hidráulico, 192
Aro piezométrico, 223
Arqueado en depósito, 887
Arrastre

forma, 148, 154
pared, 148
presión, 148
reducción del, 102

Balance de energía
en proceso de flujo, 20
mecánica: en flujo compresible, 124

en flujo incompresible, 71
total, 123

Balance de materia, 63-65
Balance de materia en flujo de fluidos, 63-

65
Balance de momento, 67-72

factor de corrección de momento, 67
Balances entálpicos

en columnas de fraccionamiento, 583
en condensadores, 326
en cristalizadores, 93 1
en evaporadores, 496-502
en secadores, 826

Batería de extracción, 619
Bombas

altura de succión, 198
carga desarrollada, 198
cavitación  en, 198
centrífuga (véase  Bombas centrifugas)
comparación de tipos de, 222
desplazamiento positivo, 201-203

recíprocas, 202
rendimiento volumétrico de, 202
rotativas, 202

NPSH, 199
potencia necesaria, 198, 211
rendimiento: mecánico, 78

volumétrico, 202
vacío, 220
(Véase también Soplantes; Compreso-

res)

Bombas centrífugas
curvas características de, 210-211
de cebado, 212
efecto de cambio de velocidad, 209
multietapa, 211
pérdida de carga en, 209
pérdida de potencia en, 211
rodetes, 203
teoría, 205-208
voluta, 203

Bombas de diafragma, 201
Bombas de vacío, 220
Boquilla, flujo de fluidos compresibles en,

129-136
Burbujas

comportamiento de, 279
diámetro de recipientes agitados, 280

debido a orificios sumergidos, 279
diámetro medio de, 278
en lechos fluidizados, 180- 18 1
forma, 169
transferencia de materia a, 704
velocidad de ascenso, 169

Calandrias, 459
Calle de vórtice, 152
Calor

conducción de, 299
en sólidos: a través de cilindros, 306

régimen estacionario, 302
régimen no estacionario, 309
resistencia en serie, 304

unidimensional, 300
Calor de vaporización, 562
Calor húmedo, 768
Calores específicos

de gases, 936
de líquidos, 937

Cámara de sedimentación, 1029
Cambiadores (véase Cambiadores de ca-

lor)
Cambiadores de calor

balance entálpico en, 324
coeficiente de transmisión de calor en,

450
doble tubo, 323
estándar para, 445
multiciclo, 331, 384

corrección de LMTD en. 453



tipo 1-2 de- flujo paralelo-contraco-
rriente, 448

tipo 2-4, 449
paso simple tipo l-l, 446
rasqueta, 47 1
refrigerados por aire, 468
tipo plato, 456

Cambio de escala
de adsorbentes, 806
de centrífugos, 1048
de tanques agitados, 287
en sólidos suspendidos, 274
mezcladoras de volteo, 981

Cantidad
dimensiones de, 917-918
física, 5
primaria, 917
secundaria, 9 ll

Capa límite
flujo laminar y turbulento, 57-60
formación alrededor de una esfera, 150-

154
formación en tubo, 59
hidrodinámica, 56
longitud de transición, 59
separación de, 60

debido a la disminución de veloci-
dad, 112

térmica, 344
transferencia de materia en, 692

Capa tampón, 92
Carga neta de succión positiva (NPSH),

199
Cascadas, 529
Cavitación,  198
Centrífugas

automática discontinua, 1025
boquillas de descarga, 1046
cambio de escala, 905
disco, 1043
discontinuas suspendidas, 1023
separadores de iodos, 1046
transportador helicoidal, 1046
tubular, 1043
valor sigma, 1049
válvula de descarga, 1046

Ciclones, 1040
eficacia de separación, 1041
factor de separación en los, 1041

Cierres mecánicos. 192
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Cilindros
coeficientes de transferencia de materia,

700
conducción de calor en los estados es-

tacionarios, 306-3 10
estado no estacionario, 312

Cinéticas de nucleación,  939
Círculo de esfuerzos de Mohr, 880-881
Clarificación

por filtración, 997, 1009
por sedimentación, 1033

Clasificadores, 1029
centrífugos, 1049
hundimieno y flotación, 1031
lavadores, 1031
sedimentación diferencial, 1029-1033

partículas con igual velocidad de se-
dimentación, 1031

Clasificadores lavadores, 1031
Coadyuvantes de la filtración, 1008
Coeficiente de orificio, 229
Coeficientes de arrastre, 148-154

de partículas en fluidos: esferas, 151,
163

formas varias, 151
Coeficientes de distribución, 651, 942-943
Coeficientes de transferencia de calor

ebullición nucleada, 404
efectivos para transmisión de calor en

estado no estacionario, 339
en evaporadores, 495
en flujo laminar, 347-354

corrección para calentamiento 0 en-
friamiento, 353

en fluidos no newtonianos, 353
en flujo turbulento: valor de la utilidad,

356
ecuaciones empíricas para, 355
efecto de la longitud de tubo, 356
efecto de la magnitud, 361
efecto de la temperatura, 357
en secciones transversales no circula-

res, 359
en metales líquidos, 371
en recipientes agitados, 469
en secadores, 826
en un cambiador de carcasa y tubo, 450
global, 327

cálculo a partir de los coeficientes in-
dividuales, 335-338

casos especiales, 338
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forma de resistencia,  336
variación de la  superf ic ie  de calenta-

miento,  330
individuales, 331-335

clas i f icación de,  339
magni tud de ,  338

para  ebul l ic ión  de  pe l ícu la ,  408
para la condensación en película, 391-

398
en  tubos  hor izon ta les ,  394
en  tubos  ver t ica les ,  391

(Véase también Líqu idos  en  ebu l l i c ión ;
Vapor  en condensación;  Convec-
ción natural del aire)

Coeficientes de transferencia de materia,
689

def in ic iones ,  690
en  adsorc ión ,  812
en  c i l indros ,  700
en extracción,  758
en  lechos  de  re l leno ,  740-744
en lechos  y  f lu id izados ,  702
formas al ternat ivas de,  732
globa les ,  706
medidas  de  los ,  695-697
para  áreas  conocidas ,  697-702
para esferas simples,  700
para  f lu jo  de  tuber ías ,  698
para  go tas  y  burbujas ,  703
para  par t ícu las  suspendidas ,  703
teoría de la capa límite, 692

Coefic ientes  g lobales  (véase Coeficientes
de transferencias de calor; Coeti-
cientes  de transferencias de mate-
r ia)

Columnas
fraccionamiento (véase Columnas de

fraccionamiento)
platos perforados (uéase  Columnas de

platos  perforados)
Columnas de fraccionamiento

análisis por el método de McCabe-
Thiele ,  561-583

caldero,  564
caudal  molar  constante ,  562
condensado ,  563
condensado parc ia l ,  566
cons t rucc ión  de  l íneas  de  operac ión ,

568
necesidades de calefacción y enfria-

do ,  571

número mínimo de platos, 575
pla to  de  a l imentac ión ,  565-568
productos  práct icamente  puros ,  582
recta  de  a l imentación y  local ización

del  p la to  de  a l imentac ión ,  568-571
relación de ref lujo ,  562
relación mínima de reflujo, 577
relación ópt ima de ref lujo,  580
zona  invar iante ,  579

balance de materia en,  558
balance  entá lp ico  en ,  583
caudales  molares,  560
l ínea  de  operac ión ,  560,  568
(Véase también Dest i l ac ión)

Columnas  de  pla tos
en  absorc ión  gaseosa ,  748
factores  de  diseño,  558

(Véase también Columnas de fracciona-
miento; Columnas de platos per-
forados)

Columnas de platos  perforados
caída  de  la  pres ión ,  597
diseño  de ,  595-610

al tura  del  ver tedero ,  597
cargas  en descenso,  600
nive l  de  conduc to ,  600
p la tos  de  vá lvu la ,  609
platos perforados con flujo en con-

tracorr iente ,  609

presión máxima entre platos,  597
velocidad límite de vapor, 600

l íqu ido  ex i s ten te ,  597
modelo de f lujo en columnas grandes,

605
operación normal ,  596

Columnas de rel leno
caída  de  pres ión  en  las ,  720-721
canal izac ión en  las ,  720
carga e inmunidad en las, 720
contac to  l iqu ido-gas  en ,  720
des t i lac ión ,  uso  para ,  759
diseño  de  l as ,  717-724
HTUs para, 629, 731-736
transmisión de calor en los, 377, 473-

476
variación de temperatura en, 727
velocidad l imi tante  de  f lu jo  en ,  720
(Véase también Lechos  de  re l leno)

Compresión adiabát ica ,  217
Compres ión isent rópica ,  217
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Compresión isotérmica,  218
Compresión politrópica, 218
Compresores, 214-221

centrífugo, 216
desplazamiento positivo, 216
eficacia, 219
multietapa, 2 16
reciprocidad, 2 16
teoría, 217-219
(Véase t ambién  Soplantes, Bombas)

Compresores centrífugos, 216
Condensadores, 456

balance entálpico en, 327
carcasa y tubo, 456
contacto, 457
deshumidifícación, 457
temperatura en, 322

Conducción (véase  Calor)
Conductividad térmica, 300

de gases, 933
de líquidos, 934, 935
de metales, 932

Conjunto de aislamiento para sólidos a
partir de una disolución, 863

Constante de los gases, 10, 914
Consumo de potencia, 262
Contacto gas-líquido, 720-721
Contador Coulter, 877
Contenido critico de humedad, 835
Continuidad, 64

ecuación para flujo compresible, 123
(Véase también Balance de materia en

flujo de fluido)
Convección, 296

(Véase también Convección natural del
aire)

Convección natural del aire, 380
transferencia de calor en, 377-384

Crecimiento del cristal (véase Cristales)
Cristales

crecimiento, 943-948
coeficientes, 843-846

global, 943
superficie, 945

McCabe,  ley de AL, 947
velocidad y ecuaciones, 946

energía de superficie, 939
factores de forma, 926
invariante, 926
sistemas cristalográficos, 926

Cristalización, 523, 925

balances entálpicos en la, 930
discontinuidad ideal, 966
ecuación Kelvin, 932
eliminación de suspensión mezcla-pro-

ducto-mezcla (MSMPR), 955-961
distribución de área, 959
distribución de masa, 959
distribución de tamaño, 959
distribución numérica, 959
función población densidad, 955

equilibrio de fase en la, 927-931
importancia de supersaturación en la,

933
nucleación en la, 935-943
objetivos de la, 925
pureza del producto, 927
rendimientos en la, 929
(Véase también Cristalizadores y Cris-

tales)
Cristalizadores, 947

balances entálpicos en los, 931
contacto de nucleación en los, 962
diseño de, 954-962

ecuaciones de momento, 958
líquido circulante, 947
magma circulante, 948
MSMPR (eliminación de suspensión

mezcla-producto-mezcla), 955
origen de los cristales en los, 935
tipos de, 947
tubo de aspiración deflector,  950
vacío, 948-954

rendimiento en, 953
(Véase también Cristalización)

Criterios de sedimentación, 166
Cuerpos escarpados, 154

Decantadores
centrífugos, 35, 1042
continuo de gravedad, 33

tiempo de separación en, 34
Definición de porosidad, 157
Deshumidifícación, 457, 767, 783

equilibrio de fase en, 526, 769
Deshumidificadores, 782 .

(Véase también Condensadores, deshu-
midificación)

Desintegración
criterios para, 890
equipos para, 901
métodos generales, 890
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productos  de :  carac ter í s t icas  de ,  891
dis t r ibución de  tamaño de  par t ícula ,

predicc ión  de ,  895
requer imientos  de  energía ,  891-895,921

ef icacia  de  la  desintegración,  892
s imulación por  ordenador ,  895-901

Desin tegradores ,  906
Desorción  ( s t r ipp ing) ,  538 ,  736

con a i re ,  738
da tos  de  desorción  del  oxígeno,  740
de  t r i c lo roe t i l eno ,  738

Desorción  del tricloroetileno, 738
Des t i l ac ión ,  525 ,  550

azeotrópica ,  674
componentes  c lave,  657
componentes distribuidos y no distri-

buidos, 661
correlación de Gilliland, 672
de mezclas mult icomponentes,  651
des t i l ac ión  f lash  o  súb i ta ,  655
d i scon t inua ,  591

con ref lujo ,  593
en columnas de re l leno,  758
equipo para la, 551, 558
extractiva, 674
flash de mezclas binarias ,  551

de mezclas mult icomponentes,  655
forma, 148, 154
fraccionamiento en la ,  657
fraccionamiento reversible ,  668
número mínimo de platos, 658
perf i les  de  concentración,  669
puntos  de  burbu ja  y  roc ío ,  652
rectificación y stripping combinado,

556
relación mínima de reflujo, 660, 663
vola t i l idades  re la t ivas ,  652
zonas  invar ian tes ,  715
(Véase también Columnas de fracciona-

miento;  Columnas de pla tos)

Des t i lac ión  azeot rópica ,  674
Des t i l ac ión  d i scon t inua ,  59  1

aplicación del método de McCabe-
Thiele, 594

con ref lujo ,  594

Dest i lac ión  ext rac t iva ,  674
Diagrama entalpía-concentración,  501

apl icac ión  a  la  c r i s ta l izac ión ,  930
evaporación,  501

sis tema agua-hidróxido sódico ,  500

sis tema agua-sulfato de magnesio,  931
sis tema to lueno-benceno,  583

Diagramas de humedad, 771
cons t rucc ión  de ,  775
sistema agua-aire ,  772
sis tema benceno-aire ,  780
uso  de ,  771

Diagramas de puntos de ebullición, 554,
555

(Véase también Equilibrios líquido-
vapor)

Difus ión
comparación con t ransmisión de calor ,

679
efecto  de la  di fusión en una sola  di rec-

ción 0 en un único componente,
684

en gases ,  686
en  l í qu idos ,  687
en secado,  836-838

ecuaciones  para  la ,  837
equimolar ,  684
factor de difusión en una sola direc-

c ión ,  692
interpre tac ión  de  la  ecuación,  683
ley  de  Fick ,  681
papel en la transferencia de materia,

679
tu rbu len to ,  689
veloc idades  en  la ,  680

Difus iv idad  de  Eddy
de calor ,  364
de materia, 689
de momento, 56

Difusividad térmica, 3 ll
Difusividades

de  gases ,  686,  940
de  l í qu idos ,  687
efec t iv idad  en  só l idos  porosos ,  836
predicc ión  de  la ,  686
relaciones  ent re ,  682
remolino (véase Difus iv idad  de  Eddy)
volumétrica, 680

Dióxido de  sul furo ,  absorc ión de ,  751
Dis ipac ión  v i scosa ,  92

Ecuación barométrica, 29
Ecuación  de  Bernoul l i ,  69-79

corrección debida a los efectos de
superf ic ies  só l idas ,  73
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debido a la fricción de fluido, 75
efecto de fricción de forma en, 109
en f lu jo  potencia l ,  69-72
en trabajo de bombeo, 77

Ecuación de Blake-Plummer, 160
Ecuación de Ergun,  159

apl icac ión  a  lechos  f lu id izados ,  173
para mezclas  de part ículas ,  160

Ecuación de  Fenske,  577
aplicación a sistemas multicomponen-

tes,  659
Ecuación de Francis para flujo en verte-

dero ,  599
Ecuación  de  Freundl ich ,  801-802
Ecuac ión  de  Hagen-Poiseu i l l e ,  89
Ecuación de  Janssen,  884
Ecuac ión  de  Kelv in ,  939
Ecuación de Kozeny-Carman,  160
Ecuación de Kresmer,  542
Ecuación de  Ostwald-de  Waele ,  47
Ecuación  de  Rayle igh ,  593
Ecuación  de  Underwood,  665
Ecuación de Von Karman, 97
Ecuaciones

adimensionales ,  15
dimensionales ,  16

Ecuac iones  de  Nusse l t ,  391-395
Ecuaciones  d imensionales ,  16
Eficacia de etapa

en  des t i l ac ión  y  absorc ión ,  707-710
en extracción,  629
en lixiviación, 710
(Véase también Eficacia de plato)

Eficacia de impacto,  1051
Eficacia  de  pla to ,  602-610

absorc ión  de  gases  en ,  748
efecto de mezcla, 605
factores  que inf luyen,  608
global, 601
loca l ,  602
Murphree,  602
predicc ión  de ,  707
ut i l i zac ión  de ,  606
(Véase también Eficacia de etapa)

Eficacia  de una aleta ,  463
Elevac ión  de l  pun to  de  ebu l l i c ión ,  491
Endurecimiento  en seco,  839
Energía  c inét ica ,  factor  de corrección,  74,

88
Energía mecánica (véase  Balance de ener-

gía, mecánica)

Enta lpía  de  es tancamiento ,  126
Envolvente  de  ruptura  de  Mohr ,  881
Equilibrio

hidros tá t i co ,  27
en campo centr ífugo,  29-30
(Véase también Equilibrio gas-sólido;

Equilibrio sólido-líquido en lixi-
v iac ión ;  Equ i l ib r io  l í qu ido-vapor )

Equ i l ib r io  gas - só l ido ,  801-804
agua enlazada frente a agua no enlaza-

da, 830
contenido de humedad de equilibrio,

830
humedad libre, 830
isotermos  de  adsorc ión ,  801-804

Equ i l i b r i o  l í qu ido - l í qu ido ,  639
coord inados  t r i angula res  y,  639
l íneas  de  repar to ,  639
punto  c r í t i co ,  639
t ipos  de  s i s temas ,  639

Equilibrio líquido-vapor
diagrama de punto de ebullición, 553,

555
curva  de l  punto  de  burbuja ,  555
curva del punto de rocío, 555

en humidificación,  772, 779
Equilibrio sólido-líquido en la lixiviación,

526, 621
Equipos  de  in tercambio  de  ca lor ,  321,445

diseño  de ,  445
rango de temperatura en,  322
superf icie  ampliada,  461-468

cálculos  para ,  464
eficacia de una aleta ,  463
t ipos  de ,  463

temperatura de acercamiento,  322
(Véase también Condensadores; Cam-

biadores  de  calor)
Esfera

coeficiente de rozamiento,  151,  163
coeficiente de transferencia de materia,

701
conducción  de  ca lor  en  es tado no  es ta-

cionario, 3 12
Esfer idad,  159,  870
Esfuerzos  Reynolds ,  55
Espacio anular, transmisión de calor en,

358
Espesadores ,  1032-1040

agi tación mecánica,  1035
zonas  en ,  1037
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límites de flujo, 1037-1039
Etapas de contacto ideal, 529, 537

determinación del número de, 538-540
método de McCabe-Thiele,  539, 561-

583
método del factor de absorción, 540-

546
rectificación en, 554

Evaporación
efecto múltiple, 484, 502
efecto simple, 483
importancia de las características de lí-

quido, 482
objetivo de la, 482
(Véase también Evaporadores)

Evaporación súbita, 499
Evaporador-secador, 863
Evaporadores

balances entálpicos para los, 496-502
sin calor de dilución, 498

cálculos de efecto simple, 499
capacidad: efecto del punto de ebulli-

ción, 508
efecto de la carga del líquido, 508

circulación forzada, 487
coeficientes de transferencia de materia

en los, 495
economía, 496
efecto de la carga de líquido, en caída

de la temperatura, 492
efecto múltiple, 502-515

cálculos para los, 510-515
capacidad de, 507
capacidad y economía, 507
celdas de temperatura, 505
contra simple efecto, 507-510
métodos de alimentación, 505
número óptimo de efectos, 510
principio de, 502-504

evaporadores con un paso a través, 484
película agitada, 484
recompresión de vapor, 515-517

mecánica, 5 15
térmica, 5 16

tubos verticales, película ascendente,
485

película descendente, 487
Expansión térmica, coeficiente de, 378-

379
Experimento de Reynolds, 48

Extracción
aplicación del método McCabe-Thiele

a la, 640
equilibrio de la fase en la, 637-640
equipo para la, 628-637

características, 630
columnas pulsadas, 636
contactos de discos rotatorios, 635
equipo auxiliar, 636
extractores centrífugos, 636
extractores de torre agitada, 634
extractores de York-Scheibel, 635
mezclador-sedimentador, 630
torres deflectoras,  634
torres de platos perforados, 634
torres de pulverización, 630
torres de relleno, 630-633

objetivo de la, 522, 627
reflujo en la, 643-646

comparación con la destilación, 645
ejemplos prácticos de, 645
relación límite de reflujo, 644

sólido (oéase  Lixiviación)
velocidades de inundación, 632

Extracción con disolventes (véase Extrac-
ción)

Extracción de líquido (véase Extracción)
Extractor centrífugo Podbelniak, 636
Extractor de Bollman, 619
Extractor de Hildebrandt, 620
Extractores (véase Extracción, equipo

para la)
Eyector de agua, 221

Factor de absorción, 540
aplicación de: a destilación, 608

lixiviación, 622
Factor de agotamiento, 544
Factor de rozamiento

a través de conducciones de sección no
circular, 104

Blasius, 86
cartas para, 100, 101

para fluido newtoniano, 100
para fluido no newtoniano, 101

con reducción de la fricción, 102
Darcy, 86
efecto de la rugosidad, 98
efecto de la transmisión de calor en,

103
en flujo supersónico, 136
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Fanning, 85
para lechos de relleno, 159

Factor jH, 368
Factor jM,  698
Factores de conversión, 915
Factores de escalas, 159, 258
Factores de Fouling, 336
Factores K, 942-943

(Véase también Coeficientes de distribu-
ción; Equilibrio liquido-vapor)

Filtración
caída de presión, 1009, 1010
coeficiente de compresibilidad, 1015
de tortas compresibles, 1012-1013
de tortas incompresibles, 1012
lavado de torta, 1021
objeto de un, 997
presión constante, 1009, 1014
resistencia de la tarta, 1012

ecuación para, 1015
velocidad constante, 1009
(Véase también Filtros)

Filtración centrífuga (véase Centrífugas)
Filtros, 997-1028

carcasa y hojas, 1002
centrifugas, 1023-1028

automáticos discontinuos, 1025
discontinuos suspendidos, 1023
fundamentos de, 1027
transportador alternativo, 1026

clarificadores, 997
de cartucho, 1000
fundamentos, 1009
limpieza de gases, 999

de bolsa, 999
de torta, 1000
filtro prensa, 1001
lecho granular, 999
prerrecubrimiento previo, 1006
presión continua, 1002
presión discontinua, 1001
tipo de, 997
ultrafiltros, 1000
vacío continuo, 1003-1007

cinta horizontal, 1007
de tambor rotatorio, 1004

vacío discontinuo, 1003
(Véase también Filtración)

Floculación, 1033
Fluidización, 171-172

agregativa, 175

aplicación de, 180
caída de presión en lechos, 172
condición para, 171
expansión de lechos, 176
formación de burbujas, 175, 179
particulada,  175-176
porosidad minima de lecho, 173
rango de velocidad en, 175, 180
secado en, 855
segregación en, 175-176
tipos de, 175
velocidad de burbuja en, 180
velocidad mínima para, 173

Fluidización agregativa, 175
Fluidización de burbujeo, 175
Fluidización de partículas, 176
Fluido reopéctico, 45
Fluidos

compresible, 25
(Véase también Flujo de fluidos)

incompresible, 25
(Véase también Flujo de fluidos)

naturaleza de, 25
Newtonianos, 43
no Newtonianos, 43

esfuerzo cortante frente a gradiente
de velocidad, 47

Fluidos compresibles, flujo de (véase Flu-
jo de fluidos)

Fluidos dilatentes, 44
Fluidos Newtonianos, 43
Fluidos no Newtonianos, 43-46
Fluidos pseudoplásticos, 44
Fluidos tixotrópicos, 45
Flujo de calor, 327
Flujo de capa

en tuberías, 116, 117
número de Reynolds, 116
superficie libre, 114

Flujo de contracorriente, 323
Flujo de Couette, 113
Flujo de fluidos

balance de cantidad de movimiento,
67-72

factor de corrección de la cantidad
de movimiento, 67, 68, 88

transferencia de la cantidad de movi-
miento, 46

balance de materia en, 63-66
campo de esfuerzo cortante, 43
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gradiente  de  ve loc idad ,  42
veloc idad ,  42

condic ión  as te r i sco ,  126
dependiente  del  t iempo,  45
en capas ,  113-117

s in  t ubos ,  116
energía  c inét ica  de  corr iente ,  74

factor  de corrección para,  74,  87,  88
fluidos compresibles: flujo adiabático

con rozamiento ,  127,  128,  136-140
cambio en las propiedades del gas,

138
longitud máxima de conducción, 138

velocidad másica,  139
f lu jo ,  129-137

cambio en las propiedades del gas,
131

efecto del  área  de sección t ransversal ,
133

re lac ión  cr í t ica  de  pres ión ,  130,  132
ve loc idad  en  l a  boqui l l a ,  132

másica,  133
flujo isotermo con rozamiento,  141-144

transferencia de calor  en,  143
laminar, 42

f lu idos  Newtonianos ,  86-89
factor de corrección de cantidad

de movimiento, 88
factor  de corrección de energía  ci-

nét ica ,  88
t rans ic ión  a  f lu jo  tu rbu len to ,  58

velocidad media,  88
f lu idos  no  Newtonianos ,  89-92

parámetros de rozamiento,  136
punto  de  es tancamiento ,  154

balance  to ta l  de  energía ,  123
enta lp ía ,  127
pres ión ,  155
temperatura,  126

turbulento: velocidades desviadas en,
5 1

con  tuber ias ,  92-101
ecuaciones  genera les  de  ve locidad,

93
d is t r ibuc ión  de  ve loc idad ,  92
factor  de corrección de la  cant idad

de movimiento, 97
factor  de energía  cinét ica,  97
ley de factor de fricción-número de

Reynolds ,  96
velocidad máxima, 98

velocidad media,  95
di fus ión  en ,  689
escala  de,  54
esfuerzos  de Reynolds ,  55
fluctuación de temperatura en,  63
in tens idad  de ,  54
naturaleza de,  49,  50
natura leza  es tadís t ica  de ,  52
turbu lenc ia  i so t róp ica ,  54
unid imens ional ,  42

Flujo  dependiente  de l  t iempo,  45
Flujo en paralelo, 324
Flujo laminar (Véase Flujo de fluidos, la-

minar)
F lu jo  osc i l an te ,  701
Flu jo  po tenc ia l ,  41
Forma aerodinámica, 154
Fricc ión de  f lu idos

debida  a  var iac iones  de  ve loc idad  o  d i -
rección, 106-l 12

debidas a una contracción brusca,
107

debidas  a  una  expansión brusca ,  106
coeficiente  de pérdida por  contrac-

c ión ,  108
coeficiente de pérdida por expan-

sión, 106
en  accesor ios  y  vá lvulas ,  108
relación entre  parámetros,  86

minimización de,  113
dis t r ibución  de  esfuerzo  en  tuber ias ,  83
en  l echo  de  só l idos ,  156-160

efecto de la forma de partícula,  159
en mezclas  de par t ículas ,  160
para  f luidos  compresibles ,  160

fricción de superficie y esfuerzo cortan-
te  de pared,  84

Fuerza, 6, 12
Fugas

prevención de ,  191
cajas  prensaes topas ,  191
cierres mecánicos,  192

Gas ideal, 19, 29, 124
número de Match en, 125

veloc idad  de l  son ido  en ,  125
Gases

coeficiente de virial, 19
ecuaciones  de  es tado,  18
factor  de compresibi l idad,  18
(Véase también Gas ideal)
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Gotas,  t ransferencia de materia,  704
Gradientes  de  ve loc idad ,  41 ,  87

en  f lu idos  no  newtonianos ,  89-91 ,  264
en  rec ip ien tes  ag i tados ,  255

Grupos  adimensionales ,  16
nombres  propios ,  17

HETP (co lor  equ iva len te  a  un  p la to  t eór i -
co) ,  759

HTU (al tura  de una unidad de t ransferen-
cia)

en  absorc ión  de  gases ,  730-737
en extracción,  629
en humidificación  adiabética, 791
globa l ,  732

Humedad,  767
medida de,  779
porcenta je ,  768
re la t iva ,  768

H u m e d a d
equi l ib r io :  s i s tema só l ido-a i re ,  803

humedad libre, 830
flujo  capi lar  en ,  839
l igada f rente  a  no l igada,  830

Humidif icadores,  782
acción en,  783
adiabá t icos ,  791

uso de  HTU,  792

Indice de mezclado
para  pas tas  y  mater ia les  p lás t icos ,  976
para  só l idos  granulares ,  982

Indices  de trabajo para trituración, 894
Ingenier ía  química ,  3

Intercambiadores aerorrefr igerantes,
468

Intercambio iónico, 797, 817
regeneración de  lechos ,  179

Isotermo de Langmuir ,  801

Juntas  de  tuber ías ,  190

Lámina
conducción  de  ca lor  en  es tado no  es ta-

cionario. 309-3 14
penetración de  ca lor  en ,  315

Lechos  de  re l leno
coef ic ientes  de  pared en los ,  476
coefic ientes  de t ransmisión de calor  en

las, 473

conduct iv idad calor í f ica  efect iva  en  los ,
475

perf i les  de temperatura y velocidad en
los, 473

rad iac ión  en  los ,  476
V é a s e  también Columnas de rel leno)

Ley de  Bond,  894
Ley de Darcy, 160
Ley de  des in tegrac ión  de  Ri t t inger ,  893
Ley de Fick, 681
Ley de Fourier, 299
Ley de  Henry,  582
Ley de  los  gases  idea les ,  19 ,  24

(Véase también Gas ideal)
Ley de molienda de Kick, 893
Ley de  Newton

de arrastre ,  166
de  movimien to ,  6

factores  de conversión para  la ,  13
Ley  de  P lanck ,  418
Ley de radiación de Kirchhoff, 420
Ley de Raoult, 576, 582, 652
Ley de Stefan-Boltzmann de radiación,

418
Ley de  Stokes ,  152,  165
Ley de AL de McCabe del crecimiento

cr i s t a l ino ,  947
Ley de desplazamiento de  Wien,  419
Libra fuerza,  12
Línea de alimentación (véase Columnas

de fraccionamiento)
Línea de enfriamiento adiabático, 773-

774
Línea  de  sa turac ión  adiabát ica ,  770
Línea psicométr ica ,  779
Líneas  de  operadores ,  535-537

construcción de las, en columnas de
fraccionamiento,  561,  568

Líneas  de  vapor ,  63
Líqu idos  de  ebu l l i c ión ,  401-411

caída de la temperatura crítica, 406
ebul l i c ión ,  401-410

aumento del  f lujo,  421
ebu l l i c ión  de  t r ans ic ión ,  404
ebul l ic ión  nuc leada ,  404
efecto  de  la  pres ión sobre ,  406
flujo máximo, 407

ebul l i c ión  de  pe l í cu la ,  408-409
flujo de calor mínimo, 408

ebul l ic ión  subenfr iada ,  410
Lixiviación, 526, 6 18
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cont inua  en  cont racorr ien te ,  620-627
aplicación del método de McCabe-

Thiele ,  622
eficacia de etapa en la ,  627
en  so luc iones  sa turadas ,  626
equi l ibr io  de  fase  en ,  526-527,  621
equilibrio liquido-sólido en la, 526-527,

621
equipo para la, 620

lechos ,  619
lechos  es tac ionar ios  de  só l idos ,  618
para  só l idos  d i spe rsos ,  620
procesos  Shanks ,  619

etapas ideales para el flujo inferior va-
r iable ,  624

LMTD (véase Media logarítmica,  diferen-
cia de temperatura)

Madurac ión  de  Ostwald ,  939
Manómetros,  31-33

diferenciales ,  39
inc l inados ,  33

Máquinas  de  cor tar ,  917
Mater ia ,  conservación de la ,  19
Media logarí tmica

diferencia  de concentración,  732
diferencia de temperatura,  330

corrección para flujo cruzado en
cambiadores de calor ,  454

donde  no  se  u t i l i za ,  330
radio ,  309
relación con la media aritmética, 309

Medida de flujo (Medidores de orificio;
Rotámetros;  Venturímetros)

Medida de f lujo magnét ico,  223
Medidores de área (véase Rotámetros)
Medidores  de  or i f ic io ,  227

ecuaciones  para ,  229-232
factor  de expansión,  231
recuperación de  pres ión,  230

Medidores  u l t rasónicos ,  223
Medios  filtrantes, 1007

res is tenc ia  de ,  1013
Metales ,  l íquidos,  t ransferencia de mate-

ria en, 371-373
Método de  McCabe-Thiele,  539-541 ,  561-

583
apl icac ión  a  l a  des t i l ac ión  d i scont inua ,

593
basado en  ba lances  en tá lp icos ,  585

u s o  en extracción,  640
uso  en  l ix iv iac ión ,  622

Mezcla  de chorros,  270
Mezclado,  266,  968

axial
des t i l ac ión  en  t rays ,  604
de  pas tas ,  979

caracter ís t ica de materiales ,  968
comparación con mezcla de,  968
criterio para, 266, 976
de  l íqu idos  misc ib les ,  267-272
de  pseudoplás t i cos ,  269
efect iv idad,  976-978
en lechos  f lu id izados ,  986
por  chorros ,  270
se lecc ión  de l  equipo  para ,  271
t iempos

de  d i spers ión ,  270
de  l í qu idos ,  267
de sólidos, 985

veloc idad  de
para  po lvos  secos ,  984
para pastas y materiales plásticos,

978
(Véase también Recipientes agitados;

Agi tac ión;  Mezcladoras)
Mezclador-amasador Ko-kneader,  974
Mezclador  Banbury,  972
Mezcladoras

inmóvi l ,  271
para  pas tas  y  mater ia les  p lás t icos ,  970-

979
amasador de arcilla, 975
amasadoras,  971
amasadoras  cont inuas ,  972
consumo de potencia ,  975
de cubetas  in tercambiables ,  970
de moletas ,  974
dispersores ,  971
exprimidores mezcladores,  974
in te rnos ,  972
mast icadores,  971
mezclado axial  en los,  979
mezcladores  de  rodi l los ,  974
movimiento doble ,  970

para  po lvos  secos ,  979-983
de  c in tas ,  980
de tornillo interno, 980
de volantes  de  impacto ,  982

(Véase también Agitadores; Agitación;
Mezclado)
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Mezcladores de volteo, 981
de cambio de escala, 982

Mezcladores inmóviles, 271
Microatomizador, 915
Molienda véase  Desintegración)
Molinos

agitados, 916
(Véase también Quebrantadores y moli-

nos)
Momento

angular, 80
fijo, 46

NPSH (carga neta de succión positiva),
199

Nucleación,  935-943
contacto, 942, 962
factores que influyen, 935
heterogénea, 940
homogénea, 938
primaria, 936
secundaria, 941

esfuerzo cortante del fluido, 941
velocidad de, 939
(Véase  también  Cristalización; Cristali-

zadores)
Número

de Fourier, 311, 350
de Froude, 258

significado de, 259
de Graetz, 350
de Grashof, 378
de Mach, 122
de Nusselt, 334, 355

interpretaciones de, 334, 348
valores limitantes de, 354

de Peclet, 350
en platos perforados, 605
transferencia de materia en, 701
transmisión de calor entre líquido y

metal en, 373
de potencia, 256-259

efecto de la geometría del sistema,
261

significado de, 258
de Prandtl, 345, 355

en gases, 1087
en líquidos, 1088
significado del, 365

de Reynolds, 48, 58
en agitación, 257, 265

en flujo de capa, 117
para fluidos no newtonianos, 49, 101
para partículas en lechos de relleno,

150, 156
transición de flujo laminar a turbu-

lento, 48, 58
de Schmidt, 698

de 1089gases,
de Sherwood, 698
de Stanton, 355
de Weber, 286

Nutsch,  1003

Operaciones
unitarias, 3

fundamentos de, 16
de dispersión, 278-287

de gases, 279-285
de líquidos, 285

de transferencia de materia
definiciones, 521
terminología y símbolos para los,

523
en etapas

balances de entalpía, 535
balances de materia, 534
sistemas multicomponentes, 651-675
terminología, 533

Parámetro
de asociación, 688
de rozamiento, fluidos compresibles,

136
de rugosidad en tuberías, 98

Partículas
caracterización de, 869
con igual velocidad de sedimentación,

1031
diámetros

equivalentes, 159
medios, 873

esfericidad, 869
forma, 869
masas de, 878-881

presiones en, 879
propiedades de, 878

medida de partículas finas, 877
mezclas de tamaño, 870
movimientos a través de fluidos, 161-

171



1108 INDICE

debido a  fuerzas centr í fugas,  162
debido a  fuerzas  gravi ta tor ias ,  162
velocidad terminal  de ,  163
en sedimentación ret rasada,  168

número de mezcla, 873
superficie específ ica,  872
tamaño, 870

dis t r ibuc ión  de ,  871
tamaño medio, 872
transpor te  h idráu l ico  de ,  182

P i s t ó n ,  1 9 4
Planta  de  contac to  d i ferencia l ,  724

balance de materia, 724
Plástico Bingham, 90
Plato ideal (Véase  Etapas de contacto

ideal)
Pla tos  per forados ,  596

eficacia  de etapa,  602-603,  707
l ími tes  de  operación,  600
número de Pleclet en, 604
transferencia de masa en,  707

Pres ión ,  25
Principio de la regla de la palanca, 932
Proceso sul folace ,  645
Propiedades

de  vapor ,  1075
de  agua ,  1075,  1084

Pun to  de  burbu ja ,  553
de mezclas mult icomponentes,  652

Punto  de  es tancamiento ,  154
balance  energét ico  g lobal ,  123
enta lp ía ,  127
pres ión ,  155
temperatura,  126

P u n t o
de Leidenfros t ,  403
de  roc ío ,  553

de mezclas mult icomponentes,  652
s is tema l íqu ido-gas ,  768

Quebrantadores  y  mol inos
impactores,  907
máquinas de rodadura-compresión,

903
mol inos  ag i tados ,  916
molinos  de f rotación,  909
molinos de martillo, 907, 914

con c las i f icación in terna ,  914
mol inos  de  u l t ra t inos ,  914-917
mol inos  de  vo l teo ,  910-914

acción en,  912

capacidad y consumo de energía  de
los  mol inos  de  vo l teo ,  914

centr i fugación en,  912
compartimentado,  911
cónicos, 9 12
de  bo las ,  911
de  gui ja r ros ,  911
de  tubo ,  911
veloc idad  cr í t ica ,  912

molinos que utilizan la energía de un
flu ido,  915

operac ión  de ,  918-922
circuito abierto frente a circuito ce-

rrado,  918
control alimentario, 920
métodos de descarga,  920
molienda seca a húmeda, 895
ret i rada  o  suminis t ro  de  ca lor ,  921

quebrantadores  de  mandíbula ,  902-903
quebrantadores de rodillos dentados,

906
quebran tadores  de  rod i l los  l i sos ,  904

tamaño límite en el alimentador, 905
quebrantadores  g i ra tor ios ,  903
t ipos  de ,  902

Radiación
absorbancia,  414, 419
atenuación  de ,  434
coef ic iente  de  absorción,  434
combinada con conducción-convec-

c ión ,  439
cuerpo negro ,  416

or igen  prác t ico  de ,  418
emisividad

monocromática,  418
de sólidos, 418

en  ebu l l i c ión  de  pe l ícu la ,  440
en lechos  de  re l leno ,  476
entre  superf ic ies ,  423-434

ángu lo  de  v i s ión ,  423
con superficies  refractarias ,  430
efecto del cuadrado de la distancia,

425
superf ic ies  no negras ,  431

espect ro  de ,  418
hacia materiales semitransparentes,

435-440
en  super f ic ies  l íqu idas  o  só l idas ,  435
gases  absorbentes ,  436-440

efecto de la geometría,  439
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i n t ens idad ,  425
ley de  desplazamiento  Wien,  419
ley de Planck, 419
ley de Stefan-Boltzmann, 418
ley  de l  coseno  de ,  420 ,  425
long i tud  de  onda ,  434
monocromática,  415
naturaleza de,  414
poder  de  emis ión,  416
ref lec tancia  en  sól idos ,  419
transmitencia  de,  414

Radios  h idráu l icos ,  104
en  l echos  de  só l idos ,  156

Recip ien tes  ag i tados ,  243
cambio de escala,  287
consumo de potencia  en,  256
deflectores, 248
dispers ión  en ,  280-287

gases ,  280
líquidos, 285

gradiente  de  ve loc idad  en ,  255
media de fluidos no newtonianos,

264
modelo de f lujo  en,  246-251

prevención  de  f lu jo  c i rcula tor io ,  248
número de flujo en, 253
transferencia de calor  en,  468

régimen no es tacionar io ,  470
tubos  de  asp i rac ión  en ,  249
veloc idad  de  c i rculac ión  en ,  252

Rectas  de repar to ,  639
Rect i f icación,  531,  554

combinado con  s t r ipp ing ,  556
sobre  p la to  idea l ,  554

Recuperadores  de  d isolvente ,  855
Reflujo,  530
Regla

de Dühring, 491
de las  fases ,  525-527

Relación
de  Lewis ,  779
de ref lujo,  562

(Véase también Extracción; Colum-
nas de fraccionamiento)

Resis tencia  térmica,  304
Res is tenc ias  cont ro lan tes ,  338
Rotámetros ,  235-239

teor ía  y  ca l ibrado de ,  237
Rozamiento, fluido (véase  Fricción de

fluidos;  Factor  de rozamiento)

Secaderos
c i l índr icos ,  860
clas i f icac ión de  los ,  821
de ar tesas ,  847
de tamices  t ranspor tadores ,  849
de  to rn i l lo  t r anspor tador ,  854
evaporador ,  863
flash,  856
lecho fijo,  799

(Véase  también  Adsorc ión)
lecho f lu id izado,  855
manejo  de  só l idos  en  las ,  822
modelos de temperatura en los ,  824
pel ícu la  de lgada ,  860
pulver izador ,  858
rotatorio, 852

diseño ,  852
torre, 850
transferencia de materia  en los,  828
t ransmis ión  de  ca lor  en  los ,  825-828
turbosecador ,  850
(Véase también Secado)

Secado
adiabá t ico ,  822
cementación en el ,  839
circulación cruzada,  83 1
con  c i rcu lac ión  a  t ravés  de l  só l ido ,  844
condic iones  cons tan tes  de  secado ,  832
contenido cr i t ico  de  mezcla ,  835
curvas  de  ve locidad de  secado,  833,  841
de  par t í cu las  suspendidas ,  846
de  só l idos  no  po rosos ,  832
de  só l idos  po rosos ,  839-842

efecto de capi lar idad en,  840
di rec to ,  822
efecto de contracción,  839
equi l ibr io  de  fases  en ,  829-832
ind i rec to ,  822
mecanismos de,  831
no  ad iabá t ico ,  926
objetivo del, 821
per íodo  de  ve loc idad  cons tan te ,  833
per íodo de  ve loc idad  de  ca ída ,  835
por  congelac ión ,  848
(Véase también Secaderos)

Sedimentación,  1029-1050
centr í fuga,  1040-1050

fundamentos de,  1047
equ ipos ,  1035
f loculación en,  1033
mecanismos de,  1033
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veloc idad  de ,  1034
(Véase también Espesadores)

Sedimentación l ibre ,  164
Sedimentación retrasada,  168
Segregación,  176-177
Separación

de sólidos contenidos en gases, 999,
1040

factor ,  en ciclones,  1041
métodos  de  f lu idos  pesados ,  1031
por  impregnación,  1050-1052
por  sedimentación diferencial ,  103 1
(Véase  también Sedimentación)

Separación de  f lu idos  pesados ,  1031
Simulación por  ordenador  de operaciones

de fabr icación,  895-901
función de  rotura ,  896
función de  velocidad de  mol ienda,  896

Sistema
acetona-metanol ,  613
acetona-met i l  i sobut i l  ce tona-agua,  639
acetona  t r ic loroetano-agua,  648
agua-e tanol ,  579
agua-e t i l - to lueno-benceno,  613
agua-metanol ,  614
agua-sulfuro-magnesio

diagrama de fase, 929
diagrama enta lp ía-concent rac ión ,

931
aire-agua (oéase Contac to  gas - l íqu ido ;

Humedad; Diagramas de hume-
dad)

amoníaco-agua,  733
ani l ina  n-heptano-met i l  c ic lohexano,  638
benceno- to lueno ,  552-554

diagrama entalpía-concentración,  584
ni t rógeno-oxígeno ,  615
sodio-h idróxido-agua

diagrama entalpía-concentración,  500
pun tos  de  ebu l l i c ión ,  491

de  un idades ,  4
cgs, 9
fps, ll
SI, 5

mult icomponentes ,  547,  65 1
Sobresaturación,  métodos  de  generación,

933
Sól idos  semi in t in i tos ,  conducc ión  de  ca lor

en ,  314
So lub i l i dad

curvas ,  928

efecto de tamaño de part ícula,  939
Soplan tes ,  214-215

centr í fugas ,  215
desplazamiento  pos i t ivo ,  215
ecuaciones  para ,  217
(Véase también Compresores)

Soplantes  cent r í fugas ,  215
Subcapa

laminar, 92
viscosa ,  92

Superf icie  específ ica de part ículas ,  872
Suspens ión  de  pa r t í cu las  só l idas ,  272-277

cambio de escala,  274
grados  de ,  273
neces idades  de  potencia ,  276
veloc idad  cr í t ica  de l  ag i tador ,  275

Tamices,  873, 988
balances de materia  en,  993
capacidad de,  996
cegado, 99 1
efecto del tamaño de malla, 996
eficacia  de los ,  994
es tándar ,  873,  1090
gi ra to r ios ,  989
l imitación del  tamaño de par t ícula ,  989
par r i l l as ,  989
reales  frente a  ideales ,  989
tamiz centr ífugo,  991
vibrantes, 991

Tamices estándar Tyler ,  873,  1090
Tamices moleculares,  798, 802

(Véase también Adsorbentes)
Tamiz centrífugo, 991
Temperatura de bulbo húmedo, 775-779

teor ía  de ,  776
Temperatura media de la corriente del lí-

qu ido ,  327
Teoría análoga  689

ecuaciones  de  Colburn ,  367,  698
Teoría  de la  penetración

transferencia de materia en,  693
transmis ión de  ca lor  en ,  471-472

Toma de presión de orif ic ios ,  228
Torre de pared mojada, 695

coeficientes de transferencia de materia,
699

Torres de enfriamiento,  781,  785
acción en,  785
ecuaciones  para ,  788-791
tiro natural, 781
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Torres  de re l leno,  718
caracter ís t icas  de,  7  19
neces idades  de ,  719

Transferencia de calor
en  convención  na tura l ,  377-383
en f lu jo  de  tapón,  350
en flujo laminar, 346-354

efecto  de  convención natural ,  381
en  tubos ,  349 ,  353
lámina plana, 347

en f lu jo  tu rbu len to
analogía  con t ransferencia  de  la  cant i -

dad de movimiento, 362-368
analogía  de  Colburn ,  367
analogía  de  Fr iend y  Metzner ,  368
analogía  de  Reynolds ,  365
(Véase también Teoría análoga)

aná l i s i s  d imens iona l  de ,  414 ,  1067
en lechos de relleno, 317, 473-476
en regímenes de f luidos,  343
en reg ión  de  t rans ic ión  de  f lu jo ,  368
en  tubos ,  349-372

a  a l ta  ve loc idad ,  361
estimación de la temperatura de la pa-

red,  357
exterior de un tubo, 375, 450-452

por  tubo s imple ,  375
por esfera simple,  375
por  f lu idos  no  newton ianos ,  354
por  meta les  l íqu idos ,  371

número de Peclet crítico, 372
por  radiac ión  (véase Radiación)
recuperadores ,  817

Transferencia  de calor  en f lujo de tapón,
350

Transferencia de materia
a  go tas  y  burbu jas ,  704
a  par t í cu las  suspendidas ,  703
en extracción,  758
en  lechos  de  re l leno ,  703 ,  740-745
en pla tos  perforados ,  707
en secados ,  828,  832
teor ía  de  doble  capa ,  705
teoría de la capa límite, 692
teoría de la  película, 689
teor ía  de  la  penet rac ión,  693

Transic ión
flujo laminar a turbulento, 48, 58
long i tud ,  59

Transmisión de calor en régimen no estacio-
nario, 309-3 17

coeficientes  efect ivos en,  339
Transpor te

en  suspens ión ,  182
hidráu l icos ,  182
neumático,  182

Tuberías,  188-  190
clas i f icación de,  189
clasif icación económica de,  189
datos  sobre  aceros  a l  carbono,  1073
juntas  de  expans ión ,  191
mater ia les  de  construcción,  189
número de catálogo de,  189
práct icas ,  195
selecc ión de ,  189

Tubo de Pitot, 232
Tubos de  vapor ,  63
Tubos  y  tuber ías ,  188-190

cambiadores  de calor ,  datos ,  1074
condensadores ,  da tos ,  1074
(Véuse también  Conducción)

Turbulencia ,  49-54
iso t róp ica ,  54

Turbulenc ia
de pared,  50
libre, 50

Ultrafiltros, 1000
U n i d a d e s ,  4

cons is tenc ia ,  15
convers ión  de ,  13

factores para,  1063
de concentrac ión,  523
de transferencia (véase HTU)
de transmisión de calor en secaderas,

827
del  SI ,  5
múl t ip los  y  submúl t ip los ,  913

Uso de  cargas  de  ve loc idad  en  e l  d i seño ,
111

Valor de sigma,  1049
Válvulas

d e as ien to ,  194
d e bola ,  194
d e compuerta, 194
d e p i s tón ,  194
d e re tenc ión , 195

Vapor  de  condensación,  389-401
condensac ión  en  go tas ,  390
condensac ión  en  pe l ícu la ,  390
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en tubos horizontales, 394
en tubos verticales, 391-394
gases incondensables, efecto de, 400
vapor sobrecalentado, 399

Velocidad
difusión, 680
leyes universales de distribución, en tu-

berias, 92-95
limite, 163, 167, 175
másica,  65
media de fluidos, 87, 95

Velocidad acústica, 124
(Véase también Flujo de fluidos, flui-

dos comprensibles)
Velocidad de cortes (véase Gradiente de

velocidad)
Velocidad de inundación

en torres de absorción de relleno, 721

en torres de extracción de relleno, 632
Vena contracta, 108

en  medidor de orificio, 228
Ventiladores, 212-213

(Véase también Soplantes)
Venturímetros, 223-221

coeficientes para, 225
factor de expansión para, 232
recuperación de presión en, 226
velocidades de flujo en, 225

Viscosidad, 45
cinemática, 47
de gases, 46
de líquidos, 47
de suspensores, 168

Viscosidad de Eddy, 55
Volatilidad relativa, 576
Volumen húmedo, 768
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