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El objetivo de la presente tesis fue determinar experimen--
talmente los coeficientes de transferencia de masa del sistema Eta
nol-Diéxido de Carbono-Agua, para usarse en el disefio de torres em
pacadas. Esto dltimo, con el objeto de recuperar el etanol que -
contiene la mezcla gaseosa que se desprende en la fermentacién -~

anaerdobica de la melaza en la obtencidn de etanol.

La melaza que se procesa en la industria alcoholera contie-
ne en promedio un 55% de azidcar fermentable, lo que equivale apro-
ximadamente a 5 x 10° metros cdbicos de diéxido de carbono que se -
desprenden anualmente. Si consideramos que la mezcla gaseosa que
se forma contiene 1% de etanol, se desperdiciara aproximadamente -

100 toneladas al afo.

El precio de venta del alcohol etilico sin considerar im---
puestos, costos de transporte y envase, oscila alrededor de 15 pe-
sos por litro, referido a 96°GL. Por lo que el valor del alcohol
etilico que se pierde serd de aproximadamente dos millones de pe--

sos al afo.

El material que exponemos a continuacidén, lo hemos ordenado

en cuatro capitulos:

El capitulo | contiene el desarrollo tedrico para calcular
los coeficientes volumétricos totales de transferencia de masa, a

partir de la informacidn experimental obtenida.

El capitulo Il muestra el disefio y construccién de las par-
tes principales del equipo empleado, asi como el procedimiento de

operacién y el método de andlisis quimico.

El capitulo Ill presenta una secuencia de calculo para el -
Kya y Kyxa, empleando las ecuaciones anteriormente deducidas. Ade-
mads, se listan los coeficientes de transferencia de masa para to--

das las corridas experimentales.

El capftulo IV presenta el andlisis hecho en la informacidn

obtenida.
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U Transferencia de Masa Interfacial Liquido-Gas

Cuando se ponen en contacto dos fases parcialmente misci---
bles, se origina un proceso de transporte de masa de una fase a la
otra a través de la interfase. EI potencial que origina el proce-
so se expresa como gradiente de concentracién y manifiesta la des-
viacién de las condiciones del equilibrio termodindmico. Debe em-
plearse la actividad para expresar el gradiente, pero se utiliza -
la concentracidén por dos razones: 1.- La densidad de flujo molar
se aproxima a cero cuando el gradiente de concentracidén tiende a -
cero; 2.- Puede emplearse cuando los fluidos se mueven a régimen

turbulento o laminar.

1.1.- Mecanismos de Transporte de Masa

A) Transporte por Difusidn Molecular.- Si las fases involu-
cradas en un proceso de transferencia interfacial se encuentran es
tancadas, los componentes que se estan transfiriendo lo haran me--
diante un mecanismo denominado difusién molecular. Hay que consi-
derar que la velocidad de transporte dentro de cada fase depende -
del gradiente de concentracidn existente en ellas, y que al mismo
tiempo el gradiente de concentracién entre ambas fases del sistema

origina el proceso de transporte interfacial.

La velocidad del transporte puede ser descrita en términos
de densidad de flujo molar, moles/(tiempo &rea), considerando el -
irea normal a la direccidn del flujo. La densidad de flujo molar
de un componente, para una mezcla binaria, relativo a un sistema -

de ejes coordenados fijos, se expresa de la siguiente manera:

(N

N, = x

A ¥ Ngl - € = Dy * Voxy

A A

La ecuacidn (a) resulta de la suma de dos cantidades vecto-
riales: el vector x, (NA + NB), es el flujo molar de A resultante
del moyimiento global del fluido, y el vector JUW = c o DAB VxA

que es el flujo de A resultante de la difusidén molecular, super---



puesta al movimiento global. Esta ecuacidn puede ser utilizada pa
ra obtener expresiones que nos proporcionan los perfiles de concen
tracién. Con tal fin, plantearemos un balance de masa en estado -
estacionario en un elemento de volumen AU-AV-AW, fijo en el espacio

(ver Fig. 1), a través del cual fluye una mezcla binaria de A y B.

(1)

A e
| | |
U U+ AU
Figih 1
Entrada de A a través de _ Salida de A a través de (2)
la cara situada en U la cara situada en U + AU R
N AV.AW = N AVsAW e (3)
Al u AY u+Au

También existen términos de entrada y salida en las direc--
ciones V y W. Expresando el balance de materia completo y divi=-=
diendo entre AU-AV+.AW, en el Ifmite cuando el elemento de volumen

tiende a cero, se obtiene:

(GNAU + SNAV . SNAW )

Su Sv Sw . cee (B)



Expresando la ecuacién (4) en notacidn vectorial queda:

VeN, = 0 it WER)
La ecuacidn (5) es la ecuacidn de continuidad para el compo
nente A de la mezcla binaria en estado estacionario, y describe la

variacién de A con respecto a puntos fijos en el espacio.

Se pueden obtener formas mds dtiles, sustituyendo la expre-
sién de densidad de flujo molar. Asfi, sustituyendo la ecuacidén -
(1) en 1a (5) obtenemos:

(N

v-( x + Ng) = c = Dpg * V x4 ) =0

A A

y haciendo uso de la relacidn:

N, + N, = ¢ = v"

A B

1" =
donde v Xp vA + Xg vB
y Xp = Cp / c
obtenemos:

V'cA e y" =Vc - D ¢« V - (6)

x Tk
AB A _

La ecuacidn (6) es completamente general y puede ser emplea
da para obtener el perfil de concentracidén para un proceso de difu
sién molecular. La dnica restriccién es que sea en ausencia de di
fusién térmica o de presidn. Podemos hacer la suposicidn adicio--

nal de que DAB y ¢ sean constantes, entonces:

V-aA iyt = 1o, oV e, kel ()

v'' Ve, + ¢C

. [T ~ 2
A v Dy * Vic, o B))

A



y de acuerdo a la ecuacién de continuidad para la mezcla obtenemos:

[}
o

Ve (NA + ‘NB)

|
o

Ve (c v')

ceVev'" =0

por lo tanto:

Vev' = 0

entonces:

13 s = ~ 2
v Ve, Dis vic, st (90

cuando los fluidos se encuentran estancados v' = 0

DAB'V CA =0 ...(10)
Las ecuaciones (9) y (10) se pueden aplicar en sistemas con
temperatura y presién constantes, en movimiento o estancadas, res-

pectivamente.

B) Transporte por Difusién de Remolino.- En aplicaciones -
practicas de operacibnes de transferencia de masa los fluidos se -

mueven bajo régimen turbulento.

E1 régimen turbulento se debe al movimiento desordenado de
grandes grupos de moléculas, y en algunos casos estos grupos son =
lo suficientemente grandes para ser visibles a simple vista. La
turbulencia no puede ser descrita completamente por una sola expre
sién matemdtica, por lo que es necesario combinar la teoria con la
evidencia experimental para obtener una descripcién adecuada del -

fenémeno.



Un experimento clésico reportado por Osborne Reynolds en -
1883, demuestra las diferencias cualitativas entre el régimen lami
nar y turbulento. Reynolds introdujo una corriente de colorante -
soluble en agua, haciendo uso de un capilar, en el centro de un tu
bo de vidrio por el cual flufa agua a una cierta velocidad prome--
dio. La velocidad de la corriente del colorante se hizo igual a -
la del agua en el punto de inyeccién. El experimento mostréd que a
baja velocidad del agua, el filamento de colorante retiene su iden
tidad, tendiendo a ensancharse un poco durante su paso corriente -
abajo, debido a difusién molecular. A velocidades un poco mayores
el filamento de colorante se quiebra en porciones de considerable
tamafo; corriente abajo estas porciones o remolinos se apartan adn
mids y el colorante introducido es homogeneamente disperso. A velo
cidades definitivamente altas, la actividad de los remolinos es ex
tremadamente violenta y la regidn en que la coloracién se hace ho-
mogénea se acerca al punto de inyeccidén del colorante. De la ob--
servacién visual se nota que los remolinos aparecen después de re-
basar cierto Iimite de velocidad y que este limite estd separado -
del régimen laminar por una region de transicién. EI experimenfo
de Reynolds y otros medios de observacién mostraron que la forma--
cidn de remolinos empieza en el centro del tubo y forma un nicleo
central de actividad; el didmetro de este nidcleo aumenta en propor
cién con la velocidad promedio, y conforme nos alejamos del centro
de éste la turbulencia ird en disminucidn, y va en la pared del tu
bo las condiciones seran semejantes al régimen laminar. Los remo-
linos viajan a través de la corriente mediante un movimiento for--
tuito, éstos continuamente se forman, se fragmentan, desaparecen y
se reforman. Ademds, remolinos grandes contienen otros pequefios Yy

todo esto causa variaciones en la velocidad.

Concluyendo: La transferencia de masa en una corriente tur-
bulenta es esencialmente un proceso de mezclado, donde la masa es
transportada por el desplazamiento de los remolinos y en la cual -
la difusién molecular puede ser despreciada, aunque exista entre y

dentro de cada remolino del flujo turbulento.



Se ha intentado describir este proceso de transporte, pero
las dificultades para expresar en forma adecuada la turbulencia, -
determinar experimentalmente las condiciones interfaciales y eva--
luar las resisfencias al proceso, ha llevado a los investigadores

a proponer modelos matemdticos.

E1l modelo mds antiguo, denominado de ''Pelicula Estancada",
fue propuesto por Nernst en 1904 y fue la basa de la '"Teoria de la
Doble Pelfcula' para absorcién gaseosa enunciada por Whitman en --
1923, y serd en base a ésta que desarrollaremos nuestras ecuacio--
nes de disefio. El modelo supone que cuando un fluido bajo condi--
ciones de turbulencia, fluye sobre una fase que lo limita, la velo
cidad local se aproxima a cero en la interfase, ademds de que en -
este limite sélo el flujo normal a la interfase es el que corres--
ponde a la densidad de flujo molar de transferencia y el fluido en
contacto inmediato con la interfase puede decirse que se encuentra
estancado. En la regién turbulenta del fluido, debido al rdpido -
desplazamiento de los remolinos que provocan un mezclado total, -
los gradientes de concentracidn son muy pequefios, por lo que no -
existe una resistencia apreciable al transporte de masa. Por lo -
tanto, la resistencia al transporte estd confinada casi totalmente
en la pelicula estancada, donde son aplicables las ecuaciones dedu

cidas para la difusidén molecular.

La mayor falla de este modelo es que predice una dependen--
cia de la densidad de flujo molar con el coeficiente de difusién -
molecular elevado a la primera potencia; siendo que en la regidn -
turbulenta la densidad de flujo seria proporcional al coeficiente
de difusidon molecular '"Dpg'" elevado a una potencia cero, ya que no
existe transporte por difusién molecular. En la pelicula estanca-
da donde el transporte es por difusidn molecular, Np es proporcio-
nal a '"Dpg'"; por lo tanto, si una potencia "pM" fuera empleada pa-

ra representar el proceso total, el exponente ''n' tendria que es--

tar entre cero y la unidad. (2)
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Por lo tanto, fue necesario desarrollar el concepto de coe-
ficiente de transferencia de masa, para que éste agrupara la resis
tencia total al proceso, involucrando la regién turbulenta la de -
transicién y la pelicula estancada. Esto condujo a expresar la --

densidad de flujo molar de la siguiente manera:

Densidad Coeficiente Diferencia
de = de x de A b )
Flujo Molar Transferencia Concentracidn

La ecuacidn (11) agrupa todas las resistencias al proceso,
de tal manera que el coeficiente de transferencia varia en forma -
muy complicada. Ecuaciones tipicas, que expresen el proceso de -

transferencia interfacial son las siguientes:
N_. = - » .. &
ky (yE Ye ) (12)

N=kx(x.-x) s (1:3)

Donde vemos que es necesario emplear las concentraciones de
la interfase, que son normalmente imposibles de medir, por la difi
cultad de tomar muestras de los fluidos en la interfase. Lo que -
se hace experimentalmente, es tomar muestras y analizar las concen
traciones de soluto en el seno de la corriente principal y bajo es

tas condiciones sélo un efecto total puede ser determinado.

La "Teorfa de la Doble Pelicula'" nos ayuda a resolver el -
problema. Esta considera que a cada lado de la interfase se en~--
cuentra una pelicula estancada, las cuales estan en equilibrio en
todos los puntos de la interfase. Supone ademds, que la interfase

no ofrece resistencia al transporte de masa.

Las ecuaciones (12) y (13) no presentan la diferencia de -
concentracidn en unidades relacionadas. Para obtener el efecto to
tal de transferencia de masa, es necesario expresar el perfil de

concentracién en forma continua, de tal manera que las ecuaciones
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(12) y (13) puedan ser combinadas. Con tal prop6sito, se utiliza
la ecuacidn de equilibrio 1Tquido-gas, aceptando la consideracién
hecha por Whitman. La ecuacién de equilibrio liquido-gas rela
ciona la concentracién del soluto en la fase lIfquida con la concen
tracion del soluto en la fuga gas, y se expresa de la siguiente ma

nera:
v = f (x) . (1)

Para sistemas diluidos, esta funcidn es frecuentemente 1i--

neal y llega a ser:

y' =m x ... (15)

donde m es un factor de distribucidn que relaciona la concentra---
cion del soluto en la fase gas, en equilibrio con la concentracién
del soluto en la fase lfquida. ©Donde m es la pendiente de la -
curva de equilibrio en x. Basdndonos en la consideracién hecha -

' por Whitman, tenemos:

Yei =™ Xgq : ... (16)

ahora multiplicando la ecuacién (13) por m vy rearreglando obtene

mos:

(m x -m XE) =N_m/ k e {AT)

Ei E x

combinando las ecuaciones (15) y (16) con la (18), nos resulta:
(ye: = v5) = n_m 7k (18)
Ei E E x s

La ecuacidén (18) estd escrita en términos adecuados para su

marse a la ecuacién (12), obteniendo la siguiente expresidn:
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¥
Ye ~ Vg ... (19)

La ecuacién (19) est3d expresada ahora en términos de resis-
tencia total, para la fase gas. Una expresidn similar podemos ob-

tener para la fase lfquida:

«s+ (20)

v/ X =

En las dos ecuaciones anteriores tenemos, el flujo molar la
diferencia de concentracién y la resistencia total a la transferen
cia de masa, que denominaremos como coeficiente de transferencia -

de masa total, quedando éstos de la siguiente manera:

| | m 2T
_ = — 4 -
K k k
y y x
R S | 1 e (22)
K m k 35 k
x Yy X

Sustituyendo las ecuaciones (21) y (22) en (19) y (20), ob-

tenemos las siguientes expresiones:

Ng = K, Cyg = vE) 2o £23]
Neo= ko (xF - x ) ... (28)
E X E E

Ecuaciones similares podemos obtener conteniendo la diferen

cia de concentracién en unidades de relacidn mol.

- vt ... (25)
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N, = K, ( xz - X ) e (267)
La representacién grafica de las di ferenclas de concentra--

cién que originan el proceso se presentan en la figura 2 -

B e
Ye T Vg

#
( Ye © Ygj y 2 v - Y )
s 1. Fal gl et i)
Yg T Vg Ye = Yeq Ei E

donde: m = y . =Yg /N Xg; = X )

E
Curva de
eqyibﬁo
- Y P SR
X b 4
YEi
m
; yi
Xe XEi o

Fig. 2
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1.2.- Equipo de Absorcidén Gaseosa.

La absorcidén gaseosa es una operacidn unitaria en la cual -
uno o mas componentes gaseosos se disuelven en un lfquido, al es--
tar en contacto con él, dando como resultado una solucién de las -
especies que se difundieron. La operacién puede ser un fenémeno -
puramenteAffsico o puede involucrar una reaccidn quimica en el se-

no de la solucién que se forma.

El equipo industrial empleado para esta operacidn unitaria

puede clasificarse en dos tipos diferentes:

a.- Equipo de contacto continuo.
b.- Equipo de contacto por etapas.

En el equipo de contacto continuo la interfase gas-1iquido
se mantiene en todo el equipo. El equipo mds comin son las torres
empacadas, en las que estamos interesados por ser el equipo selec-
cionado para llevar a cabo nuestra experimentacién. Consisten en
una estructura rfgida, cilindrica, colocada sobre cimientos adecua
dos y llenas con algin material inerte, 1lamado empaque; se operan
usualmente a contracorriente, el solvente es distribuido sobre el
empaque fluyendo hacia abajo sobée las piezas de éste, formando pe
1fculas delgadas, mientras el gas fluye hacia arriba entre los es-
pacios libres del empaque mojado. Debe tenerse especial cuidado -
en asegurar una distribucién adecuada de las corrientes a través -
del empaque, pues aln de haber logrado una distribucién uniforme -
del 1fquido en la parte alta de la columna, éste tiende a fluir ha
cia la pared de ésta, llamidndosele a éste fendmeno 'acanalamiento",
por lo que en columnas altas es necesario dividir la altura del em
paque en varias secciones, con el objeto de colectar el 1iquido de

las paredes y redistribuirlo.

Los materiales de construccién de las columnas empacadas de
penden de las condiciones de corrosidén y pueden variar desde made-

ra, metal, vidrio, pladstico, hasta cerdmica; en cuanto al empaque
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se han propuesto distintas formas, medidas y materiales para su --
construccidn. Todos ellos deben ser inertes a los fluidos que se-
rin procesados, proporcionar la mayor &rea interfacial posible, -
ser estructuralmente fuertes para permitir su fdcil manejo e insta
lacidn, presentar bajo costo por unidad de volumen y mantenimiento,

ademss de una larga vida bajo las condiciones de operacién.

Entre las formas mas comunes estidn los anillos Raschig, que
se fabrican en acero, porcelana y carbén, sillas Berl que se fabri
can en los mismos materiales, al igual que los anillos Lessing, -
Pall y sus tamafos varfan entre media pulgada y seis pulgadas. El
objetivo es tener una maxima eficiencia de absorcidn; este limite
puede ser alcanzado, si el empaque presenta un drea mixima al moja

do para el contacto interfacial.

Para elegir las caracteristicas fisicas del empaque, se han
definido algunos pardmetros sobre éstos. Uno de estos paridmetros

es a definido como unidad de superficie activa himeda por unidad

’
de leumen empacado, y es un valor promedio, ya que el grado de mo
jado del empaque varia de punto a punto dentro de la columna. Este
promedio no es proporcional a la superficie especifica total del -
empaque seco ''Av'', aunque naturalmente empaques pequefios tenderdn

a dar mayor superficie mojada por unidad de volumen. Esta falta -

de proporcionalidad se debe a tres causas:

1.- Desigualdad en la distribucidén del 17quido sobre la seccidn

transversal de la columna.
11.- Incapacidad del liquido para mojar cada una de las piezas -
del empaque. '

111.- Superficie inactiva en puntos de contacto en los cuales el
Ifquido permanece estancado y ha sido saturado con soluto.

La fraccién del total de la superficie externa que estd mo-
jada y activa, no ha sido medida directamente y depende principal-

mente del gasto del Ifquido y muy poco de la velocidad del gas.(3)
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En adicién a la naturaleza del empaque, debe considerarse -
la resistencia que oponga al flujo de gas, ya que la potencia re--
querida para forzar el gas a fluir a través del empaque representa,
frecuentemente; el principal costo de operacién de una torre empa<
cada. La potencia es proporcional al producto del gasto de gas -
por la cafida de presidn a través de 1a columna, por lo que los da-
tos de caida de presidén son importantes para el disefio. Ya que no
se ha logrado obtener correlaciones satisfactorias para caidas de
presidén en empaques comerciales operando a contracorriente, lo que
se ha hecho es graficar la cafda de presién contra el gasto, para

determinado tipo de empaque.

En la operacidn normal de una torre empacada, el liquido -
que fluye sobre el empaque ocupa'una apreciable fraccién del espa-
cio vacio existente en el volumen empacado, reduciendo la seccidn
abierta al flujo de gas y haciendo apreciablemente mayor la cafida

de presién que cuando el empaque estd seco.

Para un determinado gasto liquido, la cafda de presidén au--
menta linealmente, al ir aumentando la velocidad del gas. Esta re
lacidén que se grafica como una recta AP/H vs G, tendrd una pen---
diente constante, hasta un punto'denominado "punto de carga', don-
_de la pendiente de la relacién se incrementard. Cuando se pasa el
punto de carga, la observacidén visual mostrard una mayor cantidad
de 1Tquido secuestrado en la parte alta del empaque por el lfiquido.
El 1iquido habrd asi llenado una gran parte del empaque, y el gas
tendri que burbujear a través de é1. Esta condicién es algunas ve
ces llamado "inundacién visual'. Para un gasto ligeramente mayor
al que corresponde a la inundacién visual tiene un segundo cambio
en la pendiente de la relacién, y a este punto se le denomina "'pun

to de inundacién'. (k)
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1.3.- Disefio de Equipo

El problema en el disefio de equipo de absorcién, consiste -
en calcular la altura y el didmetro del equipo para obtener una de
terminada separacién. El problema puede ser resuelto por dos méto
dos distintos, uno utilizando el concepto de etapas de equilibrio,
y el otro basado sobre velocidades del proceso difusional. La se-
leccion del método depende de la clase en la cual la operacidn se
llevarda a cabo, pero sea cual fuere el método empleado, implica el
conocimiento de la ecuacién de equilibrio lTquido-gas del sistema
involucrado. Nuestra operacién es una absorcidén gaseosa realizada
en una columna empacada, por lo que nuestras ecuaciones estardn re
lacionadas con las velocidades de los procesos‘difusionales defini

das en secciones anteriores.

Consideremos la columna empacada de nuestra experimentacidn

para determinar las ecuaciones de disefio. (Ver. Fig. No. 3)

G1 L1

Pl e
YE1 XE1

~ dH

G2 L2

S ———— e i
YE2 XE2
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Para operaciones en estado estacionario, un balance de mate
ria para una seccién diferencial de la torre, se expresa de la si=

guiente manera:
d6=dL Seioni277)

Y un balance parcial para el componente que nos interesa, -
sobre la misma seccién diferencial nos da:
) ... (28)

d (Gw., ) =d (Lw

G L

Esta ecuacién nos relaciona las composiciones de las dos fa
ses en contacto en cualquier punto a lo largo de la torre; noso---

tros también podemos expresarla de la siguiente manera:

d (GsY)=d (Ls X) ... (29)

Gs d Y = Ls d X ... (30)
Como la rapidez de cambio de un componente dentro de una fa

ses debe ser iqual a la rapidez de transferencia en la otra fase,

obtenemos las siguientes expresiones:

i
Gde-KY(YE YE)dA ... (31)
” # _ .
Ls d X = K, ( Xe Xg ) d A seat (32)

En donde dA es la diferencial del drea de transferencia in-
terfacial asociada con la seccién transversal de la torre. Esta -
srea de transferencia en una torre empacada es muy dificil de me--

dir, por lo que es mas conveniente expresarla como:

dA=adH o (33)

El término "a" de la ecuacidn anterior es el drea interfa--
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cial por unidad de volumen de empaque y es funcidn de una combina-
cidén de las caracteristicas del empaque y del liquido retenido, -
por lo que depende también de los gastos de las dos fases. Puesto
que "a'" no se éonoce generalmente para las columnas empacadas, se
le combina con el coeficiente de transferencia para dar una enti--
dad con unidades de cantidad transferida por unidad de tiempo por
unidad de concentracidén por volumen de empaque. Asi las ecuacio--

nes (31) y (32) toman la siguiente forma:

#
Gs dY - Ka ( e ) dH ... (34)

Ls = dX = K a ( xg - X_ ) dH ... (35)

X E

Estas dos {ltimas ecuaciones pueden emplearse para obtener
la altura requerida de la torre integrando sobre el cambio total -

de concentracién en las corrientes de la torre:

Y Gs ¥4 dy i (36)
H=/ dH = s e
o u® Ygy E E

; Ls E2 dx e (37
s U = g XE - X
o X XE1 E

Las ecuaciones (36) y (37) podremos usarlas para determinar

los coeficientes volumétricos totales. Asi ......
YE2 .
Kya = %§ r - dr - <os (38)
YE1 E E
L Ee dX (39)
& == Sate 9
Sy v L XE - X

XE1 E
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En las ecuaciones (38) y (39) podemos observar que el dnico
término que no obtenemos directamente es la integral que aparece -
en ellas, ya que tienen que ser resueltas grdficamente. Para esto
es necesario tener las concentraciones de equilibrio, Y# y X’, las
cuales obtendremos haciendo uso de la curva de equilibrio y la re-
lacién de concentraciones totales en ambas fases a lo largo del em

paque, denominada 1fnea de operacién. (6)

La curva de equilibrio se construyé a partir de datos de -
presién de vapor de soluciones de etanol en agua a 20°C (8), trans

formadas a unidades de relacidn mol.

YE XE
0.0000 0.0000
0.01158 0.0427
0.02201 0.0989
0.03011 0.1666
0.03668 0.2594 Pt = 585 mm. de Hg
0.04185 - 0.3908
0.04576 0.5873

La lTnea de operacidon se puede obtener con sélo disponer de
las concentraciones de ambas fases, en la entrada y a la salida -
del equipo, siendo éstas las coordenadas de dos puntos que grafica
dos en un sistema de ejes coordinados, y unidos por medio de una -

linea recta, representan la linea de operacidn.

Para deducir una expresién analitica de la linea de opera--
cidn, a partir de las concentraciones de las corrientes de entrada,
planteamos un balance parcial de etanol, procediendo de la siguien

te manera:

Balance parcial de etanol

Gs * Y + Ls « X = Gs YEz + Ls * Xg,y ... (40)
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como en nuestra experimentacidn XEl = 0.0

Gs * Y + Ls * X = Gs ° YEz .. (B1)

dividiendo la ecuacidén (41) entre Gs , obtenemos:

Y. =- (Ls / Gs ) X +Y (42)

- £2 e

siendo ésta la ecuacién de la linea de operacién, con pendiente

- (Ls / Gs ) y ordenada al origen Y.,

Las concentraciones en relacién mol de ambas fases en la en
trada y en la salida del equipo, se obtienen de la siguiente mane-

ra:

Balance total de materia

(43)

del balance total desconocemos los gastos Gl y L2 . El gasto L2 lo

podemos obtener por un balance parcial de agua:

L, = (L, » W, / MW,,) ... (bh)

ahora del balance total obtenemos GI

G, =G, +L, =1 ... (45)

Obteniendo las siguientes expresiones para las concentracio

nes en relacidén mol:

Y {61 - wel )/ ME _ gr. mol de Etanol
El (G « WC1 ) / MC gr. mol de CO2
YE2 = (G 2+ WE2 ) / MC _ gr. mol de Etanol
E2 (G2« WC2 ) / MC gr. mol de CO,
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X % 0.0 . gr. mol de Etanol
El : gr. mol de agua
X (L2 - WE2 ) / ME _ gr. mol de Etanol

g2 - TLZ - WAZ ) 7 MA gr. mol de agua

Ya con la curva de equilibrio y la lfnea de operacién, pode
mos obtener las concentraciones de equilibrio, Y vy X# , como pro-

cederemos a continuacién (ver Fig. 4):

YE2 LINEA DE
EQUILIBRIO

#

Ye

Fig. &
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Para un punto (XE , YE)’ sobre la 1fnea de operacidn la con
centracidn de equilibrio y# correspondiente a YE , s aquélla que
est3d en equilibrio con una solucién de concentracidn XE . La con-
centracién x* correspondiente a XE , es aquélla que estd en equili

brio con un vapor de concentracidn YE .

La determinacién de las concentraciones de equilibrio cubri
ra todo el rango de la linea de operacidn, con las que evaluaremos

las integrales que aparecen en las ecuaciones (38) y (39). (5).



CAPITULDO II

DESCRIPCION DEL EQUIPO Y TECNICA EXPERIMENTAL
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2.1.- Descripcidn del Equipo

2.1.1.- Partes Principales

A) Columna.- El trabajo experimental se realizd en una co--
lumna de vidrio de 15 cm de longitud, 5.2 cm de didmetro externo y
4.7 cm de didmetro interno, empacada con anillos Raschig de 1/h4 de
pulgada. Sobre el empaque se colocd un distribuidor de liquido -
construido con dos placas circulares de acrilico de 2.5 cm de dia-
metro, con un corte de 3 mm de profundidad y 1.9 cm de didametro, -
dejando un borde de 3 mm de espesor. A la placa superior se le -
perford un orificio de 4 mm de didmetro y a la inferior cuatro ori

ficios de 0.9 milfmetros. (Fig. 5)

' Soped]

CORTE TRANSVERSAL

El distribuidor del 1Tquido fue sostenido por una placa de
acrilico (Fig. 6), a la cual se le hizo un corte circular de 2.5 -
mm de ancho, donde se ajusté el tubo de la columna, la unidén fue -
sellada con cinta de teflén. Esta placa fue de 1.2 cm de espesor
y se le hicieron varias perforaciones: dos de 5 mm de diametro pa
ra la salida del gas, una conectada al cromatdgrafo y la otra de -

yenteo a ta atmésfera; un tercer orificio que sirvié para pasar un
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tubo de unién al distribuidor del 1iquido, por medio de este tubo

se controlé la altura del distribuidor sobre el empaque, para este
efecto se colocd, sobre la parte superior de la placa, una rondana
cortada en acrilico y sujetada por medio de tornillos de 1.5 mm de
didmetro, que ajustaba el tubo de unién a la altura deseada. Se -
le practicaron otros cuatro orificios, colocados uno en cada esqui
na para sostener la placa inferior por medio de tornillos. Ademas
se le perford un orificio que siryié de pozo para colocar un termd

metro.

CORTE TRANSVERSAL

Fig. 6

La placa inferior (ver Fig. 6), fue de iguales dimensiones
que la superior; se le hicieron cinco perforaciones para la distri
bucién del gas, y éstas fueron calculadas al igual que las del dis

tribuidor del 1iquido, por el siguiente método de cdlculo. (7)

1= Calcular

AP=(pG-pL)'g/gC h

APd = 0.10 « AP
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2%= Calcular el NRe para el flujo total aproximado del plato -
distribuidor y seleccionar el coeficiente de orificio Cd, de la fi

gura 12 del capftulo Ill de la citada referencia.

= Determinar la velocidad del fluido a través de los orifi---
cios, med?da a la temperatura y densidad de operacidn:

Vori =cd (2.9~ AP, / PG jitl2

El cociente de Uo/Uori da la fraccién de drea abierta en el

distribuidor.

L. - Calcular el nimero de orificios por unidad de drea del dis-
tribuidor, Nori, con la siguiente ecuacidn:

’

Nori = ( I/(dori)z) (4/7) : ( Uo/Uori )

En la ecuacién anterior se tienen dos incégnitas, dori y =
Nori, y para resolverla se supone.. un didmetro de orificio y se en
cuentra el correspondiente Nori. Se construye una tabla con los -
diferentes valores supuestos e inferidos y seleccionamos aquel No-

ri que corresponda al dori mi3s pequefio que pueda perforarse.

A la placa inferior también se le hizo un corte circular de
2.5 mm de ancho, donde se ajusté el tubo de vidrio de la columna;
sobre la parte lateral se hicieron dos orificios de 3.5 mm de dia-
metro que llegaban hasta la mitad de la placa, los cuales se comu-
nicaron hacia la parte interna de la columna, ademds se le adicio~
né un acumulador para recibir el gas, en el cual se colocé un ter-

mémetro ajustado por medio de un tapdn de hule. (Fig. 7)
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VISTA SUPERIOR CORTE TRANSVERSAL

Fig. 7
B) Bafio de Temperatura Constante.- A este equipo lo descri-
biremos ampliamente, ya que fue construido en el laboratorio expre

samente para la experimentacidén que se realizéd.

El bafio de temperatura consistia de un recipiente de 35 cm
de alto por 45 cm de didmetro, en el que se instaldé un agitador -
acoplado a un motor eléctrico, un termémetro de - 10 a 120°C, un -
control de temperatura, cuyo elemento primario de medicién fue wun
termistor, y el elemento final de control una resistencia de calen
tamiento. (Fig. 8)

El aparato se calibré para determinar la temperatura corres
pondiente a cada posicién de las perillas de ajuste. La calibra--
cién se hizo de la siguiente manera: se colocaban las perillas de
ajuste en una posicién y se dejaba que el control alcanzara el pun
to de ajuste, se anotaba la temperatura y se proseguia a la si----
guiente posicién; asi se procedid hasta obtener la calibracién del

rango deseado.
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2.2.~ Diagrama de Flujo.
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Rotdmetro con capacidad para medir gastos de Ifquido des
de 0.05 cm3/s hasta 0.2 cm3/s.

Rotametro con capacidad para medir gastos de gas desde -
50 cm3/s hasta 250 cm3/s.

Mandmetro indicador de presién en el recipiente de CO2

Mandmetro indicador de presién de la descarga del reci--
piente de diéxido de carbono.

Termémetro de - 10 a 120°C.

Termémetro de - 10 a 120°C.

Recipiente de diéxido de carbono a 60 Kg/cm2
Recipiente de agua con capacidad para 50 It.

Columna de absorcién de etanol.

Secador de diéxido de carbono, 1leno con sflica gel.
Columna de saturacidn del diéxido.de carbono con etanol.
Vilvula de globo.

Vialvula de diafragma.

Vidlvula de globo.

Vilvula de aguja de 3/8 de pulgada.

Vilvula de aguja de 3/8 de pulgada.
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2.3.- Técnica Experimental

La operacidn se inicié haciendo fluir el diéxido de carbono,
po: fuera del saturador de etanol, para eliminar el aire en la 17~
nea de conduccién de gas, éste salfa del tanque a una presidn de -
0.5 Kg/cmz. Esta presién de descarga del tanque de di6éxido de car
bono fue'seleccionada de entre aquéllas que mantuvieran el gasto -
deseado para la cafda de presidén existente en el equipo. EI didxi
do de carbono se hacfa fluir a través de la columna de secado, an-

tes de pasar al resto del equipo.

Después se hacfa fluir el diéxido de carbono a través del -
saturador de etanol, hasta alcanzar el equilibrio en la saturacién

del gas.

El gasto de la mezcla gaseosa se midié con un rotdmetro ca-
librado, a esta mezcla se le tomaban muestras antes de entrar al -
distribuidor por medio de una vilvula de salida, como consecuencia
de esto el gas perdfa presidn y el Iiquido inundaba el acumulador
del gas obstaculizando su paso normal, lo que motivé que antes de
bombear el 17quido se hiciera el andlisis cuantitativo del gas de
alimentacidn. Una vez hecho esto, se hacfa fluir el liquido (agua
destilada), desde un tanque’de nivel constante por medio de una --
bomba peristdltica, ajustando el gasto deseado con el control de -

velocidad de ésta, y midiéndolo con un rotdmetro calibrado.

Debido a que la bomba peristdltica generaba oscilaciones en
el gasto del lfquido, se colocé en la linea de conduccién de éste,
antes del rotametro de medicidén, un dispositivo que amortiguara ta
les oscilaciones. Este consistia en un matraz con agua hasta la -
mitad de su volumen, colocado en posicién invertida, y sellada su
boca con un tapdn de hule y cinta de teflén. Al tapén de hule se
le hicieron dos perforaciones por donde se introdujeron dos tubos
de vidrio, uno por donde entraba la corriente lfquida, que se ver-
tfa sobre el nivel del agua, y el otro que servia de salida. (Dig

grama de Flujo)
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= Tanto la corriente lTquida como la gaseosa después de &dban-

donar la columna tenfan sus respectivas tomas de muestra.

La operacién se llevé a cabo isotérmicamente, alimentando -
gas y liquido a una temperatura constante; para esto las corrien--
tes de alimentacién se hicieron pasar a través del bafio de tempera
tura constante. El calor de dilucidn del etanol en el agua no cau
sé6 diferencias apreciables de temperatura que involucraran desvia-
ciones mayores de 0.1% en la densidad del gas y que introdujera un

error mayor en la toma de muestras de gas.

Se colocaron termopozos a la entrada y a la salida de la co
rriente gaseosa para instalar termémetros que nos indicaran la tem

peratura de operacidn.

Rotimetros

Los rotametros que midieron los gastos del liquido y gas -
fueron calibrados de la siguiente manera, respectivamente: Por me
dio del control de velocidad de la bomba se fijaba un gasto de 17~
quido, manteniendo la posicién en el rotdmetro, se recibfa el 17--
quido a la salida de éste en una probeta midiéndose el tiempo que
transcurrfia para recibir cierta cantidad de liquido, expresando‘el
gasto en centimetros cidbicos por segundo. Se repetia la operacidn
tres veces para cada punto de su escala, obteniéndose asfT una se--
rie de gastos con sus correspondientes posiciones. Los datos se -
ajustaron mediante el método de minimos cuadrados a la mejor recta
que los representara, para de aqui obtener los gastos de operacidn.
(Apéndice)

Para calibrar el rotametro que midid el gasto de la mezcla
gaseosa, se hizo fluir ésta a través de la linea de conduccidén, vy
a la salida del rotametro la corriente se introdujo a un tubo de -

vidrio, donde con jabonadura se formaba una burbuja, la cual se -

3

desplazaba a lo largo del tubo. Este tubo se gradué hasta 500 cm

3

en intervalos de 50 cm”. Esta calibracidn fue hecha una vez que -
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se tuvieron los rotdmetros adecuados para la operacidn, es decir,

que manejaran los gastos deseados para el experimento.

La seleccidn de lor rotdmetros se hizo como sigue: se ins-
talaban rotametros, uno para el liquido y otro para la corriente -
de gas, se hacfan fluir las corrientes de alimentacién, y se deter
minaba cuil era el gasto mdximo que podian registrar, después se -
hacfa fluir el gas a través del saturador de etanol y se tomaban -
muestras de gas a la entrada de la columna y de liquido a la sali-
da de la misma para analizar las concentraciones. Esto nos demos-
traba si los tiempos de residencia de las corrientes eran suficien
temente grandes para lograr una buena transferencia de masa. Asi
se hicieron fluir gastos de gas desde 20 hasta 220 cm3/s, y para -
la corriente 1fquida desde 0.07 hasta 0.20 cm3/s, y para la co----
rriente 1fquida desde 0.07 hasta 0.20 cm3/s. Se encontrdé que para
gastos menores de 150 cm3/s, para el gasto de gas no proporcionaban
una adecuada transferencia de etanol, como consecuencia se selec--

3

ciondé un rotidmetro que midiera gastos de 150 hasta 200 cm”/s. Para
la corriente liquida se usé un rotametro que midiera de 0.07 hasta

0.15 cm3/s.

Andlisis Cuantitativo

El andlisis se realizé mediante cromatografia de gases en -
un cromatégrafo Gow-Mac con detector de celdas de conductividad -
térmica. Se analizd.la corriente de gas de entrada, que consistia
de didxido de carbono y etanol; y la corriente liquida de salida,
que consistfa de etanol y agua, esta corriente contenia diéxido de
carbono pero en cantidades despreciables. El agua de entrada se -
encontrd pura por andlisis cromatogrdfico. En base a los compues-
tos a determinar se seleccioné helio como gas de arrastre y una co

lumna porapak "R'".

Las condiciones de operacidn de la columna del cromatégrafo,
inyector y detector, asi como los gastos de helio a través de la -

columna de operacidn y de referencia del cromatdgrafo se seleccio-
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ndron de acuerdo a los tiempos de retencidén ptimos, y se buscé -
que los picos de los compuestos salieran separados. Se probaron -
distintas temperaturas de operacién del cromatégrafo, con el obje-
to de optimizar el tiempo de andlisis, siendo el etanol el de ma--
yor tiempo de retencidén con seis minutos a 120°C en la columna y -
145°C tanto en el inyector como en el detector; el gasto de helio

fue de 60 centimetros clibicos por segundo, que fue el Sptimo para

el didmetro de la columna porapak "R'" empleada.

En cuanto al uso del cromatégrafo se hicieron distintas --
pruebas para conocer la calibracidén drea-masa adecuada, que debié-
ramos usar. Lo que se hizo fue preparar una solucidén de etanol en
agua de una composicidn en peso conocida e inyectar una muestra, -
obteniendo en el registrador un pico para cada componente; primero
el agua y luego el etanol. El tamafio del pico tuvo que ajustarse
con la atenuacién del cromatégrafo y el tamafio de la muestra, asf
se encontrd que para una muestra de tres microlitros de solucién -
acuosa de etanol se necesitaba una atenuacién de 256 para el agua
y 16 para el etanol. Para el diéxido de carbono se inyectaron ~--
tres mililitros con lo cual se necesitd una atenuacién de 512. --
Se traté de usar para la calibracién drea-masa, el método de norma
lizacidén de &reas, pero los resultados obtenidos no fueron satis--
factorios, debido a que el detector no tuvo la misma respuesta pa-
ra cada compuesto; también se traté de usar el método de factores
de correccién, al final se encontrd que la calibracién absoluta --
nos proporcionaba la mayor exactitud; se procedid de la siguiente
manera: se prepararon soluciones de etanol en agua de composicidn
conocida, desde 2% hasta 25% en peso, se inyectaron y se obtuvie--
ron un par de picos para cada solucidn, entonces se graficé el =--
drea del pico del componente contra los miligramos del mismo en la
muestra de la solucidn patrén tomada. Esta calibracién tuvo que -
ser ajustada por el método de minimos cuadrados al polinomio que -
mejor representara los puntos experimentalmente obtenidos. (Apén-

dice)
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El cromatégrafo requerfa aproximadamente tres horas para al
canzar las condfciones de operacidn seleccionadas, en tanto que el
bafio de temperatura alrededor de 20 minutos para llegar al punto -
de ajuste co]océdé, por lo que también debfa iniciarse su opera---
cién antes de hacer cualquier experimento. A continuacidn, se ex-

pone la secuencia de pasos que se hacfan en cada experimento:

.- Abrir la vdlvula del tanque de helio y ajustar la pre--

sién a 1 Kg/cm2 con el mandmetro.

11.- Revisar fugas en el cromatdgrafo, septum de inyeccién y

en todas las conexiones de tuberfa de conduccidén de gas y liquido.

1t1.- Ajustar los gastos de helio en las columnas del cromatd
grafo por medio del medidor de burbuja. En el calentamiento del -
aparato se usé hasta 20 centimetros cibicos por segundo por colum-

na, para minimizar el gas de arrastre.

IV.- Hacer la conexidén eléctrica del cromatégrafo a la linea

de 117 volts.
V.- Cerrar gl circuito principal con su interruptor.

Vi.- Colocar la perilla de la columna en la posicién de tem-

peratura de 120°C.

VIl.- Colocar la perilla del detector en la posicion de tempe

ratura de 145°C.

Viil.- Colocar la perilla del inyector en la posicion de tempe
ratura de 145°C; la graduacién de esta perilla no estaba ajustada
a lta calibracién del manual, por lo que se tuvo que recalibrar la
graduacidn para saber qué posicién nos daba la temperatura deseada.

lgual problema se presentd con la perilla del detector.

IX.- Poco antes de alcanzar las temperaturas fijadas en el -
cromatégrafo, se iniciaba la operacidn del bafio de temperatura --

constante.



37

X.- Cerrar el circuito de la corriente eléctrica de los fi-
lamentos del detector, con el correspondiente Interruptor ajustdn-
dola a 150 mA, una vez alcanzadas las temperaturas de operacién -

del cromatdgrafo y del bafio de temperatura.

X1.- Conectar el registrador a la 1Tnea de voltaje regulado

y las conexiones de la sefal proveniente del cromatdgrafo.

X11.- Ajustar el cero de la carta del registrador, el voltaje
de amplificacién de la seiial del cromatégrafo y la velocidad de 1la
carta. Estas Gltimas condiciones tenfan que ser iguales a las que
se usaron en la calibracidén de las curvas drea-masa de los compo--
nentes; se seleccionaron de acuerdo al tamafio y forma del pico, ya
que los picos del agua y etanol no eran simétricos. No se podfa -
sustituir el drea por su altura en las calibraciones y demds cdlcu
los, por lo que se debfa buscar una velocidad de carta, con la ~--
cua! se obtuvieran picos de buen tamafio para facilitar la medicidn
de su drea, en esto también influfa el voltaje de amplificacidn.

X11l.- Abrir la vilvula del tanque de 602 y ajustar la presidn

de descarga.
XIV.- Abrir la valvula de flujo hacia el saturador de etanol.

XV.- Ajustar el gasto de gas con la vdlkvula colocada a la sa

lida del saturador.

XVl.- Abrir la vidlvula de muestreo y tomar muestras de gas, -

una vez alcanzado el equilibrio en la saturacidn de etanol.

XVil.- Inyectar la muestra de gas y comenzar a correr la carta
del registrador. Tomar dos muestras mds e inyectar al cromatdgra-

fOls

XVIll.- Hacer fluir la corriente Ifquida una vez obtenido el -

andlisis del gas de entrada.

XI1X.- Después de cinco minutos de haber puesto en contacto la
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corriente liquida con la gaseosa, comenzar a tomar muestras del 17
quido de salida, recolectdndolas en ampolletas de tres mililitros,
tapando la ampolleta con algodén. Al momento de tomar las mues---

tras, se comenzaba a inyectar al cromatdgrafo.

XX.- Después de analizar el primer gasto liquido, se pasa al

siguiente conservando el mismo gasto de gas de entrada.

XX1.- Después de recorrer todo el rango de gastos de liquido

permisibles, se continia con el siguiente gasto de gas de entrada,

fijindose éste y variando el gasto del liquido.

Para terminar la operacién, se procedia de la siguiente ma-

nera:

..... Detener el -movimiento de la hoja del registrador con su res

pectivo interruptor.
....- Apagar el registrador.
.e... Bajar a cero la corriente de filamentos del cromatdgrafo.

.... Abrir el circuito de corriente a los elementos del cromaté-

grafo por medio de su intérruptor.
ve... Cerrar la valvula de la corriente lfiquida.

..... Abrir el circuito de corriente al control de la bomba con -

su interruptor.
w.e... Cerrar la vdlvula del tanque de gas.
..... Apagar el contral de temperatura del bafo.

..... Reducir el gasto de gas de arrastre del cromatégrafo.a su -
décima parte. Colocar el control respectivo en enfriamien-

to.
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3.1.- Céalculos

Expondremos la secuencia de c3lculo de los coeficientes de
transferencia de masa de un experimento, para ilustrar el método -

de cédlculo.

De la experimentacién se obtuvieron los siguientes cromato-~
gramas de las corrientes de gas de entrada, G2 , y lfquido de sali

da, L, . (Ver Fig. 9)

Pico de etanol

Pico de

diéxido
de car-
bono

i At 512 At 4

cromatograma de Gy

Pico de etanol At 1

Pico de

HZO At 256
Pico de
CO2
At 1

-

cromatograma de L2




41

Experimento No. 1

Para la corriente, G, , obtuvimos la siguiente informacién:

2
6y coqp Ho0 Et OH
Atenuacidn 512 - 8
Area Directa 15.6566 - 3.295
Area Corregida 15.6566 - 1.6L478
Masa 4.6999 - ‘0.18114
Fraccidn Masa 96.2289 - 7710

Para el diéxido de carbono utilizamos la altura del pico, -
ya que éste resultd ser simétrico; para los demd3s componentes usa-
mos el area. De la tabla anterior podemos observar que el pico de
etanol fue obtenido a una atenuacidn diferente a la que se utilizd
en la recta de calibracidn area-masa; esto se hizo con el objeto -
de obtener un pico de buen tamafio para que se le determinara su -
irea de una manera mas facil. EIl drea asi determinada era dividi-
da entre un factor para obtener el equivalente a una atenuacidn 16,

correspondiente a la recta de calibracidn.

Con la posicidon del rotametro del gas de entrada y la recta

de calibracion-gasto, obtenemos el gasto del gas de entrada, Gy .

Para la corriente liquida, L2 , obtuvimos la siguiente in--

formacidn:

La €0y Ho0 Et OH
Atenuacidn - 256 8
Area Directa = 1.6718 4.8218
Area Corregida - 1.6718 2.41
Masa - 2.3736 0.2663
Fraccidn Masa = 90.0 10.0
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Con la posicién del rotdametro del lfquido, obtenemos:

L, = 309.6 gr. de Agua / hr.

ahora haciendo uso de la ecuacidn (46) tenemos que:

Lo e 344.0 gr. de Agua / hr.

y del balance total expresado en la ecuacién (47), obtenemos:

G| = 1277.1 gramos/hr.

Las concentraciones para el trazo de la linea de operacidn,

quedan como sigue:

YEI = 0.0114
YEz = 0.0374
XEl = 0.0000
XE2 = 0.043%4

El siguiente paso es graficar la linea de operacidén y la -
curva de equilibrio sobre un mismo sistema de ejes coordenados pa-

ra obtener las concentraciones de equilibrio:

e vg 1/ ( Yoo = vﬁ )
0.03740 0.01140 38.46150
0.03200 0.00920 43.85960
0.02600 0.00700 52.63150
0.02000 0.00L440 64.10250
0.01780 0.00340 69.44400
0.01140 0.00000 87.71920

Con la informacidn anterior graficamos 1/( YE - Y: ) vs YE -
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para obtener el valor de la integral, el cual se determina evaluan

do el &rea que marcan sus limites, asf:

s 82 oA~ - 148628

Gs = 1.653 gr. mol de CO2 / hr. cm?

H =9 cms.
Ahora de la ecuacién (41) tenemos:

Kya = 0.2729%4 gr. mol de EtOH / hr. em’ (rel. mol)

Para el cdlculo de Kxa se sigue un procedimiento analogo al

seguido en la determinacidn de KYa

Con los puntos obtenidos para el trazo de la l1inea de opera
cién, graficados junto con la linea de equilibrio en el mismo sis-
tema de ejes coordenados, obtengo las concentraciones de equili---
brio X*

£’ de acuerdo al método ejemplificado en la figura nimero
tres:

Xg xg 1/ xi o )
0.00000 0.040 25.0000
0.00500 0.054 20.4080
0.01000 0.070 16 .6660
0.01500 0.086 14.0840
0.02000 0.104 11.9047
0.02500 0.128 9.7087
0.03000 0.152 8.1967
0.03500 0.184 6.7114
0.04340 0.258 4.6590



b

Con la informacidn anterior graficamos 1/( Xg = XE ) contra

XE , para obtener el valor de la integral, el cual se determina -

evaluando el drea que marcan sus limites. AsT:

Ls = 0.99135 gr. mol de Agua / hr. cm2
H =9 cms.

ahora de la ecuacidn (42) tenemos:

Kya = 0.05543 gr. mol de EtOH / hr. cm3 (rel. mol)

X

3.2.- Resultados

Expe;lTento Gz(g/hr) WeE2 L‘(g/hr) YiE2 Kya Kxa
1 1311.50 ST 309.60 10.00 0.2728 0.0554
2 1311.50 Siad ) 411.91 7.735 0.2679 0.0555
3 1311.50 3.77 480.74 7.238 0.3279 0.0682
4 1605.04 3.39 239.83 13.24 0.3687 0.0687
5 1605.04 3.39 45k .93 9.533 0.5693 0.1330

6 1605.04 3.39 558.18 7.886 0.6096 0.1399
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El objetivo de esta tesis fue cumplido al realizar la expe-
rimentacidn necesaria para obtener los coeficientes de transferen-

cia de masa a una temperatura constante y en estado estacionario.

El rotdametro de medicidn de la corriente G2 tuvo una preci-
sién de 2% en cada posicién de su escala. EIl rotdmetro de medi---
cion de la corriente L1 tuvo una precisién de 0.8% en cada posi---
cién de su escala. En tanto que el control automdtico de tempera-

tura tuvo una precisién hasta de 0.25°C.

Experimentalmente fue dificil tomar muestras representati--

vas de la corriente G1 , debido a la dificultad de instalar un dis

positivo que permitiera reproducir la toma de muestras. Se conec-

td una lifnea para la salida de G, abierta a la atmésfera y también

un septum sobre la placa superio: de la columna, pero ambos inten-
tos no resultaron adecuados para hacer la toma de muestras reprodu
cible. :

La dificultad fue que no se pudo recolectar la corriente G1
de tal forma que no afectara las condiciones hidrodindamicas de la
columna-lTquidos de apoyo, zona de carga e inundacidn. -

E1 andlisis cuantitativo de las muestras de la corriente G1

presentd hasta un 50% de variacidn, por lo que no se considerd tal

informacidn en el balance de materia. Por lo cual el planteamien-
to de éste se hizo sélo con la siguiente informacidn: LI’ XA1’ Lz,
XAZ' XAZ’ XEZ’ GZ’ YCZ’ Y lo que imposibilité que el balance de

E2’
materia fuera comprobado.

Debido al considerable volumen que se pierde de etanol, se
intenté emplear la informacidn obtenida como fundamento para esca-
lar la torre empacada a nivel industrial.

Se correlaciond el KYa con los gastos Ls y Gs, empleando -~
los datos experimentales, de los cuales se obtuvo la siguiente ex-

presién (Fig. 10).
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KYa = 0.06437 Lso'56thz'727

Esta se utilizd para predecir el K,a para gastos Ls y Gas a

¥
escala industrial y emplear a éstos en el escalamiento de la altu-
ra de la zona empacada. Se encontrd que la ecuacidn no puede ser
usada para gastos Gs mayores a los experimentales, pues se obtiene
valores de KYa muy superiores a los encontrados en la practica ex-
perimental. Esto nos hace considerar que serd necesario hacer la
experimentacién que nos lleve a determinar el comportamiento del -
Kva para gastos mayores que los ya empleados. Hay que considerar

para esto que los gastos reportados en la seccién 4.2 fueron opti-
mizados en cuanto a la recuperacién de etanol. Se encontrdé que pa
ra cocientes L]/G2 > |, dentro del rango de concentraciones usadas,
la recuperacidn era casi nula. Se optimizd en base al tiempo de -
residencia de la corriente L‘ , el cual se fue aumentando hasta -
que se logrd una recuperacidon adecuada del etanol que era alimenta

do en la corriente GZ'

La recuperacidn obtenida del etanol en las corridas experi-

mentales se muestran en la tabla 1I.
TABLA |

Experimento No. % de Recuperacidn

69.50
69.82
75.82
67.30
88.10
87.80

VI WN -

El trabajo que aqui concluye se llevé a cabo en aproximada-
mente 2 afios, distribuidos de la siguiente manera: La seleccidn -
del tema y el disefio del experimento ocupé 4 meses, y se hizo en -

base a la consulta de las siguientes publicaciones:
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DISSERTATION ABSTRACTS AND MONOGRAPHS IN MICROFORMS*
APPLIED SCIENCIE & TECHNOLOGY INDEX*
ENGINEERING INDEX ANNUAL*

% Localizadas en el Centro de Informacién Cientffica y Humanistica
de la UNAM.

La construccidén e instalacién del equipo ocupdé once meses,

y las corridas experimentales siete meses.

Durante el desarrollo de esta tesis nos encontramos con ca-<
rencias de material que difficilmente fueron salvadas, ya que ésta
no estuvo dentro de los planes de investigacidn y desarrollo de la
facultad. Esto Gltimo es confirmado con la falta de continuidad -

en el desarrollo de la experimentacidn iniciada.

Todo esto nos hace considerar necesaria la formacidn de un
mecanismo oficial que pueda ofrecer al pasante de licenciatura, in
teresado en el trabajo experimental, la entrada sistemdtica a los
proyectos de investigacidn de la Facultad, para asegurar al tesis-

ta la infraestructura adecuada.



NOMENCLATURA




av

Av

Gs

Ls

Nori.

ori’
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2,

Area de transferencia interfacial (cmzlcm')de seccibén trans

versal de la columna).

Area interfacial por unidad de volumen de empaque (cmz/cm3).
Superficie activa himeda por unidad de volumen empacado.
Superficie especifica de empaque seco.
Concentracién mol total.

Concentracién mol del componente A.
Coeficiente de orificio.

Difusividad de A en el componente B.
Didmetro de orificio.

Gasto total de gas (gramos/hora).

Gasto de gas solvente (gramos mol/hora cmz).
Aceleracién gravitacional (9.78 m/sz).
Constante dimensional.

Altura de la zona empacada (cm).

Altura de columna hidrostatica (cm).

Coeficiente de transferencia de masa en fase liquida

(g. mol/hr cm? fraccién mol).

Coeficiente de transferencia de masa de fase gas

(g. mol/hr cm. [feaccldn mol) .

Coeficiente total de transferencia de masa. Fase indicada

por el subindice (g. mol/ hr. cmz. relacién mol).
Gasto total de lfquido (cm3/s).

Gasto total de lfquido (gramos/hora).

Gasto de lTquido solvente (g. mol/hr. cmz)

Nimero de orificios.

Presidén parcial.



P .- Presidn parcial del componente E.

Pt .- Presidn total.

T .- Temperatura ( °C )

Uo .- Velocidad del fluido dentro de la columna (L°/S :cm/s)
Uori.- Velocidad del fluido a través de los orificios.

U,V,W.~ Sistema de ejes coordenados.

v .- Velocidad media molar (.xA VAot %3 Vg )

Vo ooT Velocidad del componente A relativo a ejes estacionarios
(cm/s) .

¥y = Velocidad del componente B relativo a ejes estacionarios
(cm/s) .

w .- Fraccidn masa.

x .- Fraccidn mol en fase 1Tquida.

X .- Relacidn mol en fase lTquida.

y .= Fraccion mol en fase gas.

Y .~ Relacidn mol en fase gas.

Y# .= Relacidn mol de equilibrio en fase gas.

X .- Relacién mol de equilibrio en fase 1Tquida.
AP .- Diferencia de presién.

APd .- Diferencia de'presién en el distribuidor.

fa} .- Densidad. Fase indicada por el subindice.
SUBINDICES

A .- Componente A

B .- Companente B

E .= Componente Etanol



Fase 1fquida en fraccidn mol.

Fase lfquida en relacidn mol.

Fase gas en fraccidén mol.

Fase gas en relacién mol.

Corriente en lo alto de la torre empacada.

Corriente en los fondos de la torre empacada.

53



APENDIC

m




55

Apéndice

Recta de calibracién Gasto-Posicién para el rotdmetro de la corrien
te 1fquida L, (Fig. 10)

L'(cm3[s) Posicién
0.07250 12.2
0.08600 13.2
0.09500 14.0
0.11270 15.4
0.14700 18.2
0.15650 19.2

Curva de calibracién Gasto-Posicién para el rotimetro de la corrien

te Gz. Los datos experimentales se ajustaron a un polinomio de se-

gundo grado.

Gz(cm3[s) ) Posicidn
74.67870 6
84.00720 7
116.9700 9
136.3960 10
157.2438 1

168.9581 12



_Fig. B
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Recta de calibracién Masa-Area para el componente CO,

(Fig.

M(mg)

.91567
.83130
.74702
.66268
.57837

12)

S(cmz)

L
7.
9
12
14,

1133
1840

.8140

290
043

Atenuacidn

512
51:2
512
512
512

Recta de calibracidon Masa-Area para el

(Fig.

M(mg)

L1hh
.ho8
.470
.835
.933

N DN DNMDN

Recta
(Fig.

M(mg)

.0540
.3040
-h534
.5080
.7378

o O O ©o o

13)

de calibracidén Masa-Area para el componente C2

14)

S(cmz)

.6053
.8067
.7450
.8370
.0000

N = = e

S(cmz)

.6260
.5325
.0130
7550
.6256

N = = N O

Muestra

component

Atenuacidn

256
256
256
256
256

Atenuacidn

16
16
16
16
16

e

0
1
1.
2
2

PO PR
Vi © vn O W

H
HSO
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