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I N T R O D U e e I O N • 

Desde que la Ingeniería Química ha sido reconocida como toda una -

metodología a seguir para la resolución de diversos problemas, se 

ha visto en la necesidad de plantear un camino mejor para una ma -

yor eficacia y compresión en los resultados obtenidos. 
~ 

Actualmente se hace Ingeniería Química en gran parte de los·paí 

ses de Latinoamérica, así como también en otros de Europa y demás 

continentes. Sin embargo, es importante tener en cuenta; que aún, 

cuando en es~encia una de las formas de interpretar a la Ingenie -

ría Química es como la mayor o menor habilidad para la resolución 

de problemas, es conveniente reflexionar en lo siguiente: 

No todos los países tienen la misma facilidad (económica) para rea 

lizar Ingeniería Química en todo su esplendor. 

No todos los países tienen las mismas necesidades como para hacer 

un mismo tipo de Ingeniería Química. 

Esto es comprensible, si se consideran las grandes barreras que in-

dividualizan a cada país (idioma~ desarrollo económico, desarrollo 

tecnológico, etc.) como para que se pudiera realizar un mismo tipo 

de Ingeniería. Química que se pudiera llamar UNIVERSAL. 

Lo anteriormente expuesto y el hecho de haber vivido la experiencia 

de estudiar la carrera de Ingeniería Química en México len la Uni -
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versidad Nacional Autónoma de México) nos ha llevado a reflexio -

nar sobre las consecuencias que directamente afectan al actual y 

futuro estudiante de dicha carrera; siendo una de ellas, la nece­

sidad de recurrir como única salida en muchos de los casos a Lite 

ratura extranjera (inglés generalmente) de la cual, no siempre se 

adquieren las ideas reales, en virtud de que al llegar al nivel -

univ .. rsitario (salvo las personas que ha.n estudiado algún idioma 

por su cuenta), para la mayoría del alumnado, una segunda lengua 

es conocida solo medianamente; y a la Ingeniería Química hay que 

estudiarla o tratar de entenderla profundamente. 

Por otra parte, esa Literatura extranjera se encuentra frecuente 

mente a un nivel académico superior al requerido por nuestros es 

tudiantes mexicanos (por las razones anteriormente expuestas). 

Todo ésto, en la actualidad ha llegado a crear tanto en maestros 

como en alumnos que dedican gran parte de sus actividades a la do­

cencia, una gran inquietud que pobo a poco·empieza a representar -

un serio problema para el que es importante plantear una solución. 

Explicación de la problemática.- Al llegar el alumno a la Facul -

tad de Química (u otra Institución semejante) lo hace con la idea 

y el propósito de iniciar sus estudios sobre Ingeniería Química; -

se encuentra que desde el primer curso hasta el último, el aprendi 

zaje es igualmente difícil; es decir, que siempre es lo mismo: 
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análisis del problema, relación de datos, recordatorio o búsqueda 

de ejemplos semejantes para finalmente tratar de llegar a la reso­

lución correcta. 

Para el alumno que no ha aceptado esta peculiar metodología, el d~ 

sarrollo de esta carrera lo lleva en muchos de los casos a desertar 

de ésta, por considerar que carece de las facultades necesarias p~ 

ra su realización en este campo. O bién, en el mejor de los casos, 

si el alumno tuvo la facilidad de desarrollar su propia metodología 

para la resolución de problemas (por sentimiento), probablemente -

terminará con la idea de que logró aprobar sus cursos por "suerte". 

Pero ni ~1 mismo sabría a ciencia cierta explicar ese su secreto -

que supuestamente lo llevará a alcanzar el tan deseado 'BUEN EXITD. 

En realidad lo único que habrá logrado será adquirir una fuerte 

dosis de inseguridad que pudiera afectarlo en el pleno ejercicio 

de la profesión. 

Pues bién, es nuestra intención en este trabajo, dar a conocer,-~ 

principalmente a nuestros compañeros estudiantes y maestros, no un 

manual de sabiduría, pero sí un compendio' de útiles problemas; cu­

yos datos fueron extraídos de la realidadJde tesis realizadas en -

el interior de la República sobre estudios, proyectos y anteproyes 

tos adapatados al lenguaje ingenieril. Esto es con el objeto de 

que se pueda poner de manifiesto y al alcance de los estudiante~ 

!:l. 
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de Ingeniería Química un mátodo útil, sencillo, práctico y hasta -

cierto punto original que pudiera facilitar la labor ENSEÑANZA-A -

PFENDIZA..E para dicha carrera. 

Dicho rn11itodo pretende que la habilidad pera resolver problemas de 

Ingeniería Quimica en una forma eficiente deje de ser un TABU, una 

SlERTE o un mero SENTIMIENTO y pase a ser un mecanismo más para un 

mejor y más claro desarrollo del pEinem:l.anto del hombre. 

Pensamos muy sinceramente que con el presente trabajo, adem4s de -

lograrse una intima satisfacci.Sn, se 1~ (mediante una adecua-

da difusión del mAtado) una rápida integraci.Sn aca~mica que la 

permita al estudiante ~n un menor tiempo, concientizarse acerca dB 

los problemas tScnol.Ssicos del pa!s y pueda en una forma concreta 

luchar con sus conocimientos pera lograr una justa dignificaci.Sn -

de la profesi6n. 

Con la mejor intanci6n y buena voluntad, sea esta pequeña aporta -

ci6n a :J,a escuela y a los maestros que nos han dado siempre tanto 

por tan poco. 

Sinceramente. 

Ma. Estela Villanueva Baldere.s y 
Graciela Margarita Villanueva Baldaras. 
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C A P I T U L O II 

OESCRIPCION DEL ~TODO EP.PLEADO EN LA AESOLUCION DE PA.Q 

BLEMAS lE If\UENIERIA QUIMICA Y COMPAAACION CON 

METOOOS TRAOICIONALER. 

r 
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En el campo de la Ingeniería Química existe una gran variedad de -

procesos industriales, los cuales se estudian aplicando el "Princi­

pio de la conservaciOn de la materia", conocido en Ingeniería Quim,! 

ca como el "Balance de Materiales", mismo que se cursa en la mate -

ria de Ingeniería Química I para estudiantes de tercer semestre de 

la Facultad de Química; por medio del balance de materiales se con,2 

ce la eficiencia y condiciones de operaci6n de determinado equipo. 

Para el estudio de muchos. de ~stos procesos, se han agrupado en una 

forma global los equipos más usuales, clasificándolos seg6n la ope­

raciOn unitaria a que pertenezc-an; entendiendose como "operaciones 

unitarias" a los procesos físicos y meéánicos necesarios para que -

se verifique el proceso unitario 6 reacciOn química en una planta -

indust;rial,. 

Existe una gran cantidad de operaciones unitarias, las cuales, se -

estudian eón mucho detenimiento a lo largo de la carrera de Ingeni~ 

ría Química. En ~ste trabajo se verán·algunas de las operaciones -

unitarias más importantes como son: flujo de fluidos, mezclado, ev~ 

poraci6n1 cristalización, absorción, destilación, operaciones aire-

-agua y secado. 

En virtud del n~mero de operaciones unitarias a estudio, se requiere 

de un equipo específico y diferente para. cada una de ellas 1 depen-
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diendo del proceso, por lo que es muy dirícil seguir un método gene­

ral utilizado como patr6n para determinar las condiciones de opera -

ci6n del equipo, es por lo que en éste trabajo se muestra la aplica­

ciOn de un METODO ordenado y a la vez objetivo propuesto por los In­

genieros Rudi P. Stivalet c. y Antonio Valiente B, para la resolu -

ciOn de problemas de Ingeniería Química. 

Dicho ~todo es general para cualquier operaciOn unitaria ya que 

existe una gran diversidad de problemas de Ingeniería Química para -

los cuales seria imposible hacar un ~todo para cada uno da ellos -

ya que cada uno se ataca de distinta manera. 

El método propuesto para la resoluciOn de problemas de Ingeniería 

Química consiste en cuatro etapas principales las cuales son: 

1.- TraducciOn. 

2.- Planteamiento. 

3.- C~lculos. 

4.- Resultados. 

En la primera de ellas, una vez que se tiene el enunciado del probl~ 

ma, .se traduce mediante _el uso de un modelo gráfico, es decir, se h!!, 

ce un diagrama especial del equipo en estudio; ya sea une torre de -

destilaciOn, un evaporador, un mezclador, una torre de ebsorciOn etc. 

Se escriben en el diagrama los datos del problema, pero se utiliza le 
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nomenclatura oficial para cada una de las corrientes de los procesos 

reales, con el fin de que el alumno se vaya familiarizando desde sus 

inicios con diagramas de flujo lo más completos posible. 

Una vez que se hace el diagrama con todos los datos y las incOgni tas 

especificadas en ~1, se procede a hacer la segunda etapa llamada: 

PLANTEAMIENTO; cuya parte principal es la DISGUSION, la cual ccnsis-

te en describir en forma escrita, la manera de ataque del problema, 

la cual debe ser breve y concisa. Esta etapa es ruy importante, ya 

que aquí el alumno dabere desarrollar todo su ingenio y creatividad 

en su proposiciOn de resoluciOn. 

En ~sta misma etapa se plantean todas las ecuaciones necesarias de -

balances de materia tanto totales como parciales. Se despejan _las -

incOgnitas que se piden en el problema en función da las variables -
' 

dato, utilizando el lenguaje algebraico oficial; en ~sta segunda et~ 

pa se puede decir que ya ha quedado resuelto el problema. 

En la tercera etapa llamada CALCULOS, se sustituyen todos los vale -

res- que se tienen como datos, en las eruaciones que quedaron plante!. 

das en la etapa anterior y en ésta misma etapa se hace y comprueba 

el análisis dimensional y se escriben las unidades adecuadas. 

La dltima etapa: AESULTAD00 1 consiste en la interpretaciOn y escrito!;!. 
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ra ele los resultados, analizándolos desde el punto de vista "criterio 

real" del proceso a tratar, como lo visuaiizaría un Ingeniero Qu!mico. 

Si son muchos los resultados se pueden escribir a manara da tabla para 

su mayor claridad. 

Los métodos tradicionales para la resoluci6n de problemas de Ingenie­

r!a Qu!mica son muy variados, pero en una ~arma global consisten en -

hacer diagramas en ~orma de bloques para cualquier equipo con sus re~ 

pactivas corrientes de entrada y salida. Se escriben en el diagrama 

los datos del problema y se procede a la resoluci6n, elaborando ecua­

ciones en las cuáles se trabaja con nameros e inc6gnitas al mismo 

tiempo y despu~s se despejan las inc6gnitas del problema y se escri 

ben los resultados. 

Las di~erencias entre ambos métodos son las siguientes: 

a) En el método Stivalet-Valiente se dibuja el dia~rame. del equipo e~ 

pec!~ico en lugar de dibujar bloques rectat~ulares para todos los 

equipos. 

b) Se usa la nomenclatura o~icial y se numeran las corrientes, es de­

cir se uni~brmizan las literales para todos los problemas en lugar 

de usar di~e:rentes para cada problema segÚn el autor de cada l..ibro. 

·e) Primero se plantean las inc6gnitas usando s6lo ecuaciones y hasta 

la siguiente etapa se sustituyen ésos valoras es decir no se treb~ 

ja con inc6gnitas y nameros al mismo tiempo. En todos los proble-
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mas se trabaja con el s.I.u. Sistema Internacional de Unidades. 

d) Se escriben y analizan los resultados brevemente, lo que a diferen 
. -

cia de los ~todos tradicionales en los que, s6lo se escriben ~s -

tas conclusiones en algunas fuentes. 

Todo ~sto se hace con el fin de que el estudiante desde el inicio de 

la resoluci6n de su problema lo haga de la manera más ordenada para -

que en cualquier equivocaci6n posterior le sea fácil visualizar su -

error ya que desde el principio ha trabajado con claridad. 

Para un mejor entendimiento de esta diferencia 9 a continuaci6n se es-· 

cribi~n algunos ejemplos en los cuales se resuelve un mismo problema 

tomado de uno de los libros de Ingenierfa Química que se utilizan ca-

mo bibliografía básica en elcurso de Ingeniería Química, su resolu -

ci6n se transcribe integra mediante el ~todo usado por el autor y 

despu~s, el mismo enunciado se vuelve a resolver utilizando al ~todo 

Stivalat-Valiante propuesto. 
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El siguiente problema resuelto es un ejemplo del capítulo 2 del libro: 

"Principios y cálculos básicos Lie la Ingeniería Química" de David M. -

Himmelblau. 2a. Impresi6n Ed. C.E.C.S.A Pgs. 98 - 99. 

A) Resoluci6n propuesta por el autor: 

David M. Himmelblau. 

EJEMPLO 2.9 Mezclado 

Un tanque que opera con soluci6n débil de ácido sulfúrico para batería 

contiene H
2
so

4 
al 12.43io (y el resto de agua destilada). Si se añaden 

200 lb de H
2
so

4 
al ?7.7/o al tanqUe, y la concentración de la soluci6n 

final de H
2
so

4 
es de 18.63io, ¿cuántas libras de ácido para batería se 

habrán formado?. 

Punto de Límite del sistema 

p 

Soluci6n: 

En éste problema, se conoce uno de los pesos y tres composiciones; se 

desconocen dos pesos. 

Como ayuda se designará arbitrariamente a los pesos de las dos soluciE 
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nes desconocidas con las letras F y P. Con dos variables desconocidas 

se necesitan dos ecuaciones independientes. Sin embargo se pueden in-

dicar tres balances de material, de los cuales cualquier par forma 

ecuaciones independientes. 

Base: 200 lb de solución de H
2
so

4 
al 77.~ 

Tipo de balance Entradas Salidas 

Total F + 200 P. • e • • • • • e o • • (a) 

Componente 

F(0.1243) + 200(0.777) • (b) 

F(O.B757) + 200(0.223) 

P(Oa1863). 

P(O.B137)a oeeeeeee (e) 

El uso del balance total, y de uno de los otros, es la forma más fácil 

para encontrar P. 

(P 200)(0.1243) + 200(0. 777) P(0.1863) 

F P 2110 lb de ácidoo 

FP 1910 lb de ácido. 

B) Resolución aplicando el M~todo Stivalet-Valiente: 

Un tanque que opera con solución d~bil de ácido sulfúrico para batería 

contiene H SO al 12.43% (y el resto de agua destilada). Si se añaden 
.' 2 4 . 

90.8 kg de H so al 77.~ al tanque y laconcaotraciOo de la soluci6n -
2 4 

final de H
2
so

4 
es de 18.63io, ¿cuántos kg para batería se habrán forma-

do?. 
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1.0 TRAOUCCION. 

90.8 kg 

0.777 

0.223 

corriente de ácido al 77. 7'/o 

2 corriente de ácido al 12.43% 

3 corriente de ácido al 18.63o/o 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusilln. 

x 
2

H SO 
2 4 

m3 
... 
)(3 

H
2
so

4 ... 
x3 

H
2

0 

? 

0.1243 

0.8757 

? 

0.1863 

0.8137 

Para calcular los kilogramas de·ácido para batería formados, se-

hace un balance de materia total y los balances de materia parci~ 

les tanto para el H
2
so

4 
como para el H

2
o. Se obtiene un sistema 

de ecuaciones, las cuales se pueden resolver simultáneamente para 

obtener el valor de las inc6gnitas. 

2.2 Balance total. 

+ 
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2.3 Balance parcial para el H
2
so

4
• 

2.4 Balance parcial para el H
2

D. 

2.5 Cantidad de ácido en el tanque. 

De ec. 2.3 y 2.2 se obtiene m
3 

y luego m
2

• 

m1 )( + m2 x2 1
H SO H

2
so

4 2 4 

)(3 
H

2
so

4 

... 
m1 )(1 + m2 )(2 

H
2
so

4 
H
2
so

4 
x 3 

H
2
so

4 

-X - )(3 1 
H
2
so

4 
H
2
so

4 
m2 m1 

x3 - X 

H
2
so

4 
2

H SO 
2 4 
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2.6 Cantidad de ácido formado. 

De ec. 2.2 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Cálculo de m2 

De ec. 2.5 

90.8 kg (0.??7 0.1863) 865.01 kg m = 2 0.1863 0.1243 

-3.2 Cálculos de m3 

De ec. 2.6 

m3 90.8 + 865.01 955.81 kg. 

4.0 RESULTADOS: 

Se habrán formado 955.81 kg de ácido para batería en la corriente 

de salida para una concentraci6n de 18.63%. 
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El siguiente problema resuelto es un ejemplo del Capitulo 7 del libro: 

"Principios de los procesos químicos". 

Balances de Materia y Energía. de Hougen, Watson. Ragatz. Ed. Revert~ -

S. A. Pgs. 206 - 207. 

A) Resoluci6n propuesta por los autores: Hougen, Watson, Ragatz. 

E...EMPLO 1 

El ácido sobrante de un proceso de nitraci6n contiene el 23% de 

HN0
3

, 57"/o de H
2
so

4 
y 2~ de H

2
D en peso. Este ácido ha de concentrar, 

se para que contenga 27"/o de HN0
3 

y 6~~ de H
2
so

4 
por adici6n de ácido 

sulfúrico concentrado que contiene 9'J'~ de H
2
so

4 
y··ácido n:ttrico con­

centrado que tiene 9~~ de HN0
3

• Calcular los pesos de ácido sobran-

te y concentrado que deben combinarse para obtener 1000 lb de la me~ 

cla deseada. 

Base: 1000 lb de mezcla final. 

Sea X peso de ácido sobrante. 

Y peso de H
2
so

4 
concentrado. 

Z = peso de HN0
3 

concentrado. 

Balance Total. 

1000 • • • • • • • • • • • • • • • (a) 

0.57 X + 0.93 Y ( 1ooo)(o.so) qOÓ •• • •• (b) 
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Balance de HN0
3 

0.23 X + 0.90 Z (1000)(0.27) = 270 • • • • • (e) 

Resolviendo las ecuaciones a, b y e simultáneamente se obtiene 

X 

y 

z 

418 lb de ácido sobrante. 

390 lb de H
2
so

4 
concentrado. 

192 lb de HN0
3 

concentrado. 

Estos resultados pueden comprobarse por un balance de materia del -

agua en el proceso: 

Agua que entra = (418)(0.20) + (390)(0.07) + (192)(0.10) = 130 lb 

Puesto que la disoluciOn rinal contiene 13% de H
2

D, este resultado -

comprueba los cálculos. 

B) ResoluciOn aplicando el método Stivalet-Valiente. 

El ácido sobrante de un pro"ceso de nitraciOn contiene el 23% de HN0
3

, 

5~/o de H2so4 y 20% de H20 en peso. Este ácido ha de concentrarse 

para que contenga 2~/o de HN0
3 

y 6~/o de H
2
so

4 
por adicidn de ácido 

sulfúrico concentrado que contiene 9~/o de HN0
3

• Calcular los pesos 

de ácido sobrante y concentrado que deben combinarse para obtener -

1000 kg de mezcla deseada. 



1.0 TRAOUCCIDN. 

1. 1 DIAGRAM.t\ • 

m
1
:: corrienre de H2 S04 i 

m¡ corriente de HN05 

m.¡ concentrado 
m
4
=corriente de Jo mezcla deseada 

2.0 PLANTEAMIENTO .. 

2a1 Oiscusidno 

19 

m-? 
-t'· 

XHNO = 0.90 
2 3 

Para calcular los pasos del Acido concentrada y da &cida aobrau 

te, se hace un balance total da llll!ltaria y un parcial para cada 

uno de ·los dallll!s componentes. Se obtiene un sisteme de ecuaci.2, 

nes, las cuáles se puedan resolver simult4naamente para obtener 

el valor de las inc6gnitas. 
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2.2 Balance total. 

+ 

2.3 Balance parcial para el H
2
so

4 

m x1 1 
H SO 

2 4 

+ m x 
T T SO 

H2 4 

2.4 Balance parcial para el HN0
3 

m2 X 2
HND 

3 

2.5 Cantidad de ácido en el tanque. 

Despejando m
1 

y m
2 

de ecs. 2.3 y 2.4 y sustituyendo estos valores 

en ec. 1 tenemos: 

mx 
3 3

H SO 
2 4 

m)( 
3 3

HNO 
3 

m~THNO 
3 

•••••••• e ••• ~(a) 

• • • D • e • • • e e • o a(b) 
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m3)(3 - m_xT 
HN0

3 
T HN0

3 
+ x 2

HNO 
3 

x )( 
3 3 

(1 
H
2
so

4 
HN0

3 
) - x X: 

1 2
HNO H

2
so

4 3 
•••••• • • o (e) mT m3 

><rH SO ><r 
. . . 

(1 - 2 4 - HNl ) 

x1 
H
2
so

4 

X 
2

HNO 
3 

2.6 Cantidad de ácido en la corriente 1. 

Ec. 2.5a. 

2.7 Cantidad de ácido en la corriente 2. 

Ec. 2.5b. 

~HNO 
3 
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3.0 CALCULas. 

3.1 Peso de ácido concentrado en el tanque. 

De ec. 2.5c. 

1 - .J1§.Q_ ~ 
1000 (. ___ ...;0;:.:•:.:;:9,:;;.3 __ ___,:0~·.:;:,:90;:,_) 

.Jk§Z.. 0.23 
41?.5 kg 

1 - 0.93 0.90 

3a2 Peso de ácido sulfúrico en la corriente 1. 

Da.ec. 2.6 

(1000)(0.60) - (41?.5)(0.5?) 
0.93 

3.3 Peso del ácido nítrico en la corriente 2. 

De ec. 2.? 

4.0 RESULTADOS 

( 1000)(0.27) - (41?.5)(0.23) 
o.9o 

.. 389.3 kg 

= 193.3 kg 

Se concentrarán en el tanque 41?.5 kg y los pesos del ácido so -

brante para el H
2
so

4 
ser&n de 389.3 kg y para el HN0

3 
de 193.3 kg. 
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RESDWCION DE PROBLEMAS, PROPUESTOS DE LOS LIBROS DE BIBLIOOR.AFIA PARA 

EL CURSO DE INGENIERIA QUIMICA I APLICANDO EL METODO STIVALET - VALlEt! 

TE. 

El siguiente enunciado se obtuvo de un problema propuesto del libro: -

"Material and Energy Balances" de Alois X. Schmidt. Pg. 321. 

2 - 11. Silvinita (42.7f. de NaCl y el resto de KCl) se disuelve en 

1000 kg de H
2

D y se enfría para indicar la cristalizaciOn. 

La composiciOn de los cristales es de 72.1% de KCl, o.~/o de 

NaCl y 27.4% de H
2

D. Se obtiene un sOlido de 727 kg. Las 

aguas madres restantes contienen 5~/o de H
2

D y 50% de sales 

constante~ la operaciOn se lleva a cabo a presiOn atmosférica. 

Trazar el diagrama de flujo. a) ¿Cuál es el peso de silvinita 

usada, b) ¿cuál es la composiciOn final de la soluciOn 

e) ¿cuál es el %de recuperaciOn de KCl?. 



1.0 TRADUCCION. 

m=? 1 • 

· ·mtí0oa·l(9 · ---
X Hao= l. O 

2 

'X.NaCI= 0.427 
1 

x¡Kcl=0.573 

m1 

m2 

m3 

m4 

= 

24 

rri=? 
.------< 4 ~ ,to.so 

')(,Salee= 0.50 

" 

fri..a=727 kg 
XJact=0.005 
XfC1=0,721 
'X,Hzo= O. 274 

3 

% Recup. KCI =? 

corriente de silvinita. 

corriente de agua. 

corriente de cristales. 

corriente de solucilin final. 
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2.0 PLANTEAMlENTD. 

2.1 Discusi6n. 

Para saber el peso de silvinita usada y la composición final de -

la soluci6n, se hase un balance total de materia y balances par -

ciales para los demás componentes. Para calcular el % de recupe-

raci6n se hace la relaci6n de la cantidad de ácido que entra. en -

tre la cantidad de ácido que se obtiene y se multiplica por cien. 

2.2 Balance total. 

+ = 

2.3 Balance parcial para el H
2

D. 

2.4 Composici6n de la soluci6n final para el agua. 

2.5 Composición de la solución final para las sales. 

m sales 
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2.6 Porciento de recuperación de KCl. 

ol 
1o recup. KCl 

2.7 Cantidad de solución final. 

De ec. 2.3 

2.8 Cantidad de silvinita usada. 

De ec. 2.2 

3.0 CALCULOS. 

m3 x3 
KCl 

3.1 Cálculos de la solución final. 

De ec. 2.7 

X 100 

(1000)(1) (727)(0.274) 
(0.50) 

1601.604 kg 
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3.2 Cantidad de silvinita. 

De ec. 2.8 

m1 = 727 + 1601.604 - 1000 = 1328.604 kg 

3.3 Composici6n de la soluci6n final para el H
2

D 

De ec. 2.4 

m = ( 1601.604)(0.50) = 800.802 kg 
H

2
D 

3.4 Composici6n de la soluci6n final para las sales. 

De ec. 2.5 

m 
1 

= (1601.604)(0.50) = 800.802 kg 
sa es 

3.5 % de recuperaci6n del KCl. 

De ec. 2.6 

% Recup.KCl = 
(727)(0.721) 

X 100 = 68 0 8~/o ( 1328.6 )(o .573) 

4.0 RESULTADOS. 

a) El peso de silvinita usada es de 1328.604 kg. en la alimenta -

ción. 

b) La composici6n final en la soluci6ñ es de 800.8 kg de agua y -

800.8 kg de sales. 
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e) El % de recuperaci6n del KCl es de 68.85. 

El siguiente enunciado se obtuvo de un problema propuesto del ~ibro: 

"Material and Energy Balances" de Alois. X. Schmidt. Pg. 320. 

2 - 3. Una mezcla equimolecular de 0
2 

y N
2 

será producida mezclando 

0
2 

puro con a~re a una temperatura de 60°F y una presi6n de 

735 mmHg. Dibujar el diagrama de flujo para ésta operaci6n. 

Qué relación de aire a 0xigeno ser§ usada?. Considerar al ai-

1.0 TAADUCCIDN. 

G=? 1 • 

~oz:I.O 

_¡·---..:. 

T 
1 
1 
1-

f" 

. -y';_.....-·-
¡ 
1 
1-
1 
1 
1 

~ 0-~~--~ 
1 
1 

G=? 2 

]¡z=0.21 
~"·=0.79 

"{· 
.....!.-? 'G" -. 

1 

,,.. oxigeno puro 
2;-aire(NI!,OI!) 
3.- corriente mezcla 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 

Para encontrar la relaci6ní3
2
/G

1 
se requiere hacer un balance to-

tal y un balance parcial para el o
2

• 

2.2 Balance total molar. 

2.3 Balance parcial para el o
2

• 

2.4 Relaci6n molar para gastos. 

Sust. 2.2 en 2.3 

• • • (a) 

.--~"'. 



30 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Relaci6n necesaria de aire a oxigeno. 

De ec. 2.4b. 

"" G2 1.0 0.5 
1.?24 -G1 o.5 0.21 

4.0 RESULTAOOS. 

Se requiere 1.?24 kg mol de aire por cada kg mol de oxígeno para 

formar la mezcla equimolecular de oxígeno-nitr6geno. 



CAPITULO III 

FLUJO lE FLUIDOS 
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FLUJO DE FLUIDOS. 

Importancia del Plane,lo de los Fluidos. 

Los habitantes de la Roma actual, siguen utilizando hoy en día los -

reatos de un acueducto contruído por los antiguos romanos. ¡Giu~ s6-

lidas eran las obras de construcci6n da los romanos!. Desgradiada­

mente no se puede decir lo mismo da los t~cnicos qua dirigieron és -

tos trabajos. Es obvio qua en la antigüedad el hombre poseía esca -

sos conocimientos acerca da los principios de Física. Los t&cnicos 

romanos manejaban ~a conducci6n de agua por altos acueductos de pie­

drá, en vez da tenderla bajo tierra. Se hacía de ésta manera, ya -

que los técnicos da entonces poseían conocimientos muy rudimentarios 

acerca da las leyes de los vasos comunicantes. Dudaban de que el n! 

val del agua de dos dep6sitos a un mismo nivel unidos entre s!, por 

-largas tuberíás, .pudiera l!!er igual. Si los tubos se tienden en tie­

rra, sigUiendo-el desnivel del terreno en cier~os sectores, el agua 

tiene que correr hacia ar.ribá. Los romanos temían precisamente ~S -

te, es decir, pensaban qua el egua -no podía correr hacia erriba. 

Por eso generalmente daban a sus tuberías de conducci6n de agua, un 

declive uniforme en todos los puntos del trazado (para lo cu!Sl se n.!!. 

cesitaba frecuentemente hacer que el agua diese un rodeo, o levantar 

al tos acuewctos) • Una de las tuberías romanas: la "AgUa Martia" 
1 

-

tiene una longitud de 100 km, a pesar de que la distancia entre sus 
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dos extremos, en linea recta, es dos veces menor. Y todo ésto; s5lo 

por no saber qua los líquidos también empujan hacia arriba. 

Aspecto original de los acueductos de la antigua j Roma. 

Lo anterior, no hace sino reforzar la idea de la importancia que 

desde la antigüedad se ha dado a la conducci5n de fluidos. 

Al paso del tiempo se han ido perfeccionando los ~todos da almace~ 

je y conducci5n de fluido hasta los materiales empleados en los tan­

ques y tubos da almacenamiento y conducci5n. 

Dependiendo fundamentalmente da las necesidades hUmanas que ha teni­

do el hombre desde la antigÜedad hasta nuestras d!as. 

En vista del actual crecimiento de la industria, el hombre ha tenido 

que habilitarse para manejar todo tipo de fluidos, desde los ~s co-
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munes y sencillos hasta aquellos que presentan un alto grado de co -

rrosi6n; auxiliado con la invenci6n da máquinas, tales como bombas, 

ventiladores y compresoras, los cuales también han ido cobrando im -

pcrtancia al grado de formar actualmente una parte importante en el 

estudio de flujo de fluidos. 

Para el Ingeniero Qu!mico, una de las aplicaciones más importantes, 

es la que se refiere a la Industria Qu!mics, aquí siempre se contará 

como parte del proceso,_ con la operaci6n unitaria conicida como flu-

jo de fluidos, tanto en procesos cont!nuos e intermitentes. Y ·que -

va desde los tanques da almacenamiento hasta los de producto termi~ 

do; la parta medular ser4 entonces, la forma en que los fluidos van 

a ser manejados, asi como al equipo (bombas, compresores, ventilado-

res, etc) que van a hacer posible este proceso. Lo que debe maneja,t 

se con acierto en flujo de fluídos es: el gasto, la coducci6n de los 

fluidos da un punto a otro, su velocidad en tuberías, el almacena -

miento y otros factores que analizaremos más adelanta. 

Características de los fluidos: 

El término fluido incluye a toda sustancia capaz de moverse en esta­

·ct. 
do líquido o gaseoso y sin forma propia, ya que se adoptan a la del 

recipiente que los contiene. 

Puesto que los flu!dos tienen masa, se necesitan fuerzas para poner-
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los en movimiento, y· as necesario considerar otras ciencias como la-

aerodinámica o la hidrodinámica. 

Los fluidos pueden ser ideales o reales, los primeros tienen una vi~ 

cosidad despreciable y carecen da fricciOno En los fluidos reales 

se consideran fuerzas da rozamiento o fricci6n, y una determinada 

viscosidad. Estos factores van muy relacionados con la velocidad 

con la que un fluido se mueve, considerando además las caractér!sti-

cas del fluido de que se trate. 

Como los fluidos están constituidos por capasi cuando hay dificultad 

para que estas capas se deslicen unas sobre otras entonces se treta-

rá de flúidos viscosos. 

Para que un cuerpo se mantenga fluyendo a una velocidad constante, 

se precisa de una fuerza F, aplicada a un fluido s en movimiento, 

dentro da uon lilcto de área A. Da tal modo que la velocidad v es 

proporcional al espesor s del fluido, pero si el !§rea A se incremen-

tarA, habría una consecuente disminuciOn en la velocidad v, un inc~ 

mente en la fuerza F tambi~n produce un incremento proporcional en -

la velocidad. Lo cual significa que la velocidad con que un fluido 

se mueve se puede escribir: 

F. S 
V ,. 

_/f .A 
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De donde se deduce que la viscosidad~ pueda expresarse: 

Y cuyas unidsdas son 

o bi~nr 

.E.:....!,.. 
Ao V 

dina.seg 
2 

cm 

g 

cm • seg 

• 1 poise 

Lo cual si~ifica que la viscosidad frecuentemente se encuentra en -

u nidadas tales como: 

poise, certipoise, g/cm.seg, lb/fte seg o lb/ft. h 

Equipos en el manejo de flu,1o de flu!dos. 

En lo que se refiere al equipo de tuberla, ea importante tener en 

cuanta factores tales como: tipo de fluido, uso qua se le pretende 

dar, durabilidad del material, factor econ&nico, etc. 

Actualmente la selecci6n del equipo se hace tambi~n en base a están~ 

res establecidos por sociedsdes de Ingeniarla, en base a sus experie!! 

cias, tales como la American Standars Asociation, ~sta tiene ya, la -

tubería clasificada por ndmero de c'dula; incluye una relaci6n de PI'!! 
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si6n da trabajo interno en lb/in
2 

y tensión permisible en la ri 

bras para la aleación en particular, dada también en lb/in 
2

• Y -

es as:[ como se tienen romeros de ct§dula tales como 10, 201 301 40, 

601 SO, 100, 120, 140 y 160. Ha diferentes clases de tuber!a, d!, 

pendiendo del uso que se le quiera dar; as:[ tenemos tipos comot 

a) De hierro forjado: ;,Para agua a alta presión. 

b) De hierro colado: Para agua caliente. 

e) Da lat6n y cobre: Para resistencia a la corrosión. 

d) No. metálica: Para determinados procesos c¡uimicoso 

e) Acero inoxidable: Para materiales que no dsban contaminarse. 

Ssgún el proceso de (.J.Ie se trate, será el uso que se pretenda para 

el empleo da un determinado tipo de tuberla. Y es por eso t:JJEI la 

seleccidn daba ser cuidadosa, porq.~e aún cuando econ6micanente pu­

diera ser conveniente, pudiera tambi~n presentar desventajas por -

la poca resistencia a las altas presionas, temperaturas, corrositin 

etc. 

Otros datos importantes, son el conocimiento de los diámetros in ~ · 

terno y externo, útiles para el cálculo de ecuaciones de flujo, S,! 

pesor de tuberia, número de c~dula, peso por pie lineal, peso to -

tal (con el diámetro interno). Para el cálculo de recubrimientos, 

determinaci6n de los tamañOs de las aberturas por donde deba pasar 

la tubaria etc. (con al diámetro externo). 
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sión de trabajo interno en lb/in
2 

y tensión permisible en las fi 

2 
bras para la aleaci6n en particular, dada también en lb/in • Y es 

así como se tienen números da cédula tales como 101 20, 30, 401 60, 

BO, 1008 120, 140 y 160. Hay diferentes clases de tubería, dspe~;~ 

diendo del uso que se le quiera dar; as! tenemos tipos como: 

a) Oe hierro forjado: Para agua a alta presión. 

b) De hierro colado: Para agua caliente. 

e) De latón y cobre: Para resistencia a la corrosi6n. 

d) No metálica: Para determinados procesos qufmicos. 

e) Acero inoxidable: para materiales que no deben contaminarse. 

Según el proceso de que se trate, será el uso que se pretenda para 

el empleo de un determinado tipo de tubería. Y·es por eso que la 

selección debe ser cuidadosa, porque adn cuando económicamente pu 

diera ser conveniente, pudiera también presentar desventajas por la 

poca resistencia a las altas presionas, temperaturas, corrosHin 

etc. 

otros datos importantes, son el conocimiento de los diámetros inter 
. ;1 e>,:hlt""hO. .-

nc,AGtiles para el cálculo de ecuaciones de flujo, espesor de tuba­
e.\ 

ría, ndmero de cédula, peso por pie lineal, peso total {con~diáme -

tro interno). Para el cálculo de_recubrimientos, determinaci6n de 

los tamaños de las aberturas por donde debe pasar la tuber!a etc. -

(con el diámetro exte~o). 
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Tambi~n son necesarios otros datos, como la circunferencia de la t~ 

bería externa e interna, el 6rea de la sección transversal (para la 

ecuación de flujo y para conocer la capacidad total de una tubería. 

Las múltiples tuberías que atraviesan en todas direcciones las na -

ves de f4bricas, son pr~cticamente el emblema de una instalación -

química. 

la conducción de líquidos por tuberías ha tenido un especial pro~ 

so en Patroquímica; ya qua se pueden enviar diferentes líquidos por 

una misma tubería, haci~ndolos circular uno tras otro sin que se ,_ 

mezclen por medio de un compresor. 

La tubería se monta, uniendo tramos por medio de soldadura o am-

pleando empalmes, cables, juntas etc. Para tubos de pequeño diáme­

tro interior se utilizan frecuentemente enchufes y para tubos de ~ 

yor di4metro, anillos· de brida. Estos 6ltimos se encuentran fre -

cuentemente en instalaciones químicas; ya qua permiten cambiar rSp! 

damente los tubos. 

Para regular el Flujo, es preciso que las tuberías est~n provistas 

en lugares determinados con órganos de control como válvulas le -

cierre,(llave), de compuerta, de globo, reguladora de presión, sol~· 

noide (automática), de alivio, la seguridad, de ali!J'III6, etc. 
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Dentro de los equipos que mueven,flu!clos se tienen: bombas, compre­

sores y ventiladores, que se clasifican principalmente por sus cara~ 

terísticas de capacidad, presi6n, potencia, eficiencia y seguridad. 



,_.P 
_L_ 

CDULA 

43 

GAStS TlPIC!JS DE B.'LMCES DE MATERIA EN FUJ.IJ DE FLUIDOS. 

1.1 DIIIGANM. 

"• .? 8z 
1.rs=r 
'~,-_-_u, ___ .....J/ 

L /S"! 
• 4 \'" __ ._. ___ _ 
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2.0 PLANTEAMIENTO 

2.1 DiscusiOn. 

La soluciOn da este problema sería con la ayuda del. diagrama 

para que en cada punto se plantee un balance de masa, as! como 

también las ecuaciones necesarias para calcular las velocida -

das lineales y la relaciOn flujo / área que equivale a la masa 

velocidad. 

2.2 Balance de masa. 

2.3 Velocidad lineales. 

v= -L 
S 

2a4 Velocidades ~sicas • 

..h.. 
S 

----~~~ Referencias 

Estas serían las eucaciones a emplear en cada punto del dia9I'!!, 

ma. 

CASO n .- Otro ejemplo t!pico es en el que se tiene un proceso con-

tínuo en el cual se tienen datos da diámetro y cédula de tuber:t~ 



Te 

•• 

..UI:III, !IIIÜD y velllcidllll dll f'lujoo a la CYI:nlda a la salida. En B,! 
,-. 9eM.GI'"o< ( 

f:as pratl~ par la~l- "'*'al t:l....,""' u.rwm. 

1 

•o 

V ..,!,_L S ! 
.... ? 

TL 

VL 
1 :L DL 

Pma--~ al-U&¡¡¡¡¡o dll ~ dillñt:f'O m 1os l161ltmJ liB!: 

c:adl:ra ...,. y "L. • a ~ m 1a ~an w bell!inc:w • ~ 

la nr.rida el ~ dll ~. AJustendD • ata - -

ai&t, la lnf'~ cm CJdl • cuanta. 
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2.1 Balance de materia referido al elemento da volumen. 

Como el 4ngulo que forma el vector velocidad con la normal -

es "" o. El balance queda: 

dm 
"'¡¡"' .. o 

2.2 Tiempo de llenado. 

. 
El balance da "o" a "L" es en base a que los gastos sean con!!. 

tantee ya qua se trata de un proceso cont!nuo. Por lo que i.!J. 

tegrando la ecuaci6n del balance de materia separando varia -

bles se tiene: 

olm: lf'o.J, Ao 7.1;. e,. .AL ols-

) c/Wt- =. 0:8, Ao- v;_ ~~-A~. jdt)-

) JIAA. =. ( eo .f.o - u: QL. ~~. 1 S de-
fT 

k-\ e~. .A'") Jd~ S c1t4A- - ( Qo b.o- ¡¡¡ 
-

b o 
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CASO III.- Cuando se trata de una línea de vapor de alta presi6n -

de la cual se sabe el diémetro y la cédula la presi6n y la tempera-

tura en cada punto extremo, as! como la velocidad en alguno da 

ellos. Se trate da calcular la velocidad media en el otro punto. 

1.0 TRADUCCION. 

1.1 DIAGRAMA. 

Cédula 
D 

~ @ 

p- PL o 

T TL o 

V VL a ? o 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 DiscusiOn. 

Se plantea un balance de materiales para un proceso a ~giman 

permanente. Para calcular la velocidad media en el punto "L" 

mediante la ecuaci6n de continuidad y considerando la masa 

constante, así como el drea se obtiene la ecuaci6n deseada. 
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2.2 Balance de materiales. 

2.3 Velocidad Media en el punto L. 

De la ecuac16n de continuidad¡ 

V S 
o o 

.1 
V 
~ 

V 
o -V 
o 

3.0 CALCULCB 

X V 
o 

X S 
o "' 

V n 
L 

y .1 
V 

Para los cálculos se requiere de transformaciones y tablas para 

la obtenci6n de los volúmenes. Frecuentemente se requiere in -

terpolar. 



49 

CASO IV.- Cuando se tiene el caso en el que se desea transportar -

determinado fluido de un punto a otro. En este tipo de problemas -

por lo general se tienen datos de diámetro y cédula de tubería, fl~ 

jo, distancia entre los dos puntos considerados, presidn en cada -

punto, (liq.) fluido da que se trata, temperatura de operación. Y 

se p~~ casi siempre la velocidad media en cada punto. 

1.0 TRAOUCCION. 

1.1 DIAGRAMA. 

o = 

1 cddula i 
;~ 

o• !Lru; ct?> 1 r; L 
ol 

Flu.'do 

To G 

6 

? 
V o V = 

L 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusión. 

Se plantea un balance de materiales. Para calcular la veloc! 

dad media en cualquiera de los puntos se requieret¡_datos de ga~ 
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to y área. Para el gasto es necesario saber la densidad del -

fluido. 

2.2 Balance da materiales: 

Como se trata da un proceso a régimen pennananta: 

2.3 Cálculo de la densidad da fluido. 

O de tablas con datos de temperatura y presi6n ~ mediante ral~ 

cienes si se consideraba un gas perfecto. 

Pv ca nRT 

Pm 
T .. nRT 

e .. 

.......!!!!:... 
nRT 

PM X p 

RT 

~ 
V 

PM ,.. 

2.4 Cálculos del Gasto Volum~trico. 

l!l 
n 

m 
V • e 



51 

2.5 Cálculo de la velocidad media. 

.. S 
0 -_::::::~Referencias cédula 7' 

3.0 CALCULOS 

La resolución nu~rica, es siguiendo el planteamiento y con 

las correspondientes transformaciones y búsqueda de datos nec~ 

sarios. 

4.0 AESUL TADIJE!. 

Es conveniente enlistar los resultados en una tabla para ubi -

car los resultados de velocidad media en cada punto. As! como 

también los de densidad y gasto. Y sacar conclusiones en base 

a ésto. 
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CASO V.- Frecuentemente se tienen procesos intermitentes para los 

cuales se pide la cantidad de fluido en el tanque de dep6sito al f!, 

nal del día. En este tipo de problemas corrúnmente se conoce la C_!! 

(),_, 

pacidad del tanque, los gastos en los diferentes tomas de salida y 

entrada. Así como la capacidad inicial. 

1.0 TRADUCCION. 

1.1 DIAGRAMA. 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusión. 

VT 

7 V F=. 

Le 

L o 

Se plantea un balance da materia para proceso intermitente con 

acurulaci6n. 
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2.2 Balance de materia. 

Entrada = Salida + Acumulaci6n. O bián: 

{

Rapidez neta] {Rapidez neta } 
de salida de - de entrada de 
masa. masa 

+ 

2.3 Acumulación. 

L -'" -A (be + !::e + bo) 

2.4 Volumen al rinal del día. 

3.0 CALCULOSa 

Mediante las transformaciones convenientes. 

4.0 fESULTAOD. 

rapidez neta 
de acumula -
ción de masa 

} • o 

Se interpreta el resultado del volumen final después de un día 

de operaci6n. 
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CASO VI.- Sin duda que uno de los casos ~s interesantes es el que . 

nos presenta la necesidad de conocer el volumen y el nivel de un -

tanque montado debajo del piso en el cual se hace inasecsible la -

determinaci6n. Para dicha determinaci6n, se cuenta con frecuencia 

oon un aditamento por arriba de la superficie del tanque. Los da-

tos con los que se cuenta son: Del tanque se sabe: el di~metro, -

la longitud, densidad relativa del lÍquido, di~etro y c~dula del 

tubo, presiones que afectan a un punto sobre la superficie del 1!-

quidoa Del aditamento se conoce: di~metro y c~dula del tubo, den-

sidad relativa del liquido, altura que registra. 

1.0 TRAOUGCION • 

1.1 DIAGRAMA. 

o 
Ce' d. 

JA p 

·D eR 
Céd. 



55 

2.0 PLANTEAMIENTO, 

2.1 Discusi6n. 

En esta tipo de problemas el cálculo de la altura hes por m~ 

dio de la analogía que se pueda establecer entre el tanque y 

el manómetro mediante balances de ruerzas y el cálculo del v2 

lumen del tanque; para lo cual se tiene en cuenta el tipo da 

tanque; generalmente es de tipo horizontal cilíndrico. 

2.2 Balance de fuerzas en el manómetro. 

-zei a re 
-

... b P ~ Liq. Man + P atm. 

A 

2.3 Presión en el punto A. 

-p .. Ll> p IJ + Patm. 
A \-Liq. ~bn 

-
Z ('aire 

2.4 Cálculo de la densidad del aire. 
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P atm 
T ----)en litros 

Nota.- Si esta ~ es muy pequeña puede despreciarse. 

2.5 Balance da fuerzas en el tanque: 

PA "' P atm + 

2.6 Cálculo de la altura del l!qyido. 

h .. 

2.? Cálculo del volumen del tanque. 

Se requiere hacer referencia a un diagrama transversal del -

tanque. 

Volumen • Area x Longitud del tanque. 
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2.8 Cálculo del área o sección. 

APEA ACE '" AF!EA ABCE - AREA ABC 

2.9 Cálculo del área ABCb. 

AREA ABCE • X AREA OCL CIRCULO 

2.10 Cálculo del área ABC. 

AFEA ABC .. j ABI f BA l sen o<. 

2.11 Cálculo del seno de o¿ 

Sen o< • 

3.0 CALCULOS. 

en 
AB 

T- h 

AB 

Los cálculo además de las debidas transformaciones y consids-

raciones, incluyen los criterios trigonom~tricos explicados -

en la tabla 13 - a del PERRY y 6 - 68 para la obtenc16n de v2 

lúmenes. 
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4.0 FESULTADCE. 

Son la obtenci6n de la altura y el volumen del liquido dentro 
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PROBLEMA 

En el proyecto de una estaci6n modular de compresión (Zona sur de 

la República) se tiene como parte del proceso una compresora de -

aire de instrumentos, la cual tiene como finalidad proporcionar el 

aire necesario para el funcionamiento de los instrumentos de toda 

la estación. La tubería es de fierro fundido de 2 pulgadas de di! 

metro c~dula 40. La presión obtenida es de 50 psi a una temperat~ 

ra de 120°F. 3 La compresora maneja un gasto de 75 ft /min. Calcu-

lar el flujo o gasto mdsico y la masa velocidad con que sale el -

aire. Dar los resultados de acuerdo al SIU (Sistema Internacional 

de Unidades). 

1.0 TRADUCCION. 

1.1 DIAGRAMA. 

o = 211 

cédula 40 

~~---- ~------~~ 
Go lO D . L 

GL 

PI.= 50 P.SI 

PL= 120° F 
J 

GL = 75 H /min. 

GL = ? 

GL 

SL 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusi6n. 

Se plantea un balance de masa;con el diámetro y la c~dula se -

obtiene el área. Con el gasto y el área se obtiene la veloci-

dad y el flujo. La masa velocidad es la relaci6n del flujo y 

el área. 

2.2 Balance de masa. 

El proceso es considerado a régimen permanente. 

2a3 Obtenci6n de la velCQidad a la salida. 

2.4 Obtenci6n del flujo a la salida. 

2.5 J;]btencitSn da la masa velocidad a la salida. 
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2.6 Obtención del área. 

Con D = 2" y Cédula 40 del CRAf\E 8 - 16 

2.7 Obtención de la densidad del fluido. 

Con P = 50 psi y T = 120°F del GRANE A·- 10 

3 .o CALCULOS 

3. 1 Cálculo del área. 

D "' 2" ____ )s • 0.0233 ft
2 

~dúla 40 

3.2 Cálculo de la densidad. 

T .. 1200\f" 

P .. 50 psi ----1.. 0.302 lb/ft 
3 

3.3 Cálculo de la velocidad. 

De ec. 2.3 
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ft
3 ~ 

X 
?5 min 60 sag 

0.0233 ft2 X V • 
L 

3.4 Cálculo del flujo. 

De ec. 2.4 y con el dato de 3.2 

X ?5 

3.5 ~culo de la msa - velocidad. 

De la relación 2.5 

~ 

m -0.3040 seg ...!!!... 
16.3089 seg 

1 ...!L 
.. 

seg 

ft
3 

X 
min 

.l.!!!!!:!- !..5 ...!S.s... 
60 seg x 2.025lb 

0
"

1864 
seg 

0.1864 seg 
0.0233 ft2 X (0.3048~¿mf 

12 ft 

.. 86.116 

4 .. 0 FESULTAOOB 

VL .. 16.3089 m/seg 

GL .. 0.1864 kg/sag 

l .. 86.116 
kg 

SL ln2 seg 
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Significa que estas son las condiciones en que el aire sale -

del compresor. 

FUENTE DIRECTA: Tesis Profesional de: 

EMILIO BRILLAS GARZA. 

SERGIO GONZALEZ ORTIZo 

ROBERTO GAREUNO ZENGK. 

RICARDO SAINT MARTIN CASTAÑDN. 

TEMA: "PR(J'(ECTO DE UNA ESTACI!l\1 MODULAR OC COM=!RESI!l\1" 

(Zona sur de la RepQblica) 

1974. 
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PROBLEMA. 

En el proyecto de una este.citln mod.Jlar de compres16n, se tiene como 

parte importante del proceso un compresor de aire de arranque. Es-

te compresor f'ua seleccionado en base al gasto de aire qua necesi -

tan los compresores del proceso a una presi.Sn de 250 psi. A la en-

. tracia del compresor, el fluido está a 120°F y a la salida es de 2 -

pulgadas da dit!metro ~rula 40. Las presiones son a la entrada de 

2SO psi y a la salida de 50 psi.. Los gastos qua· se manejan son de 

3 3 
76 ft /min y 2SD ft /rrd.n a la entrada y ~ la salida respectivemente. 

Calcular el flujo y la velocidad da aira a la entrada y a la salida 

del CCIIIlpresor; da acuerdo con el s.I.Uo 

1.0 TRADUCCIONó 

1 
t; 

•o Ll 
1 
1 

120°F _. 11 B . ' 
'¡'y 

To ... TL .. 100°F: e: ! 1 

Do .. 2" clld. 40 
ot 2° c~d. 40 .. 

Po ... 250Psi. 

. á PL • 50 Psi. 
G ... 75 ft /mino 3 

""' ~ ... 250 ft /rrdn. 
G .. ?, V ' ... ? 

GL ?, VL ? o o ~ • 
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2.0 PLANTEAIAIENTD. 

2.1 ~scusit5n. 

Se plantea el balance de materiales, considerando el proceso -

como cont:!nuo. Se obtiene el área con el diámetro y la céd.Jla. 

Se obtiene el flujo y la velocidad en cada punto con los datos 

del área y el gasto correspondiente. 

2.2 Balance de materiales. 

Como es un proceso continuo. 

2.3 Dbtenci6n de la velocidad en o y L. 

V ., 
o 

G 
-o 
S o 

2.4 Dbtenci6n del ~lujo en o y L. 

2.5 Obtenci6n del área en cada punto. 

Con O y clidula --),.. s en el CRAf\E 8 - 16 
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2.6 Obtenci~n de la densidad en cada punto. 

Con los datos de T y P se obtiene la densidad del CRANE A - 10 

3.0 CALCULOSo 

3.1 Cálculo da la superficie en "o" y "L". 

o .. 2
11 

~ 
--- De 2.5 

2 
S • 0.0233 ft 

Cédula 40 

3.2 Cálculo de la densidad en "o" y "L". 

De ec. 2.6 

To .. 120°F 

Po • 250 psi 
_____ ) o .. 1.234 

T "' 100°F 
L 

PL • 50 psi 
----=! L .,. 0.312 

3.3 Cáculo del flujo en "o" y "L". 

De ec. 2.4 

G 
o • 

lb ft
3 

1 i 
1.234 --a- x 75 min x ~ 

ft 60 seg 
1 kg ~ 

x 2.025 lb = 0 "76172 se¡;¡ 
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lb ft 
3 .l..!!!!!:!.. 0.312 -

3 
X 260 X 

ft min 60 seg-

3.4 cáculo da la velocidad en "o" y "L". 

Da ec. 2.3 

V 
o = 

ft
3 

_1 min 75 -x 
min 60 seg 
0.0233 ft2 

16.3089 _m_ 
seg 

260 
ft

3 
X .1..!!!!!!_ 

= 53.648 ...!.L 
seg 

X 
1 

kg lb a 0.6676 ~ 
2.025 seg 

X 

...!!l.. 
0.3040 S6JL. 

1!L 
sag 

m -min 60 seg .. 185.9799 !L X 
seg 

0.3040 seg 

1 ..!L 

....!!..... 
seg 

4.0 RESULTADOS. 

PUNTO \JELOGIDAD 

16.3089 

2 56.5378 

....m.. 
seg 

seg 

FLUJO _a_ 
seg 

0.7617 

0.6676 
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional de: 

TEMA: 

EMILIO BRILLAS GARZO. 

SERGIO GONZALEZ OATIZ. 

ROBERTO GARBUNO ZINGK • 

RICARDO SAINT MARTIN CASTAÑDN • 

.. "PROVECTO DE UNA ESTACION MOOULAR DE CO!vf'FESION'" 

(Zona sur de la BepÚblica) 

'19?4 
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PROBLEMA. 

Una estacicSn modular de compresicSn proyectada para la zona Sur de la 

República, tiene por objeto, suminstrar la presicSn adecuada del gas · 

natural proveniente de los cuerpos para enviarlo por gasoducto a los 

centros da demanda. El gas es enviado a la estaci6n de compresi6n -

a 30 psia y 100°F, despu~s de un proceso da separacicSn, en al CJ.!e -

son separados los liquides que dicho gas ·arrastra. Después pasa a -

otra etapa de compresi6n en la C¡ua el gas f'luye a otro tanCJJe amorl! 

guador donda alcanza las 600 psia de presi6n y se enfría hasta 130°F, 

llega al separador da salida y se envía al gasoducto. La velocidad 

media alcanzada después de la separe.ci6n es de 3225.6 ft/mino La -

composici6n del gas es considerada como promedio para la zona sur y 

es metano sao¡(, y otros gases 'Z{o. Calcular la velocidad media del me-

tano a la salida en m/seg. 

1.0 TRADUGCION. 

1o 1 OI~Rft.MA. 

o 

Po - 30 psia 
To - 100°F 
Do ... 16 in 

Cád. .. 40 
V o - 3225.6 ft/min. 

PL • 600 psia 

TL • 130°F 

o • 4" 
L 

Cád.- 40 
VL "' ? (m/seg) 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 

Se plantea el balance de materia. Gon la densidad y la ecua -

ci6n de continuidad se calcula la velocidad media a la salida. 

Los datos indirectos necesarios se obtienen mediante el uso de 

tablas y gráficas. 

2.2 Balance da materia. 

2.3 Ecuación de continuidad. 

2.4 F6nnula de la densidad. 

..!!!.. 
V 

a masa • CTE 9 ~ .. ..L 
V 

2~5 Obtenci6n de la velocidad media en "L". 

Sustituyendo 2.4 en 2.3 y despejando vl. 

V a 
L 
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2.6 Obtencidn del ~rea para "o" y "L". 

En el CRAIIE.- Ap~ndice 8 - 16 

Para o Pare. l 

Do 

> 
Dl ~sl S 

Ced 
o 

Ced 

2.7 Obtenci6n del volumen espec!fico para "o" y "L". 

En el CRAI'E .- Ap§ndice A - 11 

Para o Pare. L 

A 

)va 
A 

JvL T \ o 

Po PL 

· 3.0 CALQJLOO. 

3.1 Cálculo del área a la entrada y a la salida. 

A la entrada: 

D 16 in 
o ---) so .. 1.22?2 ft 

2 

Ced 40 

A la salida: 

--------------------
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3.2 D§lculo del volumen específico a la entrada y a la salida. 

De ec. 2.7 

A la entrada : 

A • 96.4 

T • o 

p • 
o 30 i~ 

A la salida: 

A • 96.4 

-~ 

-) 

¡¡ - 8,3 o 

3,3 Cdlculo da la velocidad media a la salida. 

De ec. 2.5 

lb 
""ir7" 

3225,6 ~ X 
min 

2 lb 
1.2272 ft x 0,435 :ftr min 0,3048 m 

-x- x 

V ,. 
L 

lb 
8,3 ft3 X 

11.92 ~ 
seg 

60 seg 1 ft 

vl • 2346,68 ft/min. 
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4.0 fESULTAOQ. 

la velocidad media con CJ.Ie sale el metano a las condiciones - · 

de salida señaladas de P y T es de 1,.92 m/seg. 

Nota.- Debido a qua la manera más sencilla de obtener los da­

tos indirectos era mediante el uso de tablas y gr6ficas, fue 

conveniente transformar el resultado al SIU al fiDá,1. 

Fl.ENTE DIFECTA: Tesis profesional de: 

TEMA: 

EMILIO BRILLAS GARZA. 

SERGIO GONZPLEZ DRTIZ. 

ROEF!TO GARBUNO nt-nK. 

RICARDO SAINT MARTIN CASTAf:lJN. 

"PRoYECTO DE UNA EST ACI!JoJ MODI..LAR ~ C.DMPRESIDN" • 

(Zona sur de la RepÚblica). 

1974 
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En la Zona Sur de la Repúblic~, se tiene una estación de compresión, 

la cual cuenta en una parte del proceso con un tanque de líquido de 

enfriamiento: ciHndrico, horizontal de tapas cónicas de 2'000 mm de 

diámetro y 3 200 mm de largo. La densidad relativa del líquido de~ 

tro del tanque es de 0.724. Este tanque está colocado bajo el piso, 

por lo que no se cuenta con un medidor de nivel. Sim embargo se ha 

condicionado en la parte superior de la planta un nivel de líquido 

que muestre una altura de 15 cm. Este nivel está colocado a un tu­

bo de 3/16 de pulgada cédula 40. La densidad relativa del líquido 

es de 1.4186. El Tlujo de aire se controla y la caída del líquido 

dentro del t~nque es despreciable. La presión del aire hace que el 

tubo se mantenga vacío y que el líquido no suba. 

La temperatura media del lugar donde se encuentra esta estación mo­

dular es de 100°F y la presión de trabajo es de 1 atm. 

Se desea saber cuánto líquido habrá e:1 el tanque y el volumen que -

ocupa en unidades de acuerdo al SIU. 



1.0 TRADUCCIDN. 

?8 

T • 1tiPF 

p • 1áa 

,--------; 
l ~ l 
i 

i : 
¡----- ------- -- ----"'"- -1[ 1 tp =¡15 -· 

j , 
1 
1 

-1 
1 

4 

l 
j 

¡ 

eUL = l.uBfi: 
1 

1 ' 
.__, _______ .., 

en c:umta que la presi&1 en A en el tanque as 141ual a le Pr'!!, 

si&t en A en el nivel. Pen calcular el volulnen se necesitan 
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los datos del diámetro, la altura del l!qúido, forma y tipo da 

tapa del tanque. Se tienen las referencias en el PERRY 4a. 

Ed. 6 - 68. 

2.2 Balance da fuerzas en I. 

p A + Z Q Aire = AP~Liq. tlan + P atm 

2.3 Obtanci6n da la densidad del aire. 

(?Aire .. a las condiciones de operaci6n. 

De ec. 2.2 

PA "" AP<( Liqo Man + PAtm - ze Aire 

2.5 Balance da fuerzas en II. 

p A • p atm + h Liq. 

2.6 Obtención de h. 

De ec. 2.5 

h .. 
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2.? Obtención del volumen. 

V = Area x Longitud del tanque. 

2.8 Obtención del !:1rea o sección. 

Del Perry 6 - 68 para tanques cilíndricos horizontales tapa -

cónica. 

4--D--..,. 

B 
a) Area ACE "' área ABCE - área ABC 

b) área AGCS 2<AOO 
( 36i)'"') x Area del -. 

círcu:).o. 

e) área ABC "' IAsj/sol sen o< 

BD r- h d) sen o< = - = 
AB r 

- J')_ .___ \ Area o bien en el Perry tabla 1 - 3 a con '1T -¡ ~ = f7. 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Cálculo de la densidad del aire. 

De ec. 2.3 Y para 100°F y 1 atm. 

PM i • 29 .Jl._, 
A re g mol 

V • 22.4 1 
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29 __¡¡_ 
_ ....... g~m;;;;o.;;;l ___ . "' ,¡¡; 10

3
1 m

3 = 0.01136 .[_ 
1.1368 l X J X "'63 22.41 X~ 

273°K 

· 3.2 Cálculo de PA. 

m 10 cm cm 

De ec. 2.4 Y considerando despreciable la densidad queda: 

P .. t::. pO + P 
A \ liq. Wan Atm 

~ 

15 cm x 
.Jl))l 

1.4186 
3 

+ 1 atm x 
2 

1033.2 cm 

1 atm 
cm 

1054.479 
gt 

2 
cm 

3.3 Cálculo de la altura del liquido h. 

De ec. 2.6 

h ... 
1054.479 

0.?24 

h .. 0.293 m 

3.4 Cálculo del área o secci6n. 

De se. 2.9 

1 atm x 

g~ 
3 

cm 

~ 
...,.,Jl= 

2 
1033.2 cm 

1 atm ... 29.39 cm 
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De 2.9 

4---

De: 

D == 2m 

m 

d) sen q(_ .. ( 1 - 0.2939)m .. 0.7061 
1 m 

2 
e) área ABC = 1 m x 0.7061 m x Ds7061 • 0.4985 m 

Pare b: 

..<.ABO "' 180-90 -e< 

= 180- 90 - 49.90 = 40.1 

2 X 40.1° 2 2 b) área ABOE • ( 
3600 

) X 3.1416 x (1m) = Oa6998 m 

2 2 2 
a) área ArE .. 0.6998 m - 0.4985 m ... 0.2013 m 

O bien del Pe:rry tabla 1 - 3a 

-{}.. 2( 180 - - 90) • 2(180- 49o9- 90) D 80o2 
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,..._ --) área Con .,.,- ___ ~ = 0.205? 
A 

área = 
2 

A X 0.205? • 

3.5 Cáculo del volumen. 

De ec. 2.? 

2 
(1m) x 0.205? .. 2 

0.205? m 

V "' 
2 3 

0.2013 m x 3.2 m = 0.644 m 

4.0 RESULTADOS. 

La altura a la que se er1C\.Ien_tl"a el l:!quido drmtro~E:!! tanque -

3 
es de h = 0.293 m y ocupa un volumen de 0.644 m • 
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cac1& da tr.i.sulfuro de antial:lrd.o, sa cuanta can un ~ mazcla -

'· 1 DIIGRIWA. 

1 

j 
~ 
1 
~ 

i 
~ 

t 

~----, 

l 
! 
4 
• 

' 1 Lc-40kg 
j 

-· Sb2- 83 ;::===- _,:::.,._ _____ (f)-

1 
r 1 

1 
01 1 
~-- ----- - -!-. - ..-.--- .-._,;---1 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Oiscusi6n. 

Como se trata de un proceso permanente, se debe tener en cuen-

ta la acumulaci6n. Y como de lo que se trata es de saber la -
~ 

cantidad de mezcla dentro del tanque al final del día; puede -

considerarse como base de cálculo un día de operaci6n. Por lo 

tanto mediante un balance de materiales, con las transformaci2 

nas convenientes se resuelva el problema. 

2.2 Balance de materia. 

Entrada ... Salida "+ Acumulaci6n. 

LoSb + los = L + ~ e d&-

2.3 Acumulaci6n. 

Oe ec. 2.2 

~ 
"' Lo . + t.o - Le 

d& sb S 

2.4 Volumen al final del dia. 

,· 
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2.5 Obtención del volumen. 

...!!l.. 
V 

V = 
m e 

3.0 CALCULOSa 

3.1 Cálculo da la acumulación. 

De se. 2.3 

35.86 + 14.138 - 40 .. 9.998 kg 

3.2 Cálculo del volumen. 

De ec. 2.5 

V .. 
9.998 kg 

~ 
3 1 

.. 3.3326 1 

3.3 Cálculo del volumen al final del dfa. 

De se. 2.4 

V • *(20)1 + 3.3326 1 = 8.3326 1 o 
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4.0 FESULTADD. 

Significa que al final del dia, habrá en el tanque mezclador -

8.3326lde producto que aún no sale-: • 

FlENTE DIFECT A: Tesis profesional de: 

VENANGIO BAUSTISTA LUNA 

19?5. 

TEMA: "ANTEPROYECTO PARA LA INSTALACION lE UNA PLANTA PARA LA F! 

BRICACION lE TRISULFURO lE ANTIMIJ.JIO". 





CAPITULO IV 

.. 
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r;l E z e L ILQ...Q 

El rr.3zclodo oa· la operctción unitaria que tiana cc;mo objstivo ol 

ros da tal rr.:J.n::J:ra de obtener un producto con unu d~,stribuciún al 

azar en una mezcla. 

El mezclado es quizá una de los operaciones unitarios da m::Jyor im-

portancia dentro de los procesos da Ingenierfo; ya c:;uo Gn la r;;;:¡yo'-

río da los casos so trato rr~s con mezclas da materiales qua con 

sustancias pura:;. También es irr:pcrtante cc:no cpsrc::::ién inc!zpen 

diente para preparar u homcgonizor sustancias. 

El mezclado, a diferencia da la ~gitociún (qu::J produce movimientos 

ospscíficos; circulares por lo general) so ofcct~~ entre m::Jtoria -

J.os en un::1 o m:ls foses. 

El término mezclado, es el fundamento da diferentes operaciones u-

nitarins como cristalización, secado, absorción, extracción, etc., 

variando únicar.:ente en el grado de homogeneidad del material dese~ 

do. 

El estudio de los Balances ¡;la Materia en mezclas, puede referirse 

lf ·-~: 

a: 



a) Mezclas Gaseosas.· 

b) Mezclas Liquidas. 

e) Mezclas Sólidas. 
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Mezclas Gaseosas.- Es frecuente su análisis cuando se trata de 

dispersar un gas en otro, O bien cuando por medio da pequeñas bu~ 

bujas se trata de dispersar un gas en un liquido. Esta ser:!a el -

caso de una mezcla L - G.. El comportamiento da estas mezclas se 

pueda analizar usando la Ley da Dalton para mezclas ideales y la.­

Ley de la Conservación de la masa. 

~~zclas L:!guidas.- Es muy fracuente_cuando da ~o que se trata es 

da obtener una solución con una composición determinada a partir -

de otras da diferentes sustancias y con distintas conceptraciones. 

Ta~bi~n cuando se trata de variar la miscibilidad de les liquides. 

O bien cuando se ctasea una transferencia de calor entre dos líqui­

dos a diferentes temperaturas. Se obtienen por lo general prod~c­

tos bien mezclados en una fase liquida homog~naa verdadera. 

Mezclas S6lidas.- Probablemente es aqu:( donde se aprecie más cla­

ramente la utilidad del mezclado en virtud del tipo· de necesidades 

para las cuales se realiza. Ya que se requiere para la prepara 

ción de alimentos, insecticidas, fertilizantes, vidrio, cosrréticos 1 

plásticos, catalizadores, pigmentos, cerámica, etc. 

¡ 

) 
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El mezclado en los sólidos puede facilitarse dando a los materiales 

a mezclar un tratamiento previo con el objeto de reducir el tamaño 

de los sólidos. Y necesariamente cuando el sólido deseado debe cu-

brir cat•acteristicas de tamaño y forma determinadas. En operacio 

nas como Cristalización y Secado es necesario también conocer la 

composición de las mezclas. Se obtienen productos con dos o más fe 

ses fácilmente distinguibles. 

En lo que se refiere al EUIPO.- Por lo general el mezclado raquis-

re de algún tipo de tanque o t~cipiente de forma cilíndrica y con -

- un eje vertical. Con la parte superior abierta o cerrada (ssgón el 

proceso da que se trate) y dimensionamiento adecuado. Los diseños 

tipo tienen por lo rcwJlar redondeada la parte inferior d3l tanque 

con el objeto da evitar la formación de remolinos y regicnss en las 

que las corrientes del fluido no puedan penetrar. 

La parte de arriba del tanque soporta una flecha dirigida por un 

motor sobre la cual se monta un impulsor. 

Frecuentemente se incluyen accesorios. Tales como l!nsas de salida, 

serpentinas, chaquetas, pozos para termt'imt:;.tros y otros· dj.spositivos. 

~~· ;..- 1 

Les variaciones del equipo son·en función de la mezcla que se maneja, 

volumen de mezcla y caracter!stica_s del fluido. 

, .... -~-
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.. ::"'o 
Cuando se trata da disolver un gas en un líquido se usa un diseo -

con aspas, penetrancto.el gas por abajo del impulsor a la altura de 

su eje y arrojando. las aspas las .bUrbujas grandes de gas hacia afu~ 

ra, rompiéndolas y formando ffil,lchas p'equeñas. Aurr.entando asi enor -

memente el área interfacial entre el gas y el liquido. 

En los sólidos debe considerarse la combinación de una flecha de b~ 

ja velocidad, untamiento, frotamiento, estiramiento y compresión. -

Como también la aplicación de la Energía ~l,acánica directamente a la 

masa del material por medio de partes movibles. La máquina daba 

ser muy resistente y el consumo de potencia es muy alto puesto que 

se trata de un mezclado depastas1 hule, plésticos pesados, etc. 

Para polvos secos pueden emplearse mezcladores para mas~s pesadas 

o para polvos que fluyen librementee El mezclado aquí es por agit~ 

ción a baja velocidad da la masa, con un impulsor, por revolvimien-

to o por untamiento debido a la fuerza centrífuga e impacto. Estos 

mezcladores son de construcción ligera y consumo de potencia moda~· 

dos. 

Como el análisis del mezclado puede referirse a mezclas gaseosas, 

líquidas o sólidas, el Balance de ~ateria se enfocará fundamental 

mente a operaciones unitarias en las que se presente el mezclado e~ 

mo parte fundamental en el proceso. Por lo que se analizarán aquí 
.... , 
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problemus de gases con gases, liquidas con liquidoo, sólidos con -

liqLtidos, gases con líquidos, ~azclas da multicomponontes en una 

torre da destilaciCn, mezclas da sólidos en procesos de c~istaliz~ 

ción, secado, etc. 

~-~ 
ti ..... 



PRDBLEMA.­

PJEZCLAOD.-
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En 1978 1 en Máxico se propuso el anteproyecto para la prnducción 

de "CARRAGENINA". La técnica efllllee.da, para dicho proceoo cuen­

ta con una primera etapa da lavado, I!Odianta la cual se limpia -

el alga da arena y basura presentes en las algas; ya que ésta, -

despulis da ser recolectadas se secan en la pleyaa Al mismo tie!!! 

po se elimina el exceso de sal y sa reduce asi la corrosi~n en -

los equipos por la presencia de cloruro. Para dicha etapa se -

emplean 2 060 kg de agua para lavado de materia prima, en este -

caso de 515 kg de alga que viene con un 20"¡{. da hurr.odad. Parü -

eliminar el exceso da sal se emplean 2.06 kg da sosa, la cual as 

traída del tanque de almacenamiento y se encuentl"'!! al 4CJi,.. Si -

se obtienen 858 kg da alga y salen 1 717 kg de agua. ¿Con qué -

~ de humedad saldrá el alga en esta primera fase de lavado?, 

cuál sere la cantidad total, en kg en la corriente de salida? 

y cuál serl§ la concantraci6n final de sosa?. 



1.0 TAAIJUCCIONo 

m2 • 2.06 kgNaCJ-1 

x
2 

• 0.40 
NaCJ-1 

x2 • 0.60 

~o 

1.- Corriente de Cerraganine.. 
2.- Corriente de ·Sosa. 
3.- Corriente de sgue. 
4.- Corriente da mezcla. 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 
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m4 • esa kg 
algs 

x4 •? 
alga 

m • 1?17 kg 
4

H O 
2 

X •? 
4

H O 
2 

m
4 

• 2.06 kg 
Na OH 

X • 'l 
4

NaCH 

Para encontrar la concentraci6n da alga y sosa se hace un 

bii1ance total y un parcial para cada componente. 

2.2 Balance total de materia. 



96 

2.3 Balance parcial para la Carragenina. 

2.4 Balance para la sosa. 

-m x 
2 2(NaCJ-1) 

2.5 Concentraci6n de carragenina. 

De ec. 2.3 

_, 
X • 4 

alga 

2.6 Concentración de sosa. 

De ec. 2.4 

-.1 

X • 
4

NaOH 

3.0 GALCULCE. 

~ 
alga 

-= m x 
4 4(NaCJ-1) 

3.1 Cantidad de mezcla en la corriente de salida. 

De se. 2.2 

m4 = 515 kg + 2.06 kg + 2060 kg .. 25??.06 kg 
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3.2 Cohcentración de carragenina. 

De se. 2.5 

515 kg x o.8o 
858 kg "' 0.48 

3.3 Humedad del alga. 

-1 - X m 1 - Oa48 a 0 0 52 
4 
alga 

3.4 Concentración de sosa. 

De ec. 2.6 

4.0 'RESULTADOS • 

2.06 kg X 0.40 
2.06 kg 

0.40 

• La cantidad total de mezcla a la salida es de 2577.06 kg 

• La humedad del alga a la salida es del 5~ • 

• La conentración de sosa es del 4~ • 

. · 
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

GAACIA FRANCO LAURO FRANCISCO 

1978. 

TEMA: "ANTEPROYECTO PARA LA PRODUCCIDN DE CAARAGENINA EN fv'EXICO" 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Para una segunda fase del procesa (extracción) de producción da ca 
. -

rragenina, se tiene una relación de alga: agua usada de 3Da1 can 

el objeto de evitar el exceso de viscosidad en el extracto liquido. 

Con estas cantidades de agua se obtiene un extrQcto can alradsdor 

del 1% de carragenina. Si se tiene en cuenta que entran 658 kg de 

alga h6meda con 12.35 kg de sosa al 40'/a y 12 332 kg de agua. Y se 

sabe que salen 125 kg de carragenina más 12 707.35 kg de agua y s2 

sa. ¿Qu~ cantidad de bagazo -alga agotada sale del extractor?. 
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PROBLEMA 

Para la producción de ácido adÍpico, se ha seleccionado un método 

que tiene como materia prima el ciclohexano. Las reacciones que -

se efectúan son las siguientes: 

Ciclohexano Ciclohexanona 

Ciclomexanona Pe. AdÍpico 

Para una primara etapa del proceso se tiene que el ciclohexano y -

la ciclohexanona, actuando ~sta como iniciador, presente en una -

concentración de 0.~1 se cargan en un tanque de mezclado con áci-

do ac~tico y catalizador. La mezcla conteniendo alrededor de 

850 kg de ciclohexano, 20 kg de ciclohexanona, 500 kg de ácido ac! 

tico, 1 kg de cloruro de hidrógeno y o.? kg de hexahidrato de co -

balto, se pasa a un raac;tor forrado con tantalio. Qu~ cantidad -

de ácido se requerirá pera dicha mezcla y su concentración, sabia!! 

do que entran 1 000 kg de ciclohexano y ciclohaxanona y sale el áci 
,·· 

do al 36.~~. Dar también las concentraciones de salida de cada -

componente de la mezcla. ~·· .: ,_._ 



1.0 TAADUCCION. 

1 000 kg 

x
1 

• 0.1 
ciclohexanona 

x
1 

.. o.s 
ciclohexano 

Ciclohexanona 

m3 .. ? 
ciclohexanona 

x3 • ? 
ciclohexanona 

• ? 

.. ? 

Ciclohexano 

100 

l 

m "' ? 2 
ácido acético 

X • 7 2
át:ido acético 

Catalizador 

m
3 

.. 20 kg 
ciclohexanona 

m
3 

.. 850 kg 
ciclchexano 

m
3 

• 500 kg 
~. acético 

x3 • 36~45')(, 
lvJ. ac~tico 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 

La cantidad de oxidante (cH3COOH) sa c~tiene mediante un bala~ 

ce de material total; su concentrocHin, por madio da un balan-

es parcial para el ácido. Y las concentraciones da cada uno -

de los componentes de la mezcla se calculan con balances par -

cial.os para cada uno de ellos. 

2.2 J/.:lea total de la mazcla. 

m3 = m3 . + m3 + m3 ·~ . 
mezcla ciclohaxano ciclohexcnons CH3 - COOH .-. 

+ 

2.3 Balance total. 

2.4. Balance parcial para el ~cido ac6tico (cH
3

CODH) • 

.... 
.. m x

3 3 Ac. Ac6tico Ac. Act5tico 

2.5 Concentraci6n da ácido ac~tico. .· 
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2.6 Balance parcial para el ciclohexano • 

x 
o 

..A 

X 
o 

2.7 Concentraci6n final para la ciclohexanona. 

m3 . 
mezcla 

x3 • 
ciclohaxanona 

100 x m
3 

ciclohexanona 

2.8 Concentraci6n final para el ácido clorhídrico (1-Cl). 

m • 
3 

mezcla 
-X • 3HC1 

100 X m 3
HCl 

2.9 Concentraci6n final para el hexahidrato de cobalto {C
0

H
6

). 

m-
3 
mezcla 

3.0 CALCULOS. 

.. 

3.1 Masa total de la mezcla a la salida. 

De ec. 2.2 

m
3 

• 850 kg + 20 kg + 500 kg + 1 kg + 0.7 kg • 1371.7 kg 
mezcla 

3.2 Cantidad de ácido acético que entra. 

De ec. 2.3 

m2 • m
3 

- m
1 

• 1371.7 kg - 1000 kg .. 371.7 kg 
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3.3 Concantraci6n con la qua entra el dcido. 

Da ec. 2.4 

• 500 kg X 36 .45 n.W 
• u 49ouw]11 

371.7 kg / 

3.4 Concontraci6n del ciclohexano a la salida. 

Da ec. 2.5 

m3 
100 x Ciclohoxflno • 100 X B~Q kg u 61 •9~ 

m 1371.7 kg 3
Uazcla 

3.5 Concentración de la ciclohexancna a ie salida. 

Da GCo 2o6 

N 
m3 

x3 .. 
Ciolchoxanona 

100 x C1.clotmx~nona "' 100 x 20 kq ·a 1.45:J)Í; 
m

3 
13?1. kg 

Mszcla 

3.6 Concentrac16n del HCl a lo salida. 

Ca ec. 2.7 

m 
100 X 

3
HC1 

m 
3

Meicla 

... 100 X 1 kg .. 0.0?2~ 
1371.7 
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3.7 Concentración del hexahidrato de cobalto a la salida. 

De ec. 2.8 

m 
100 X 3C

0
H
6 

m3 Mezcla 

= 100 X 0o7 = 0.051~ 
137~.7 

3.8 Checando el Balance de concentración a la salida del mezcla -

dar: 

Ciclohexano 61.96 

Ciclohexanona 1.458. 

Acido Acético 36.45 

Acido Clorhídrico 0.0729 

Hexahidrato de Cobalto 0.0510 
99.9919 

4.0 RESULTADOS. 

4.1 Cantidad requerida para la mezcla: 1371.7 kg 

4.2 Cantidad de ácido requerida para la mezcla: 

371.7 kg. 

4.3 Concentración de los componentes de la mezcla: 
"/a 

a) Ciclohexano• -.1 61.96 

b) Ciclohexanona 1.458 
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e) Ac. Clorhídrico 

d)_Hexahidrato de Cobalto 

PROBLEMA PROPUESTO 

0.0?29 

0.0510 

El ácido adípico se puede producir a escala comercial a partir de 

alguna de las siguientes materias primas: 

a) benceno b) fenal e) ciclohexano 

Empleando ciclphexano y mediante un proceso de una sola etapa que 

consiste en la oxidación del ciclohexano con aire, en condiciones 

suaves tiende a porar la reacción en ciclohexanol y ciclohexanona.­

Si las condiciones son más drásticas, ocurre la combustión completa 

del hidrocarburo. Por lo que para este proceso es necesario elegir 

cuidadosamente condiciones intermedias y mantenerlas mediante un -

control adecuado. Este proceso fue desarrollado por D.J. LOOER en 

diciemb~ de 1940. para Du Pont y Co. Por el m~todo anteriormente 

descrito se debe obtener un producto de mezcla que contenga 

685.85 kg., de los cuales el 30.9~ sea de ciclohexano, el 0.?2g/o -

de ciclohexanona, el 0.03645% de HCl, el 0.02~/o de hexahidrato de 

cobalto y el 18.22&/o de ácido acético~ Si se sabe que al mezcla -

dar entran 185.85 kg de ~ci~oi eétimar la cantid~d de ciclohexano 

y ciclohexanona que juntas entran en una sola corriente al mezcla-
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dor, sus respectivas concentraciones de entrada, así como también -

las cantidades de cada componente de la mezcla a la salida. 

FUENlE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

TEMA: 

SANTIBAÑEZ ANDONEGUI JORGE GMO. 

1975. 

"AEVISION TECNll...OGIA DE LOS PROCESOS DE OBTENCION DE ACIDO 

ADIPICD". 
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PHOOLEMA. 

En una planta procilctora da lacha para lactantes se requiere saber 

la composic16n de grasa y lactosa que se tendn! en la corriente de 

salida si sa mezclan para un lota de 724 kg: 2.84 kg de grasa al -

.o.3'jl. y 45.22 kg de lactada al 4.77'ia. 

1.0 TRAOOCCION. 

( 

m
1 

• 2.84 kg 

m3 - 724 kg 

X • 
3G 

? 

X • 
3L 

? 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusión. 

Para saber la compoa:icidn de grasa y lactada, se hace un bala,!l 

ce parcial de materia tanto para la grasa como para la lactosa. 
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2.2 Balance parcial de materia para la grasa. 

o 

+x(. 

2.3 Balance parcial de materia para la lactosa. 

2.4 Concentraci6n de grasa. 

De ec. 2.2 

2.5 Concentraci6n de lactosa. 

De eé. 2.3 

3. O CALCll.OS. 

3.1 Concentraci6n de grasa en la corriente de salida. 

De ec. 2.4 

(2.84)(0.003) 
724 • 0.00001176 
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3.2 Concentraci6n da lactosa en la corriente de salida. 

Da ec. 2.5 

- {45.22){0.04?7) 
?24 

.. 0.002979 ·. 

4.0 RESULTADOS. 

Se tendrá en la corriente de salida 0.001~ de grasa y el 

·0.29~ de lactosa para un lota de 724 kg. 

FlENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

SANCI-EZ CAROENAS IRMA. 

1975. 

TEMA: "ANTEPR(}'(ECTO DE UNA PLANTA PRODUCT~A DE LECI-E PARA LA~ 

TANTES"• 
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PROBLEMA PROPUESTO. 

Para obtener leche descremada se requiere de un lote de 948 kg con 

un o.J% de grasa y 3.~~ de proteínas. Si se tienen 3.5 kg de gr~ 

sa y 35 kg de proteínas cuál debe ser su composici6n para obtener 

la deseada?. 
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PAOOI...EMA. 

En uno da loa procesos para la obtenciOn ds ácido adipico se re~i!, 

re de ciclohexano al 61o9B)(, y ciclohexanona al 1.4&¡,, por lo qua se 

tiene en un_ tanCf,.le 1 000 kg da ciolohaxano al 51.32'/>, ciclohaxanona 

al 1.2Jll, y ácido acético al 4?.~. Calcular la cantidad de ciclo-

haxano y ciolohexanona que se deben cargar al tanque de mezclado si 

sus concantracionas iniciales son 83'J(, y 18'){. respectivemente. Y ca,! 

.cular la cantidad da producto final. obterddo dul'&rlta lleta etapa. 

1.0 T_AADUCCION .. 

<\'•';.: 
. ·~ .. ~: 

·Xr g 

a 

><-r • 
A 

Xr .. 
e 

,.-

1 OÓO kg 

0..5132 

Oo0123 

0.4745 

m3 "" ? 

. x
3 

"" 0.6196 
o 

X a 0.0145 
3A 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 

Para saber la cantidad da ciclohexano, ciclohexanona y produc-

to final se hace un balance total de w~teria, uno parcial para 

el ciclohsxano y otro para la ciclohsxanona, se obtiene un si~ 

tema de tres ecuaciones con tres incognitas y se despeja la -

deseada. 

2.2 Balance da materia total. 

+ 

2.3 Balance parcial para el ciclohsxano. 

2.4 Balance parcial para la ciclohexanona. 

+ 

2.5 Producto final obtenido. 

De ec. 2.3 y 2.4 se despeja m
1 

Y m
2 
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m .. 
2 

Sust:l.tuyando rn
1 

y m
2 

en ce. 2.2 

""" - - ,... 
m3 x3 '\ "ro, m3 x3 ~T ')-

o ~ A - - + + mT • m3 
d 'X ..... ,... 
x, 1 x2 x2 

o o A A 

,J ,.. ~ ,.. 
x3 x3 XT 

><rA 
m3 (1- -.2.. _a.. .. mT (1- _.a.. -) ,. 

~ 
,., ~ 

x, 
2A 

x, x2 
o o A 

.. ... 
~ xT 

(1 o ...a..) -.., ,., 
x, x2 

o A 
m3 ... ~T ,... -x3 x3 

(1 
o -2) - .... ..., ,-x, ?<2 . 
o A 

\' ·;..: ,, 
·-~~ 
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2.6 Gasto másico de ciclohaxano que ee carga al tanque. 

Da ec. 2.3 

2.? Gasto m!sico de ciclohexano que se carga al tanque. 

Da ec. 2.2 

a.o CAL.CLLOSa 

3.1 Corrl.ente m
3 

de producto final 

De ec. 2.5 

(1-
0.5132 
0.83 

m3 - 1000 
(1 0.6196 

0.83 

m3 .. 1910.13 kg 

3.2 Corriente m
1 

de ciclohexano. 

De ec. 2.6 

a _Í1910.13)(0.6196} 
m1 

0.0123 ) 
0.15 
0.0145 
0.15 

( 1000)(0.5132) 
0.83 
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m
1 

"' 80?.61 kg 

3.3 Corriente m
2 

de ciclohexanona. 

De ec. 2.2 

m
2 

= 1910.13 - 80?.61 - 1000 

m = 102.52 kg 
2 

4.0 RESULTADOS. 

Se deben cargar al tanque 807.61 kg de ciclohexano y 102.52 kg 

de ciclohexanona y se obtendrán 1910.13 kg de producto final-

con las concentraciones deseadas. 

FUEI\fTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

SANTIBAÍÍEZ ANOONEGUI JORGE G. 

19?5. 

·~. .~· ·'' ,_.:: 

TEMA: "REVIS!ON 1'ECNOL.OOICA:.OE LOS PROCESOS DE OBTENCION DE ACIDO 

ADIPICD". 
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PROBLEMA PRDPlESTD. 

Se requieren obtener 2000 kg de ciclohsxano al 75%, ciclohexanona -

al 2.5% y ácido acético al 22.5%. Se cuenta con una cierta canti 

dad de ciclohexano al 521h, ciclohexanona al ~~ y ácido acético al 

4~~ en un tanque mezclador. Calcular la cantidad de ácido acético 

y ciclohexanona que debe cargarse al tanque si sus concentraciones 

son 8&,' y 1~/o respectivamente. 
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PROBLEMA 

En una parte del proceso para la obtención da ácido adípico se ti~ 

mm vapores da ciclohO)<ano, los cuales se van a oxidar con ox1geno 

del aire, si se requiere para áota etapa oxígeno al 6~/a y se cuan-

ta con oxigeno puro y aira, cuál será la relación mol de aire a 

oxigeno necesaria para obtener la concentración deseada y poderlo 

tratar con los vapores da ciclohaxanano?. 

1.0 TRADUCCION. 

G2 ... ? 

y2 .. 0.21 

02 

y2 - 0.?9 

N2 

,--- -- - - - - -, 
' ' ' ( 
1 

-,·· 

? 

0.60 

0.35 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 

Para encontrar la relación G
1
/G

2 
se requiere hacer un balan-

ce total de materia y uno parcial para el o2 y eliminar G
3

• 

2.2 Balance molar total.de materia. 

2.3 Balance parcial molar para el oxígeno. 

2.4 Relación molar para gastos. 

Sustituyendo ec._ 2.2 en 2.3 

i· 



119 

P' ~ 

>IV y3 y 

81 02 
20 

2 
"' ... - ,.J 

82 y1 
02 

y3 
02 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Relación da oxigeno a aire. 

De ec. 2.4 

"' 1 
o.so 0.21 ... 0.975 o.so 

4.0 RESULTADOS. 

Se requieren 0.9?5 kg mol de aire por cada kg rr.ol da oxigeno 

puro para obtener la concentración deseada. 

FLENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

SANTIBAÑEZ ANOONEGUI J9RGE G, 

1975, 
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TEMA: "REVISION TECNOLDGICA DE LOS PROCESOS DE OBTENCION DE ACIOO 

APIPICO"• 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Se quiere saber la concantraci6n y los kilogramos mol (Gasto molar) 

de o2 que se obtendrán si se mezclan 0.58 kg mol de o
2 

puro y 78 kg 

mol da aire que serán necesarios para el proceso de oxidaci6n de -

ciclohexano. 



CAPITULO V 

.. 





L' r. 
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EVAPDRACION. 

La OperaciOn Unitaria Evaporacion tiene por objeto obtener una solu 

ciOn concentrada, vaporizando parte del disolvente, el que generalmen-

te es agua; para lo cuál se requiere de un evaporadorJque es una pieza 

de equipo en donde un líquido es calentado, dicho líquido está consti-

tuído de un soluto y un disolvente. El medio de calentamiento utiliz~ 

do es vapor de agua que se aplica a las condicionas de temperatura y -

presiOn que el proceso lo. requiera,·. 

I.- El caso más frecuente en ésta operación unitaria para hacer un ba-

lance de rrateria es el de "SEPARACION", en el cuál hay una corrie.'l 

te de entrada y dos corrientes de salida. 

Su repsentación diagramática en EVAPDRACION es: 

r----
1 
1 
1 

1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 L:. __ 

----, 
1 
1 
1 
l 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 

·1 
, .. í< 

----t'\ ·-·: 

1 .- CORRIENTE DE ALIMENTACION 

2.- CORRIENTE DE VAPOR DE AGUA 

3.-CORRIENTE DE SOWCION CONCENTRADA 

,. 
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El balance de Materia se efectúa por envolventes. 

Balance de Materia total en la envolvente I 

Balance Parcial de Mateira. 

liquido concentrado. 

L1 x1 

Agua evaporada. 

II.- Cuando se tiene una sola unidad y se desea una mayor eficiencia -

en la concentraciOn de la soluciOn en el proceso, generalmente se 

usa un sistema de recirculaciOn, en el cuál se retroalimenta la -

soluci6n a la unidad de que proviene. 

Su representaci6n diagramática en EVAPORACION es: 
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.--------------------- ---------..,· 
1 
1 6 
1 

1 

------1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
i 

Gs 
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La recirculaci6n se observa en la corriente 7. 

Este ejemplo nos ilustra dos casos básicos para que se lleve a ca 

bo el balance de materia por envolventes. 

Envolvente I: SEPRACION. 

Balance total. 

Balance parcial. 

L
1
• x

1 G6. y6 + L5. xs 

Envolvente II : SEPRACIDN 

Balance total. 

L2 - G3+ L4 

Balance parcial. 

L2. x2 = G3. y3 + L4. x4 

Envolvente III : WEZCLAOO 

Balance total. 

L1 + L7 ' L2 "' 

Balance parcial. 

L,. x, + L'7. X? L2. x2 
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Envol.vente IV: S::PARACIG.I 

Balance total.. 

Balance parcial.. 

ma- En procesas industriales el. caso m&s 1'Pecuente en evaporacitln es 

dos ef'actas las cual.es se usan para aulll!lntar el rendimiento en l.a 

toes: 
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Para hacer el balance de materia total y parcial se procede a tr~ 

tarlos como unidades separadas mediante envolventes. 

Balance de Materia en la envolvente I. 

Balance parcial en la envolvente I. 

Balance de materia en la envolvente II. 

Balance parcial en la envolvente II. 

Balance de materia en la envolvente III. 

Balance parcial en la envolente III. 

+ 

Balance de materia en la envolvente IV. 

Balance parcial en la envolvente IV. 
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Balance de materia en la envolvente V. 

Balance parcial en la envolvente V. 

Balance de materia en la envolvente VI. 

Balance parcial en la envolvente vr. 

+ 

Este tipo de balances se efect6a en la misma forma para "n" efec 

tos. 

En los siguientes ejemplos se ilustrar~n ~stos casos t!picos de 

EVAPDRACION en procesos reales los cuales se atacarán empleando 

el ~todo de resoluciOn antes especificado. 
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PROBLEMA. 

En un proceso da r.anuractura de jugos de rruta (uva y naranja), se ~ 

quiera del empleo de un evaporador, el cual reciba una alimentacidn -

de 4500 kg/dia de zumo, con una concentraci6n dal 2f'". Si se desea -

concentrar hasta el 6~fo, Calcular la canticbd de e¡;:m evaporada. 

1. O TRADUCCION. 

1
L

1 
= 4500 Kg. 

~- •. = 0.21 

·---------, 

2.0 PLANTEA~DENTO. 

2.1 Oiscusic5n. 

G = ? . z . 

L~= ? 
x 3 ~_: 0.60 

Para encontrar L3 se hace un balance parcial de materia y G:;! se. 

obtiene mediante un balance total en la envolvente 1. 

2.2 Balance total 

rl v 
Ll '\ 

2.3 Balance para L
3 
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2.4 Balance para G
2 

Da ec. 2.1 

3.0 CALCULOS. 

3. 1 Balance pcira s6lidos. 

Da ec. 2.2 

L
3 

• 4 500 ~-0.60 
1 5?5 

3.2 Balance paro el agua evaporada. 

De ac. 2.3 

82 &1 4 500 - 1 5?5 .. 2 925 

4.0 RESULTADOS. 

Sa evcporan 2 925 kg por día da agua y se obtisne 1 5?5 kg por -

d!a de soluci6n encontrada. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional reslizada por: 
)· 

Luis Esteban Arroyo t..~rano. 

1952. 

TEMA: "PRO'fECrO OE UN EVAPO~R CON CALENTAMIENTO POR AMONIACO". 



PROBLEMA PROPUESTO. 

Se ha diseñado un evaporador tal qua recibiendo una alimentación da 

11 500 kg/d!a de zumo da toronja, se obtengan 30 000 kg/día de agua 

evaporada necesaria para complementar al proceso y se obtenga una -

solución concentrada al 50%. ¿Con quá concentración inicial se da­

ber~ alimentar al zumo de toronja y qué cantidad de solución canco~ 

trada al 5~~ sa obtiene?. 



t,= 61 G33.15 {¡1 

1
1 

N
0
CI • 0.0745 

4'
1 

NaiKij 0.0372 

L2• 1' 
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PROSU::MA. 

Para separar las sales contenidas en una salnuera 1 una parte del proc~ 

so consiste en someter la soluciOn a una preevaporaci6n, para lo cuál 

se requiere un doble efecto; en el primero se tiene una alimentacit5n -

de 61 633.15 kg/h, siendo la concentraci6n inicial de la salnuera para 

el NaCl de ?.4f1'/,. en peso y para el Na
2

So
4 

de 3.~ en peso. 

La concentraci6n del producto para el NaCl es de 18.4~ y para el 

Na
2
so

4 
de 9.'<$. Si la densidad absoluta en la alimentacit5n es de 1.2. 

Calcular: 

a) El producto concentrado en ambos efectos, siendo la concentracit5n -

para el primer efecto de 10.6'¡4 para el NaCl y s.a;. para el Na
2
so

4
• 

b) La cantidad de kg evaporados en cada uno de los efectos •. 

e} El gasto volu~trico de elirrentacit5n. 

.---1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 I L __ _ 

---, 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
t 
1 
1 
1 
1 
1 ____ J 

L4•? 

r---
1 
1 
1 
1 

----, 
1 
1 
1 
1 
1 

. 1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 ____ J 

12"" 11 = 0.106 

•z11•2 104 • o.053 

i4NoCI • 0.184 

•• 11.211104· • 0.092 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusi6n. 

Para calcular L
4 

y su concentraci6n se hace un balance total y 

otro parcial para cada una de las envolventes. 

L
4 

se obtiene por transformaci6n a trevés de la densidad. 

2.2 Balance de materia en la envolvente I. 

2.3 Balance parcial para el NaCl en la envolvente I. 

L X 
2 2

NaCl 

2.4 Balance de materia en la envolvente II. 

2.5 Balance parcial para el _NaCl en la envolvente II. 

2.6 Gasto másico en 2. 

De ec. 2.3 

L
1 

X
1 
NaCl 
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2.7 Gasto másico en 4. 

De ec. 2.5 

2.8 Gasto másico en 3. 

De ec. 2.2 

G3 L1 - L2 

2.9 Gasto másico en 5. 

De ec. 2.4 

G5 L2 - L4 

2.10 Gasto volumétrico en 1. 

b1 

L1 

e1 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Producto concentrado a la saLida del pri~r evaporador. 

Oe ec. 2.6 

'\'- "" 
11 ·-·: 

r kg thot.) ( 0 •0745 kg NaCl ] L61 633.15 C kg tot. . kg tot, 
~-------:..:~~~:-~-:::--_..;;...__...: = 43 317.63 . h . 

• ·. ,, kg N:1Cl 
o". O 16 kg tot. 

-.... ' -
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3.2 Producto concentrado a la salida del segundo evaporador. 

De ec. 2.7 

r 61 633.151 . r 0.07451 
0.184 

3.3 Producto evaporado en 3. 

61 633.15 - 43 317.638 

3.4 Producto evaporado en 5. 

43 317.638 - 24 954.727 

3.5 Gasto volumétrico de alimentaci6n. 

De ec. 2.10 

633.15 

.lJL 1.2 1 

4.0 RESULTADOS. 

24 954.727 
kg tot. 

h 

18 315.512 

18 362.911 

kg tot. 
h 

kg tot. 
h 

856 ...L. 
min. 

a) El producto concentrado para el primer efecto es de 43 317.638 

kq tot. 
h y para el segundo de 24 954.727 kg tot. 

h 

b) Se evaporan 18 315.512 kghtot. en el primer efecto y 18 362. 

911 kg tot. 
h 

en el segundo efecto. 
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e) El gasto volumétrico de alimentaci6n es de 856 
1 

min. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

Jaime Lomelin Guillen. 

1958. 

TEMA: "ESTUDIO lE LA EVAPffiAGION Y CRISTALIZAGION DE SALMUERAS GGJ 

CLORURO Y SULFATO DE SODIO". 

PROBLEMA PROPUESTO. 

En un proceso oe evaporación a doble efecto, se requiere concentrar la 

cantidad de NaGl contenida en una salmuera; si entran en la alimenta 

ci6n del primer efecto 61 633.15 kg/h con una concentraci6n para el 

NaGl de 7.45~ en peso y para el Na
2
so

4 
de 3.7~fo en peso y se evaporan 

18 315.512 kg/h. En el segundo efecto el producto concentrado es para 

el NaCl del 1B.4io y para el Na
2
so

4 
de 9.~/o. Calcular: 

a) La concentraci6n para el NaCl y Na
2
so

4 
a la salida del primer efec-

to. 

b) El gasto másico concentrado en ambos efectos. 

e) Los kg evaporados en el segundo efecto. 
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PROOLEMA. 

En un proceso Párel la concentrac1!5n de clonaoo de sodio hasta critales, 

se tiene un evaporador con recirculaci6n, en el cu61 se obtiene una re-

cuperaci6n para el NaGl de 74~ y ,de Na
2
so

4 
de BS'J' una vez que es recir­

culado parte del residuo. 

El agua evaporada es de 10 943 kg/h, al residuo de 18 119 kg/h. Si se 

alimentan al proceso 27 467 kg/h. Calcular: 

a) El gasto l!ll!sico real de recuperaci6n. 

b) La cantidad de residuo que recircula. 

e) La alimentaci6n total CJJB entra al evaporador. 

d) La concentre.ci6n de alimantaci6n. 

1.0 TRAIXJGGION. 

,------ -----------------
1 
1 

"27 467 Kg/h 1 

~------~~~-r: ~~ 
r ---f- ---, 
1 

1NoCI"? 

. No
2 

50
4 

=? 

1 

L :? 
4 • 

1 
1 
1 
1 
1 
1 

.1 li 

1 
1 
1 
1 
1 
1 

1 
1 
1 L __ _ ----

L " 18119 ~. 
3 • 

nz:L _ _j 

L-------------------

L = ? 5 • 

\No Cl = 0.74 

x.
5 

Na
2
S0

4 
: 0.89 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusieín. 

Para calcular los gastos másicos que se piden se requiere hacer un 

balance total por envolvente. 

Y la concentración se calcula haciendo un balance parcial tanto -

para el NaCl como para el Na
2
so

4 
en la envolvente I. 

2.2 Balance de materia en la envolvente I. 

2.3 Balance de materia en la envolvente II. 

2.4 Balance de materia en la envolvente III. 

2.5 Balance de materia en la envolvente IV. 

2.6 Balance parcial de NaCl en la envolvente I. 
,· 

o· 
=~.'· • •. ,. 2· 

' 1 ·--NaCl 
+ 
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2.7 Balance parcial de Na SO en la envolvente I. 
2 4 

2.8 Gasto másico en L
5

• 

L5 L1 

2.9 Gasto másico en L
4

• 

L4 ~ 

2.10 Gasto másico en L
6

• 

2.11 Concentraci6n de NaCl. 

De se. 2.6 

2.12 Concentraci6n de Na
2
so

4
• 

- G2 

L5 

L • X 
5 5

N SO a2 4 
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3.0 CALCULOSo 

3.1 Gasto m§sico real de recuperaciOn. 

De ec. 2.8 

27 467 - 10 943 16 524 kg/h 

3.2 Gasto másico de recirculaci6n. 

De ec. 2.9 

18 119 - 16 524 1 595 kg/h 

3.3 Alimentaci6n total. 

De ec. 2.10 

L
6 

27 467 + 1 595 = 29 062 kg/h 

3.4 Concentraci6n de NaCl en la alimentaciOn. 

16 524 X 0.74 
27 467 

3.5 ConcentraciOn de Na
2
so

4 
en la alimentaciOn. 

16 524 X 0.89 
27 467 

/ 

\•' A· 
, ...... 

0.44518 

0.5354 
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4.0. RESULTADOS. 

a) El gasto másico real de recuperación es de 16 524 kg/h. 

b) La cantidad de residuo que recircula son 1 595 kg/h. 

e) La alimentación total que entra al evaporador son 29 062 kg/h. 

d) La concentración de alimentación para el NaCl es de 44.5~/o y -

para el Na
2
so

4 
es de 53.54io. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

Jaime Lomelin Guillen. 

1958. 

TEI.'IA: "ESTUDIO DE LA EVAPORACIDN Y CRISTALIZACION DE SALMUERAS CON 

CLORURO Y SULFATO DE SOOIO" • 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Se tiene un sistema de recirculación en un evaporador, en el cu~l se 

va a concentrar cloruro de sodio hasta cristales, si en la alimenta 

ción total se tiene una concentración para el NaCl de 44.5~/o y para 

el Na
2
so

4 
de 53.54io; se evaporan 10 943 kg/h y se obtiene una concen­

tración de 16 524 kg/h y recirculan 1 595 kg/h. Calcular: 

a) El gasto má~ico de alimentación. 

b) El gasto másico de alimentación total al evaporador. 

el) El gasto másico del residuo que sale del evaporador. 
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d) La concentraciOn de NaCl y de Na
2
so

4 
del producto concentrado. 
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PROBLEMA. 

Se desea concentrar una soluci6n de gliserina del 15'¡(, al so¡(.. 

Las condiciones que se tienen son las siguientes: 

La alimentaci6n l!ls de 13 880 kg/h. Se utilizar;§ un. evaporador de tri 

ple e~ecto. El primer e~ecto evapora el SO% del agua total evaporada, 

el segundo evapora el 30)1, y el tercero el 20)1.. Calcular: 

a) La cantidad de soluci6n rinal a la salida del tercer e~ecto. 

b) El agua evaporada en cada e~ecto. 

1.0 TRADUCCIOII. 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

Este problema se resuelve haciendo un balance para sólidos, para 

vapor total considerando GT como la suma de G
2 

+ G
3 

+ G
4 

Y 

el vapor real se multiplica por su % respectivo para saber la 

cantidad real en cada uno. 

2.1 Balance para sólidos a la salida en r. 

2.2 Balance total en I. 

L , 
1 

2.3 Balance para el agua evaporada en I. 

De ec. 2.2 

2.4 Cantidad real de agua evaporada en 2. 

2.5 Cantidad real de agua e~~pp.ra~a en 3. 
,, ,_ ... 



145 

2.6 Cantidad real de agua evaporada en 4. 

3.0 CALCULDS. 

3.1 Balance para la soluci6n final~ la salida del tercer efecto. 

13 880 ~ 
o.85 2 449.4 kg 

3.2 Balance del total del agua evaporada llf-~ 

De ec. 2.3 

= 13 880 - 2 449.4 = 11 430.6 

3.3 Cantidad real de agua evaporada a la salida del primer efecto A. 

De ec. 2.4 

0 0 5 X 11 430 8 6 5 715.3 

3.4 Cantidad ·real de agua evaporada a la salida del segundo efecto 8, 

De ec. 2.5 

0.3 X 11 430.6 3 429.18 

3.5 Cantidad real de agua evaporada a la salida del tercer efecto c. 

De ec. 2.6 

0.2 X 11 430 0 6 2 286.12 
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4.0 RESULTADOS. _ 

SoluciOn final a la salida del tercer efecto: 2 449.4 kg/h. 

Agua evaporada en:eli: 

Primer efecto 5 715.3 kg/h. 

Segundo efecto 3 429.18 kg/h. 

Tercer efecto 2 286.12 kg/h. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

Guillermo Campero Alatorre. 

1950. 

TEMA: "ESTUDIO CCJAPAFIATIVO SOBRE LOS SISTEMAS CE EVAPDRACION" • 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Se-desea encontrar una soluciOn de gliserina del 2~~. Aliment~ndose 

15 000 kg/h. a un evaporador de triple efecto, El primer efecto evap~ 

ra 6~ del agua total evaporada, el segundo evapora 25% y el tercero -

evapora el 1~~. Calcular: 

a) El agua evaporada en cada efecto. 

b) La concentraciOn final a la salida del tercer efecto, si salen 

2 000 kg/h de soluciOn. 



~ 
L,=zesoo 
x¡:0.016Kg 
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PR06LEMA. 

En una planta acabadora da t"las de algod6n se emplea sosa cáustica en 

el mercerizado de la tela. La concantraci6n requerida de la soluci6n 

de sosa para esta aplicaci6n es de 22 a 2f1'/o. En la planta del proceso 

que nos OCUpa se cuenta con un late de solucioo al 1 .64'j{. y se tiene -

instalado un sistema de evaporaci6n de 3 efectos. Al tratar la solu -

ci6n anterior en este equipo se encontraron los siguientes datos: la -

ccncentracioo a la salida del prii!Eir efecto es de 2.4'){., a la salida -

del segundo efecto es de 4.f1/o a la del tercer efecto es de una caneen-

tracioo tal que el agua evaporada en este efecto es de 8 400 kg/h. Si 

la alinentaci6n inicial es da 28 600 kg/h. Oetenninar si el equipo -

instalado nos da la concantraci6n firel requerida. 

1. O TRAilJCCICfll. 
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2.0 PLANTEAMIE~ITD. 

La resolución de este problema es mediante un balance parcial para 

sólidos en cada uno de los efectos. 

2.1 Balance en II para L
5

• 

L ' 1 

2.2 Balance en II para G
2

• 

2.3 Balance en III para L
6

• 

2.4 a~lance en III para G
3

• 

2.5 Balance en III para L
7

• 

,. 
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2.6 Balance en IV para x
7

• 

3.0 CALCULOS 

3.1 Balance para sólidos en la envolvente II. 

2B 600 
0.024 (0.0164) = 19 543.33 

3.2 Balance para el agua evaporada en II. 

2 600 - 19 543.3 9 056.57 

3.3 Balance para sólidos en III. 

19 543.33 
0.024 
0.045 

3.4 Balance para el agua evaporada en III. 

19 543.33 - 10 423.11 

3.5 Balance para sólidos en IV. 

10 423.11 - B 400 

10 423.11 

9 120.22 

2 023.11 

3.6 Balance para la conentración de sosa en IV. 

X = 
7 

10 423.11 
2 023.11 (0 •. 045) 0.231 



150 

4.0 RESULTADUS. 

Ya que la concentración final del proceso es 23.1% y las especifi 

caciones requeridas estipulan que el equipo requiere entre 22 y -

2&/o, podamos concluir que tal concentración está dentro de las e~ 

pacificaciones. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

ENRIQUE ORUNSTEIN TENENBAUM. 

1951. 

TEMA: "PROYECTO OE UNA INSTALACION DE RECUFERACION Y CONCENTRACION DE 

SOSA CAUSTICA OEL 1/.ERCERIZADO EN UNA PLANTA DE TELAS DE ALGO 

DON". 

PRDELEI.~,'\ PROPUESTO • 

En una planta acabadora de telas do algodón se emplea sosa cáustica en 

el mercerizado de la tela. La concentración requerida de la solución 

de sosa para esta aplicación tiene un rango de 22 al 2~/o. En la plan-

ta de proceso que nos ocupa, se cuenta con un ~ate de solución al 1.~/o 

y se tiene instalado un sistema de evaporación de tres efectos. Al .· 
tratar la solución anterior en este equipo se encuentran los siguien 

; .. :...· f 

tes datos: ,, ..... 
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la concentración a la salida del primar efecto es 2.~~. 

La concentraci6n a la salida del segundo efecto es 4.?%. 

La del tercer efecto es tal qua el agua evaporada en este efecto es da 

8 500 kg/h. 

Si la alimantaci6n inicial es de 2 8000 kg. Determinar si el equipo -

instalado nos da la concentración final requerida. 
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PROBLEMA. 

En el proceso de fabricaci6n de hilos de algod6n una de las partes más 

importantes es la de mercerizado, la cu~l consiste en el estirado de la 

tela. Para que ~sto tenga lugar es necesario bañar el hilo con una s2 

lución de sosa con el 20.~/o de concentración. Para obtener ~sta solu-

ción se cuenta con un sistema de evaporación de cuatro efectos. Las -

condiciones existentes durante una hora de proceso son las siguientes: 

EFECTO ALIMENTACION CONC. ALIMENT • AGUA EVAPORADA 

8 3 719 kg/h 

e 12 231 kg/h 3 747 kg/h 

D 8 484 kg/h 3 793 kg/h 

E 4 691 kg/h 20.7 3 726 kg/h 

En base a los datos anteriores calcular: 

a) Cantidad de solución final. 

b} Condieiones a la entrada del procesa. 

e) Concentración a la salida de los tres primeros efectos. 

d) La cantidad de sosa presente en el proceso. 

1.0 TRADUCCION. 



LZIZ2li 1 Kg/k 

"e~=í' 
L.¡ 8484 Kt/~ 

i¡.;. .... =í' 
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G
1
= 3793 Kt/h 

~4691Kg/~ 

......... =? 

2 o 1 Discusi6na 

Para encontrar la cantidad de soluc:U5n final ccncentrada, las ca:!! 

diciones a la entrada del proceso y la concentracit5n a la salida 

da los tres primeros efectos se requiere hacer un balance total -

y otro parcial pen1 la sosa por envolvante •. 

2.2 Balance totaL de materia en la envolvente I. 

2.3 Balance de materia en la envolvente II. 

.. 
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2.4 Balance parcial para la sosa en la envolvente II. 

o 
L ·X = G~ + 

1 1 ~· 6., 
NaOH NaOH 

L ·x 
2 2

NaOH 

2.5 Balance de materia en la envolvente III. 

2.6 Balance parcial para la sosa en la envolvente III. 

2.7 Balance de materia en la envolvente IV. 

L 
3 + 

2.8 Balance parcial para la sosa en la envolvente IV. 

o 
=~ + 

" NaOH 

L·x 
4 4t-.'a.OH 

2.9 Balance de materia en ~a envolvente v. 

2.10 Balance parcial para la sosa en~a envolvente V. 
\ .. ,,; 

•1 ._._-

= r, /0 
?"9

NaOH 
+ 
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2.11 Gasto másico en 5. 

De ec. 2.9 

L L - G9 5 4 

2.12 Concentración de sosa en I. 

De ec. 2.4 

L2. 
~2NaOH 

x1 
Na OH L1 

2.13 ConcentraciOn de sosa en 2. 

De ec. 2.6 

L3. x3 
Na OH 

x2 
Na OH L2 

2.14 Concentración de sosa en 3. 

De ec. 2.8 

2.15 Concentración de sosa en 4. 

De ec. 2.10 
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2o16 Cantidad de sosa en el proceso. 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Cantidad da solucilin concentrada en 5. 

Da ec. 2.11 

L
5 

= 4 691 - 3 726 • 965 kg/h 

3.2 Concentracilin de NaDH a la salida del evaporador o. 

Da ec. 2.15 

X = 
4

NaDH 

(9ss] (n.2D?] 
4 691 

OoD425 

3.3 Concentr'al;ilin da ·NaDH a la salida del evaporador c. 

.. "' 0.0235 

3.4 Concentraci~n de ~mÚH a la salida del evaporador B • 

. · 
De ec. 2.13 

\ •• .<.,· , 

(e '/lf'la) Co.o~1s) 
12 2:-\1 

0.0163 
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3.5 Gasto másico de alimentaci6n. 

De ec. 2.2 

L1 3 719 + 3 747 + 3 793 + 3 726 + 965 = 15 950 kg/h 

3.6 Concentraci6n de NaDH en la alimentaciOn. 

De ec. 2.12 

0.0125 

3.7 Cantidad de sosa en el proceso. 

De ec. 2.16 

15 950 X 0.0125 = 199 0 37 kg/h 

4.0 RESULTADOS. 

a) La cantidad de soluci6n final es 965 kg/h. 

b) Condiciones a la entrada del proceso son 15 950 kg/h,con una -

concentraci6n de sosa de 1.2&~. 

e) La concentraci6n a la salida de los evaporadores B, C y D son 

1.6~/o, 2.35% y 4.2&/o respectivamente. 

d) La cantidad de sosa presente en el proceso es 199.37 kg/h. 
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FUENTE DIREctA: Tesis profesionál realizada por: 

LUIS EVERAERT DUBERNARD. 

1950. 

TEMA: nESTUDIO DE LA CONCENTRPl:ION DE LEJIA'3 DE MERCERI21AD0" • 

PROBLEMA PROPUESTO. 

En un proceso de evaporaci6n a cuádruple efecto se Tequiere conceDtrar 

una soluci6n de sosa hasta un 4.2&/o, si la alimentaci6n es de 15 950 -

kg/h y las concentraciones del primero, segundo y tercer efectos son -

1.2&/o, 1.~/o y 2.3&/o respectivamente. Calcular: 

a) Las alimentaciones en cada efecto. 

b) El agua evaporada a la salida de cada efecto. 

e) El gasto volumétrico de soluci6n concentrada, si la densidad absol~ 

ta en el último efecto es de 1.2. 

, .. ;..· 
'1 •~a. 
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Pf!UIJLUAA 

En un proc1~so de concontracj ún de sttlmuBro HU proce¡;aron en un sistB-

mu de 7 Hfectos, 312 000 kg/día de solución con una concontraci6n del 

Las cantidades de solución a la salida da cada uno de los efectos, se 

enuncia en lo siguiente tabla: 

Efecto No. Solución en Kg/día. 

298 327 

2 281 927 

3 261 027 

4 240 417 

5 217 175 

6 188 800 

7 156 000 

El vapor eliminado por cada uno do los efectos, se utilizará para di­

ferentes etapas posteriores al proceso. 

Calcular la cantidad de vapor eliminado en coda efecto asi como la 

concentracHin de la solución a la salida de cada uno de ellas. 
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L¡ 298327 L;'¡¡2Sl927 Lu26Kl27 L/2240417 

•.= ~ •,;? •u=? z,¡? 
L)5156 000 

re=? 15• 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

Para la resolución de este problema, es necesario hacer balan-

ces parciales de sólidos y de agua evaporada para cada envolven 

te. Y un balance total si se quieren checar resultados. 

2.1 Balance en la envolvente I de 2: 

2.2 Balance en la envolvente I de 9: 

2.3 Balance en la envolvente II de 3: 

2.4 .Balance.en la envolvente II de 10: 

2.5 Balance en la envolvente III de 4: 

2.6 Balance en la envolvente III de 11: 
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2.? Balance en la envolvente IV de 5: 

2.8 _Balance en la envolvente IV de 12: 

2.9 Balance en la envolvente V de 6: 

2.10 Balance en la envolvente V de 13: 

L12 
x13 

L13 
x12 

2.11 Balance ·en la envolvente VI de ?: 

G? L13 L14 ,.· 

, .. :..· 
2.12 Balance en la envolvente1 Vx-de 14: 
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L13 

' x13 1...14 

2.13 Balance en la envolvente VII de 8: 

2.14 Balance en la envolvente VII de 15: 

2. 15 Balance total. 

3.0 CALCULOS 

3.1 Balance en la envolvente I para el agua evaporada. 

G2 a 312 000 - 298 327 • 13 673 

3.2 Balance en la envolvente I para la concentraci6n de salmuera~ 

312 080 
x9 "" 298 327 (0.06) • 0.063 
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3.3 Balance en la envolvente II.para el agua evaporada. 

G
3 

"' 298 327 - 281 927 .. 16 400 

3.4 Balance en la envolvente II para la concentraci6n de salmuera. 

298 327 
x10 "' 281 92? (0.063) - 0.066 

3.5 Balance en la envolvente III para el agua evaporada. 

G
4 

., 281 927 - 251 027 • 20 900 

3.5 Balance en la envolvente ni pEU"ü la concontr-aci6n de salmuera. 

251 027 
240 41? 

(o.o66) .. o.o?2 

3.? 8~1onco en la envolvente IV para el eaua ovoporada. 

G
5 

• 261 02? - 240 41? • 20 610 

3.8 83lance en la envolvente IV para la concentraci6n de salmuera• 

251 02? 
240 417 

,·_ 
(o.o?2) .. o.o?B 

\ ,· Á. , ,, ·~· 
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3.9 Balance en la envolvente V para al agua evaporada. 

G
6 

a 240 417 - 217 175 • 23 242 

3.10 Balance en la envolvente V para la concentraci6n de la salmuera. 

240 417 
x13 • 217 175 (0.0?8) - 0.086 

3.11 Balance en la envolvente VI para el agua evaporada. 

G7 • 217 1?5 - 188 800 • 28 375 

3.12 Balance en la envolvente VI para la concentrnciOn da la salmuera. 

217 175 
x14 .. 188 800 (0.085) - 0.10 

3.13 Balance en la envolvente VII para el agua evaporada. 

G • 188 800 - 156 000 • 32 800 
8 

3.14 Balance en la envolvente VII para la concentración de la salmuer~. 

X • o 
188 800 

156 000 
(0.10) - 0.12 
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3.15 Balance total. 

L
1 

a 13 6?3 + 16 400 v 20 SiJO ·~ 20 6'10 + 23 242 + 28 3?5 + 32 800 = 

4.0 RESt.n..TADOS. 

kg/d!a Concl3ntroci6n 

G2 .. 13 6?3 Xg .. 0.063 

G3 .. 15 400 x10 .. O.OS6 

G4 - 20 900 x11 = 0.052 

G5 .. 20 610 x12 .. o.O?a 

G6 .. 23 242 f X • 0.086 
13 

P, .. 28 375 X "" 0.100 
14 

Ga .. 32 800 x_15 ... 0.120 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

ABEL JAir.'E NAVARRO. 

1955. 

TEMA: "ESTUDIO DE UN EVAPORADOR OE f.'l.JL TIPLÉ EFECTO PARA CONCEN -

TRAR UNA SALIA.ERA". , ·· ~-
, ...... 
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PROBLEMA PROPUESTO. 

Un cierto proceso de concentracitin de salmuera, requiera de un sis­

tema de 5 ef~ctos, al cual se alimenten 300 000 kg/día d3 una solu­

ción da cloruro da sodio al 10)(,. Las cantidades da solución a la -

salida da cada efecto se enuncia en la siguiente tabla: 

Efecto No. 

1 

2 

3 

4 

5 

Solucitin en l<g/ci!u 

250 000 

280 000 

260 000 

240 000 

210 000 

El vapor eliminado por los efectos, sa necesita para etspas poste-

rieres al proceso. 

calcular la cantidad ds vc:por olimin::~do en cada efscto y la conceu 

traci6n del cloruro da sodio a la salida ds cada uno de ellos. 
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CRISTALIZACIDN. 

La operaci&l unitaria Cristalizacic5n tiene por objeto la purifica -

ci6n de sustancias en la industria química. El fenc5meno de crista­

lizmsi6n consiste en el tránsito de un cuerpo del estado líquido o 

gaseoso al s6lido, af>ectando fonnas getllllátricas, es decir, fonnando 

cristales, para lo cual se requiere de un tanque de cristalizaciOn 

provisto de sgitaci6n, se aproxima al de un tanque ordinario con 15 

sin serpentines de enfriamiento y agitadores. 

Cualquier s611do en cóntacto con su soluci6n se disolven! si la so­

luc16n no está saturada, o aumentare de tamaño e expensas de la mi!_ 

m!'l si lo soluci6n es sobraseturada; en cualquier caso, el equilibrio 

estA representado por la solubilidad del s6lido en el disolvente. -

En general la solubilidad depende principalmente de la temperatura 

y ligeramente del tamaño del material y la presi6n. 

El caoo mt!s f'racuente en ~sta- operacii5n uni teria para hacer un ba -

le.nce de rrateria es el da "SEPARACIOO" g en el cu~l hay una corrien­

te de entrada y dos o tres corrientes de salida. 

Su representaci6n diagramática en CRISTAL.IZACIIJIJ es: 



1 corriente tia soJuciOn takial 

2 CorrNrr111 do GQliG .. aparacla 

3 -nto di -aa •<lllrao r•-
4~ 
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La cawrt:Rcilin í"imü. dal liccr- lill1fr'IY x4 pumli!i ~ COiiiO la -
S 
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ratura rinal son conocidas; si tiene lugar una evaporaci6n aprecia­

ble durante al proceso deberá ser conocida o estimada. 

Los datos de solubilidad se dán generalmente como partes en peso -

del material anhidro por cien partes en peso da disolvente total, ya 

sea que la cosecha contenga o no agua de cristalizaciOn. 
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PROOLEMA. 

Para dasulfatar una salnuena se tiana un cristelizador en al cuAl -

sa alimentan 24 954 kg/h con una concantracil!n da 15.4~ para el 

N!!Cl y 9.~ para al ~so4 , Si sa evii¡:Joran 1 150 kg/h y las aguas 

1111dras son da 19 524 kg, Calcular: 

a) El gasto mi!sico ~ sa produce da sulfato de sodio daoahidro. 

b) La concentración de ~504 y NaCl an les aguas madres, 

1,0 TRAOOCCION. 

L
4
.: 19524 Kg/h 

~ 0>---1 
~NaCI=0.154 ~c.=_? 

~ •• so. =0.092 !»•.so
4 
=? 

~a2so4=? 

lttacl =? 

'· 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusi6n. 

a) Para calcular la cantidad da cristales producidos y su CO!!, 

centraci6n se haca un balance total da materia y un balan-

ce parcial para el Na
2
so 

4 
• 

b) Para calcular la concentreci6n de ~so4 en las aguas ma -

dres, relacioneums los pasos moleculares entre la cantidad 

da sulfato de sodio alimentado y la cantidad de sulfato de 

sodio decahidro an las aguas madres. 

·2.2 Balance da materia total. 

2.4 Balance parcial para el NaCl. 



X 
2

NaSO 
4 
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2.6 Concentracidn de ~so4 en 4. 

De ec. 2.3 

.. 

2.7 Concentracidn de NaCl en 4. 

De ~c. 2.4 

X • 4
Na.Cl 

L,. X 
1NaCl 

2.8 Concentracidn del NaCl en 2. 

3.0 CALCI.JUJS. 

De ec. 2.2 

)( . 
2Nacl 

L,. X 
1
NaCl 

- L2. x2 
NaCl 

- L • X 
2 2NaCl 

i. 
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L2 • 24 954 - 1 150 - 19 524 = 4 280 kg/h. 

De BCo 2o5 

.. ~ 
322 

... 0.44 

3.3 Concentmc16n de ~so4 en las aguas me.dres. 

[l:3 ce. 2.6 

- (24 954 ~ 0.092) - (4 280 X 0.44) 
19 524 

3.4 Concentracic'5n da NaCl en las aguas madres • 

. · 
(24 954 X 0.154) (4 280 X 0.44) 

X .., 
4

NaCl 
,.' ~· ,19 "524 

ti ·~4: 

.. 0.02113 

- 0.10037 
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4.0 RESULTADOS. 

a) El gasto másico da cristales producidos es de 4 280 kg/h 

y su concentración para el Na
2

so
4 

es del 44'¡(. y para el 

NaCl de ?.as'){,. 

b) La concsntracHin en las aguas madres es da 2. 1 'i"¡b para el -

Na
2
so

4 
y para el NaCl de 10.03%. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

JAIIJE LOWELIN GUIUEN. 

1958. 

TEMA: "ESTUDIO DE LA EVAPCfiACION Y CRISTALIZACIDN DE SALMUERAS -

CON CLORURO Y SULFATO DE SODIO". 

PROBLEMA PROPUESTO. 

En un proceso de cristalizaci6n se quiere desulfatar una salmuera, 

en el cuál las aguas madres son 19 524 kg/h con una concentraci6n 

para in NaCl de 10.~ y para el Na
2
so

4 
de 2.11'){,. Si la cantidad 

de cristales obtenidos es de 4 280 kg/h. Calcular: 

a) El gasto en masa y la concentraci6n de Na
2
so 

4 
y NaCl que se de­

ben alimentar. 

b) El rendimiento ~e se obtiene para el Na
2
so4 en el cristaliza -

dor. 



176 

8'IJ tiene una soluci6n consistsnta en el 25'/. da ~so4 y 7$ da 

agua. Se enfrla hasta 2D"C. 5i sa alimantan 1 430 kg da solu 

c16n y se obtienen 730 kg da cristales da Na
2
so

4
• 'W ~o. ¿C:Wn -

tos ld.lagramus u evapamn?. 

1.· corrlll!if~t de ullmntllciÓII 
3.· o;ua ewapon~dtl 
4.· t:l)uaa madrea 
5.· crilltalea producidatl 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

Para calcular los kilogramos qua se evaporan se haca un bala!! 

ce total de materia y un balance parcial, se resuelva ~sta -

sistema de ecuaciones y se despaja la inc6gnita deseada. Pa-

ra saber la concentraci6n de Na
2
so 

4 
en las aguas madres se -

utiliza el diagrama que nos relaciona concentraci6n Va tempe-

ratura. 

2.2 Balance de materia total. 

m • 
1 

( 

2.4 Cantidad de agua evaporáda en lá corriente 3. 

Despejando m
4 

dé la ec. 2.2 y sustituyendo éste valor en la -

ecuaci6n 2 .3 se tiene: 

-
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m .. 
3 

2.5 Conccntrcciün dol ~2so4 en la corriente 4. 

En la grúfica de concentraciün Vs t~per~tura, se localiza la 

tc~~oratura a la cu51 sa enfria la coluciún y sa obtions la -

concontruciün correspondiánte. 

2.6 Ccntid3d da agua en la corriente 2. 

2.8 Cantid~d de Na
2
so

4 
en la corriente 4. 
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.. 

2.10 Fracci6n da Na2so
4 

en la corriente 5. 

3 • O CALCULOO. 

X .. 
5

N:l so 
2 4 

PMNa SO 
2 4 

3.1 Cantidad da egua en la alirr.ontaci6n. 

De ec. 2.6 

m • ( 1 430 kg)(0.75) .. 1 072.5 kg 2
H O 

2 

3.2 Cantidad da Na
2
so4 en la alimentaciOn. 

De ec. 2.7 

(1 430 kg)(0.25) = 357.5 kg 
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3.3 Concentraé:i&t de ~so4 en las aguas madres. 

De ec. 2.5 

De la grdfica de concentrac115n Vs temperatura se localiza QJB 

a 20°G sa tiane una concentraci6n de: 

--

4o" 50" 6d' 7o0 eo0 90° too0 

TEMPERATURA 

• 

3.4 Peso del Na
2
so

4 
en las aguas madres. 

3.5 Fracci!5n de ~so4 en las aguas madres. 

De ec. 2.9 
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203.??5 
35?.5 - 0.5? 

3.6 Fracci6n de Na
2
so

4 
en la corriente 5. 

De ec. 2.10 

.. ~ - 0.39?9 
299 

3. 7 Agua evaponu:ls. 

De ec. 2.4 

• (730)(0.3979 - o.57) - (1 430)(0.25 - o.s7) 
~ o~ 

4.0 RESULTADOS. 

Se evaporen durante el proceso de cristalizaci6n 582.4 kg. 

FUENTE DIRECTA: Tesis pro~esional realizada por: 

SALilllDN BENOESKY L. 

1946. 
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TEMA: "PURIFICACION Y CRISTALIZACIGJ DE SULFATO DE SODIO CRUDO". 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Una soluci6n consistente en el 30)(, de Na
2
so 

4 
y ?fJ'/a de agua se enfría 

hasta 258 C cbtani~ndcse cristales da Na
2
so

4
• ? H

2
D. Durante el en­

friamiento el ~ del agua total del sistema se evapora. 

¿CuAntos kilogramos de cristal se obtienen si se tienen 1 428.?5 kg 

de mezcla inicial?. 
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Ss tienan 944 kg da una soluci6n ~ contisns 29.~ da KCl.0
3 

y -

70.44" da ~ Gn paso, _elSf:in 111 93&C. S1 la solucioo sa enfría -

hum 2S'"C ¿cu4ntu KClo
3 
~ta si sa ti.mnan 3 100 l. d!i solu -

ci&-1 dm KC103 y 1 900 l. dB Ca ~· 

L, •944Kt 

~Cilla =0.2955 

~·0.7044 

!::
1

11 CIO, •l!IOO l. 

!:,~e'• =niDo l. 

.. 

~·!' 

S :? ;; . 

2. 1 Oiscusi&n. 

Para eber la cantid!ld da KC10
3 

que precipita, se f1l!iO!I un ba­

lanca total da mtoria, un balcnce parcial da 11111.ter1a Pl!lnl el 
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KC10
3 

y se calculan las f'racciones peso de los componentes ut!, 

lizanclo el diagrama de eCJ,tilibrio. y datos del problema. 

2.2 Balance de materia total. 

2.3 Balance parcial para el KC10
3

• 

- L • X 3 3
KC10 

3 

2.4 Cristales obtenidos en la corriente 4. 

+ s4. x4 
KClD 

3 

Despejando 5
4 

de ec. 2.2 y sustituyendo éste valor en ec. 2.3 

se tiene: 

L
1
• x

1 • (L1 - 64). x3 + 54. X 

KC10
3 

KCl0
3 

4
KCl0

3 
X - X 

1
KCl0

3 
3

KC10 

54 • L1 ( X 
3) - X 

4
KC10 

3
KC10 

3 3 

2.5 Peso de la soluci6n f'inal en la corriente 3. 

De ec. 2.2 
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2.6 Concentraci~n de KC10
3 

en le corriente 3. 

Del diagrama de eCJ,~ilibrio se fija el punto A correspondiente 

a le soluci~n inicial, el proceso indica un movimiento desde 

A hasta a, da ah! se traza una Hnea recta hasta la curva da 

eCJ,Jilibrio en donde a ésa teq:~eratura se lee la concentraci6n 

correspondiente. 

2.7 Fracci~n peso del KCl0
3 

en la corriente 3. 

2.8 Peso de KCl0
3 

en la corriente 3. 

' 
2.9 Pesa de KC10

3 
en le alimentaci&. 

L 

3.0 CAL.CULOO. 

1KClO 
3 

3. 1 Peso ele KClo
3 

en la alimentaci6ru 
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De ec. 2.9 

L • (944 kg)(0.944) 
1KCl0

3 

279 kg 

3.2 Concentraci6n de KCl03 en la corriente 3. 

T-e 

10 

80 

60 

40 

30 

20 

10 

Se sigue el pQso 2.6 y se observa en la grúfica qua al en 
.:¡, cct rh fOY'--6. e. 

frinrsa la auluci6n da 93°C a 25°C(una concsntrcci6n para el 

200 4 o 600 800 1000 1200 1400 1600 .GRAMOS CaCI2 

GRAMOS OE 11CI05 

CURVAS DE SOLUBILIDAD DEL SISTEMA cac12- KCI05 

,· 

3.3 Peso de KC103 en la ~~~e~ts3. 
•1 ..... 

De ec. 2.8 
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3 100 l. .. 65.1 kg 

3.4 Fracción paco da I~Cl03 en 1..1 corriente 3. 

Da ec. 2.? 

~ .. 
2?9 

0.2333 

3.5 Cristales obtsnidos en la corriente 4. 

De ec. 2.4 

S "' 944 4 
(0.2?.55 
( 1.000 

0.2~3) 
0.2333) - 76.58 kg 

3.6 Peso de la solución ~inal en la corriente 3. 

De ec. 2.5 

L • 944 - 76.58 • 867.42 kg 
3 

4.0 RESULTADOS. 

Se precipitan ?6.58 kg en el proceso de cristalizacidn y se -

tiene una solucidn final da 867.42 kg. 
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RENTE DIRECTA: Tesis prof'esional reali~da por: 

~ ZENTENO rocHA. 

'1955. _j 

TEMA: •cAL.aJLO DE UNA PLANTA DE FEFAIGERACIOO PARA CRISTALIZAR -

CLffiATO lE POTASIO"'. 

PROS..EUA PRCIPll::STO. 

Una solucidn contiene 29.~ de KC10
3 

y ?0.44;. da CaC1
2 

an peso.­

Si la soluci6n se anfñe da 100°C a 40°C, cu4nto KC1o
3 

precipita 

y cu&1 sar4 la aUmentación si se obtienen 900 kg da soluci6n fi-

nal. 

.. 





CAPITULO VI 

ABSORCION 
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ABSDRCIDN. 

La operación unitaria Absorción, tiene por objeto laiseparación de uno 

o más componentes de una mezcla gaseosa por medio de un líquido en el 

que son solubles::J 

El mecanismo del paso de un componente de una fase a otra comprende 

las relaciones de equilibrio, ya que mediante su conocimiento se puede 

calcular el límite del proceso en condiciones determinadas y la veloci 

dad de operación nos indicará el tiempo en que ésta se efectúa, deter-

minando ambos datos se llegará al conocimiento completo de la operaci6n 

y se poc:lrá diseñar el equipo. 

El equipo utilizado son torres de platos, las cuales son cilindros ve~ 

ticales en los cuales el líquido y el gas se ponen en contacto por et~ 

pas usando platos y las torres empacada las cuales se usan para canta~ 

to continuo a contracorriente del líquid~ y gas, con columnas vertica-

les las cuales han sido llenadas con empqque¡ el líquido se distribuye 

en el empaque y desciende a través de él, exponiendo una gran superfi-

cie de contacto al gas. 

I .. - El caso más frecuente en ésta operacic5t\uni taria para hacer un ba -

lance de materia es el de "CONTACTO A CONTRACORRIENTE", en el cuál ,.· 

hay dos corrientes de entrad~ y dos corriente de salida. 
,~.· (t.· . , 

tl •• •: 
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Su representación diagramática es absorción es: 

1.- Corriente de gases de alime!! 
tación. 

2.- Corriente de liquido pobre. 

3.- Corriente de Hquido rico. 

4.- Corriente de @SSS de salida. 

Balance de materia total 

'G
1 

+ 'L
2 

=. 'L
3 

+ 8 
4 

• • • • • • • • • • • • • • • C 1) 

8alan9e parcial de materia 

Las moles totales 'L
2 

y 'L
3

, G 
1 

y G 
4 

no son constantes, ya que cam -

bien al pasar por la torre al transferirse material de una fase a -

ot!Z'a. 

¡. 
1 
: 
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En la operación de absorción generalmente se hacen los balances de 

materia en función del componente que na cambia (inerte) al pasar 

por el equipo. 

G
1 

san los kgmolde gas libre de salute que entran a la torre por 
S 

hora. Esta corriente es constante durante el pasa par la torre y 

por lo tanta: G
1 

G
4

' 
S S 

Por lo que: 

Donde A: salute que se absorbe. 

Balance parcial para el salute A 

Sust. en ec. (2). 

"' Ls ..... 
Gs (y ' ) (~ P) Ls (""' ' ) 

C1~~·'y'0 + ( 1 ~ P) + (1 - x r\) ~3-~' + -
1A - 2A 

2A 3 A 
A A 

Gs 
(1-yr·) 

4A 

G
4
r) •. w ••••••••• ~~~ •••••••••• (4) 
A . 

Arreglando y suprimiendo el subindice: 

-'Y 4 
] Ls [ 

6 

,_)( -
2 



'Y4 ] - Ls ( x2 - ~ ] ••••••••••••• cal 

d:Jnda "Y, • l<~__lje A ( ) 
l(g ¡¡;¡¡l da gas libre da A." • • • " • ? 

II.- En algunas procesos imiJstrialos da absarci6n sa requiere rds de 

,· 
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Para hace el balance de materia total y parcial se procede a tra -

tarlas como unidades separadas mediante envolventes. 

Balance de materia total en la envolvente I. 

Balance de wateria parcial en función da relaciones mol 

Balance de wateria total en la envolvente II 

Balance de materia parcial en función de relaciones mol 

Balance de materia en la envolvente III 

/: 
Balance de materia parcial en función·de relaciones mol 

+ 
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PROBLEMA 

En la planta de absorción de Ciudad Pemex Tab. se desea obtener -

propano de una mezcla de hidrocarburos cuya composición en volumen · 

para el metano es de 93.16%, etano 4.9~~. propano 1.58% y butano-

0.29%. Se utiliza como agente absorbente aceite cuyo peso molecu-

lar es 220. 

Si se alimentan a la torre de absorción 1000 kg mol/h de gas y se 

obtiene propano con una fracción mol de 0.01 en la corriente de s~ 

lida. . Calcular: 

a) La cantidad de solución líquida a la salida. 

b) La cantidad de propano absorbido, si se utilizan 320 000 kg/h -

de aceite como absorbente para ocupar el 9~~ del propano cante-

nido en la mezcla gaseosa • 

1.0 TRAOUCCION.- .-----<0 
r2. 320 ooo Kg/h 

~· 1 000 
Fm 2 = 220 

;G', • ·. 1 000 Kg mol/h 

;Y,'c1= 0.9316 

'iY.cz•0.0497 

iXc:s=O.O 158 
,~c4•0.0029 '-------<0 
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2.0 PLANTEAMIENTO.-

2.1 DISCUSIDN.-

a) Para saber la cantidad de solución líquida a la salida, -

se requiere hacer un balance de propano en funciún de las 

relaciones mol. 

b) Para saber la cantidad de propano absorbido deba tomarse 

en cuenta su concentración en la corriente de salida. 

2.2 Relacipnes mol. 

y 
" 1 1 - Y', 

2.3 Balance de propano 

Gs - y) 
4 

Ls 

"' X "' 3 

:X 
3 

(X3 - x) 
2 

2.4 Cantidad de solución líquida a la salida. 

Ls + Gs 

2.5 Cantidad de propano absorbido. 

(Ls)G(3 )(PMc3) 
c3 ,.:_,. 

'1 ·-~: 
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3.0 CALCULOS 

3.1 Relaciones mol para propano. 

De ec. 2.2 

.0.0158 kg mol c3 
Yc = 

1 3 1 - 0.0158 
0.01605:' 

Kg mol de~ás componentes. 

. kg mol c3 
(0.1)(0.01605) = 0.001605 ~~__;~-=~ 

Kg mol demás componentes. 

0.01 
Kg mol c

3 
)(e = 

3 3 1 - 0.01 
= 0.0101 Kg mol scoi te .·'" , _,,_ · ·· ,=. 

3.2 Cantidad de soluci6n líquida a la salida· 

De ec. 2.4 

Ls = 1000 
kg mol (0.01605 - 0.001605) = 

h 0.0101 - o 

3.3 Cantidad e propano absorbido 

De ec. 2.5 

(1430.2 kg ~ol) ( 44 Kg ) (0.01) 
11 Kg mol 

629.28 Kg/h 

1430.2 Kg mol 
h 
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4.0 RESULTADOS 

a) Se obtienen 1430.2 Kg mol/h de soluci6n líquida a la s~ 

lida. 

b) Se absorben 639.28 Kg/h da propano. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

RAFAEL SUAREZ ALCALA. 

1959 

TEMA: "ESTUDIO DEL PA[J'(ECTO DE INYECCION DEL PROPANO PRODUCIDO 

EN LA PLANTA DE ABSORCION DE CIUDAD PEil:EX, TAB., A LOS 

POZOS DE LA REGIO~. 

PROSLE~~ PROPUESTO 

En la planta de absorci6n de Ciudad Pemex Tab., se desea obte -

ner etano de una mezcla de hidrocarburos cuya composici6n en v2 

lumen para el meta o as de 93.16'/o, etano 4.97"}>, propano 1.58'}{. y 

butano 0.2g}>; se utiliza como absorbente aceite cuyo peso mole-

cular es 220, el cuál absorberá el 9~}> del etano contenido en -,. 

la mezcla gaseosa. El pr~eso se~efectúa a 80°C y a 7 atm de­
\' :.: , 

presi6n; si se alimentan a Ía ··torre 50 000 m
3 

/h de gas. Calcu-

lar: 





PM
2 

= 220 

1000 m
3

/h 

y 101 "' 0.9316 

.y e, = 0.0497 
1 o . 

'i e = 0.01!58 
1 3 

Y e = 0.0029 
V 1 4 

2·.a PLANTEAMIENTO 

2.1 Discusióni 

200 

P = 330 psia 

L' 
2 -=- 2 

G1 

"/o Rec.. = ? 
02 

a) Para saber el "/o máximo de recuperación se plantea la ecua-

ción de balance total de materia e~··función de sus relaci~ 

nes mol, una vez obtenidas todas las relaciones mol del ,, .... _ 

· etano, se plantea la ec:uación·,de recuperación que es ei cg, 
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ciente del etano obtenido entre el etano alimentado. 

b) Para saber la cantidad de aceite requerido se plantea la 

ecuaCión de balancé para el etano. 

2.2 Balance de materia total: 

2.3 Balance parcial de etano 

+ 

2.4 Concentración final del gas saliente 

De ec. 2.3 

ls ~ 
?;r lx3 
bS 

2.5 % de recuperación 

% Recuperación 

2.6 Corriente de gas 

Gs 
PV 

=Rr' 

2.7 Cantidad de aceite empleada 

"" (Y1 v4) Ls Gs -

- x J 
2 

(X3 

+ 

- x2J 
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Ls Gs 

3. O CALCULOS 

3.1 Concentt'ación final del gas saliente 

Da ec. 2.4 

y = D.D!l97 _,. 2 (0.025 . _ O) 
4 1 - 0.0497 1 - 0.025 

0.001 

Kg mol etano 
Kg mol demás componentes 

3.2 % de Recuperación 

De ec. 2.5 

% Recup. .. 
0.05229 - 0.001 

0.05229 
X 100 = 98.08'7% 

3.3 Corriente da gos entrante libre de etano 

De ec. 2.6 

3 
~ (1 atm)(D.0497)(1000 mh ) 
G = 

(0.082)(303) 
2 

K¡:¡_!llol 
h 

3.4 Cantidad de aceite empleado. 

De ec. 2.3 

Ls 

~· "' ,. ..~. 

2 Kghmol (0.05229 - 0.001) 
0.02564 -o 

.· 

4 
Kq mol 

h 



Ls = 4 Kg mol 
h X 

4.0 RESULTADOS 

203 

220 Kg 
Kg mol 

= 080 !Slr 
h 

aceite 

a) Se tiene un 98.08~~ de recuperación de etano. 

b) Se requieren 880 q; de aceite como agente,absorbente. 

FUENTE DIRECTA: Tesis proresional realizada por: 

RAFAEL SUAREZ ALCALA 

1959 

Tema: "ESTUDIO DEL PROYECTO DE INYECCION DEL PROPANO PRODUCIDO EN 

LA PLANTA DE ABSORCION DE CIUDAD PEr.JEX, TAB., A LOS POZOS 

DE LA REG ION". 



204 

PRDBLEIJA PROPUESTO. 

Si se ali~3ntan 1000 m
3
/h a una colur.na de absorción y ea trabaja-

a 330 psia y 2 atm; y la relcción da gas alim8ntado a absorbonta es 

da 4 a 1. La co;;.posición en voluro;3n- dal ¡;cm ca: 93.165{. da m:Jtano,-

4.9?'" de etano, 1.56'¡{, da propano y 0.29'¡{. da butano. Galculor: 

a) Los kg rr.ol da matano &bsorbidos por kg mol da aboorb::mte si la -

Gbsorciún os da un 6Ü¡~ y la concontTuciún da motano on la corrie~ 

te de gas da salida ea da 0.0035. 

b) La cantidad da acaita usado como cgcnte absorbonte ci eu poso w~ 

l.ecular es 220. 

PR08LEI.1A. 

En un eistc::-.:1 da ebsorcilin da bióxido da corbona en la Planta ds -

e:mcn!aco en la Ref'insr!a da B:!l!:r;:::mca Gto. El gas a tratcr ticns -

los siguientes gestos: 

H2 1689 kg mol/h 

co 60 n 

co
2 

465 " 
CH

4 
7 .. 

N2 576 " /: 

Ar 7 . .. , .. ~· 

•1 ·~·: 

H
2

0 31 n 
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2 
Esta corriente se encuentra a 135°C, a una presión de 19.3 kg/cm , 

tiene un gasto de 2835 kg mol/h y entra por la parte inferior de -

la torre absorbedora de co2. 

A la salida de dicha torre, el gas tiene los siguientes gastos: 

H2 1689 kg mol/h 

e o 60 11 

co
2 

38 11 

CH
4 

7 11 

N 
. 2 

576 11 

Ar 7 11 

HO-
2 

74 11 

Circulando a contracorriente se tiene una solución al 3~~ de K
2
co

3 

(carbonato de potasio) a 90°C, entrando a la torre por la parte s~ 

perior con un gasto de 22? 124 1/h. 

Por el fondo de la torre sale una solución de KHC0
3 

(bicarbonato -

de potasio) a una temperatura de 107.2°C. La reacción que se efeE 

túa durante el proceso es la siguiente: 

Calcular: 

a) El gasto de licor producido en kg mol/h. 



,.._,._. 
G¡Y¡Hz-

'G;Y;co-
G¡'Y;co2- 465 

'G;Y;cH4- 7 

'G;Y;N2- 576 

GMAc - 7 

G;:/;H20- 31 

206 

b) La cantidad de co
2 

que absorbe la torre en kg mol/h. 

e) La concentración de CD en el licor de salida. 
2 . 

1.0 TRACUCCION 

.. 

~· :..· ,, ... : 

~ = 2011 Kg mol/h 

~~4 H 2 - 1G09 Kgmo1/h 

G4Y4co - 60 
"'~ 
G4 Y4co 2- 38 

G4'Y;¡cHc 7 

G4Y4N2- 576 

G4Y4AC- 7 

G4~H20- 74 

o)L3 = ~ 
b) Gz'Y;cor 'G4'Y,¡coz= ? 
e) ';4 co2=? 



207 

2.0 PLANTEAMIENTO 

2.1 Oiscusi6n: 

2.2 

a) Para calcular el gasto de licor producido se hace un balan 

ce total de matGria. 

b) Para calcular la cantidad de co
2 

que absorbe la torre se -

hace un balance parcial para al co2. 

e) Como se tiene un gasto en 1/h da soluci6n de K
2

co3 al 3a~ 

en peso, sa necesita obtener de la literatura (Perry) la-

densidad a las condiciones de operaci6n y los pasos malee~ 

lares. 

Balance molar total: CASO III; contacta a contracorriente. 

8, + 'L2 84 + 'L3 

'L3 "' 'G, + 'L2 84 

2.3 Gasto molar del líquida alimentado. 

2.4 Pesa molecular promedia del líquida. 

(PM)i 
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2.5 Fracciones mol de la nolución. 

(Da la tabla 7.2 libro: Balances de Materia da STIVALET - VA-

LIENTE). 

PMI/ CD 
'2 3 

2.6 Balance parcial molar para el CD
2

• 

2.7 Cantidad de co2 qua absorbe la torre. •'. 



209 

2.8 Concentración de co
2 

en el licor de salida. 

'G. y1 - 84. y 
1 4 

~ .. co
2 

co
2 

3 
1::3 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Fracciones mol. 

Dado que la solución es al 3~/o en poso de K
2
co

3 
tenemos: 

De ec. 2.5 

PMI< CO 
2 3 = 138 

PMH O 18 
2 

30 kg 
138 kg (kg mol 
30 k[l + 

+ 138 kg /l<g mol 

70 Kg 

7D~H.~~~ 
18 kg/kg mol 

= 0.052293 

18 kg,&g mal 
70 kg 30 kg == 0.9470 

+ 18 kg/Kg mol 138 kg /kg mol 

3.2 Peso molecular promedio de la solución. 

De ec. 2.4 

PM 
S 

0.05293 X 
138 kg + 0o9470 X 
kg mol 

18 kg 
kg mol 

.Js9._ 
2~4 •35 kg mol 
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3.3 Gasto molar del licor alimentado. 

90°C 

el 
sol 
1< co 

2 3 

Da ce. 2.3 

1.26 

(30'/o) 

-lL--
3 

cm 

(227 124 ~) (1.26 ~ 

(24.35 Kg ) 
kg mol 

3.4 Gasto da licor producido L
3

• 

Da ec. 2.2 

1:3 -.;= 11, ?52.6 + 2835 - 2011 

3.5 Cuntic:b.d C:e C0
2 

qua abosrbe la tOl'TSe 

De ec. 2.7 

465- 38 427 

,· 

Perry 5a Ed. ' · , , 

~ 1.26 1 

12 576.6 

kg mol 
h 

kg mol 
h 

· 3.5 Concentración de co
2 

en el licor de salida. 

De ec. 2.8 ' .. ,,. ,, ,_.-
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465 
kg mol 

h 
12,576.6 

38 
kg mol 

h 
kg mol 

h 

0.03395 

a) Se obtienen 12 576.6 kg mol/h de licor en la torre. 

b) Se absorben 427 kgmol/h de bióxido de carbono, ésto signi-

fica una eficiencia de 91.8~/a. 

e) Se obtiene una concentración de 0.03395 de co
2 

en el li -

cor de salida. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

Sergio Benzinger Harnández del Pozo. 
1 

1963. 

TEMA: "SISTEJ.1AS DE ABSOBCION DE BIOXIOO DE CARBONO EN LA PLANTA -

DE AMONIACO EN LA REFINERIA DE SALAMANCA GTD.". 
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PROBLEMA PROPUESTO. 

En la planta de amoniaco en la Refinería de Salamanca, Gto., en un 

sistema de absorción para N
2

, se tienen los siguientes gastos mo -

lares: 

H2 1689 kg mól/h 

e o 60 " 

co
2 

465 " 
CH

4 
7 11 

N2 576 " 

Ar 7 " 

H
2

0 31 " 

Esta corriente se encuentra a 135°C, a una presión de 19.3 kg/cm
2

, 

tiene un gasto de 2835 kg mol/h y entra por la parte inferior de -

la torro absorbedora de N
2

, A la salida de dicha torre se tienen 

los siguientes gastos: 

H2 1689 kg mol/h 

co 60 11 

co
2 

465 " 

CH
4 

7 
.. , ... 

N2 <""' "" 
1~9- " ,, ... 

Ar 7 11 

H
2 

O 74 11 



213 

Circulando a contracorriente se tiene una solución al 3~/a de K co
3 . 2 

{carbonato de potasio) a 90°C, entrando a la torre por la parte ~ 

perior con un gasto de 227 124 1/h. Por el fondo de la torre sale 

una solución de KHC0
3 

(bicarbonato de potasio) a una_temperatura-

de 107.2°C. La reacción que se efectúa durante el proceso es la -

siguiente: 

Calcular: 

a) La cantidad de N
2 

que absorbe la torre en kg mol/h. 

b) La concentración de N en el licor de salida. . 2 

PROBLEMA 

Se desean determinar las condiciones de-operación de una columna-

de absorción, en la cuál se absorberá co
2 

de una corriente gaseosa 

que se encuentra a 20°C y 1 atm de presión. Como absorbente se 

tiene una solución de monoetanolamina (M.E.A) al 12.1%. 

Se alimentan 9 408.5 m
3

/h de gas y de abosrbente 21 870 kg/h cuyo 

peso molecular es 61.1 • 

. Si la concentración del co
2 

en el gas se reduce desde 13.~/a a 1.19% 

en volumen, determine: 

a) La concentración de la corriente liquida de salida. 

b) La relación de la pendiente real de operación a la pendiente mf 

¡. 
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nima de operación. 

Los datos de equilibrio del sistema a 20°C y 1 atm son: 

kg mol 
X 

kg mol 

1.0 TRADUCCION 

L2= 21 870 Kg 

;;~EA GQ,J2f 

.;;~=O 

11 

..§.. = 9 408.5 ..!!!.ll­
t.. 

de co2 
de 1/EA 

0.112 

0.160 

0.198 

0.227 

kg mol de co
2 

V 
kg mol de gas 

0.025 

0.075 

0.125 

0.175 

Ls 
Gs real 
---~-=? 

Ls 
G& mln 

,.- ... ,. ..~: 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusión. 

a) Para saber la concentración de la corriente de salida se d~ 

berá hacer un balance de materia para el co
2 

en función de 

relaciones mol. 

b) Para obtener la pendiente mínima se deberán graficar los d~ 

tos conocidos sobre el.diagrama de equilibrio y de ahí .grá-

ficamente se determinará la concentración de la corriente -

de salida operando al mínimo. 

. 2.2 Balance de materia total molar • 

Gs Y', + Ls x2 = Gs y3 + Ls x4 

2.3 Línea de operacióno 

De ec. 2.2 

Gs (Y 
1 + 'Y3) = Ls (X x2) 4 

_b§... 
v, y3 tJ.x 

Gs 5?4 12 fj.'y 

2.4 Gasto molar de gas alimentado. 

81 
.J!..1:._ 

R T 

2.5 Gasto molar de gas alimentado libre de co2• 
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G's = 8
1 

(1 

2.6 Gasto molar de M.E.A. alimentada. 

Ls 

2.7 Relación mol de co
2 

en la corriente de alimentación. 

y 
1co 

2 

2.8 Relación mol de co
2 

en la corriente de salida • 

.. 

2.9 Relación mol de co
2 

en la corriente de entrada. 

2.10 Relación mol de gas absorbido en la corriente de salida. 
,. 

De ec. 2.2 
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x 
4 

Gs Y 
1 

+ Ls X
2 

- Gs Y
3 

Ls 

2.11 Pendiente de operaci6n. 

m = 

2.12 Pendiente rr.!óima~. 

De la gráfica X Vs Y 

LINEA DE EQUILIBRIO 

2.13 Relación de pendientes. 

( Ls ) . ( Ls) 
~ real-:- Ts min. 

1 

'. 
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3.0 CALCULOS 

3.1 Gasto molar de gas alimentado. 

De ec. 2.4 

(9 408.5 
h 

3 
(0.082 ~) 

kg mol°K 

( 1 atm) 391.6 kg mol 
h 

3.2 G~sto molar de gas alimentado libre de co
2

• 

Os ec. 2.5 

Gs = (391.6)(1 - 0.13?) = 33?.95 kg mol/h 

3.3 Gasto molar de M.E.A. alimentada. 

Da ec. 2.6 

Ls 
kg 

21 8?0 h 
61.1 .Jsa_ 

kg mol 

35?.94 
~q mol 

h 

3.4 Relación mol de co
2 

en la corriente de alimentación. 

De ec. 2.? 

": 
0.13? 

\.,.o .• 137 " 
0.158? 

•1 ·-·· 

3.5 Relación mol de co
2 

en la corriente de salida. 



De ec. 2.8 
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0.0118 
1-0.0118 

= 0.01194 

3.6 Relación mol de co
2 

en la corriente de entrada. 

De ec. 2.9 

o 
1 - o = o 

3.7 Relación mol de gas absorbido en la corriente de salidao 

De ec. 2.10 

(337.95) (p.1587) + (~57.94) (o) 

x = o.1385 
4co 

2 

3.8 Pendiente de operación. 

De ec. 2.11 

357.94 
337.95 

3.9 Pendiente m!nima. 

357.94 

1.0591 

(337.95)(0.01194) 

::.,- Con los datos de ~quilibrio se grafica como en 2.12.·, '. · 
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0.1~8? 0.01194 
o.22 - 0.0 

3.10 Relación de pendientes. 

Da se. 2.13 

4.0 RESULTADOS 

1.0591 
0.66? 

.. 1.58?8 

0.66? 

a) La concentración de la cor~ente líqJida saliente es de -
,. ,,. f ,, ..• -

0.1385. 

b) La relación de la pendiente real de operación a la pendie~ 



221 

te mínima de operación es de 1.58 es decir se usa una relación 

de 1.58 veces de M.E.A. mínima, 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

LUIS F. ARIAS NAVA. 

1960. 

TEMA: "DETERMINACION DE LAS CONDICIDI\ES DE OPERACION DE UNA COLU!:! 

NA DE ABSORCION ANHIDRIDO CARBONICO - MONOETANOLAMINA". 
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PIUILEMA PRCPUESTD. 

En una columna da ebsorcic5n se tiene el sistema ah!drido carb6nico 

- monoetanolend.na pera al cWl se requiera determinar condicionas 

da operaci6n. Por la parta inferior da la colum1111 entra una co -

rrienta gaseosa que contiene al co
2

, se encuentra a 20•c y 1 atm -

3 
da presi6n y es de 8 000 m /h con una concentrsc16n de. 16J(. en vo~ 

man y ticho gas sale con una concentracic5n de 2!/o en volumen. Con 

un gasto de alimentaci6n de .anoetanolamina de 30 000 kg/h; se 

quiere saber: 

a) Condicionas de inundacic5n. 

b) Si no hay 1rundaci6n, cun seria la concantrecl6n de la corrie!!, 

te l!CJ,~ida da salida en condicionas reales de operaci6n y en CO!!, 

diciones de pendiente m!ni.ma. 

e) Dar el valor tanto de la pendiente real de operaci~n como de la 

pendiente m!nima. 

Los datos de equilibrio del sistema e 20°C y 1 atm son 

kg mol de co2 
X 

kg mol de M E A 

0.112 
0.160 
0.196 
0.227 

kg mol de co2 
y----.::.... 

kg mol de gas 

0.025 
0.0?5 
0.125 
0.1?5 
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Se tina un sistema de absorcic5n en dos colUmnas ~cada&, en las -

cuales se absorbe '"ks de una mezcla gaseosa a contracorriente con -

agua como l!!J,Iido absomente. Par el fondo da la columna 8 entran 
3 . 

7280 m /dia da gas concentrado con una cancentracic5n da 45% en val!! 

men da ~S; par t§sta misma columna sale la corriente de gas absorb!, 

do con una concentracic5n de 60)(. en peso en una cantidad de 10 ton./ 

d!a. 

En la a3spide de la columna A salen 400 kg rrnl/df.a de gas diluf.do -

y por al fondo da Asta misma torre salen '16 kg rool/d!a con una con-

centraci6n pera al ~S de 14~. Calcular: 

a) La cantidad de agua requerida. 

b) La cantidad da gas clilúf.do qua sale por la c(;spide de la colum -

na 8 y su concentraci&t. 

e) La cantidad de kg mol da ~S por kg lllOl de gas da la carrienta -

6. 
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6'11 .. 400 ~a =.t/libl -.. -- - - - - - - - - - ~-- ---
lfa = i' ~: ? -lis: ? 

---, 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 

-· ~1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 

0:.= ~z03i; 
~ ... p.45 

\---+-ir--< >---1@ 
1 
1 
1 

í; = tS r.a cm 1~ -..,------ _ _J 

Sf¡¡:Q.I4 

a) P:JTa calcular el egua requsrids sa dab8 ef'sctuar un balan-

ce de materia tatlll para la envolvente. n. 

corriente 5 y su concentracitm sa dabsn efectuar un balan-

ce da n¡ateria total y uno parcial en la envolvente m. 

e) Para saber la releci6n mol en la corriente 6 se hace un -

balance parciul cte materia en la envolvente n., despejando 

le f"racci6n mol da ~S Bn di.cha c07T'ienta. 
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2.2 Balance de materia total molar en la envolvente II. 

2.3 Balance de materia parcial molar en la envolvente II. 

2.4 Balance de materia total molar en la envolvente III. 

2.5 Balance de materia parcial molar en la envolvente III. 

2.6 Cantidad de gas diluido que sale de la columna B. 

De ec. 2.4 

2.7 Cantidad -de gas absorbido total. 

2.8 Gasto molar de gas de alimentaci6n. 
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2.9 Concentración de H
2

S en la corriente 5. 

De ec. 2.5 

y .. 
5 

'L. 

2.10 Agua raque1~da en la corriente de alimentación. 

Da ec. 2.2 

- 'G 5 

2.11 Fracción mol de gas en la corriente 6. 

De ec. 2.3 

y .. 
6-

y 
5 

2.12 Relación mol de gas en la corriente 6. 

3 .o CALCULOS 

3.1 Gasto total molar de H
2
S absorbido. 

De ec. 2.? / .. 

,.·;.,·~ .. 
(10 ooo'' ·ara) (o.6) 

= 
32 .la_ 

kg mol 

.. 187.5 

\ 

kg mol 
día 
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Gasto molar de H S alimentado. 
2 

De ec. 2.8 

728D 
22.4 = 325 

kg mol 
día 

3.3 Gas diluido que sale de la columna B. 

De ec. 2.6 

85 = 16 + 325 - 187.5 

3.4 Concentración de H
2

S en la corriente 5. 

De ec. 2.9 

153.6 Kg mol 
di a 

(16)(0.14) + (325)(0.45) - (187.5)(0.6) 
153.6 = 0.2343 

3.5 Gasto másico de agua requerida en la corriente de alient~ 

ción. 

De ec. 2.10 

"' kg mol 
L 1 = 16 + 400 - 153.6 = 262.4 

día 
.1§..l;¡¡_ 

x kg mol 

3.6 Fracción mol de gas en la corriente 6. 

De ec. 2.11 

I'V (262.4)(0) + y
6 

a (153.6)(0.2343) - (16)(0.4) = 0.0843? 
400 

; 

! . 
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3.7 Relación mol de ácido en la corriente 6. 

De ec. 2.12 

y = 
6 

0.08437 
= 0.09214 

1-0.08437 

4.0 RESULTADOS 

a) Se requieren 4?23.2 kg/día de agua en la corriente de ali-

mentación como absorbente. 

b) Por la cúspide de la columna 8 salen 153.6 kg mol/día y -

su concentración para el H
2
S es de 23.43%. 

e) En la corriente 6 salen 0.09214 kg mol de-H
2
S por cada kg 

mol de gas. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

TEMA: 

JUAN SOSCO BOUE PEÑA. 

1957. 

"CALCULO Y OIS1!ÑO DEL EQUIPO DE ABSCRCION DE H
2
S Y ACONOI -

CIONAMIENTO DE AIRE PARA LA PLANTA HIDRQ..ELECTRICA DE "EL 
1' 

OVIACI-IIC", SONORA" • 
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PROBLE~~ PROPUESTO. 

Se produce H2s absorbido en agua en el equipo de absorci6n en la -

planta Hidro-el~ctrica de "El Oviachic", Sonora para lo cuál se n.!! 

cesitan dos columnas empacada llevándose a cabo la absorci6n del -

gas a contracorriente con el agua que se usa cow~ substancia cbso~ 

bente en una cantidad da 4723.2 kg/dia la cuál sale por el fondo da 

la pri~ura columna ya concentrada en un 14% y por la caspida da d! 

cha columna sala ~cido con una concentraci6n de 9.~ que son 

400 kg mol/día. Por el fondo de la columna 8 entra el gas concen­

trado con una concentrcci6n para el H
2
s da ~ y sale de dicha to­

rre por la cúspide en una concentraci6n de 23.43f~ y por el fondo -

salen 10 ton/día con una concentraciOn dál 6~ en peso. Si se ti,!! 

nan 153.6 kg mol/día de gas saliendo de la columna 8, Calcular: 

a) La cantidad de gas requerida. 

b) La concentraci6n y la relaci6n mal de ~S en la corriente de S,! 

lida de le columna B. 

e) La cantidad da kg mol/d!a que salen por el fondo de la columna A. 

PROBLEMA. 

En la planta Hictro-el~ctrica de "El Oviachic" 1 Sonora, en el equipo 

de absorci6n, se produce H
2
S absorbido en agua. La absorci6n se -

lleva a cabo a contracorriente con el gas en dos columnas empacadas, 
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El agua fresca entra en la cal..ulma A. la sol.uci6n rica sale par el 

Fondo y entra a la ~ B. El gas concentrado contiene 4Dl' en 

el Fondo da la colu11111a B pasa hasta arriba y entra en el f'ando da 

A. El gas dilLddn sale por la dispida de A con una COiiCBIJI:nici&1 

de 0.12')'. en VDlumen da "'25• El CDr!l:midD da ~S da los gases pro­

venientes da la calumns B es del f1l, en VDluraen, si la carriente da 

gas absarbidD sale CDn una car.ceubm:i6n da &JI. en peso, Calcular: 

b) ¿Qu~ parcentaje de "'25 se absorbe en cada calumns? 

tandar?. 

t..~= e¡:;. 
\-.so0.50 
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2.0 PLANTEAMI~TO 

2.1 Discusión. 

a) Para saber el agua que debe utilizarse para producir 8 ton. 

de ácido por día, se deben efectuar dos balances de mate 

ría uno total para cada envolvente y otro parcial en fun 

ción de relaciones mol. 

b) Para calcular el porcentaje de H
2

S absorbido en cada colu~ 

na se despeja la relación mol de ácido en cada balance pa~ 

cial de materia. 

e) Para saber el volumen de gas concentrado, primero se cale~ 

la el agua requerida, la cuál no varia en toda la operación 

(Ls). 

2.2 Balance total molar en la-envolvente II • 

.. 

2.3 Balance parcial molar de H
2
s. 

Lso x
1 

+ Gs. Y
5 

2.4 Balance total molar en la envolvente III. 
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2.5 Balance parcial molar de H
2
s. 

2.6 Concentración de H
2
S en la corriente 3. 

2.7 Relación.mol de H
2
S en la corriente 3. 

';( 
3

H S 
2 

2e8 Cantidad de H
2

S absorbido en la corriente 3. 

= 

2.9 Agua requerida. 
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2.10 Gas concentrado a condiciones estandar. 

'L3 
H
2

S 

r 
4

H S 
2 

2.11 Gasto volumétrico concentrado. 

·~ 8
4

• Vs .l¡l4 

2.'12 Relación mol de H
2
s en la corriente 2. 

De ec. 2.3 

+ ·'ts 

Ls 

2.13 Cantidad de H
2
S absorbido e· la primera columna. 

+ 'Ls·'X 
2 

2.14 F:cacci6n absorbida en la primera columna. 

2.15 Fracci6n absorbida en la segunda columna. 
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3.0 CALCULOS 

Da ec. 2.6 

..§9_ 
~ 32 
~ = 50 50 

~- + ~-·. 
32 i8·· 

0.36 
kg mol solución 

3.2 Relación mol de H
2

S en la corriente de solida. 

De ec. 2.? 

x = 
3 - 0.36 

= 0.5525 

kg w.ol 1-1
2
8 

kg mol 1-1
2

0 

3.3 Cantidad de H
2

S absorbido en la corriente de salida. 

De ec. 2.8 

(8 ooo)(o.5) 
32 

"''. ,,. 
tl ..• 

3.4 Agua requerida. 

125 



Ls = • 4.__9DQ_ 
18 
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(8 ooo)( 1 - o.5) 

222.22 
kg mol 
día 

4 000 ~ 
día 

3.5 Gas concentrado a condiciones estandar. 

Da ec. 2.10 

1
_2

5 = 312.5 
0.40 

3.6 Volumen de gas ci:::ncentrado. 

Os ec. 2.11 

kg mol 
día 

3 
(312.5 kg rr.ol ) 

día 
(22 .4 ....!!L_) 

mol 

3.7 Relaci6n mol de H
2

S en la corriente 2. 

"l ( 0.0012 ) 
1 - 0.0012 

0.07233 
kg mol H2S 
kg mol H

2
o 

7 000 
3 
~ 
día 

(312.5 - 125) 
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3.8 Cantidad de H
2
S absorbido en la priniDra columna. 

De ec. 2.13 

3.9 Fraccion absorbida en la p~lffiara columna. 

Da ec. 2.14 

= = D.1285 

3.10 Fracción absorbida en la 2a colu~na. 

De ec. 2.15 

Y: 3
H S 

2 

4o0 RESULTADOS 

= - 0.1285 = 0.8715 

"' 16.073 

a) S a daban usar 4 000 l<g da agua para,.. producir 8 ton. de áci-

do por d:la. 
\' .. l· 

•1 ·-· 
b) Se absorbe el 12.85';~ de ácido en ·la primera columna y el -
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87.15% en la segunda. 

e) El volumen de gas concentrado a condiciones estandar es de 

7 000 m
3
/dia. 

FUENTE DIRECTA:- Tesis profesional realizada por: 

JUAN SOSCO BOUE PEÑA. 

1957. 

TEMA: "CALCULO Y DESIÑD DEL EQUIPO DE ABSORCION DE H S Y. ACONDICIO 
2 -

NAMIENTO DE AIRE PARA LA PLANTA HI0."'10.:t:LECTRICA DE "EL DVI~ 

CHIC", SONORA". 

PR03LEt1A PhO?UESTO. 

Se tiene un sistema da absorci6n cuyo equipo ontú constittiido da 
S 

.dos columnas empacadaien las cuáles se-absorbe H
2

S de una mezcla~ 

ssosa en contracorriente con agua como substancia absorbente. La -

~szcla gaecosa ent?a por el fondo da la coiumna 8 al 4~ en peso p~ 

ra el H2S y 7 000 m
3
/dia; sale por·la cúspide de 8 y entpa por la­

p~rte inferior da la torre A y finalmente salo por la cúspide da ~~ 

ta columna en una cantidad da 500 kg rnol/d!a. 

Por la parte supe~ior de la columna A entran 6 000 kg/d!a de agua -

. ' 
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como absorbente en la alimantaci6n la cu41 sala par la parte infe -

rl.or con una concentraci6n para el H
2
S del 19¡{, en volumen y en una 

cantidad da 250 kg raol/d!a. Calcular: 

a) Cu&ntu toneladas ss procesan por dia, s1 ss quiere tener una -

concantraci6n final del Sf1'/o en volumen. 

b) La relaci6n mol de la corriente de salida. en la parte superior 

de la columna B. 

a) La relaci6n mol da la corriente de salida. an la parte superior 

( de la columna A. 

d) ¿Quj "/;. ae tiene an la parte superior de cada columna en su co­

rriente de salida?. 





CAPITULO VII 

DESTD..ACIOO 
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DESTILACIDN. 

La Qperaci6n Unitaria Destilación tiene por objeto separar un líqui 

do de otro por medio de la vaporización del más volátil y la condeu 

saci6n del mismo. Hay diversos tipos de Destilaci6n, los más usa -

dos en la industria son: Rectificaci6n1 Destilaci6n Instántánea y 

Oastilaci6n por arrastre con vapor. 

La Rectificación es la operaci6n unitaria que tiene por objeto sep~ 

rar los componentes de una mezcla líquida mediante las vaporizacio­

nes y condensaciones parciales sucesivas que se efectúan al poner -

en contacto, a contracorriente, el vapor producido por la mezcla y 

una parte del vapor ya condensado. 

El equipo que se usa son columnas o torres de rectificaci6n1 las 

' cuáles tienen en su interior una serie de platos y sobre ellos se 

encuentra el líquido; éste desciende de un plato a otro por tubos ~ 

de derrame. 

El fen6meno que ocurre dentro de la columna es el siguiente: el va­

por producido por el calentamiento del líquido asciende a lo largo 

de la columna y es condensado totalmente a la salida de ella; una 

porción es extraída como producto y el resto regresa a la columna 

como reflujo. 



Le destilación Instantánea ne uso pr:inci palmontu paro rmparar; i 6n tfu 

mezclas multicomponentes os la refinación del Petr6leo, mediante la 

vaporización de una fracción del líquido, por calentamiento a alta 

presi6n ~oneralmente, manteniendo el vapor y el líquido al tiempo -

necesario pare que el vapor alcance el equilibrio con el líquido y 

separando ambos finalmente. 

La destilación por arrastr9 con vapor se usa frecuentemente cuando 

el material no puede ser destilado por calentamiento indirecto aún 

a baja presión a causa de la alta temperatura de abullici6n o para 

separar pequeñas cantidades de impurezas volátiles de una gran can-

tidad de material. 

El fenómeno que ocurre en el daetiledores el siuuiente: El vapor 

de agua es introducido en el destilador, que puede estar calentado 

indirectamente o no, en el momento en que se encuentra en contacto 

con el líquidb fl.IB se va a destilar, por el burbu.ieo, se inicia una 

transferencia de calor y mesa que volatiliza parte del líquido a -

destilar. 

Por lo tanto las habilidades a desarrollar en un balance de mate -

rieles en torres de destilaci6n son fundamentalmente el c6lculo de 

la composición y el gasto para cada una dr' lo!J corriontBs r¡uR in -

I .- Fl c~so mlis fr'!cu'!nf:rJ qn !)..,t;:J tJ(>'!rnr.i ún unj t.orin pTJro hncnr un 
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balance de materia es el de "SEPA!!ACION", en el cuál hay u11a-

A - carriente de a~ 
cilln. 

o - carr1ente m destilado, 

R - corriente de residuo. 

Balsnca total de Materia. 
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Balance Parcial de Materia. 

;?' 
D. 

J. 

"' x;R 

Producto Destilado: Regla de la Palanca. 

"' "' X X 
A. R. 

J. J. r--r--
D. R. 

J. J. 

Residuo 

i 

II.- En esta operación Unitaria, DESTILACIDN, en el equilibrio los 

componentes de una mezcla volátil tienen concentraciones dif~ 

rentes en la fase gaseosa y en la fase líquida, siempre que 

una mezcla líquida sigue éste principio, puede ser separada 

por un proceso de destilación. 

DATOS DE EQUILIBRIO EN MEZCLAS BINARIAS. 

Se considera que el comportamiento de la mezcla es ideal, por 

lo que se aplica la Ley de Raoult. 

pi f¡i 'Xi . . . o . o o . o . . .• (A) 

Por la Ley de Dalton: 

pi P-.- 'Yi o . o . o o . o o o o . (8) 
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••••••••••••••• (e) 

De·ecs. (A) y (B) se obtiene 

o 
pi. ';<'i 

p __ •.•••••••••••• (o) 

De ecs. (B) y (o) resultaptli'auna mezcla binaria: 

o 
pB 

o o ........... (E) 

y • • • • • • (F) 

Refiréndose los subíndices A y 8 a los dos componentes. 

Los datos de equilibrio se calculan de modo siguiente: 

Se elige una temperatura comprendida entre los puntos ds eaJlli 

ci6n de los componentes puros a la presi6n a la que se ha de efec-

tuar la destilaci6n. Los datos de presi6n de vapor se encuentran 

en la literatura. Sustituyendo éstos valores en la ecu.ación (E),-

se obtiene la composición d8l líquida que hervirá a ésa temperatu-

ra y presi6n¡ sustituyendo las magnitudes que figuran en la ecua -

ción (o) por sus valares, se tiene la composición del vapor. Pro-

cediendo análogamente pará .diversas temperaturas comprendidas en -

el intervalo mencionado, se tendrá una se;ie de puntas con las que 

se podrá trazar la curva de•equilibrio. ,, ..•. 
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DIAGRAMA DE EQUILIBRIO, CONCENTRACION EN EL VAPOR 

CONTRA CONCENTRACION EN EL LIQUIDO • 

.. .., 
~.e g 
" " ~ > 
g-;; 
" e: á"' 
" 

Xe, concentraci6n de A en el líquido. 

DIAGRAMA DE FASES EN EQUILIBRIO TE_M 
PERATURA CONTRA COMPOSICION. 

t, 

Vapor 

: .(¡1/ 
1 eo 
1 tle 
1 
1 

Li~uido 
1 
1 
1 
1 

O%A X 1 

lOO% B 

1 
1 

'-
1 
1 
1 
1 

lOO% A 

.O% B 

_, 

1 
_; 1 

l 
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DATOS DE EQUILIBRIO EN ff.UL TICO:!.PDNENTES. 

Cuando en las mezclas no se pueda considerar que se comportan idea! 

mente ya que la presi5n de trabajo es baja, se utilizan fugacidades 

en lugar da las presionas da vapor y p:rosi5n total y las ecuaciones 

se convierten en: 

í. • Xi • •• • • . • • • • • • • • {G) 
f'll' 

fp a fugacidad del liquido. 

f • fugacidad correspondiente a la prosi6n total. 

En la práctica no se utilizan las fugacid:1das para los cdleulos de 

lo cuál la e:cuaci6n (G) nos queda: 

= ki.Xi •• il • • ~ • • o • o o ~ e e e (H) 

Para obtener l~s velares de K; sa hcn prcp::m:1do ITllltitud da nomo -
'· 

gre:'ll:::t:J y groric::ts y se han desarrollado e:cu:::cionas con el mismo -

fin. Como Cotos cálculos son gonoralmante para mezclas da multi -

componentes en la industria del petróleo, los nomogramas, las con~ 

tantas y coeficientes de las ecuaciones se aplican principalmente a 

hidrocarburos y a sustancias que se encuentran mezcladas con hidro:?. 

carburos, como el ácido sulfhídrico, el ar¡hictrico carb6nico y el -

ni~geno. 
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Para destilación de multicomponentes no se pueden emplear métodos -

gráficos, aunque siguen siendo válidas las ecuaciones de balance de 

material para componentes i. La linea de operación se debe trans -

formar para incluir ya sea las constantes de equilibrio (K) o bien 

las presiones de vapor del componente i, con lo cuál la ecuación 

(E) se transforma en las siguientes: 

MA. 11 • (I) • . . . . . . . • • . . ti K" + ·r; o ~ 

MA. ~ .(J) 
(...EL) '(jo 'LA 

. . . . . . . . . . 
+ 

jj. 

Con cualquiera de las ecuaciones anterioas, se puede obtener la 

fracción molar del componente i en la fracción del liquido, a una 

temperatura y a una presión dadas. El total de las fracciones mo-

lares del liquido debe cumplir con lo siguiente: 

n 
¿ 1.000 + 0.006 o ••• • • • • •••• • (K) 

i = 1 

n ¿ t ki ii. 1.ooo ± o.oos •••• (L) 

i = i = 1 

Cuando se determina ia temperatura de burbuja, como Xi 

tiene la restricción siguiente: 
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. 
n ..E!.. Ki. ;a .. r P'.!,. tci .. 1.000 ± o.ooo. •••• (u) 

1- , 

En el caso cb daterlllimr la tempmutura de rac!o, o sea aiandD 

1{ • 'li se debe ~lir con la siguiente igualdad mtem4tica: 

ft 'i'i IU 

r 
A.. 11 • r K1 

11 r 
'I.IDl :!: 0.006 • • • • • (N) 

1 ., 1 1 ... 1 1 .. 1 

m- En el C11SD da Oestilaci6n par élrnlstre can wpar1 para hacer un 

1.- Uquida impuro 

2.- corriente de .vapor 
a.-~ dest:l.lm:la. 
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Balance parcial del líquido impuro. 

Cantidad de compuesto destilado: 

(De ec. 14~34 Libro: Balances de Materia de STIVALET-VALIENTE). 

x3. 
o ... P3· PM

3 
m3 m2 o 

~2. PM
2 

Ericiencia del arrastre: 

(De ec. 14.33 Libro: Balances de Materia de STIVALET-VALIENTE). 

o 

E 

p - p 
2 

~3. o 

1:' 3 
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PRDELEMA DESTILACION. 

En una planta productora de acetona al final del proceso la aceta-

na obtenida se encuentra diluida en agua con una concentración del 

3cr~. Como el producto final requiere una concentración del gg/o, la 

solución es tratada en una torre de destilación para purificarla. 

Los datos ·que se tienen en la torre son las siguientes: la caneen-

tración del destilado es 9~ de acetona y ~ de agua, la cancentr~ 

ción del residuo es gg.gg~ de agua y D.01o/o de acetona. Si la can-

tidad requerida de destilado es de 2050 kg/h. Calcular; cuál deb~ 

rá ser la alimentación requerida, así como tambi~n la cantidad de 

acetona que na se recupera y se pierde en el residuo. 

1.0 TRADUCCION 

')(,AC = 0.30 

'X1~0- =O. 70 

r------ -------- ----- --
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 _,_ 

"· 

------------, 

L~=? 
'X3Ac = 0.0001 

'X¡¡ =0.999 
H20 

1 
1 
1 

t 1 
1 1 . L _______________ ----------- ------_-.-J 
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2.0 PLANTEAMIENTO 

2. 1 Discusión 

Para encontrar el gasto de alimentación y la cantidad de ace­
• 

tona no recuperada se requ~ere·hacer un balance total y bala~ 

ces parciales para acetona y/o agua. 

2.2 Balance total. 

2.3 Balance parcial para acetona. 

2.4 Balance para L 1 ~ 

Substituyendo~ de 2.1 en 2.2 y despejando L
1 

tenernosM 

2.5 Balance para .L
3

• 

... ¡¿3 ) 
AC 

De 2.'1 despejando L
3 

tenernos: 

2.6 Cantidad de acetona en el residuo. 
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3.0 CALCULUl. 

3.1 C~lculo de la corriente de alimentación. 

L e 2050 (0.99 - 0,0001) m 6766 .57 kg 
1 o.Jo - o.ooo1 

3.2 Balance para la solucil5n residuals 

Oe 2.5 

L
3 

= 6766.57 - 2050 e 4710 kg 

3.3 Centidad real de acetona en el residuo, 

Oe 2.6 

L3 = 4710 X 0.0001 = 0.4710 

4 .o AESUL T ADIE 

La alimentacil5n que requiere la torre es de 6766.57 kg/h y la 

cantidad de acetona que no se destila es 0.4710 kg/h. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

RICARDO J. BARRERO. 

1951. 

TCIM: "MflOTFIGAGinrtG DE TRfl.nA.JO A UN Ff,JUTPO INDUSTRIAL DE -
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PROBLEMA PROPUESTO. 

En una planta poductora de acetona se destilan 6767 kg/h de una so-

lución que contiene 30% de ac~tona y ?o% de agua obteniéndose 2050 

kg/h de destilado y 4710 kg/h de residuo con un contenido de aceta-

na de 0.01%. Calcular la pureza de la acetona en el de~tilado. 

En la refineria de Poza Rica, una vez que el crudo ha sido fraccio-

nado, el 50% del residuo es tratado nuevamente en una torre de des-

tilación continua con el objeto de recuperar el ga~óleo que no se 

obtuvo en la primera destilación formando parte del residuo. Con 

el objeto de hacer más eficiente esta destilación segunda, la torre 

trabaja a reflujo constante. En este proceso, además de obtener el 
1 

gasóleo se obtienen aceites parefinD&Ds y parafina amorfa, asi como 

también un residuo de las {H. C) hidrocarburos más pesados. Si se 

procesan 239675 kg/h y se obtienen 86282 kg/h de gasóleo total, 

91005 kg/h de aceite parafinoso, 101548 kg/h de parafina amorfa y -

24706 kg/h de residuo. Calcular la cantidad real de gasóleo obteni 

da por die, así como el reflujo alimentado por hora. 
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1.0 TRAOUCCION 

L4= ? 

'\-l--1---+--:--~0 Gos~loo © 
1 
1 

L 1 = 239675 Kg/h 1 

~ 

2. O PLANTEAMIENTO 

2. 1 Discusión 

1 ¡------1-----< 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 I 
L-----

L 0 = 9!005 Kg/h 
Acoite Porofinoso 

L 7 = 101548 l<g/h 
Parafina Amorfa 

L 11 = 24706 Kg /h 
Rociduo 

Para calcular la cantidad real de gasóleo obtenida por día, -

'así como el reflujo alirr.antado por hora se hace un balance ·tE 

tal en la torre y un balance parcial en la T. 

2.2 Balance total (envolvente I). 

•·. 

2.3 Balance para el gasóleo saliente. 

De ec. 2.1 
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2.4 Bala01ce en la T (anvalvente II). 

2.5 Balance para el gasóleo recirculada. 

De ec. 2.3 

3. O CALCULCB 

L "' 3 

3.1 Cantidad d3 b3sóleo cbtonida por día. 

De ec. 2.3 

L4 = 239675 - 91G!J5 ~ 101548 - 24706 ., 22416 kg/h ., 53?S'84 kg/dfa 

3.2 Cantidad de reflujo alimentado por hora. 

De ec. 2.5 

86282 - 22416 63866 - kg/h 
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4.0 RESULTADffi 

La cantidad real de gas6leo obtenida por día es: 537984 kg y el 

refLtjo alimentado por hora es: 63866 kg~ 

FUENTE OI~ECTA: Tesis profesicna realizada por: 

MTURD RAYf!.UNDD ARI.lADA 1'-.LEJANDRE. 

TEI/.A: "CALCULO Y DISEÑO DE UNA TORF1E DE DC:STILACION Pf-J'lA LA -

08TENCION CE 7, 000 BARRILES DE ACEITE PAR;~mC30" • 

1' 
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PROBLEMA PROPUESTO. 

En la refinería de Poza Rica, una vez que el crudo ha sido fraccio 

nado, el 3~/o de residuo es tratado nuevam3nte en una torre de des­

tilación continua con el objeto de recuperar el gasóleo que no se 

obtuvo en la primera destilación forwando parte del residuo. Con 

el objeto de hacer más eficiente esta destilación segunda, la to -

rre trabaja a reflujo constante. En este proceso, además de obte­

ner el gasóleo se obtienen aceites parafinosos y parafina amorfa, 

aóf como también un residuo de los hidrocarburos mas pesados. Si 

se procesan 200 000 kg/h y se obtienen 700 000 kg/h de gasóleo to­

tal, 80 000 kg/h. de aceite parafinoso, 900 000 l.~g/h da prafina 

amorfa y 20 000 kg de residuo. Calcular la cantidad de gasóleo 

obtenida por día y por hora, así como el reflujo alimentado por 

día y por hora. 

PROBLEMA. 

En la refinería de Salamanca el primer paso en la refinería del p~ 

tróleo crudo es la destilación con el objeto de obtener las dife -

rentes fracciones de las que consta el crudo. En dicha refinería, 

se obtuvieron los siguientes datos: cantidad de crudo a la entrada 

92.000 l<g/h, salida de los domos: gasolina: 20 210 l<g/h, kerosina 

8 500 kg/h y gasóleo: 7 000 l<g/h. Y como residuo en la base se 

tienen 55 100 kg/h. Calcular si la torre presenta pérdidas, y si 



258 

esto ocurre, calcular el porcentaje de ellas con respecto al crudo 

alimentado y los porcentajes de los materiales obtenidos con rela-

ci6n al crudo alimentado. 

1.0 TRADUCCION. 

L¡ = 92000 Kg 
Crudo 1-----1---~ 

Kg 

L5 = 8500 Kg 
Kerosina 

La = 7000 Kg 

Gas oleo 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusión. 

La resolución de este problema, es mediante un balance total 

en la torre. Por medio de una diferencia entre la alimenta 

ción y las salidas, se obtienen las pérdidas. Y posteriormente 

se saca a cada corriente saliente su respectivo porciento. 

2.2 Bálance total para las pérdidas. 

Pérdidas -L
3

-L
5

-L -L 
6 4 

2.3 Por_ciento de las pérdidas. 

% Pérdidas = X 100 

2.4 Por ciento de ~asolina • 

%Gasolina .2... X 100 

2.5 Por ciento de kerosina. 

% Kerosina l X 100 

2.6 Por ciento de gasóleo. 

% Gasóleo 
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2.? Por ciento de residuo. 

'"/o Residuo .. X 100 

3.0 CALCLLOO. 

3.1 P&-didas presentadas en la torre: 

P~idas • 92000 - 20210 - 8500 - 7000 - 55100 

• 1190 kg/h. 

3.2 'lo cla las p4rdidas: 

Da ec. 2.3 

1a Pt!rdidas - JJ22... 
92000 

X 100 .. 1.2~ 

3.3 'fa de gasolina: 

Oe ec. 2.4 

'fa Gasalil'lll 
20210 

100 21.961. - 92000 
X -
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3.4 "/o de kerosina. 

De ec. 2.5 

"/o de Kerosina 
8500 

X 100 = 9.24"/o 
92000 

3.5 "/o de Gasóleo. 

De ec. 2.6 

"/o de Gasóleo 
7000 

100 7.61"/o • 92000 
X 

3.6 "/o de Residuo. 

De ec. 2.7 

')(, de residuo 
55100 

100 59.9'/o 92000 
X 

4.0 AESULTAOOO. 

Pérdidas resultantes: ' 1190 kg/h 

"/o pérdidas 1.29 

"/o gasolina = 21.96 

"/o kerosina = 9.24 

"/o gasóleo 7.61 

"/o residuo 59.9 
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

ARMANDO DUPII\ET MATA. 

TEMA: "REDUCCION DEL CONTENIDO DE AZUFFE EN LA GASCLINA DESINTE­

GRADA POR REDESTILACIDN CON PETRCLEO CRUDO". 
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PROBLEMA PROPI.ESTO. 

En la refinarla de SalBIIIEI11ca el priner paso en la refinacit5n del -

pet~leo crudo, es la destilaci6n con el objeto de obtener las di­

ferentes fracciones de las que consta el crudo. En dicha refina -

r!a se obtuvieron los siguientes datos: cantidad de crudo a la en­

trada 50 000 kg/h, salida de los domos: gasolina 15 000 kg/h, kef2 

sii'IB 5 000 kg/h y gasóleo 4 000 kg/h. Y como residuo en la base -

se tienen 45 000 kg/h. Calcular si la torre presenta ~rtlidas y -

si esto ocurra ; Calcular el porcentaje de ellas con respecto 111 -

crudo alimentado y los porcentajes de los materiales obtenidos con 

relaci6n al crudo alimentado. 

PROBLEMA. 

Se necesita procesar 150 kg mol/h da una mezcla de benceno-hexano 

con una composición inicial da ~ de benceno y 2~ de hexano que 

llega a la temperatura de ebullición 7J. 1•c para ele ah! obtener -

benceno de un~ pureza m!nima de 96% y hexano de una pureza m!nima 

de ~. Todos los procentajes son en peso. 

Calcular el gasto en masa y el gasto en mol ~e se obtendÑ en las 

corrientes del domo y de la base cuando opere la colulllfla de dest1-

laci6n. 
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1.0 TRP.OUCCIUil. 

LA= HlO l<g r.~ol/h 

@ A>---t====l 
"X.A =O, 72 

b 

"'Ah 0.28 

2•0 PLANTEAMIENTO. 

2 ···1 Discusión •. 

L = í' o 

"'o= 0.10 
b 

-x.0=o.9o h . 

~0.95 

'XRh0.50 

~ 

Para calcular los gastos de las corrientes del domo y del re-
~ .· .'\: 

siduo se plantea la ec~ación del balance total de materi§' y se 

aplica la Regla de la palanca. 
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2.2 Balance total de materia molar. 

2.3 Regla de la Palanca. 
)( 

Ab -

2.4 Tránsformaci6n a concentraci6n molar. 

K 
Ab 

X 
Ab 

PMb 

XA xA 
_b_ + --!l.. 
PMb PMh 

Pl\lb 

)( x 
~+oh 
PMb PMh 

PMb 
.)( . 
~+"'Ah 
pl>l.b PMh 

2.5 Gasto másico en el domo. 

¡. 

! 
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2.6 Gasto mAsico en la basa. 

2. 7 Paso molecular pramedio en el domo. 

2.6 Peso molecular prcmsdio en ~ basa. 

3.0 CAI..CULOS. 

3e 1 Concentraci6n molar del benceno en la elimentecifln, en al do-

lllD y en la base. 

Da ec. 2.4 

?2/?8 . 0.?392 
72/?6 + 26/~ .. 

10176 
- 0.1091 10/?8 + 90/66 

95/?6 " .. 0.9544 
95/78 + 5/86 
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3.2 Gasto molar en el domo. 

De se. 2.3. 

[ 150 kgh mol ] • [ o. 7392 - 0.9544 ] = 38• 18 kghmol 
0.1091 - 0.9544 

3.3 Gasto molar en la base. 

De se. 2.2 

LA 150 - 38.18 = 111.82 kg mol/h 

3.4 Peso molecular promedio en el domo. 

De se. 2.7 

(PM)0 = [ 0.11191 J . [ 78] + [ 0.8909 ] [ 86] k_ 
= 85.1272 k 1 

g mo 

3.5 Corriente en el domo. 

De se. 2.5 

Lo = [ 38.18 kgh mol ] [ 85.1272 k:gmol ] 

3.6 Peso molecular promedio en la base. 

De ec. 2.8 

3250.15 ~ 
h 

(PM)R = [ 0.9544] [ 78] + [ 0.0456 ] [ 86] = 78.3648 Kg 
kg mol 
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3.7 Corriente en la base, 

[ 111.82] [.78,36 ] 

4.0 RESULTADOS, 

8762.75 ...!2.. 
h 

Gasto másico (kg/h) Gasto molar (kg mol/h) 

Dm:.o 3250.15 38.18 

BASE 8762.75 111,82 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

f.lANUEL RODRIGUEZ COSOS. 

1954. 

TEr.1A: "D:s:-:f:::J Y C0i\1'ARACIOAI ENTRE UNA COLW.iNA DE DESTIL:ACION Y -

UNA CE ADSORCION PARA LA SEPARACION DE LA f,EZCLA BINARIA 

BENCENO Y 1-EXANO". 
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PROBLEMA PROPUeSTO. 

En el proceso de la destilación de una mezcla benceno-hexano, se -

obtienen en el domo 3250.15 kg/h con una concentración de 9~/o para 

el hexano. Las concentraciones en el residuo y en la alimentación 

para el hexano son 5"/a y 28')(, respectivamente. Calcular: 

a) El e• asto másico y molar que se alimentará en la torre de desti­

lación. 

b) El gasto volumétrico que se obtendrá en el residuo. 

e) Las concentraciones molares tanto de benceno como de hexano en -

la alimentación, domo y residuo. 

PROBLEMA. 

Una mezcla metanol-agua contiene 4~/o de metanol en peso; se desea ~­

rectificar ésta mezcla hasta que el destilado contenga un 9g¡. en p~ 

so de matanol y un residuo de :::;¡~. Lo alimentación en la columna es 

de 473 kg/h. La densidad del agua es 0.998 y la.del metanol 0.9345. 

Calcular: 

a) El gasto en litros por minuto en las corrientes de salida. 

b) El gasto molar en la alimentación. 

e) Determinar la curva ideal de equilibrio de la mezcla metanol-a -

gua, si se supone que se comporta idealmente. 

La presión de vapor a 60°C (que es la temperatura de ebullición 

del metanol) para el metanol es de 630 m~Hg y para el agua es de 
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150 mmHg; A 93°C para el agua es 588.6 mmHg y para el metanol 

1454 mmHg. 

1.0 TRADUCCION • 

... 
L¡= í' 

L¡= 4 '73 Kg/h 

")(¡=o. 40' 
m 

~-=0.60 
o 

.. 

~ =0.99 
m 

~ =0.01 
o 

~ =0.03 
m 

~~0.97 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusión. 

a) Para calcular el gasto de las corrientes de salida se puede 

eplicar la regla de la palanca(Ecuación 14.10 Libro: "Bala!! 

ces de Wateria" de Stivalet-Valiente) y la ecuación de Ba -

lance total. 

b) Para calcular el gasto molar en la corriente de alirr.enta 

ción, se divide el gasto másico entre el peso molecular pr2 

medio de la alimentación. 

e) Para determinar la curva real de equilibrio de la mezcla 

etanol-agua se obtiene la volatilidad relativa media de la 

mezcla, para sustituirla en la ecuación que nos reiaciona -

la fracción mol en la fase líquida y se obtiene la fracción 

mol en la fase vapor. 

2.2 Balance total. 

2.3 Fracciones mol en las corrientes de salida y entrada. 

x:, 
m -PM 
m 

X 
1m 

PM 
m 

+ 
x., 

a 
PM 

a 
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)t2 

~=-~~ 

2 
m 

p¡;¡ 
m 

PU 
m 

)! 
"3 

li 
3 

m 
PM 

m 

m + 
~~-"""''--"'" 

Pl.1 
m 

2.4 Gasto volumétrico en la corriente 2. 

L 
~o 

2.5 Oansidad en la corriente 2. (Domo) 

e o e2 G72 )( em) + 
m 

2.6 Gasto másico en la corriente 2. 

·~ .- ,\· 

"' (JSM}·· L2 L2. 2 

/ 

(>72 ea) 
a 
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2.7 Peso molecular total en la corriente 2. 

2.8 Gasto molar en la corriente 2. 

x, ';[ - 3 

'L2 'L,. m m ....., ~ 

x2 - x3 
m m 

2.9 Gasto molar en la corriente 1. 

2.10 Peso molecular promedio en la corriente 1. 

2.11 Gasto másico en la base. 

De ec. 2.2 

2.12 Gasto volumétrico en la corriente 3. 
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2.13 Densidad en la corriente 3. 

( e )~ ) .,. 
m 3 

m 

2.14 Volatilidad relativa en la mezcla al punto de ebullición del 

metan al. 

o 
P.t 
a 

2.15 Volatilidad relativa en la mezcla al punto de ebullición del 

agua. 
o 
p 

m 
a:= 

2.16 Volatilidad relativa media. 

Ita 
a: ' 

+ .. 
2 

2.17 Fracción mol del metanol en la fase vapor. 

a:;;; Xm 
1 + (a:-- 1) ){ 

m m,.,. 
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! JI. 

),-1'.' 

3.1 Cálculo de la fracci~n mol del matanol en la alimantaci6n y 

en las corrientes da salida. 

Da ec. 2.3 

"" x2 .. 
m 

~ 

x3 .. 
m 

_ ..... 32 ... -__ , .. 
40 + §Q 
~ 18 

...§2.. 
2·2. .. 

fZ + ..J. 
32 18 

-L 
32 

2 + ~ -
32 18 

0.2727 

0.9823 

0.017 

3.2 Peso n:oloculer pro:rodio en le alir::antaci6n. 

De ec. 2.10 

... 0.7273 

... 0.0177 

"' 0.983 

(PM)1 a (0.2727)(32) + (Oa?273)(18) a 21eB2 

3.3 Gasto molar en la alimentaci~n. 

Da ao. 2.9 
~ 

473 h 
21.82 ;,;~;¡¡g __ _ .. 21.67 

lc:g mol 

3.4 Gasto molar en el domo. 

Da ec. 2.8 
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21.67 (0.2727 - On017L 
(0:9823 - 0.017) 

3.5 Peso molecular promedio en el dornoó 

De ec. 2.7 

= 5.74 
kg mol 

h 

(D.9823)(32) + (0.0177)(18) = 
kg 

31.?5 ,~~1 
<g rw 

3.6 Gasto másico en el domo. 

DE!' ec. 2.6 

(5.74 kg mol )(31 •75 kg 
h kg mol 

3.7 Densidad en el domo 

De ec. 2.5 

e
0 

e
2 

= (0.9823)(0.9345) + (0.0177)(0.993) = 0.9356 ~ 

3.8 Gasto volumétrico en el domo. 

De ec. 2.4 

182_.26 / .. 1 
b;a bo = 0.9356 

194.8 
h 

, .. ,\• ., .. 
3.9 Gasto másico en la base. 

De ec. 2.2 
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473 - 182.26 

3. 'ID Oonsidad en la base. 

Da ec. 2. 'i3 

290.73 _19._ 
h 

e
8 

= (D.017)(D.9345) + (0.983)(0.998) 

3.1·] Gast::J volumétrico en la base. 

Da se. 2.12 

L 
-3 

29'J.73 
-==-=.::::;~= 

o.ssog 291.64 
1 

h 

0.9969 kg/1 

3.12 Volatilid3d relativa en la mezcla·al punto de ebullici6n del 

r:ratanol. 

De se. 2.14 

a:= E..Q.. 
150 

4.2 

3.13 Volatilidad relativa en la mezcla al punto de ebullici6n del 

agua. 

De se. 2.15 

0:.= 
1454 

588.6 2.47 
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3.14 Volatilidad relativa media. 

ex: 
m 

4.2 + 2.47 
2 

3.33 

3.15 Fracción mol del metano! en la fase vapor. 

Da ec. 2.17 

CG;;:o los valores de x·:! están comprendido entre x-.
1
· = 0.2?2? m m 

0.9823, se darán valores de Xm entre 0.1 y 1.0. 

Ver tabla en donde se sustituye para la siguiente ecuación: 

CX:m im 
1 + (CX:m 1) ~m 

,.... 
3.33 ){m )'{m 1 + 2.33 ~!1 Y m 

0.1 0.333 1.233 0.2?0 
0.2 0.666 1~4E6 0.452 
0.3 OS19 1.699 0.589 
0.4 1.33 1.932 0.690 
0.5 1.66 2.165 0.?69 
0.6 1.99 2.398 o.o75 
D.? 2.33 2.621 0.830 
0.8 2.66 2.864 0.930 
0.9 2.99 3.097 0.965 
-1.0 3.33 3.33 1.000 

,._ 
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1.0~----------------------~~--------------------------~~ 

0.9 

0.8 

0.7 

0.6 

0.1 

0.1 0.2 0.3 0.4' 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0 'Xm 

4.0 RESULTADOS 8 

a) El gasto volumétrico en las corrientes de salida para el -

domo es de 194.8 1/h y para la base es de 291.64 1/h. 

kg mol 
b) El gasto molar en la alimentación es de 21.67 ~· 

e) La curva ideal de la mezcla metanol-agua se graficó en la 

hoja anterior con los datos tabulados deym Vs X • 
m 
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PROBLEMA PROPUESTO. 

Se desea rectificar una mezcla metanol-agua, la cuál se quiere con­

tenga en la corriente de destilado una concentración para el meta 

nol del 99% en peso para cuando se destilen 5.?4 kg mol/h; la con 

centración del metanol en la alimentación es del 4~ en peso.y en 

la corriente del residuo la concentración para el agua es del 97% -

en peso. La densidad del agua es 0.998 y la del metanol de 0.9345. 

Calculara 

a) El gasto volum~trico en litros por minuto•:. en la corriente de 

alimentaci6n. 

b) El gasto volum~trico en la corriente del residuo. 

e) De la gráfica anterior de la curva de equilibrio ideal para la -

mezcla metanol-agua, ¿cuál será la concentración del metanol en 

la fase vapor cuando se tiene una concentración del metanol en la 

fase líquida del 43%. 

PROOLEMA. 

Se tien una mezcla eter-metanol, cuyas presiones de vapor se dan en 

la tabla inferior. Suponiendo que las mezclas de eter y metanol si 

guen la Ley de Raoult. Calcular y graficar el diagrama de fases p~ 

ra temperaturas y composiciones de ~ste par de sustancias a una pr~ 

sión total de 586 mmHg. 
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TEW'EAATURA oc PA::SION DE VAPOR _mmttr 
ETER "ETANCL 

27.6 500 138 
28.4 600 145 
30.0 535 158 
32.7 700 180 
36.0 765 203 
40.0 920 255 
45.0 1078 325 
50.0 1278 410 
55.0 1475 500 
57.8 1635 586 

1.0 PlANTEAMDENTO. 

1.1 Discusic5n. 

Como se tienen les presiones de vapor de los compone!.!. 

tes puros, se pueden aplicar las ecuaciones desarro -

lladas para cada. te~~ratura y as! completar los equ!_ 

valentes an fraccic5n mol. 

1.2 Cálculo de la composici6n del l:[~ido. 

Se aplica la ecuaci.Sn E, ~e para ~ste caso CJ,~eda: 

N 

X • e ter 
p -

• 
13metanol . - . 

Petar - Pmet. 

1.3 Cálculo de la composici6n del vapor: 

Aplicando ecuaci.Sn O: 
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o 

péter • x 
e ter 

p 

2.0 CALCULOO. 

Considerando que para cada temperatura se tiene que repetir el 

cálculo, simplemente se hará paFa la temperatura de 30°C y se 

tabularán los demás resultados. 

2.1 Composici6n del liquido¡ 

De ec. 1.2 

x-eter 
586 - 158 
635 - 158 

~ 0.897 

2.2 Composici6n del vapor: 

De ec. 1.3 

TEMPERATURA oc 

27.6 
28.4 
30.0 
32.7 
36.0 
40.0 
45.0 
50.0 
55.0 
57.8 

(63s)(o.897) 
586 

X, 
eter. 

1.000 
0.969 
0.897 
0.780 
0.639 
0.498 
0.346 
0.167 
0.083 
o.ooo 

477 

= 0.972 

y, 
eter. 

1.000 
0.992 
0.972 
0.932 
0.893 
0.780 
0.637 
0.364 
0.210 
o.ooo 
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DIAGRAMA DE FASES 
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

JORGE N. MARTINEZ G • 

1945. 

TEMA: "ESTUDIO EXPEAD.ENTAL, Y PA(J'(ECTO SOBRE UNA C!l...UMNA EMPACA. 

(RECTIFICACION DE UNA lvEZCLA ETEA-fJETANil...). 

PROIJ..EUA PRCPLESTO. 

Utilizan® la grifica da eqyilibrio (Ya Va xe) desarroll_ada P.! 

ra el prcblemel anterior. Calcular las composiciones y la tempera~ 

ra cuando sa tiene una vapor:l.zemi6n de C/fo, o.~, 5~ 713'/o y 1~ -

mol. Hacer una gráfica de fracci6n vaporizada centre. terrperatura -

e indicar cu!Ues son las temperaturas da roc!o y burbuja de la mez-

e la. 
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PROBLEMA. 

Una corriente de hidrocarburos se somete a destilacioo instant§. 

nea con el f'in de recuperar el so¡(. mol del haxano normal de la 

alimentaci&l de la corriente de vapor cuya composici6n es la 

siguiente: pantano normal 10J{., isohexano 2Zf,, hexano nonnal 

~~ iscpentano ~' heptano normal ~. todos los porcentajes -

son molareso 

Si se alimentan 1 000 kg mol/h de hidrocarburos y se trabaja a 

una presi.Sn de 1 atm. Calcular: 

a) Las temperaturas de burbuja y roc:!o de la mezcla. 

b) La temperatura de oparaci6n del tanfl.le separador • 

. e) Las COJlllOsic16nes del vapor y del J.Íq.d.do. 

3 
d) El gasto del vapor proci.Jciclo en m /h 1 .a las condiciones del 

separador. 

e) El gasto de l:tCJ,.~ido que sale del tan(J.Ie 1 en 1/min, consideran­

,; do que el licpJido tiene una densidad de 0.685 ~; 



286 

1.0 TRADUCCION. 

.-------0---© 

MI= 1000 Kg 

n c11 - 0.10 
1 Cs- 0.22 
n, Ca- 0.35 
f Cr- 0.28 
n Cr- 0.05 

1.- CO:'lRIENTE DE ALIME:'-ITACION 

2.-CO:-IRIENTE DE DESTILADO 

3.- CORRIENTE DZ RESIDUO 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusión. 

a) Para saber la temperatura de burbuja, se supone una tempe-

ratura tal. que la suma de todas las fracciones mol ~i = Ki 

• ~i sea 1.000 ± 0.006. Los valo~s·de K se obtienen de la 

gráfica adjunta. \.•' (t· 

~ ,, ·-· 
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Esta gnifica se obtuvo da la TESIS: "Columna de Estudio: Torre 

Oapropanizadora perteneciente a la planta de Alquilacipn de la Re-

finaría "18 de r.:::trzo" en Atzcapotzalco". por: 

DCTIW\CID URTAZA TREVIÍ~D. 

( 1959). 
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Para saber la temperatura de rocío, se supone una temperatura tal, 

que la suma de todas las fracciones mol ~ ..l!L 
ki 

sea 1,000 .:!:. 

o.oos. 

b) Para saber la temperatura de operación, se debe tomar en cuenta 

el 50}~ de recuperación del hmcano normal haciendo un balance par. 

cial para el haxano normal y se suponen valores de 8
3
/M

1 
tales 

que cumplan con: " "'· L. x~ = 
R 

'l,DDD. 

e) Para saber las composiciones del vapor y del liquido se toman -

los valoras obtenidos de la tabla; en la que se obtuvo: temper~ 

tura de operación. 
lfv 

d) Para saber el gasto volumétrico da vapor ·se dtti::ni tomar en cuan-

ta las condiciones de temperatura de operación y presión de tr~ 

bajo y se transforma a volumétrico con la relación densidad. 

e) Para saber el gasto da líquido se obtiene primara el peso mole-

cuJ.ar prorr.:Jdio y mediante el balance total de IT'.ateria se obtie-

2.2 Balance parcial de materia para el n. hexano. 

Se toma en cuenta el 5IT/a de recuperació~ del nc6 • 

0.5 
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o.s 

2.3 Temperatura de burbuja y rocío. 

Se utilizan las ecuaciones (H) y (N) 

n 
I 

i "' -.1 

n 
I J<i. X! 

i = 1 
1.000 + 0.006 

n 

I 
i = 1 

n 
I 

i = 
&V1 
- = 

1 l<i 
1.000 + 0.006 

2.4 Temperatura de operaci6n. 

Suponer un par de valores de _G3 

~ 
, tales que cumplan con: 

I>~~ = 1.ooo ; . 1.000 

2.5 Composiciones de vapor y lfquido. 

Las composiéiones de vapor y liquido son aquellas que sumadas 

dan 1.000 + 0.006 al encontrar la temperatura de operaci6n. 



2.6 Gasto da vapor. 

·-~ .. 

e3 .. 1-k¡;¡ mol ~ ~ 
22.4 ID3 T8 k 4 atm 

2.7 Gasto da l!CJ,~ido. 

(1 -
G3 ..L. LA .. -) u, . FU . u, e.2 

3.0 CALCILIE. 

3.1 Ta~ratura da EUrbuja. 

011 ac. 2.3 

Prae16n 3(1.~ 
1a. H:l.p6tee1s T • 250 2a. H:l.p6te ie T m 200 3a. H:l.p6t eis T • 195 

2atm k1 'Yt~k1 ... 1d. ki Vi .. ki xi ki 'Vi • ki xi 

e 0.1 3.66 0.366 2.53 0.253 2.43 _0.243 
iC

5 
0.22 2.93 0.6446 1.3 0.286 1.2 0.264 

6 

nC6 0.35 2.09 0.7315 1.11 0.3885 . 1.05 0.3675 

1C
7 

0.28 1.3 0.364 0.502 0.14056 0.442 0.12376 

ne., o.os 0.97 0.0485 0.358 0.01?9 0.314 0.0157 

2.1546 1.0856 1.01396 
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PresHin ii=Zi 4a Hip5tesis T ~ 190 Se Hip6tesis T = 193 6a Hi65tesis T ~ 194 
2 atm Ki Yi = Ki Xi Ki .Yi = Ki Xi Ki Yi = Ki .ld. 

es 0.1 2.32 0.232 2,39 0,239 2.42 0.242 

ie
6 

0.22 1.1 0,242 1,16 0.2552 1.18 0.2S96 

ne
6 

0.35 0,94 0,329 0.99 0.3465 1.01 0.3535 

1e
7 

0,28 0.385 0.1078 0,42 0.1176 0.434 o. 12152 

ne
7 

0,05 0,276 0,0138 0.3 0.015 0,308 0.0154 

0.9246 0,9733 0.99202 

3.2 Temperatura de Rocío, 

Oe ec. 2.3 

\ 

Presi6n 
~i = !i 

1a Hip5tesis T ~ 220 2a Higótesis T = 215 3a ~6tesis T = 120 
2 atm Ki xi = ·Y.i. 1 Ki · Ki lié!.= Yi/Ki Ki 'ii = 7Ji/Ki 

es 0,1 3 0.0333 2.9 0,0345 2.77 0,0361 

ie
6 

0.22 1.74 0.1264 1.53 0,135 1.S2 0.1447 

ne
6 

0,35 1.47 0,2381 1.38 0,2536 1.28 0,2734 

1e
7 

0.28 0,78! 0.3567 0.71 0,3944 0,634 0,4416 

ne
7 o.os 0.56 0.0882 o.S1 0.098 0.456 0,1096 

0.8427 . 0.9155 1.0054 

3·,3 Temperatura de Operaci6n, 

De ec. 2.4 
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... -
1Be fUPUIESIS 

9af1 • D.S 

Pmsi&l 'Zi 
2 frl:l'll 

~ 0.'1 

iCe 0.22 

nee o.3S 

u:, o a 

ne., o ..m 

... 

'l::t Hlo6tesis T • 200 2a_.H1~B T • 203 
1<1 m. 1<1 d. ;vi 

S 

2~ 0.0566 2e6 o.mss 
'1..3 0.19'13 '1.36 0.1864 

'·' 0.3333 1.16 0..324 

o..s 0.3733 0.535 D.3M8 

0.36 O..D'i3S OaZl2 D.0'1Zl 

G.5 71 • (D.6)(De35) • 0.'1?5 

"e e 

• G3 ] • (D.3?58)(0..5) • o .. '18?9 ~ alto. 
'i , 

r 

. . . 

.. k:l x1 

0.1443 

0..2Sl5 

D.3'i58 

0.1952 

D.D276 



Presi6n a 
2Éitlll 

% 0.1 

iC
6 

0.22 

nC6 0..35 

~- 0.28 

ne, o.os 

ii' - 'UD) , 
3a HIPOIESIS 

Presi6n 
2atm 

á 

es 0.1 

iC
6 

0.22 

nC6 0.35 

iC7 0.28 

ne, o.os 

293 

'ta Hip6tesis T • 202 2a Hio6tesis T .. 203 
Ki x:l. Ki ld. ¡·~ ... Ki xtj 

2.58 0.0569 2.6 0.0565 0.1469 

1..34 o. '1891 1.36 0.1876 0.2551 

1.14 0.3279 1.16 0 .. 325 D.377 

0.525 0.3527 0.535 0..3SD4 0.1926 

0.373 0.0715 ll.382 0.071 0 .. 0271 

1.008 0.9989 

0.18 ~;alto 

.. 0.47 

1a Hip5tesis T • 202 2a Hip6tesis T = 203 

Ki d. Ki ~ rYl = Ki :Id. 

2.58 D.OS"14 2.6 0.05? 0..1482 

1..34 0.189? 1.36 0.1881 0.2556 

1.14 0.26a3 1.16 0.3255 0.3776 

0.525 0.4692 0.535 0.3583 o. '1917 

0.3?3 0.0709 \!.382 D.O?lliJ 0.0299 
1,.0485 0.99936 1.0002 

. 
o (0.3??6)(0.47) o.1774~1to 
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1000 460 
540 

'G M' 
4a HIPOTESIS 1 1 "' 0.46 

Presión 'ii 1a Hioótesis T = 203°F = 95°C 
2 atm 

es 0.1 

iC
6 

0.22 

nc
6 

0.35 

~e, 0.28 

nc
7 

o.os 

3.4 Gasto de Vapor. 

De ec. 2.6 

Ki >d. ~- Ki xi 

2.6 0.0576 0.1498 

1.36 0.1887 0.2566 

1.16 0.326 0.3781 

0.535 0.3562 0.1906 

0.382 0.067 0.02556 

0.995 1.00066 

(o.s)(o.35) 0.175 

(0.3781)(0.46) = 0.174 Aproximación 
aceptable. 

1 kg mol 
22.4 3 

m 

(273o + 95) 2 atm = o. 12035 kg m3ol 
273 °K • -:¡-;t,;; 

G "' /2 atm 
-3 

95°C 

(0.46)(1000 kg mol/h) = 3822• 1852 m3/h 
0.12035 kg mol/h 3 

m 

m 
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3.5 Gasto del líquido. 

De ec. 2.7 

Comp. 
Xi

3 PMi. 
Xi

3 
.PMi 

es 0.0576 70 4.032 

iC
6 

0.1887 86 16.2282 

nc
6 0.326 86 28.036 

iC
7 

0.3562 100 35.62 

nC
7 0.067 100 6.7 

L = (1 - 0.46)(1000 kg mol/h)(90.6162 kg{kg mol)(1 h/60 min.) 
-3 0.685 kg/1 

b3 1,190.57 1/min. 

4.0 RESULTADOS. 

a) Temperatura de burbuja: 194°F = so•c • 363•k 

Temperatura de rocío 210°F = SS.BB•C • 3?D.BB•k 

b) Temperatura de operaci6n:203°F = 

e) Composición del vapor y del líquido. 
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LIQUIDO: Componente Fracci6n mol. 

Pentano 0.0576 
isohexano 0.1887 
hexano normal 0.326 
isoheptano 0.3562 
heptano normal 0.067 

VAPOR: Componente Fracci6n mol. 

Pentano 0.1498 
isohexano 0.2566 
hexano normal 0.3781 
isoheptano 0.1906 
heptano normal 0.02556 

d) Gasto volumétrico de vapor: 3822.18 m
3

/h 

e) Gasto volumétrico del liquido: 1190.57 1/min. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

OCTAVIO URTAZA TREVIÑO. 

1959. 

TEMA: "COLUMNA EN ESTUDIO: TORRE !EPRDPANIZADORA PERTEI\ECIENTE· 

A LA PLANTA !E ALQUILACION DE LA REFII\ERIA "18 DE MARZO" 

EN ATZCAPDTZAL.CO". 

) 



297 

PROBlEMA PROPUESTO. 

Una corriente de Hidrocarburos da S 000 kg mol/h con la composici~n 

siguiente: pantano nonnal f!l'/o, isohexano 12j,, hexano normal 2fll,, is~ 

heptano 30% y heptano normal 33%, todos los porcentajes son molares. 

Esta corriente se somete a destilacidn instantánea con el fin de r;! 

cuperar el 60J' mol de heptanc normal de la alimentacic5n en la co 

rriente de vapor, la destilación se llevar4 a cabo a 2 atm. 

a) Detenninar las temperaturas de burbuja y roc!o de la mezcla. 

b) Determinar la temperatura de operación del tan~e separador. 

e) Calcular las composiciones del vapor y del l!tJ,Jido. 

3 
d) Calcular el gasto de vapor producido en m /h a las condiciones -

del separador. 

e) Calcular el gasto de l!tJ,Jido que sale del tanque, en 1/min. con-

siderando que el liquido tiene una densidad de 0.665 kg/1. 

PFIJBLEMA. 

Se desea obtener NaDH anhidra, mediante el proceso de destilación -

por arrastre, aplicado a la deshidrataci6n de soluciones causticas. 

Se alimentan 2 toneladas diarias da NaOH al so¡(. y se quiere obtener 

1 tonelada diaria de NaDH anhidra; se empleará como arrastrador una 

fracci6n de petr6leo que corresponde a la kerasinao Se trabaj~ a 

una temperatura de 132°C y a la presi6n de Milixico. Calcular: 
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a) La eficiencia del arrastre. 

b) Cantidad de kerosina utilizada como arrastrador. 

1.0 TRAOUCCION. 

2.0 PLANTEA~ITENTO. 

2.1 Discusión. 

Pl"= 586 mm Ho 

xs= o.5 

m= 2000 Ko/dla 

S- Sosa 

K- Korosina 

ms" 1 o o Ko/dla 

Be necesitan obtener las presiones de vapor a la temperatura 

de operación tanto de la sosa como dá la kerosina para cono 

cer la eficiencia ( ec; 14.33}. Y para saber la cantidad de 
' . . ,, ·-· 

arrastrador se utiliza ec. (14.34) Libro: "Balances de Mate-

ria" de BTIVALET -VALIENTE. 
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2.2 Eficiencia del arrastra. 

Da se. 14.32 

o 

E 
pt- p'k 

u o ,.. 
'X p' 

S S 

2.3 An";:mtrc.dor. 

Da ce. 14.34 
o 
p • Pi'\c 

m k .. m 
S - o 

E. 'X • ps • PM 
S S 

2.4 Prosiones da vapor. 

Se cbticnen de las gráficas 1 y 2 pgs. 77 da la to~is: 

"Estudio ds la dzotilEJ[:ión pcr cr!i'cstre c;:Jlic:u:!:J a Procc:::os I!!, 

o 
p 

"' 530rnmltJ Pr.l .. 40 
S a 

o 
pk ., 55 f¡"¡;j¡Kg P:.lk '1'70 

3.0 CALCULOSo 

3.1 Eficiencia del arrostre. 

De ec. 2.2 

E 
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a) La presi6n total ele trabajo. 

b) La ralaci6n · da la masa de sosa entre masa de arrastrador necesa­

rio an el prcx:esa. 



3.2 Cantidad de arrastrador. 

De ec. 2.3 

'"k .. 1 000 
(56)( 1?0) 

-(~0-.2""'!!)~(0;;;;:e5 ... )~(¡.;.;530~) ~( 4-0 )- • 4 •490•56 kg 

4.0 AESI.LTAOOS. 

Sa tiene una afid.encia del 20j(,. Se requieran 4 490.56 kg de 

kerosina para destilar una tonelada de sasa al d!a .. 

RENTE DIRECTA: Tesis PTOfesional realizada por: 

FERNAM:lD URSINA DAVALCSe 

1946. 

lEMA: "ESTUDIO DE LA DESTILACION POR ARRASTFE AflUCADA A PR.Q 

CESOO INOUSTAIALES•. 

PROBLEMA PRPt.ESTO. 

En un procesa de destilaci&Sn par arrastra, se desea obtener sosa -

anhidra; se trabaja a una tempemtura de 132oc y se utiliza COIIID -
_, 

arrastrador kerosina, cuya p!'Jilsi& de vapor a esa ta~tura es de 

56 nmftJ. La prasit5n de vapor de la sosa es de 530 rnmttJ tambiAn , la 

temperatura da operaci&. Si la sosa tiane una concantracH!n al -

so¡& y la eficiencia del arrastre es del 2a¡(,. Calcular: 
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PAOEllEMA. 

En un pracaso da dastilaci6n por arrastre, se desea obtener sosa -

anhidra, sB utiliZI!l como arrastrador vapor da agua. Se trabaja a -

una presi6n atmosf.Srica da 586 llllllt-V, can una eficiencia del 90J' y -

can una teq::¡aratura de oparaci6n de 95°C. Si as evaporan 5000 kg/dia 
1 

dfi vépor da agua. . Calcular la cantidad da sosa anhidra protilcida -

y su concentrac16ne 

1.0 TRADUCCICN. 

m
6 

.. 5[ll) ..!ss,.. 
dia ......, _ _..._""" 

A ... sosa 

B - vapor de agua 

NaOO 

m • 7 
A 

L •? 
A . 
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2.0 PLANJEAMIENTO 

2.1 Discusi6n. 

Panl obtener 1~ conCEintraci6n de sosa se utiliza la ecuaci6n 

14.13, CJJe nos relaciDnCI !Ssta con la eficiencia y las presi.,2 

nas da vapor. Pera calcular la cantidad ele sosa anhidra ab-

tenida por cita se usa la ecuSQ16n 14.34 1J1S relaei'OI'll'l masa ~ 

clsl CQII¡JUEisto clsstilado entre rmse del arrastrador. 

2.2 Fracci6n de sosa. 

De ec. 14.33 

X • 
A 

2.3 Cantidad de sosa anhidra obtenida. 

Oe ec. 14.34 

o 
E • XA • pA PMA 

o 
Pe • PMB 

2.4 Presi6n de vapor de la sosa. 

De las grif'icas 1 y 2 pg. 77 de la tesis: "Estudio de la des-

tilaci6n por arrastre aplicada a Procesos Industriales" de 
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FERNANDO URSINA DAVALOS. 

PM "" 40 

2.5 Prssi~n de vapor del agua. 

O:rto tOIIIZldo dal Perry 4a. Edo Tabla 3 - 8 a la temperatura da 

o 
p

8 
... 536 mmt-tJ PM • 18 

3.0 CPJ.alL.OO. 

3. ~ Concantraci6n de la sosa anhidra. 

Oa ec. 2.2 

X a· 
A 

Da ElCo 2a3 

586 - 535 
(0.9){60) 

.. 0.9259 

.. 5 000 . (o.9)(0.925.1)(e,o)(4o) ... 1 036•4552 ....!:2.... 
mA ' (535)( 18) d:la 

.. 
4.0 RESULTADOS. 

Se procltcen 1 036.45,k~· ~~ d!a de aosa anhidra y su concen es 

de 92.59'¡{.. 
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

FERNANDO URSINA DAVALOO. 

1946. 

TEMA: "ESTUDIO DE LA-OESTILACION POR ARRASTRE APLICADA A PAQ 

CEBOS INDUSTRIALES". 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Se desea obtener Nz.OH anhidra, lll3di.ante el proceso da destilación 

por arrastre de vapor, la presiOn total de trabajo es de 586 mm¡.g 

y se trabaja a una temperatura de operaei.Sn de 95°C. Si la pre -

si6n de vapor del agua a esa temperatura es da 536 mmHg y se tie­

ne una eficiencia de 90'/o. calcular: 

a) La presi6n de vapor de la sosa. 

b) La relacic'Sn de la masa del compuesto destilado entre la masa -

del arrastredor. 

' 



C A P I T U L O VUI 

OPERACIONES AlfE-AGUA 
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OPEAACIO.\ES AIRE - AGUA 

Son aquellas operaciones en las que intervienen mezclas de vapor -

de agua y aire, sin embargo sus aplicaciones actuales se han exte~ 

dido hasta incluir cualquier sistema en el que intervenga un gas -

no condancablo y un vapor condensable proveniente de un liquido v2 

látil. Enl;:;:a las más importantes se mencionarán las siguientes: 

I.- ENFRIAMIENTO DE AGUA. 

TI • - ACll'JDICIONAriU:E NTO DE AIRE: 

a} HumidificaciOn. 

b) Dehumidifice.ción. 

TII.- RECUFERACION DE SOL\JEtiTES. 

I.- EI\'FRTN.'IENTD DE AGUA. 

Cc~;:¡ndo en un proceso, se elimir:a cierta cantidad de calor, el 

cuúl no se puede aprovechar, se recurre al\enfriamiento de 

agua] lo cual se emplea para: condensar vapor!'!~. d9.:J,. gomo .. ds 

una Tq:rr_eL¡;le Destilación, para 'tenfrior los gases que salen da 
~-~-----~ ··-- ... ...... 

una compresora en sistemas da refrigoración, o en sistemas de 

recompresión de gases en procesos a presiones elevadas, para 

eliminar calores de reacción .exot~rmicos, etc. 
,. "" f ,, ,_ .. 

El equipo más utilizado para este tipo de operación son las -
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Torras de Enfriamiento, en donde se pone en contacto agua ca -

lienta con aira atmosférico a manera eficiente y cuyo objetivo 

principal es enfriar agua hasta una temperatura cercana a la -

temperatura da bulbo húrr.ado del aire ambiente del lugar donde 

se encuantra instalada la Torre de Enfriamiento. Este enfria­

miento se lleva a cabo por el fenómeno de bulbo húmedop por lo 

qua se requiere crear una gran interfase entre el agua que se 

quiere enfriar y el aire atmosférico. El aire pueda ponerse en 

contacto con el agua de diversas maneras y ésto origina los di­

ferentes tipos de Torres de Enfriamiento como son: atmosféricas, 

da tiro inducido, de tiro parabólico (tiro natural), de tiro 

forzado etc. En la indust.ria da proceso de materiales se usan 

principalmente torres de tiro inducido; pero en general para é~ 

te tipo da equipo, lo qua se busca es crear una verdadera llu -

via de agua para obtener una g-ran superficie de contacto con el 

· aira; para ésto el agua se bombea hasta la parte superior de la 

torra en donde se distribuye por medio de rociadores para dis -

perder el agua, ésta cae por gravedad y se encuentra con una s~ 

rie de placas redistribuidoras, que las obliga a redispararse, 

éstas placas se encuentran cada medio metro aproximademonta. 

El agua continúa su trayectoria hasta llegar a un depósito de 

agua que se localiza en toda la parte inferior de la torre de 

enfriamiento; el agua fría 53 recolecta en ése depósito, desde 
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donde es bombeada al cabezal de agua de enfriamiento para su -

uso en la planta. 

El diagrama espacial de una Torre de Enfriamiento es el si -

guiente: 

El aspecto más importante de BALANCES DE MATERIA en una torre 

de enfriamiento es la parte de la relaci&n de aire-agua, en la 

determinaci6n del gasto de aire al ventilador (para determinar 

su tamaño). Y para el c§lculo del agua de reposici6n. 

II .- ACONDICIONMrrENTO CE AIFE. 

El aire acondicionado, se usa para mantener una temperatura y 

una humedad constante y agradables en centros de trabajo con 



310 

climas muy calientes, muy hdmedos, muy secos o muy fríos. 

También el acondicionamiento de aire se requiere en ciertos 

procesos, farmacéuticos principalmente, para mantener un aire 

ambiente con humedad y temperatura fijas. En casos de prepa­

raci6n de cápsulas de gelatina, se requiere aire muy seco, p~ 

ra empacado de medicinas se requiere de un aira estéril, lo -

mismo para producci6n de ciertos medicamentos. 

a) HUMIDIFICACION: 

En los humidificadores, se busca hacer pasar una corriente 

de aira a traves de una lluvia de agua; cuyo equipo es fun 

damentalmente una cámara de rociado, en donde el aire pasa 

y se pone en contacto con una lluvia fria de agua¡ general 

mente éstas cámaras est!n acopladas a precalentadores y 

postcalentadores, que completan un acondicionamiento da 

aire. 

La humidificaci6n en la industria se lleva a cabo princi -

palmenta para acondicionar aire, es decir, para llevar ai­

re a ciertas condiciones de humedad y temperatura, partie~ 

do de aire a otras condiciones. 

Este proceso es importante para casos en los cuales las 

condiciones iniciales del aire son de humedad baja. Al 
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mismo tiempo que se humidifica, el aire se suele calentar; 

o_más bi~n el aire se calienta antes y despu~s de la humi-

dificaci6n. 

USOS: Para el acondicionamiento de locales en que ciertos 

materiales, tal como los textiles, alimentos o tabacos, se 

deja que vuelvan a absorver la humedad eliminada en alguna 

etapa anterior del proceso, o cuando la humedad en el mat~ 

rial almacenado debe mantenerse en algÚn valor predetermi-

nado. 

Para obtener el balance de materiales en ésta operaci6n de 

humidificaciOn es necesario el manejo da la carta peicrom! 

trica y el combinar el cálculo de humedades con.temperatu-

ras, por lo cuál es importante tener presentes los siguie~ 

tes conceptos: 

Hill.llEDAD ABSOLUTA. 

Está definida como la masa de agua (A) contenida en la ma-

sa del aire ( 8) • Se puede expresar de varias maneras, en-

tre otras: 

HJMEDAD ABSOLUTA MOLAR • 

,..,. 
y ... moles da vapor = 

moles de gas 

..... 
m vapor 
m gas p - p 

A 

"' Y vapor 

Y gas 
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1 

1 

1 
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HUrvEDAD ASSOLUTA MASICA. 

y = 

y 

masa del vapor = 
masa del gas 

Y • PM 
vapor vapor = 

y • PM 

. 

gas gas 

PM 
vapor 

PM gas 

HUMEDAD DE SATURACIDN o 

PM 
vapor 

PM 
gas 

• y 

En la humedad absoluta alcanzada caundo el sistema est~ en 

quilibrio termodinámico; es decir, cuando el ndmero de mo-

l~culas de agua que se evaporan es igual al ndmero- de mol§. 

culas de agua que se condensan. 

Para derinirla cuantitativamente se sustituye la presi6n -

de vapor en el lugar correspondiente a la presidn parcial 

en las ecuaciones anteriores: 

y 
sat. 

HUMEDAD RELATIVA. 

PM 
vapor 

PM 
gas 

o 
p - p 

vapor 

En la humedad del sistema,.relacionada con la humedad de-

saturaci6n posible a la temperatura real del sistema. Es-

t~ expresada como un porcentaje de saturaci'6n, partiendo -
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de la presi6n parcial que el vapor de agua realmente ejerce 

en el sistema y la presi6n de vapor del agua a la temperat~ 

ra del sistema: 

o 100 

Hl.li.EDJID PCRCIENTD. 

Está definida como la humedad absoluta del sistema en rela-

ci6n a la máxima humedad absoluta posible a la temperatura 

del sistema. 

la máxima humedad posible para un sistema, es la humedad de 

saturaci6n 1 por lo que ésta humedad es un porc~ento de esa 

humedad de saturación. 

v,, .. 
1· 

_;¡__ 
V 
sat. 

100 

Se puede expresar la relación entre la humedad relativa y -

la humadad porciento, que es como sigue: 

p ( 1-p ) vap./ vnp. 
o o 

pvap./ ( 1 - pvap.) 

X 100 .. VR 

o 
1 - p vap. 
1- -¡;· 

vap. 
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VOLUf.'EN HU~'EDD. 

Es el volumen de la unidad de la masa del gas ~s el volumen 

de todo el vapor que contenga el gas a la presión y a la te~ 

peratura qua se encuentre el sistema: 

V .. 
H PM gas 

+ _Y:..--) ..llL. 
PM P 

vap. 

Para el sistema aire - vapor de agua 

( _J_ + 
29 

--L.) 
18 

0.082 T 
p 

En estas ecuaciones la temperatura debe expresarse en grados 

Kelvin y la presión en atmósferas, el valor del volumen hú~ 

3 
do se dá en m de mezcla por kg de aire seco. 

PUNTO !E ROCIO: 

a) A PRESI()II. CCNSTANTE. 

Es la temperatura a la cuál el gas se satura de vapor si en-

friamos la mezcla a presión constante, para encontrar ~ste -

valor se localiza la temperatura a la cuál se tiene una pre-

sión de vapor id~ntica a la presión parcial del l~quido den-

tro del gas. Para localizar esta temperatura, se qalcula la 

presión parcial del sistema como sigue: 

Y. 

1 + Y • PM 
~ 
Pl'vlvap 
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b) A TEMPERATURA CONSTANTE. 

Es la presión a la cual el gas se satura de vapor, si expa!!. 

demos la mezcla a temperatura constante. Para encontrar é~ 

te valor se debe localizar la presión total a la cuál se -

. tiene una humedad igual a la de saturaciOn a la temperatura 

del proceso. 

PM 
vapor 

PM 
gas 

TEr.PERATURA lE BULBO HJ!.EOO. 

p 
vapor _ ¡:; 

Y vapor 
sat. 

Es la temperatura a la cuál está la mezcla de vapor-gasa 

Se mide con un termómetro ordinario@ 

TEIJPERATURA DE SATUAACION ADIABATICA: Es la temperatura -

hasta la cuál se enfría la unidad da masa da un gas en con-

tr~to con un liquido cuando ese gas se satura con vapor del 

liquido sin agregar ni quitar calor; dicho da otra manera,-

es la temperatura alcanzada por saturaciOn a entalpía cons-

tanta. 

TEIJPERATURA DE Btl..BO HJlVEOO: Es la temperatura alcanzada,-

en condicionas "adiabáticas y a regimen permanente (pero no 

en equilibrio) por una pequeña masa de liquido volátil en -
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za al usarla en lugar de efectuar los cálculos detallados, 

el nivel de precisi6n es inferior al obtenido empleando las 

ecuaciones. Para conocer todas las propiedades de un sist~ 

ma aire-vapor de agua se requiere los valores de dos de las 

variables registradas en la Carta Psicrométrica. 

El equilibrio en los sistemas vapor-gas depende de la pre -

si6n de trabajo, por lo que para cada presi6n habrá una CB!:, 

ta Psicrométrica ejemplo: para 760 mmHg 6 para 586 mm de Hg. 

b) OEhUMIDIFICACION: 

En los dehumidificadores la base del diseño es poner en con­

tacto una corriente de gas caliente con un líquido frío, 

cuando el gas está saturado con el mismo liquido. 

Para dehumidificar alguna corriente gaseosa se suelen usar- -

torres empacasa, del mismo tipo de las usadas para absorci6n. 

El objeto del equipo es poner en contacto a un líquido fr!o 

con el aire caliente, lo cual origina la condensaci6n de una 

parte del vapor que satura el gas. El líquido usado es gen~ 

ralmante el mismo que se encue1·-tra en estado de vapor en el 

gas, aunque a una temperatura más baja que la del punto de ro 

cío del gas. Aún a pesar de que los tipos ·mencionados son 

los más frecuentemente usados, para dehumidificar gases 
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(aire saturado de agua o algún solvente como acetona) se 

pueden usar otros equipos, como puede ser un simple cambia­

dor de calor con refrigerante, o bien equipos empacados con 

algÚn absorbente como alúmina o gel de sílice. Esto último 

cuando se requiere una humedad muy baja, con puntos de ro -

cío de 50°C o aún menores. Las condiciones de operaci6n de 

un humidificadar dependen de que el proceso se lleve a cabo 

por contacto directo entre el gas y el líquido fr.!o o sea -

realizado por contacta indirecto en un cambiador de calor. 

DEHUMIDIFICAODRES DIRECTOS. 

Los dehumidificadores a contracorriente son los más eficie~ 

tes, por lo que son los más usados en la industria. A con­

tinuaci6n se puede observar un diagrama espacial de una to­

rre empacada con sus principales corrientes. 



318 

Estableciendo un balance de materia, considerando que a ~-

gimen parmanente no se tiene acumulaci6n: 

RAPIDEZ DE 
SALIDA DE 
MATERIA 

RAPIDEZ DE 
ENTRADA DE 
MATERIA 

+-
RAPIDEZ DE 
ACUMULACION = O 
DE MATERIA 

Si consideramos solamente el agua obtenemos el siguiente -

balance: 

b fi 
- (GY + L ) .. O 

Este balance de materiales se utiliza en la práctica para -

obtener la cantidad de vapor condensado en un dehumidifica-

dar. 

OEHUMIDIFICAOORES INDIRECTOS • 

En los dehumidificadores indirectos el gas se pene en con -

tacto con un l!quido fr!o a trav~s de una pared, permiti~n-

dese el intercambio de calor pero no el intercambio de mat~ 

ria. Estos dehumidificadores tienen la ventaja, sobre los 

directos de que se puede usar un l!quido diferente al que -

se condensa y de tenarse temperaturas de l!quido ~s bajas. 
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El comportamiento del aire dentro del equipo es muy parecí-

do al caso de los dehumidificadores directos, siendo la ún! 

ca diferencia que en este caso el aire baja su temperatura 

a humedad constante en lugar de seguir una linea de enfría-

miento adiabático. La otra diferencia es que el vapor con-

den~ado sale como una corriente separada en lugar de salir 

mezclado con la corriente liquida caliente. En este caso 

el balance de materia se plantea da la siguiente manera: 

o 

Para el vapor condensado anicamente: 

La operaci6n de un humidificador indirecto es más cara que 

la de uno directo, por lo que se prefiere éste último tipo. 

En ocasiones se instalan acoplados los dos tipos, primero 

un condensador directo y despu~s uno indirecto. Con ésto 

se puede combinar una eficiencia elevada con un costo rala-

tivamente bajo. 

III.- RECUPERACION DE SOLVENTES. 

En las fábricas de fibras sintéticas, pinturas, desengrasados -

de piezas etc. se necesita recuperar los solventes que son va -



320 

liosos, para volverlos a usar en el proceso. los procesos para 

recuperar solventes generalmente se efectúan a presi6n cambian­

te, por lo que no es posible utilizar las cartas psicromátricas. 

Entre lGs equipos más empleados están las compresoras, los de~ 

midificadores y los tambores de separaci6n, del mismo tipo de -

los usados en distalacHin. Muchas veces para recuperar el sol­

vente se hace pasar una corriente de gas sobre el material hu~ 

decido con el solvente de manera que el gas arrastra consigo el 

solvente. 

Por lo tanto las habilidades a desarrollar en los balances de -

materia para secado, humidificaci6n, y acondicionamiento de ai­

re son fur.damentalmente¡ obtener la informaci6n necesaria para 

efectuar los balances de materia, empleando los diagramas de h~ 

medád. Efectuar un balance de materia para el equipo empleado 

en las opet•aciones anteriormente detallados. 
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PROBLEMA. 

En una fábrica de artisela 1 se requiere aáondicionar aire en los d~ 

parta;nentos de almacenado y marcei'izado ya que la materia prima bá-

sica co,•stitu!da de celulosa al sulfito en forma de láminas y for 

mando:·pacas de 80 kg aproximadamente poseen un contenido de humedad 

variable por lo que se requiere acondicionarlo a 20°C con una temp~ 

ratura húmeda de 12°C. Las condiciones iniciales son: ?°C con una 

humedad del 1~/o. El proceso completo consta de una precalefacci6n, 

seguida de una humidificaci6n adiabática hasta el 64% y calentamien 

to hasta las condiciones finales. P
1 

586 mmHg. 

Calculase: 

a) La temperatura de salida del aire del humidificador. 

b) La temperatura de precalentamiento. 

e) La cantidad de agua evaporada. 

1.0 TRADUCCION. 

t· .. 7QOC .. 45°F · t4 ... ·2011C .. 6BDF 
1 t •. 1 y3 -64% 

1~ 
2 

t4 12°C 54°F y1 m A .. ... 
Ay a 'l 

A t3 ... ? w 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusic5n: 

Para determinar las variables pedidas se hará usa de la carta 

Psicramétrica de 586 mm de Hg de presi6n de -la siguiente far-

ma: 

2.1 a) Para saber la temperatura de salida del aire del humidific~ 

dar, primeramente can las datas de t
4

. y t
4 

se obtiene 
w 

Con y
4 

tenemos el punto (4) 1 avanzamos horizontalment8 hasta 

Y = 6~~. se obtiene el .punto (3) y de ahí bajamos hasta -
R 

t
3 

que corresponderá a la temperatura de salida del humidif! 

cador. 
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2.1 b) Para saber la temperatura de precalentamiento primero se ob­

tiene v
1 

con los datos de t 
1 

y Y R = 10)~ 

Desde el punto (3), se baja por la línea de saturaci6n adi~ 

bática, llegando hasta la línea de humedad del punto (1),­

encontrándose en la intersecci6n del punto (2), en el cuál 

bajamos hasta t 2, que corresponderá a la temperatura de p~ 

calentamiento. 
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2. 1 e) Para calcular la cantidad de agua evaporada se hace un bala!! 

ce de materia con respecto a la humedad. 

~y Y4-Y1•••••••••••••2.1c 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Temperatura de ·salida del humidificador t
3

: 
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3.2 Temperatura de preoalentamiento \; • 2' 

3.3 Cantidad de agua evaporada. 

De eo. 2.1 e 

V .. 0,000 - 0.001 = 0.007 

kg H
2

0 

kg a.s· 
kg H

2
o 

kg a.s 

kg 
aire seco 

4.0 RESULTADOS. 

a) la temperatura de salida del humi~ificador t
3 

a 16°Co 

b) La temperatura de precalentamiento t
2 

= 35°C. 
kg H O 

) El O 007 
'vap. 2 

e agua evaporada es • - kg . 
a1re seco. 
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

DANTE CAMPOS Ra 

1954. 

TEMA: "ANTEPROYECTO OC ·uN SISTEMA CE ACONDICIONAMIENTO OC AIRE EN 

LOS DEPAATAivENTOS DE AU.IACENADO, MERCERIZADO Y I.EStvENUZADO 

EN UNA FABRICA DE AATISELA A LA VISCOSA". 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Se tiene un anteproyecto para acondicionar aire en los departamen-

tos de almacenado, mercerizado y desmenuzado en una fábrica da ar-
;-

tisela a la viscosa. El proceso consta de una precalefacci~n, hu-

midificaci~n adiabática y calentamiento. Si las condiciones ini-

ciales son: humedad absoluta de 0.012 l<g de vapor de agua/kg de aire 

seco y humedad porciento igual a 2~. La temperatura de precalen-

tamiento es de 90°C, si se humidifica adiabáticamente hasta el 7ff¡b. 

Calcular: 

a) La temperatura inicial. 
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b) La humedad a las condiciones finales. 

e} La temperatura de bulbo hdmedo para cada una de las corrientes. 
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PnOlJLEM/\. 

En lo Fábrica Textil Eisdns Parisina ne estudia un diseí·ío pera aco.!l 

dicionarniento de aire, el cuál consiste en distribuir en los reoi.!:! 

tm1 el aire previamente preparado, mediante humidificacHin y cele-

facción. Lan condic:l.ones del aire a le eotradn del equipo son 

17.2°C; la temperatura de precalefacoi6n 

es 32.2°C. Si se requiere humidificar adiab~ticamente hasta una -

humedad de efJ{.. 

Calcular: 

a) La humedad inicial. 

b) La humedad relativa inicial. 

e) La humedad final. 

d) Lo temperatura de salida del hUinidificador. 

ej La cantidad de agua suministrada por kg de aire seco. 

1.0 TRAOUCCION. 

y3 .. 
t, 15.5 e t2 32.2 e y .. ? 

4 
• t3 !" ? 

t1 • 17.2 e 

'Y 
1 

? 

.YA • ? 
1 
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2.0 PLANTEAh~ENTO. 

2. 1 Discusi.Sn: 

Para determinar las variables pedidas se hará uso de la carta 

Psic~trica de 586 nvnt-g de presi~n de la siguiente f'orma: 

2.1 a) Para saber la humedad inicial, con los datos de t
1 

y t
1 • 

se obtiene Y 
1
: 

t . t . 
. 1. , 

y . 
1 

2.1 b) Para saber la humedad relativa inicial con t 
1 

y t 
1 

se ob -
'111 

tiene el punto (1) y en ese punto se localiza la YA corPes-

pendiente~ 
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2.1 e) Para saber la humedad final, con los datos de t
2 

y línea de 

v1 se obtiene el punto (2), de ah! se sube por la línea de 

saturaci6n adiabática hasta v3 • ,S&fo o sea el punto (3); 

lléndose hacia la derecha se obtendrá Y
4 

y lléndose hacia -

~------------~ y4 

~~--~~------~Y1 
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2.2 Para saber la cantidad de agua suministrada se requiere el si-

guiente balance de humedades: condiciones finales de humedad -

manos condiciones iniciales de humedad igual a agua evaporada. 

3.0- CALCULOSo 

3. 1 1-Umedad inicial Y 
1 

y humedad relativa Y 
1 
B 

Humedad final Y y temperatura t • 
4 3 

•Y 
4 
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3.3 Agua evaporada: 

D. y = 0.01?5 - 0.013 .. 0.0045 

4.0 RESULTADOS. 

a) La humedad inicial Y 
1 

= 0.013 

b) La humedad relativa inicial Y A .. BD'J,. 

e) La humedad f'inal Y
4 

"' 0.01?5 
kg H

2
0 

kg a.s 

d) La temperatura de salida del humidif'icador t3 a 21.6°C. 

e) La cantidad de agua suministrada por kg de aire seco es 

0.0045. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

JDSE ANTONIO ISLAS M. OLEA. 

1953. 



333 

TEMA: "ESTUDIO COMPARATIVO Y DISE~O DE DOS SISTEMAS !:E ACONDICIO­

NAMIENTO DE AIRE .PARA LA FABRICA TEXTIL SEDAS PARISINA". 

PROOLEMA PROPUESTO. 

Se tiene un sistema de humidificación indirecto el cuál consiste -

en un precalentamiento previo, una humidificación y un recalenta -

miento. Si se requiere de una humedad de 0.02 kg H
2
D/kg a.s con -

una temperatura de 28°C y la temperatura de salida del humidifica­

dar es 20°C. Las condiciones iniciales son temperatura de 16°C -

con una humedad de 0.006 kg H
2

D/kg a.s. Calcular: 

a) La humedad relativa después de la humidificación adiabatica. 

b) La temperatura de precalentamienta. 

e) La temperatura de bulbo húmedo por cada una de las corrientes. 

d) La humedad relativa inicial. 
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PROBLEMA. 

Se está diseñando un nuevo sistema de enfriamiento para una torre -

de enfriamiento de tiro forzado con ventilador axial; se calculará 

un sistema para enfriar 1892.5 1/min. de agua, de 30°C a 18°C. El 

2 
área de la torre es de 37. 16 m • La presi6n de trabajo de 58? mn 

de Hg. Se obtienen 214-596.?2 kg de aire seca/h a 23.88°C y con -

una humedad relativa de ?5%. Si entra a 21.55°C con una humedad r~ 

lativa de 38°C. Calcular: 

a) El gasto masico a la salida por unidad de superficie. 

b) El gasto volumétrico de entrada. 

e) La cantidad de agua que será necesario agregar al sistema pare -

reponer la que se pierda por evaporaci6n durante al enfriamiento 

(1/min). 

d) La relaci6n da agua a aire que se tendrá en la torre en kg de -

agua/kg de aire. 

1.0 TRADUCCIDN. 

!:,
1 

.., 1892.561 min 

t
1 

... ao e 

G
4 

• 214596.72 

A = 37.16m2 t4 ""- 23•88 C 

y~ ... 781> 
G- • ? 

3 

t3 -21.ss e. 

_vA ... 38'/o 

'-
1 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 

a) Para saber el gasto másico a la salida por unidad de super­

ficie, s6lo se toma en cuenta la superficie de la torre. 

b) Para calcular el gasto volumétrico de entrada, se requiere 

además el volumen húmedo del aire a las condiciones de sali 

da del aire y se usa carta psicrométrica con t y Ys. 

e) Para saber la cantidad de agua evaporada, se requiere cono­

cer las condicionas da humedad del aire a la entrada y a la 

salida, pues la humedad aumenta con la humedad del aire. 

d) La relación aire-agua, se obtiene con el cociente del gasto 

másico de agua entre el gasto másico del aire. 

2.2 Humedad absoluta. 

Con t y YA en carta psicromátrica. 



2.3 Volumen húmedo. 

2.4 Gasto volumétrico. 

G 
.:--3 
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2.5 Gasto másico por unidad de área. 

Gairs 
--L 

S 

2.6 Agua de reposición. 

2.7 Rel~ción aire - agua • 

....!:... 
G 

3.0 CALCULOO. 

3.1 Humedad absoluta de entrada. 

De ec. 2.2 

0.082 t 
p 



3.2 Volumen húmedo. 

De ec. 2.3 

V .,. 
H 

( ...:!..._ ~ ) 0.002 21.55·+ 273 
29 + 18 58? 

V "' H 

3 
1.09 m /kg a.s 

3~3 Gasto volumétrico. 

. ·. .. 

3.4 

Oe ec. 2.4 

~ = (214 596.?2 
kg a.s 

h 

3 
m % - 233 910.42 ·h 

Gasto másico por unidad de área •. 

De ec. 2.5 

-"160 

3 
)(1.09 m ) 

kg·a.s 
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4 
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214 596.72 kg a.s 
37.16 m2 

. 2 
G
4 

• 5 774.93 kg a.s/m 

3.5 Humedad absoluta a la salida. 

De ec. 2.2 

3.6 Agua de reposiciOn. 

De ec. 2.6 

y ... 
4 

-~ 159' ~o 
0.0174 

kg a.s. 

L
1 

- ~ '" 214 596.72 kgh a.s (0.0174 - 0.0078) 
kg agua 
kg a.s 
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2060.12 
kg aoua 

h X 

3.? Relación aire - agua. 

De ec. 2.? 

..1... 
G 

1 ~ 
1892.5 min x h 

214 596.?2 kg as. 
h 

...L..= 0.529 
G 

kg agua 
kg a.s 

4.0 RESULTADOS. 

1 -kg 

0.529 

a) El gasto másico a la salida de la torre es de 5 774.93 

kg a.s 
2 • 

h m 

3 
b) El gasto volumétrico de entrada es 233.910.42 m /h. 

e) Será necesario agregar al sistema 2060.12 1/11 de agua para 

reponer la que se pierda por evaporación durante el snfria-

miento. 

d) La relación de aire - agua es da 0.53 kg agua/kg a.s 
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FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

ALBERTO DE JESUS SOLANO SALAZAR. 

1953. 

TEMA:. "CALCULO DE UN SISTEMA DE Er-.FRIAMIEt-.JTO DE AGUA". 

PROBLEMA PROPUESTO. 

Se tiene un sistema de enfriamiento con las siguientes característ! 

cas: se dispone de una torre de enfriamiento de tiro forzado cuyo -

flujo de agua es de 300 G.P.M y la temperatura de entrada de agua a 

la torre es de 28°C y de salida de 20°C. El aire se encuentra a las 

condiciones ambiente de ~~xico. 
2 

El área de la torre es de 40 m • -

El gasto de aire es de 92 698 kg a.s/h con una temperatura de ent~ 

da de 27°C y saldrá a 30°C con una humedad relativa de 65%. Calcu-

lar: 
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a) El gasto másico de aire (kg/h) y el gasto volumétrico (m
3/h) que 

se tendrá a la salida de la torre, es decir, el aire que pasará 

por el ventilador. 

b) La relación de agua a aire que se tendrá en la torre en kg de -

agua/ka de aire seco. 

e) La cantidad de agua que es necesaria agregar al sistema para -

· reponer la que se pierde por evaporación durante el enfriamien-

to (1/min). 
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PROBLEMA. 

Se tiene una torre de enfriamiento de tiro inducido, la cuál se r~ 

quiere para enfriar agua de 32°C a 23°C. Se usará cuya temperatu-

ra de bulbo húmedo es 12°C y·con una temperatura de bulbo seco de 

21.55°C; a la salida, la temperatura de bulbo húmedo es de 20°C y 

con una temperatura de bulbo seco de 23.88°C. La presión de tra~ 

jo es de 58? mm de Hg. Si el gasto volumátrico de agua que es ne-

cesaria agregar al sistema para reponer la que se pierde por evap~ 

ración durante el -enfriamiento es de 3450 1/h y la relación de-

agua-aire es de 1.5. Calcular: 

a) El gasto másico de aire que entra en la torre. ·. 

b) El gasto volumétrico de aire a la salida de la torre. 

e) El gasto másico de agua que se va a enfriar. 

1.0 TRAOUCCION. 

>----<D~G4 "' "l 

t
4 

.. 21.559 C 

t
4 

... 2o•c · 
w 

t • 12~C 
3 

w 
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2.0 PLANTEAMlENTO. 

2.1 Discusión. 

a) Para saber el gasto másico de aire a la entrada de la torre, 

se necesita conocer el valor de las humedades absolutas ta!! 

toa la entrada como a la salida,del proceso, para lo que -

se requiere la carta psicrométrica con los datos de t y tw. 

b) Para saber el gasto volumétrico a la salida de la torre, se 

requiera calcular el volumen h~msdo a las condiciones de s~ 

lida. 

o) Para saber el gasto másico de agua que se va a enrriar, se 

utiliza la relación L/G. 

2.2 Humedad absoluta. 

Con t y tw. 

t t 
w 

y 

L 



2.3 Gasto de aire. 

G .. 
aire 

2.4 Valumen húmedo. 

V = 
H 

344 

0.082 t 
p 

2.5 Gasto volu~trico de aire a la salida~ 

2.6 Gasto volu~trico de agua • 

..L. 
G 

1.5 

L "' 1.5 G 

3. O CALCULOS. 

3.1 Humedad absoluta en la corriente 3. 

De ec. 2.2 
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kg ~o y a. o.oo?B 
kg a.s. 

2QOC 21.55DC 

3.2 Humedad absoluta en la corriente 4. 

De ec. 2.2 

3.3 Gasto de aire. 

De ec. 2.3 

G .. 
aire 

kg ~o 

~-----tlv4 • 0.0174 kg a.s. 

kg agua 
kg a.s 



G . = 359 3?5 
al. re 

3.4 Volumen húmedo. 

De 2.4 

346 

kg a.s 
h 

= (..J._ + ~) 
VH 29 18 0.082 (23.88 + 2?3) 

1.11 
3 

m /kg a.s. 

3.5 Gasto volumétrico da aire a la salida. 

De 2.5 

3 
G

4 
= ( 359 3?5 kg ah.s) (1.11 ..!.!!...-.) 

kg a.s 

3 
G
4 

= 401 421.8? m /h 

§§2 
?50 

3.6 Gasto volumétrico de agua a la entrada da la torre. 

De 2.6 

L
1 

= 1.5 (359 3?5 kg h 9 "
5

) 

L1 = 539 052.5 
kg a.s 

h 
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4.0 RESULTADOS. 

a) El gasto másico de aire a la entrada de la torre es de 

359 3?5 kg a.s/h. 

b) El gasto volu~trico de aire a la salida de la torre es de 

3 
401 421.87 m /h. 

e) El gasto másico de agua que se va a enfriar es de 539 062.5 

kg a.s/h. 

FUENTE DIR~CTA: Tesis profesional realizada por: 

ALBERTO DE JESUS SOLANO SALAZAR. 

1953. 

TEMA: "CALCULO DE UN SISTEMA DE E!IFAIAMIENTO DE AGUA". 
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PROBLEMA PROPUESTO. 

Se quieren enfriar 600 500 kg a.s/h en una torre de enfriamiento, -

de 28°C a 20°C. Si entran 350 000 kg a.s/h con una humedad relati­

va de 0.0065 kg agua/kg aire seco y sale con una temperatura de bul 

ho seco de 23°C. Calcular: 

a) La temperatura de bulbo húmedo a la entrada. 

b) El gasto másico de aire a la salida de la torre. 

e) El gasto volumétrico de agua a la salida de la torre. 
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PROBLEMA. 

Se va a calcular el equipo para acondicionar el aire del depart_ame!2 

to que se va a instalar en "Industrias 1 - 2 - 3", para extraer 

aceite de ajonjolí. El proceso completo consta de precalefacci6n, 

humidificaci6n y recalentamiento. A la entrada, se tiene aire a -

27°C con una humedad absoluta da 0.0072 kg H
2

D/kg aira seco. Se r~ 

3/ -quiere obtener 340 m min da aira a 6°C, con una humedad absoluta -

da 0.0166 kg H
2

D/kg aire seco. Si a la salida del humidificador se 

tiene una humedad porciento de 85. Calcular: 

a) La cantidad de agua evaporada. 

b) La temperatura de salida de. la cámara de rocío del aire. 

e) La-temperatura de precalentemiento. 

1.0 TRADUCCION. 

t
1

a'Z1C t
2

e'l 

-,~ _ kg H20 
v, ... {1.00?2' -kg . _ a.s 

3 
S-- "'340 ...!!l..... 
""'4 min. 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusión: 

Para calcular el agua evaporada se har~ un balance total de ~ 

teria en función de humedades. 

Para determinar las temperaturas, se hará úso de la carta psi-

crom~trica a las condiciones de la Ciudad de M~xico, con una -

presión total de 586 mmHg. 

2.2 Cantidad de agua evaporada. 

- L 4 

2.3 Volumen húmedo. 

V ., 
H 

(....L.+ 
29 

- y ) 
1 

-LJ 
18 

0.082 T 
p 

2.4 Temperatura a la salida del humiélificador. 

Para saber la temperatura de salida del aire del humidificador, 

primeramente con los datos de t
4 

y v
4 

se obtiene el punto (4). 

4 
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Desde el punto (4), avanzamos horizontalmente hasta Y7~ = 85,­

se obtiene el punto (3) y de ah! bajamos hasta t
3 

que correspo~ 

dará a la temperatura de salida de la cámara de rocío del aire. 

2.5 Temperatura de precalentamiento. 

Para saber la temperatura de precalentamiento se localiza el -

punto (1) con los datos de t
1 

Y Y1• 

' 

v, 
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Desde el punto (3), se baja por la lfnea de enfriamiento adia 

b~tico hasta la intersecci6n con la línea de humedad constan-

te a las condiciones de entrada, o sea el punto (2), de ahí -

bajamos hasta t2, que corresponderá a la temperatura de prec~ 

lentamiento. 

3.0 CALCULOO. 

y· 
4 

·,...--~.....;2;;.._--1 y 1 

3.1 Valumen húmedo en la corriente (4). 

De ec. 2.3 

....L. 
29 + 

0.0166 
18 

3.2 Gasto volumétrico de agua evaporada. 

De ec. 2.2 

?60 

3 
1825 m /kg 
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L
1 

- L
4 

.. ( 0.0166 - 0.0072 

3.3 Temperatura de salida de la c&mara de roc!o del aire. 

De 2e4 

3.4 Temperatura de precalentamiento. 

De 2.5 
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4.0 RESULTADOS. 

) - . 3/ a El gasto voluu~trico de agua evaporada por 340 m min de -

aire tratado por minuto es de 4 1 H
2

D/min. 

b) La temperatura de salida de la cámara de rocio es de 21.11°C. 

e) La temperatura de precalentamiento es de 49°C. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

ENRIQUE I:ELGAOO FRESAN. 

TEMA: "ACDNDICION.AMIENTO lE AIRE EN UN LOCAL. CERRADO" • 
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PROBLEMA PAOPL.ESTO. 

Para acondicionar aire en un local cerrado en "Industrias 1 - 2 - 3~ 

3 
se requieren 430 m / de aire a 61°C con una temperatura de bulbo 

h~medo de 32.5°C. Este aire se obtendrá a partir de aire atmosféri 

co a 22°C1 con una humed~d del 6~fo. El proceso completo consta de 

una precalefacci6n seguida de una humidificaci6n adiabática hasta -

el Bofo y un recalentamiento hasta condiciones finales. Calcular: 

a) La temperatura de precalentamiento. 

b) La cantidad de agua de repuesto que se necesita suministrar a la 

cámara de roc!o en litros por minuto. 
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PROBLEMA. 

Se desea acondicionar aire en un departamento de una Industria de 

extracci6n de aceite de ajonjolí, para aumentar la eficiencia del 

proceso; para lo cuál se requiere de un calentador de superficie -

extendida, cuya temperatura de salida será 61°C; de un humidifica-

dor de roc!o con ?1 pulverizadores trabajando a 10 psi, del cuál -

saldrá aire con una humedad porciento de ?5; luego sigue una prec~ 

lefacci6n 1 teniendo como condiciones finales una humedad prociento 

de 55 y una temperatura de bulbo hdmedo de 40°C. 

Si el aire se obtiene a partir del atmosf~rico a 27°C con una hu~ 

dad porciento de 65. Calcular: 

a) La temperatura de salida del humidificador. 

b) La temperatura a las condiciones de salida. 

e) El gasto volurrétrico de aire requerido a las condiciones de sa-

lida .si el agua evaporada es de 4.5 kg H
2

0/min. 

1.0 TRAOUCGION. 

y ... 55 
4~ -

t· • 40°C 
w4 

t4 • ., 

G4 =? 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 DiscusHin: 

Para determinar las temperaturas pedidas se hará uso de la ~ 

ta psicro~trica a las condiciones de la Ciudad de M~xico: 586 

mmHg de presi6n. 

Para calcular el gasto volu~trico a las condiciones de salida 

se hará un balance total de materia en funci6n de humedades y -

volumen heimedo. 

2.2 Temperatura en la corriente 3. 

Para saber le temperatura del aire a la salida del humidifica­

dar con los datos de t
1 

y Y 1~1 se obtiene v
1 

y con t
2 

se obti~ 

ne el punto (2) 
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Desde el punto (2) se sube por la línea de enfriamiento adiab§tico 

hasta la intersecci6n con v3~; ahí se obtiene el punto (3), del -

cuál bajamos hasta t
3 

que corresponderá a la temperatura del aire 

a la salida del humidificador. Y si del punto (3) nos. seguimos a 

humedad constante tendremos la humedad a las condicionas de salida 

2e3 Temperatura en la corriente 4. 

Para saber la temperatura en la corriente de salida~ con los -

datos de tw
4 

hasta saturación y v
4 

se obtiene el punto (4), en 

la intersecci6n de la línea de enfriamiento adiabdtico con la 

de humedad constante; de ah! bajamos hasta t
4

, la cu&l corres­

ponde~ a la temperatura a las condiciones de salidas 
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yr¡.- 100 

2.4 Volumen hamedo. 

V .,. ( ..,.L 
H 29 

V 
+ ""'1'8 ) 

2.5 Gasto volumétrico en la corriente 4. 

3.0 CAUlJLOO. 

3.1 Temperatura a la salida del humidificador. 

De 2.2 

0.082 T 
p 



kg H
2

0 

~----......:---....wY1 • 0.0195 kg a.s. 

y kg H2D 
4 .. 0.032 

kg a.s. 

3.2 Temperatura a las condiciones de salida. 

Da 2.3 

j-
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3.3 Volumen húmedo. 

De 2.4 

1 
VH"' (- + 29 

0,032 
1El 

) 0,002 (384) 

~ 

V .. 
H 

1.40 
3 

m -kg 

760 

3.4 Gasto volumétrico en la corriente de salida. 

De 2.5 

G "' 4 

4.0 RESULTADOS, 

4 5 
( 1o48) • 

(0,032 - 0.0195) 

3 
648 ..J!!.... 

min 

a) La temperatura de salida del humidificador es de 33°G. 

b) La temperatura a la salida es de 111°Co 

3 
e) El gasto volu~trico requerido de 648 m /min, 
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Tesis profesional realizada por: 

ENRIQUE DELGADO FRESAN. 

1959. 

TEMA: "ACONDICIONAMIENTO DE AIRE: EN UN LOCAL CERRADO". 

PROBLEMA PAOPU::STO. 

Se tiene un proceso que consta de calentador humidificador-preca -

lentador, para acondicionar aire en un local cerrado. la tempera­

tura a las ~ondiciones ·de .salida es.de 55°C1 con una temperatura­

de bulbo hdmedo de 45°C; .la humedad porciento a la salida del hum! 

dificador es de 8D; la temperatura a la salida del calentador es -

de 65°C y los datos de entrada a las condiciones de la Ciudad de -

M~xico son: t
1 

= 25°C 1 tw = 21°C y P = 586_mmHg. Cal­

cular: 

a) El gasto volu~trico a la salida y su temperatura. 

b) La temperatura a la salida del humidificador. 

j. 
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PROBLEMA. 

En el proceso de acondicionamiento de aire para la planta Hidro­

el~ctrica de "El Dviach" 1 ·sonora 1 se planea purificar 320 m 
3 

/min -

de aire en una torre empacada. El aire estará inicialmente a 18°C 

con una humedad.de saturación de ~~ saldrá con una temperatura -

de 35°C y con una temperatura de bulbo húmedo de 29°C. Calcular: 

a) El gasto volumétrico de aire a la salida de la torre en m
3

/min. 

b) La cantidad de agua condensada. 

1 

1.0 TRADUCCIDN. 

B
3 

... 320 

t 3 • 1B°C 

y~ .. 60 

t - as•c .::4 

t' • 29•C 
"4 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusit5n: 

Para saber el gasto volum~trico a la salida da la torre se re-

quiera calcular el volumen h6medo. 

Para se.ber la cantidad de anua condensada se hace un balance -

de materia en funcit5n dG humedades absolutas. 

2.2 Volumen h6medo. 

0.002 T (°K) 
P (atm) 

2.3 Humedad absoluta. 

Con t
3 

y Y%
3 

en carta psicro~trica se obtiene v
3

• 



2.4 Gasto másico de aire 

G = i 

2 .• 5 Gasto volumétrico de 

~ "' 

2.6 Agua condensada. 

365 

seco. 

§.3 

V 
H3 

aire 

G . 

G 

a la salida. 

V 
H4 

- y ) 
4 

2.7 Humedad absoluta en la corriente 4. 

Con tw
4 

y t
4 

en carta psicrométrica se obtiene v
4

• 

t- t4 
''4 
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3.0 CALCULCB. 

3.1 HuMedad absoluta en la corriente 3. 

De 2.3 

kg H
2

0 

......,;~~----------" V3 • De01 kg a.s. 

3.2 Volumen h6medo a la entrada. 

De 2.2 

r 1 .fL~) .Q'!..082 (29..11 .. 
VH = l~29 + 18 ~ 

3.3 Gasto másico de aire. 

De 2.4 

G 
320 

1.084 
... 295.2 

760 

kq a.s 
m in 

3.4 Humedad absoluta en la corriente de salida. 

De 2.7 

1.084 

3 
m ==--
kg a.s 
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3.5 Volumen húmedo a la salida. 

De 2.2 

V = 
H 

1 
(- + 

29 
o.o02 

18 
) 0.082 (308) 

~ 
?60 

3.6 Gasto volumétrico de aire a la salida. 

De 2.5 

3 

1.133 

3 
m 

3 
m -kg a.s 

G "' "'4 
ka a.s 1 33 m ) .. 392.61 

(295.2 ~ ) ( • kg a.s min 
ml.n 

3.7 Arrua condensada. 

De 2.6 

L - L = 295.2 
2 1 

4.0 AESULTADOO. 

kg a.s 
min 

kg ~o 
(D.D1 - D.DD2) 

kg a.s 

a) El gasto volu~trico a la salida de la torre es de 392.6 

3 
m /mino 
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b) La cantidad de agua condensado. es de 141.7 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

JUAN SOSCO BOtE PEÑA. 

1957. 

TEMA: "CALCULO Y OISEÑO DEL EQUIPO DE ABSORCIDN DE H
2
S Y AC(]IJDI­

CIONAf-liENTO !:E AIRE PARA LA PLANTA HIORO-ElECTRICA !:E "El 

OVIACH" SCNORA" • 

PROBLEIM PROPUESTO. 

Se tj.ane una torre empacada que está instalada en "El Oviach" Sano 

ra, en la cuál, el aire entra con una humedad porciento de 75 y -

con una humedad absoluta de 0.032 kg H
2

D/ kg a.s. 

Sale a 20°C con una temperatura de bulbo húmedo de 16°C. 
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Si se condensan 350 kg H 0/h. 
2 

Calcular: 

a) La temperatura de entrada del aire. 

b) El gasto volumétrico de aire que se requiere purificar. 

e) El gasto volumétrico de aire a la salida. 
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PROBLEMA. 

En un proceso para la obtención industrial de carotenos a partir de 

zanahoria, en la etapa final, el pigmento es extraído de los sóli -

dos secos mediante uno de los solventes que ofrece mejores condici~ 

/ 

nes para la extracción el cual es el benceno, se recuperar~ median-

te una corriente rraseosa principalmente de N
2

, dicha corriente se -

circulará en un sistema cerrado. El pigmento entra al secador a r~ 

zón de 8 000 kg mol/h y contiene 1.2&~ en mol de benceno. El gas 

solvente del secador está a 768 mmHg y 42.2°C con una humedad rela-

tiva porciento de 75. Esta corriente se pasa a trav~s da un enfri~ 

dar, para condensar la mayor parte del benceno, las fases se sepa 

ran en un tambor de separación• El vapor saliente del tambor, se 

hace pasar con un ventilador a trav~s de un cambiador de calor y 

luego al secador. El ventilador operará a una presión de succión 

de 760 mmHg. Una lectura a la descarga indica una temperatura de 

15.4°C con una presión total de 1250 mmHg. El gas circulante alre­

dedor de ~ste circuito es de 9 500 m
3 

/h estandar en_ bas.e seca libre 

de benceno. 

a) ¿Cuál ser& la temperatura en el tambor para que no exista un au-

mento de benceno en la corriente de vapor reciclado?. 

b) ¿Cuál es el porciento en mol de bence~o a la salida del secador?. 

! . 
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2. , Df.sausiJn. 

Ndo, dabido a f11S el ~ stna deja salir un gas en e""ill-

ctal y J)I'85U!n 1:atlü; .una vez llbtenida la f'll"'!si!ln parciel del 
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Para conocer el !JOrciento en mol de benceno a la salida del s.!! 

cador, se necesita saber el número de moles totale= y número -

de moles para el benceno en la corriente de salida de sólidos 

del secador; éstos datos se calculan mediante un balance molar 

total de materia en el secador y otro en el tambor de separa -

ción. 

2.2 Gasto molar en la corriente de alimentación. 

G G 
_1_ 

V 
S 

2.3 ~ümero de moles de benceno en la corriente saliente del venti-

lador. 

"e H 
6 6 

2.4 Presión parcial en la corriente saliente del tambor. 

2.5 Temperatura a la salida del tambor de separación. 

en tabla= se obtiene t
6

• 
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2.6 N6mero de moles de benceno a la salida del secador. 

2.? Presión parcial de benceno en la corriente 5. 

Pe H 
6 6 .. ---0 

2.8 Balance molar de materia en el tambor de separación para el -

benceno. 

2.9 Gasto molar en la corriente de entrada al secador para el be~ 

ceno. 

2.10 Gasto molar en la corriente de entrada al secador para el s61! 
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,..... 
G 

-G ( 1 

2.11 Balance molar de materia en el secador para el benceno. 

+ + 

2.12 Fracción mol en la corriente de salida del secador para el 

benceno. 

"r 

3.0 CALCULOO •. 

3,1 Gasto molar de N
2 

por hora circulantes. 

De 2.2 

9 500 

3 
m 
h 

X 
1 kg mol 
22.4 m3 424.1 

3,2 Gasto molar en la corriente salieC~te del ventilador, 
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Con t
4 

= 15.4°C se obtiene en tablas, presi6n de vapor para -

el benceno. 

Dato. 

P = 1:::'50 m'!1Hg 

a 

De 2.3 

60 = 0.0504 
1250 - 60 

(424.1)(0.0504) = 21.38 

3.3 Presi6n narcial en la corriente 6. 

{

Gasto molar de c
6

H
6

} 

en la corriente 4 
. . 

Dato: P . = 760 m'llHg 

De 2.4 

{

Gasto molar de c
6

H6 } 

en la corriente 6 
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(760)(0.479) = 36,4 mmHg 

Esta presión corresponde a una temperatura de saturación de -

3,4 Presión parcial del benceno en la corriente 5, 

o 
p .. 200 mmHg 

(0.75)(200) ~ 150 mmHg 

3.5 Número de mole!" de benceno en la corriente 5. 

De 2.6 

150 
0,2427 

760 - 150 

(4?1.1)(0.2427) 102.20 
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3.6 Gasto molar de benceno de la corriente 3. 

De 2.8 

102.2 - 21.38 = 80.82 

. 3. 7 Gesto molar de benceno en la corriente 1. 

De 2.9 

(a ooo)(o.o12s) 100 

3.8 Gasto molar de s6lido en la corriente 1. 

De 2.10 

ka mol 
h 

( 6 000 )( 1 - 0.0125) = 7 900 

3.9 Gasto mole.r de benceno en la corriente 2. 

De 2.11 

k!=l mol 
h 

,., ka mol 
G

2 
.. 21.38 + 100 - 102.2 = 19.10 h 

C6H6 

3.10 Porciento en mol de benceno a la salida del secador. 

De 2.12 
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19. 1fl 
= 0,00242 ~~. 

19,18 + 7900 

4.0 RESULTADOS. 

e) La temperatura en el tambor de separación es de 6°C, 

b) A la salida del secador .tendremos el 0,00242 ~~ para el be!! 

ceno. 

FUE~-1TA DIRO::CTA: Tesis profe~ional realizada por: 

BALTAZAR CHAVC:Z FtREZ. 

1963. 

"ESTUDIO OC UIIJ PRDr:EGO PARA LA OBTENCI0"-1 INDUSTRIAL CE CA-

ROTE"· os A PARTIR 0::: ZA~!AHORIA". 
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PROBLEMA PRDPLESTO. 

Se requiere recuperar el solvente benceno, el cual se utiliza para 

extraer un pigmento para la obtención industrial de carotenos. 

Se cuenta con un sistema cerrado constituido por un secador, enfri~ 

dor, tambor de separaci6n, ventilador y cambiador de calor. El gas 

que se utiliza para dicha recuperaci6n es el nitr6geno, el cual cir: 

3 
cula a razón de 13 500 m /h estandar en base seca libre de benceno. 

Entran al secador 9 800 kg mol/h el cual contiene 2% en mol de ben-

ceno. A la salida del secador, la presi6n es de 800 rnmHg y 42.2°C 

con una humedad relativa del 06%. El ventilador opera a una presi6n 

de 780 rnmHg y una lectura a la descarga indica una temperatura de -

26.1°C con una presiOn total de 1 450 mmHg. Calcular: 

a) Gasto molar de s6lido·en la corriente de entrada. 

b) Porciento en mol de benceno ~ la salida del secador. 

e) La presi6n parcial del benceno a la salida del tancp.Je de separa-

ci6n. 





CAPITULO IX 

SECADO 
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SECADO 

Esta operación unitaria tiene por objeto eliminar un liquido (gene-

ralmente agua) de un sólido húmedo hasta un grado de humedad desea-

do (relativamente bajo). !~diente el empleo de calor. Se efectúa 

a cabo suministrando al sólido energía en forma de calor suficiente 

para que el liquido que lo humedece pasa a la fase vapor. 

Importancia del secado.-

+ Un producto tratado por- tl~dio de esta operación, se maneja ~s f! 

cilmente para alg6n tratamiento posterior. 

+ Como producto final y tratado por dicha operación es más satisfa~ 

toria su utilización. 

+ Un producto seco reduce los costos de transporte. 

+ Aumenta la capacidad de otros aparatos o instalaciones del proce-

so. 

+ Un producto se conserva mejor seco durante su almacenamiento y su 

transporta. 

+ El valor de los subproductos así como su utilidad son mayores. 

El secado es frecuentemente considerado com9 una operaci6n de acab~ 

do, debido a que en la mayoría da los casos se lleva a cabo justa 
'(' ,,. ,, . ~ 

manta antes de la preparación del producto para su transporte. 
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Dependiendo del tipo de materiales que son sometidos a dicha opera­

ción existen di~erentes tipos de secadores. Ya que los materiales 

a manejar por lo general son: pieles, azúcar granulada, cueros, te­

las, fibras, leche, ca~é etc. Los tipos de secadores deben adecua~ 

se a las características del material y a estas mismas debe plan 

tearse el método de transferencia de calor a los sólidos húmedos, 

lo mismo en lo re~erente al manejo· dependiendo de las propiedades 

físicas de los materiales húmedos. 

Por lo tanto estas dos características importantes: 

a) El manejo de los sólidos. 

b) La transferencia de calor y eliminación de vapor de agua bien 

combinadas dan lugar a equipo apropiado y con optimización para 

el proceso. 

TIPOS DE SECADORES.-

.Desde el punto de vista de la transferencia de calor los secadores 

pueden ser: 

Secadores Directos.- Están caracterizados por el hecho de que el 

secado depende de la transferencia de calor de un gas caliente al 

só~ido húmedo; eliminándose el vapor producido por medio del mismo 

calentamiento. 
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Secadores Indirectas.- El calor es transferido al material húmedo 

por conduci6n a través de una pared solida, generalmente de metal. 

Además hay otra clasificaci6n dentro de esta: 

Secadores 

Intermitentes. 

Secadores 

Gont!nuos 

{ De almacén. 

De compartimiento; Cámara Gabinete. 

De tunal {

Flujo en paralelo. 

Flujo a contracorriente. 

De tambor Al vac:ía. 
{ 

Presi6n atmosférica. 

Secadores 
de 

Rociado 

Flujo paralelo. 
Flujo a contracorriente. 
Flujo invertido. ' 
Al vacío. 

Presifin 
Atmosférica. 

Al vacío. 

{ 

Aire caliente. 
Vapor de agua. 
Sobre-calentada. 

Entre los secadores directos.- Se encuentran: 
, . 

• Los de charolas (intermitentes). 

• Los de espreado • 

• Los rotatorios • 

• Los de túnel {contínuos). 
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De los secadores indirectos los más importantes son: 

• Los de cilindros (para papel) continuos. 

Los de .tambor " 

Los rotatorios de tubos calientes " 

' Los de charolas agitada y al vacío intermitentes. 

Los liofilizadores " 

DIAGRAMAS ESPACIALES DE LOS SECADORES MAS USADOS EN LA INDUSTRIA. 

Secadores de charola: 

- Secadores rotatorios: 

Balentamiento directo 
operac±On intermitente. 

Calentamiento directo 
operación continua. 

Para sólidos que flu­
yen libremente. 



- Secadores de tambor: 
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Calentamiento indirecto 
operación continua. 

Para materiales da 
consistencia blanda. 

Ej: Materiales orgánicos. cb ----+ 

- Secador de espreas: 

BALPNCES CE MATERIA SIMPLES. 

Calentamiento directo 
operación continua. 

Maneja suspensiones y 
soluciones en cantida­
des elevadas. 

Ej::Leche en polvo, café­
soluble, jabones, de -
tergentes. 

Para hacer los balances se utilizan humedades en base seca, debido 

a que las corrientes entrantes y salientes"varian a lo largo del s~ 

cador, mientras que la cantid~d de aire seco o de sólidos secos pe~ 

manecen constantes durante el paso por el equipo~ 
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BALANCE DE MATERIA PARA UN SECADOR ROTATORIO. 

Gaire = ~lujo de aire seco kg/h 

M = masa total 

S = cantidad de sOlido seco/h 

Balance total de materia. 

M 1 + G3 = M2 + G 4 • • • • • • • • • • • • • • • • ( 1) 

Balance de sólido seco. 

s"
1 

.. s y 
. 2 . = G • • • • • (2) y (3) 4

Aire 
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Sólido seco. 

S = M ( 1 - 2) • • • • • • • • • • • • • • • • (4) 

Gas seco. 

G Aire = G ( 1 - y) • • • • • • • • • • • • • • (5) 

Balance de agua. 

Sustituyendo (2) y (3) en (5) tenemos: 

.. G 
aire 

(6) 

Traduciendo la expresión: El agua perdida por el sólido es el agua 

que gana el aire utilizada para el secado • 

.. 
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PROBLEMA. 

Se requiere producir sorgo limpio para una fábrica de "Fino Real"; 

la seg4nda parte de este proceso consiste en tener un stock sufi 

ciente de sorgo seco para surtir a la sscci6n de cribado, Si el -

aire entra con una humedad absoluta de 0.069 kg de agua/kg de aire 

seco y sale con una humedad absoluta de o.ooa kg de agua/kg de aire 

seco. El sorgo contiene 23% de agua y se requiere para su almace­

namiento con un 12%. Calcular, la cantidad de s6lido seco, si se 

obtienen netos 181.15 kg de aire seco. 

1.0 TAADUCGIDN. 

s, ? 

v, • 0.069 
G2 181.15 kg 

0.908 

63 • 
64 

z 0.23 = 
z4 • 0.12 

G Corriente de aire. 

S Corriente de s6lido. 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusión. 

Para calcular la cantidad de sólido seco, se hace un Balance 

total de Materia en función de las humedades y se despeja la 

incógnita deseada. 

2.2 Balance total de materia. 

2.3 Relación mol en las corrientes 3 y 4. 

2.4 Balance de materia para sólido seco. 

{ 

Cantidad de sólid:t 

seco entrante J {

Cantidad de sólido}-

seco saliente. 

83 .. 84 .. S 

2.5 Balance de materia para el aire seco. t Qmti~d de. aire } { Qmtidad do airo } = 
· s~co saliente seco entrante 

G1 G2 = G 



1 
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2.6 Sólido seco necesario. 

Da ec. 2.2 

G (Y - Y ) "' S 2 1 

S "' G 

3.0 CALCULOS. 

3.1 Humedad absoluta en la corriente 3. 

Oe ec. 2.3 

0.23 kg agua z ... 
3 1 - 0.23 

.. 0.298 
kg s6lido 5eco 

3.2 Humedad absoluta en la corriente 4. 

De ec. 2.3 

0.12 
1 - 0.12 

0.12 
o.ae = 0.136 

3.3 Cantidad de s6lido seco obtenido. 

De ec. ~.6 

S -181. 15 (0,008 - 0.069) 
0.298 0.136 

kg agua 
kg s6l;ido seco 
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s .. 68.21 ku 

4. O R:::SUL T ADOS. 

Se obtendrán 68.21 kg de sólido seco al 1~~ para almacenamie~ 

to. 

Fl.ENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

JOSE LEOBARDO 801:.18 MCAALES. 

1977. 

TEMA: "ESTUDIO TECNICD ECONOMICO PARA LA REGUPERACION DE GLU~~ -

DEL SORGO". 

PROOLEMA PRCFUESTO. 

Se requiere secar sorgo hasta un 1J<;Io en una·· segunda etapa de un pr,2 

ceso. Si éste entra con una .ct;~ntidad de agua del 35')~ 1 calcular la 

relación G • /S. El aire de entrada al secador contiene ? .5')~ de -
a J. re 

humedad en paso y sale con O .83)~ de agua en peso. 
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PROBLEI.iA 

Se tienen 18 tan/h de sargo húmeda, el cuál se someterá a secado, se 

quiere saber la cantidad de aire seco necesario para dicha opera 

ción, 

El sorgo contiene 23')~ de agua y 77'/o de sólidos en peso y sale con 

un 1~· de agua en peso. El aire de entrada al secador contiene 

0.7~ de humedad en paso y sale con 6.45')~. 

1.0 TRAOUCCIDN. 

0.0079 

0.23 

.. 0.77 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusión. 

Pará saber la cantidad de aire seco necesario, se requiere ha-

cer un Balance d.e Materia Total y un Balance de Materia pare el 

agua, tomando en cuenta que la cantidad de aire seco y de agua 
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nata será la misma tanto para la entrada como para la salida -

del mismo. 

2.2 Balance de materia total. 

2.3 Balance de Materia para el gua. 

2.4 Relación de aire seco a sólido seco. 

(z3 
8
aire 

H
2

0 

S 

2.5 Aire seco requerido. 

G . a J. re 

(Y2 
H

2
D 

Gair/8 z3s 

1.13 

-

-

z4 ) 
H

2
D 

v, ) 
•· H O 2 
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2.6 Relación mol en las corrientes y 2. 

1 - Y. 2H O 
2 

2.7- Relación mol en las corrientes 3 y 4. 

3.0 CALCULOO. 

3.1 Kilogramos de agua por kilogramos de aire seco en las corrien-

tes 1 y 2. 



Os ec. 2.6 

y ... 
1
H O. 

2 
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0.00?9 
1-0.00?9 

0,0645 
1-0.0645 

.. 0,0085 

= 0.0689 

3.2 Kilogramos de agua por kilogramos de sólido seco en las corrie~ 

tes 3 y 4. 

De ec. 2,7 

3,3 Relación. G i /S. 
are 

De ec. 2.4 

8
aire 

S 

0.23 
- 0.2987 

1 - 0.23 

0.12 
.. 0.1363 

1 - 0.12 

.. 

0.298?- 0,1363) 
( 0.0689 - 0.0085 

= 2.69 
kg aire seco 

kg sólido seco 
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3,4 Aire seco requeridD, 

De ec, 2,5 

8
aire seco 

kg aire seca 
( 2,69 kg sólida seco ) ( 0,77 kg sólido) 

G = 2.071 kg aire seca 

4,0 RESULTADOS. 

Se necesitarán 2,071 kg de aire seco para una carga de 18 ton/h, 

ya que se tiene una cantidad de sorgo seco al 7~. 

FlENTA DIRECTA: Tesis profesional realizada por: 

JOSE LEOBARDO SDLIS MORALES. 

1977, 

TEMA: "ESTUDIO TECNICO ECONOMICO PARA LA RECUPERAGIDN DE GLUMA 

DEL SffiGO". 
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PROOLEMA PROPLESTO. 

Si la relaci6n Gaire/S es de 4 kg de aire por kilogramo de s61ido -

seco. Calcular el "!> de agua CJ.IB contiene el sorgo a la entrada del 

secador si sale con un 13')(. de agua en peso. El aire tiene una hum,!! 

dad absoluta de 0.0075 a la entrada y 0.056 a la salida. 
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PROBLEMA 

Se hizo un estudio Técnico Económicoparala re~Jperación de Gluma-

de sorgo. Una de las partes más imp~rtantes del proceso es el se~ 

do del sorgo. Se procesan 333.45 ton/día de dicho material, con 

una cantidad de agua del 45'jb y sale con un contenido de agua del 

5"/o. El aire utilizado para sacar el sorgo tiene una temperatura a 

la entrada de 10.5°C y una humedad porciento de 44¡ si wrante el -

proceso se calienta adiabáticamente hasta 60°C, calcular: 

a) El agua evaporada. 

b) El aire saco necesario. 

e) El volumen de aire. 

La presión de trabajo es 585 mmHg. 

1.0 TRAOUCCION. 

y'l! • 44 

t, • 1D.5•C 

:=! QJ 
z4 • o.os 

1' 

rn :=-: 
~ • 0.45 

H·O -
2 

za o.ss 
S 

M3 a 333.45 ton./h 
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2. O PLANTEAMIENTO. 

2.1 Discusi6n. 

Para saber la cantidad de agua evaporada y el aire seco, se -

hace un balance total de materia para el agua, en ~unoi6n de -

las humedades correspondientes y el volumen de aire se obtiene 

con las condiciones de presi6n y temperatura que se clan como -

datos. Para saber las humedades absolutas se hace uso de la -

carta psicrométrica. 

2e2 Balance de müteria total para el agua. 

2.3 Agua evaporada. 

2.4 Aire saco. 

G "' G ( Y
2 

- Y
1

) 
H O aire 

2 

G .. 
.aire y• y 

2 - 1 



~ 
'-. 

) 
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2.5 Volumen de aire. 

V 
y1 

+ PMaira PMH O 
2 

~1 G 
aire 

.v 

2.6 Relación .mol en las corrientes 3 y 4. 

z 
3 

_z 

z 
'4 

'3 

..!!L. 
p 

2.7 Humedades absolutas en la entrada y salida del secador. 
. / 

Con t
1 
y~~ en la carta psicromátrica se obtiene Y

1
• 

Y 1 tt----~c 
y2~~~--r----~ 
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3.0 CALCULOS. 

3.1 li.Jmedades Absolutas. 

Con los datos de t
1 

• 10.5°C y ~ • 40, se obtiene la hu -

medad absoluta del aire a la entrada del secador, en la ·carta 

psicrométrica. Este aire se calienta adiabáticamente hasta -

60°C y con este dato se obtiene en la misma carta la humedad 

absoluta a la salida del Recadero 

y % = 44 

3.2 li.Jmedad absoluta en les corrientes 3 y 4. 

De ec. 2-.6 

0.45 kg agua 
- 0.45 kg s61ido seco 

. . 



0.05 z .. 
4 1 - o.os 

. ~3 Agua evaporada. 

De ec. 2.3 

..!H.. 
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.. 0.0526 
kg agua 
kg de s6lido seco 

kg s61ido 
G • ( 13 893 h )(0.55 kg T )(0.8181 - 0.0526) kg agua 

kg s61ido 

GH O m 5 849.3 
2 evap. 

3 .4 Aire 'SBCo. 

De ec. 2.4 

G • aire 
5 849.3 

(0.077 .;. 0.008} • 84 ?72.46 
kg aire seco 

h 

3.5 ·Volumen de aire. 

De ec. 2.5 

1 
V • (~ + 

3 
m 

o.ooa 
18 

V • 1.0644 kg aire seco 

(84 7?2.46 kr:¡ a.~ 
h 

0.082 (283.5) 
0.?697 

}(1.0644 
3 

m 
kg a.s ) · 



§., ... 90 231.81 

4.0 AESULTA003 
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.3 
m 

h 

Para procesar 333.45 ton/dta da sorgo1 se requieren 90 231.81 

3 
m /h de volumen da aire y se evaporarán durante el secado 

140.4 ton/d!a. 

FLENTA OIFECTA: Tasi~ profesional realizada por: 

JDSE LEOBARDO SOLIS MDRAI..ES. 

1977. 

TEMA: "ESTUDIO TECNICO ECO'J(Jl.[CO PARA LA fECUPERPCION DE GUJAA -

PROOLEMA PRCPLESTO. ,. 

Durante el proceso de secado del margo en una fábrica de aFino 

Real a se evaporan para una carga de 100 kg de material húmedo en -

trante 12.5 kg de agua/h. Para secar dicho material ·se tiene aire, 
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el cuál a las condiciones finales, tiene una temperatura de ?5°C, -

con una humedad absoluta de 0.06?5. Si éste proceso se realizó adi~ 

báticamente con una humedad porciento de 46. Calcular: 

a) La temperatura a la entrada del secador. 

b) El% de agua-a la salida del secador, si el sorgo contiene 23% 

de agua y ?7"/o de sólidos en peso a la entrada del mismo. 

e) La cantidad de aire seco. 

d) El volumen del aire. 
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Eziste sn el S!Jl" da ~ en lo!! aln!detlares dal nunicipio ds -

_, y secan su pn:lducta pano ~ le planta Bllnaf'iciadln'a de 

cacaa, sn la cual. sa eleva le cali.dad del 111lsma. El secada se tmce 

de entrar- a la llll9llflda sacatl!n dB la cual. sale t:anbifn a 7fJj. da hu­

ii5daif l'lllstiw. t.a ad.SIII!I fiiiiiCUIItll:1 - s1gua .., la -tan:ePa secd.6n 

y el ll1fti 11/l!ledD. sale a ra:dln da 5651..25 • 
3 /h. la pntSi6n da tra"'!, 

Jo ea di! ?60 ~ ~~ 

a) la Clll1tldmt ü ~ ~ l!S ~ta en 111 secadar. 

b) la t:ampaftl~ d!ll e1N uUsnts sn cada sacci&.. · 

• ~ .. a.-11....a .. a....Ll.ú, 

.. '---1111 ~ • ..___, 
m.,_-<.~J---1 • .-

. . .. '----' ...___. . -~ 
\'A•l.1.011.'6~ l 2°3 4 °5 6 . ... ~-- ...._ __________ _, 

o..oe 
~-
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2.0 PLANTEM'JENTO 

2. 1 Discusi6n: 

Para saber la cantidad de agua evaporada se hace un balance -

total de materia para el agua en funci6n de las relaciones -

mol. 

Para saber la temperatura del-aire saliente en cada secci6n, 

se utiliza la carta psicrométrica a las condiciones de pre 

si6n del problema. 

2.2 Balance de materia para el agua. 

_ 2.3 Agua evaporada. 

L .. G 
evap. aire 

2.4 Volumen de aire por kilogramo de aire seco. 

V = PM 
aire 

+ PM 
agua 
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2.5 Aire uliente en el secador. 

G • 
aira V 

Can la temperatura de entrada y la humedad absoluta se Dbtie-

na un punta en la carta de huma dad; cuma durante el sec_ado la 

tuaidif'icaci&n se llava • cabe a la larga da una l!naa de sn-

f'riamienta adillb4tico, hasta qua alcanza la Unaa de humed!ld 

parcianta y así ea abtendnln laa tamperatunaa clill'!'8spondian -

tea. El calentamiento estl. reproesantada pcr una linea hori -

zcmtal, an la cual ae latmi Y Plll'll cada casa. 
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3.0 CALCULOO. 

3.1 Temperatura de salida del secador: 

De se. 2.6 

% 

y 6 "' 0.018 lf----------~'li. 
y 4 - 0.014 lf----------'!Jor-+-+. 
y2- 0.012.-------------~~-r-+~ 

y 1 .. 0 .. 01""'1f---...,...,&;;.--+--t-+--""'t 1 

3.2 Volumen de aire a la salida del secador. 

De ec. 2.4 

V = 1 
(~ + 

v - o.e?s? 

0.018 ) 301 (0.082) 
18 1 

3 
m 

kg aire seco 
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3.3 Aire a la salida del secador: 

De ec. 2.5 

G = aire 
5 651.25 
0.8?5? 

G • = 6 453.4 
a~re 

3.4 Agua evaporada. 

De ec. 2.3 

3 
m /h 
3 

m /kg a.s 

kg aire seco 
h 

= 6 453.4 

L = 6 453.4 evap. 
~ (0.018 - 0.0105 kg agua 

h kg aire seco 

L = 48.4 
kg. agua 

h evap. 

4.0 RESULTADOS. 

Se evaporan durante el proceso de secado 48.4 kg de agua/h y -

el aire sale con una temperatura de 2B 0 G. 

F'I.ENTE DIRECTA: Tesis profe~ional realizada por: 

RICARDO GOl/EA I·.E:NOOZA. 

19?6. 
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TEMA: "ANTEPA(JfECTO OC UNA PLANTA BEf\EFlt;IAOORA OC CACAO" 

PHOOLtMA PAOPlESTO. 

En la regi~n da Tuxtla Chico, se pretende proponer un sistema de -

beneficio de cacao, para lo cual se tiene un sistema de lavado/se-

cado/envase. Para el pano de sécado1 se tiene un secador de char.2 

las que tiene cuatro secciones en serie. El aire sale con una hu-

me dad de O .020 y con una humedad porciento de 55 • 1. 

El proceso consta de un previo recalentamiento hasta 60°C antes de 

entrar a cada secci6n, es decir, en una carta Psicro~trica, des-

rle el punto a las condiciones de salida del secador, se puede ha -

cer el proceso de regreso, hasta llegar a las condiciones iniciales 

mediante calentamientos y enfriamientos adiabáticos. Si por cada 

100 kg de cacao se evaporan 44 .45 kg de agua. Calcular~ 

a) La cantidad de aire saliente del secador. 

3 b) El gasto volum~trico de aire en m /h. 

e) la temperatura a la entrada del secador .• 
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PR!i3LEMA 

En el pr-oceso de fabricaci6n para la normalización de carragenina, 

se tiene como último paso el secado de la misma, la cual entra al 

secador con una humedad del 5iJjl. en peso y se saca con una humedad 

del f'/a, que es la humedad crf:ica. Si la velocidad de secado, para 

un per!odo de secado constante es de 34 kg/h m
2 

y se evaporan 

122 kg de agua, calcular: 

a) El tiempo de secado. 

b) La cantidad de carragenina que entra al secador. 

1.0 TRADUCCION. 

z, • o.so 

G 
avap 

w 
.. 



2. S·- :?o (_? a.f~) 
/+bnl · 

412 /) lb ¡z.rC 0\ 

2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusi.Sn: 

- Para saber el tiempo de secado, se utiliza la ecuaci.Sn de vel~ 

cidad de secado cuando se opera a condiciones constantes, es -

decir, con aire cuyas condiciones de temperatura, presi6n, hu"!! 

dad y velocidad permanecen constantes con el tiempo. 

Para saber la cantidad de carragenina entrante, se hace un ba-

lance parcial de materia para el agua en funci6n de relaciones 

mol. 

2.2 Velocidad de secado. 

w ... 
S 

.....'!!..... (-
A 

...5!L 
d8 

2.3 Tiempo de·. secado. 

Como el periodo de secado es constante, es dacir va desde la 

humedad inicial hasta la crítica, la velocidad de secado es ~ 

constante. 

Integrando 2.2 para w • constante 

S 

d9 = ...!!!,_ 
A 

( -
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e • 
S 

..!!.... 
A 

z1 - z 
( 2) 

w 

2 
Agua evaporada por m • 

G ... s {z
1 

- z
2

) 
evap. 

2.5 Carragenina que entre al secador. 

S .. 
G 

evap. 

2.6 Relaci6n mol en las corrientes 1 y 2. 

z = 
1 

z .. 
2 

1 - z 1 

.. 
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3.0 CALCULCE. 

3.1 Kilogramos de agua por kilogramos de s6lido seco en lasco -

rrientes 1 y 2. 

Os ea. 2.6 

z "' 2 

0.50 
1 - 0.50 

0.01 
- 0.0101 - 0.01 

3.2 Cantidad de carragenina en la corriente 1. 

Os se. 2.5 

S .. 122 kfi awa 
( 1 - 0.010) :,:,k¡¡¡,!l_:a~g::::,ua~-­

kg s6lido seco 

S a. 123.33 kg 

3.3 Tiempo de secado. 

De so. 2.3 

123.33 



e= 123.33 kg 
2 

1 m 

e - 3.s h 

4.0 RESULTADOS. 

415 

( 1 - 0.010) 
34 kg ~o 

h m 
2 

kg s.s. 

La cantidad de carragénine que entra en el secador es da -

123.33 kg y el tiempo de secado para dicha carga ser!e de 

3.6 horas. 

Fl.ENTE DIFECTA: Tesis profesional realizÉida pt~r: 

LAURO FRAI\CISCO GARCIA FRANCO. 

1978. 
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TEp,!A: "ANTEPRoYECTO PARA LA PROOOCGION DE CARRAGENINA EN MEXICD" 

PROBLEMA PAOPl.ESTD. 

La producci6n de carragenina a primera vista pueda parecer un pro-

ceso simple, cp.¡e consiste en extracci6n, purif"icacHin del extracto, 

precipitaci6n .Y secado. Este último paso es muy importante, ya -

que se cargan 246 kg de carragenina al secador con una humedad del 

65'}. y se obtiene con una humedad del <!'/. (JJB es la críticas Si el 

2 
área de secado es de 2 m y la velocidad de secado es da 35 kg da 

2 
agua/h m • Calcular: 

a) El agua evaporada. 

2 
b) El tiempo de secado por m e 



G1= 6500 Bl/h 

t
1
= 200 •e 
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En el proceso de cbtenci6n de !cido adípico a parti1" de- ci.clahaxana, 

daspuAs da una serie da etapas, se obtiene une suspens16n cristeli-

na, la cual BB envle. a la centñfuga para saparar les cristalas de 

cual tiene una CIU'gB de 12 t:Dn/h can una hull!edad dal !P,t y SBls casi 

ta i!O"C para eliminar algo de tuledad antes de ser lanmdD a 1ll at-
. 3 

W!sf'eno. Si sa lllinantan 6 500 rt /h, d!J atre. Cala.alar: 

a) El gesto Misico dal agua avapomda IM'ants al SIID8dD. 

b) 1.a ~ Rtlatiw pai'a 1as ~ '• 2 o; a. 

e) El ptii'Cil!lftto de hutuel!afl del 91511&1 a la salida del I!ISCilldar. 

t 2= 40 •e 
J 

p .. 700 --~~s 
"a"' '1 
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2.0 PLANTEAMIENTO. 

2. 1 Discusi6n: 

Para saber_ el gasto másico del agua evaporada durante el seca-

do se hace un balance total de materia en el secador. Para s~ 

ber la humedad relativa en las corrientes se requiere los da 

tos de presión de vapor y presión parcial. Para calcular el -

porciento de humedad dGl sólido a la salida del secador se re-

quiere saber, la cantidad de moles totales y moles de agua en 

la corriente de salida del secador. 

2.2 Balance de materia en el secador. 

2.3 Balance molar de agua en las corrientes gaseosas. 

,... 
GH O . 

2 entrantes 
GH O 

2 salientes 

2.4 Moles·de agua. 

2.5 Gasto molar de agua. 

De ec. 2.4 
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2.6 Gasto molar total. 

2.? Gasto molar de aire. 

,-J .... -

G =G-GHO aire 
2 

2.8 Humedad relativa porciento. 

Yo¡, "" o X 100 

2.9 Presi6n parcial para el agua. 

De ec. 2.4 

.. p -m totales 

2.10 Gesto molar para líquidos y s6lidos. 

SAc • M. Zs .PMAc 

2.11 Porciento de humedad. 

z = 
6 

• PMH O 
2 

X 100 
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3.0 CALCULOS. 

3.1 Gasto molar en la corriente 1. 

De ec. 2.6 

3 ,.., 
G .. 

1 
6 500 ..!!l... ( 273 )( 900 )( ....!!!2!...) 

h 473 760 22.4 

""' G1 "' 198.33 
kg mol 

h 

3.2 Gasto molar de agua en la corriente 1. 

Da ec. 2.5 

G .. 198.33 
1
H O 

2 

25 
(760 - 25) 

kg mol 

h 

3.3 Gasto molar de aire en la corriente 1. 

De ec. 2.7 

,V 

Gaire = 198.33 - 6.745 • 191.58 
kg mol 

h 



421 

3.4 Presi6n parcial pera el agua en la corriente ·1. 

De ec. 2.9 

¡; .. 900 
1
H O 

6.745 
198.33 

30.6 mmHg 

2 

3.5 l-llmedad relativa porciento en la corriente 1. 

De ec. 2.8 

30.6 
100 0.2~ 11 662.55 X 

3.6 Humedad relativa porciento en la corriente 2. 

De ec. 2.8 

185 
X 100 • 2.~ 

7 520.6 

3.7 Gasto molar de agua en la corriente 2. ,. 

De ec. 2.5 

185 
54.949 

B30 - 185 

= 11 862.5 

mmHg 

7 520.6 

mmHg 
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3.8 Humedad relativa en la corriente 3. 

De se. 2.8 

Como el aire sale saturado, la presión parcial y la presión·-

de vapor son las mismas. 

55.31 
55.31 

X 100 = 100)~ 

3,9 Gasto molar para líquidos y s6lidos en la corriente 5. 

De ec. 2.10 

(12 000 )(0.09 

,.J 

L = 60 5H O 
2 

-85 = ( 12 000 
Ac 

74.79 

kg mol 
h 

kg 
-+)(0,91 

kq mol 
h 

kgH O 
_...:a,.2 -) ( ka mol 

k9T 18 kg· 

kg s6lido)( kg mol ) 
kgT 146 kg Ac 
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3.10 Gasto molar para el agua en la corriente 6. 

De ec. 2.2 

,... 
60 11.?45 L .. 6.?45 + - 55 .. 

6H O 
2 

,.... 
11.?45 

k¡¡ mol 
L6 h 

H
2

0 

L .. 211.41 
6

H O 
2 

3. 11 Poreiento de humedad en la corriente 6. 

De ec. 2.11 

11. ?45 kg mol 18 kg 

z = 6 
( h 
{ 11. ?45 )( 18) + 

lf kg mol) x 100 

74•79 kghmol)( 146 kg 
kg mol 

.. 
.. 

) 
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4.0 RESULtADOS. 

a) El gasto másico del agua evaporada durante el secado es 

211.41 kg/h. 

b) la humedad relativa para las corrientes 1, 2 y 3 serán 

0.2a¡{,, 2.4.5')~ y 1D!Jji, res¡:¡ectivamente. 

e) El porciento de humedad del s6lido (ácido ad!pico) a la sa­

lida del secador es del ~~. 

FUENTE DIRECTA: Tesis profesional realizada por; 

JDffiE G. DCT AVIO SANTIBAÑEZ AI\IQONEGUI 

1975. 

TEMA: "REVISION TECNDLOOICA DE LOS PADCESCS DE DBTENCICN DE ACIDD 

AOIPIGD". 
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PROOLEMA PROPlESTO • 

Se requiere sacar cristales de ácido ad!pico, para lo cual ·se tie-

ne un secador rotatorio con capacidad para 15 ton/h de s6lido hú~ 

do con una humedad del 1'Cf,. El proceso completo es el siguiente: 
.. 3 

primero se filtra aire atmosf~rico a raz6n de 8 500 m /h a 35°C y 

1 atm de presi6n, luego se comprime éste hasta 8?5 mmHg. El aire 

sa manda a un calentador en donde sale a 180°C y 780 mmHg antes de 

pasarse al secador. El gas sale del secador a 115°C y 740 mmHg y 

se le pasa a través de un cambiador de aletas, que enfr!a la co -

rriente hasta 40°C para eliminar algo de humedad antes de ser lan-

.zado a la atmasfera. La presi6n parcial del vapor ds agua en la -

corriente entrante al sistema es de 34 mmHg y la del saliente 

180 mmHg. Calcular: 

a) El balance molar de materia para las corrientes, sabiendo que -

el ácido ad!pico tiene un~ peso molecular de 146. 

b) La humedad relativa para todas las corrientes. 

e) El porciento de humedad a la salida del secador. 





CAPITULO X 

CONCLUSIONES 
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CONCLUSIONES 

1.- Se aplica un m!todo ordenado, racionalizado, sistematizado, se!! 

cilla y a la vez original para la resoluciOn de problemas de I,!! 

genier!a Química, a. dicho m§todo se le conoce como METIXXJ STIV,8 

LET -V Pd..IENTE. 

2.- Sa ayuda al estudiante ele Ingeniería Química e. desarrollar su -

ingenio y creatiVidad en la resolución de problemas. 

3.- Se aporta un librt:J de problemas pera estudiantes de Ingenier!a · 

Química apoyado en el libro de teorleu "Balances de Materia,. -

realizado por los autores mexicanosz Ing. Rudi P. Stivalet c.­

e Ing. Antonio Valiente B. 

4.- Sa da un panorama real de los proyectos, anteproyectos y estu -

dios a nivel nacional, para qua el estudiante, desde sus inicios 

conozca los problemas tecnD16gicos del país. 

5.- 8e'·eportan une. serie de prob1ellll!ls propuestos para que el estu -

diante por si mismo los resuelva apliearido criterios y metodol2 

gia. 
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6.- Se presentan las principales operaciones unitarias como son: 

flujo de fluidos, mezclado, evapcraci6n, cristalizaci6n, absor -

ci6n, destilaci6n, operaciones aire-agua y secado; mismas que 

los alumnos estudiarán con mayor profundidad durante su carrera. 

7.- Se utiliza una nomenclatura, diagramas y sistemas de unidades 

uniformes y actualizados. 

s.- Se aprovecha el trabajo realizado por compañeros nuestros, en -

sus estudios, proyectos y anteproyectos que presentaron como te­

ma de tesis, para que de ahi se tomaran datos reales de opere 

ciOn, que se utilizarían pare la elaboreci6n de los enunciados 

de los problemas. 

- 9.- Se aporta un estudio bibliográfico de tesis registradas sobre 

operaciones unitarias desde el año 1951 hasta la fecha. 
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CAPITULO XI 

NOMENCLATURA 





SIMB!l..O 

111 

-m 

yi 

-X 

-wi 

X1 
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NOMENCLATURA. 

PROPIEDAD 

masa de cierta cantidad 
de materia. 

moles de cierta cantidad 
de materia. 

pe!IO de cierta cantidad 
de materia. 

fracci6n lllftaft de liCJ,Jido 
i. 

freccitSn masa del gas '.1. 

fracci6n molar de i en una 
rase H"-'idB. 

freccic5n molar de 1 en una 
fase gaseosa. 

fracci5n molar de i en une. 
fase sólida. 

frecci6n molar de 1 en una 
mezcla de varias fases. 

Fracc1&! peso de i en una 
fase liCJJida. 

fracci6n peso de 1 an una 
fase gaseosa. 

fracci6n pe1;30 de 1 en una 
fase sólida. 

frecci6n peso•de 1 en una 
mezcla de varias fases. 

relaci6n masa ele 1 eh una 
fase l:l~ida. 

UNIDADES Cll\IUf\ES 

kg 

kg mol 

-kg , N 

ka de 1 
kg totales 

kg totales 

kg mol da 1 

kg mol de i 
kg mol totalas 

kg mol totales 

kg mol de 1 
kg mol totales 

kii de 1 
iqf totales 

kit totales 

kq de i ,. 
Í: totales 

-kfl da 1 
KQ' totales 

kq de 1 
kg totales libres i 
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m.ea...o PROPIEDAD UNIOAIES CWJI\ES 

Yi relaci6n masa de 1 en .une k¡¡ de i 
fase gaseosa. kg totaies libras de i 

W1 relaci6n mase de i en una k!i[ de i 
· - fase a6Uda. kg totales libres de :i 

Zi 
relac16n masa de 1 en una k¡¡ de i 
mezcla de v~rias fases, kg totales libras de 1 

.V raletei6n mol de i en une ka; 1001 de i 
Xi 

fase l!CJ,~ida. kg mol totales libras da i 

'Y1 ralaci6n 1101 de :i en una k¡¡¡ mol de i 
fase gaseosa. kg mol totales libres ds i 

1~ ralaci6n mol de 1 en fa- ka; mol de 1 Wi 
se a6lida. kg mol totales libras dlll i 

B. ralac:i6n mol da 1 en una k:¡¡ mol de i 
.lllezcla de fases. kg mol totales libras da .1 

L flujo ~ gasto rn&s:ico ~ - _s¡_ 
líq.~iclo. 

h 

flujo o gasto másico de - ..!ss... 
gas. h 

S 
flujo o gasto mds:ico de - ....5-. 
s6lido. h 

11 flujo o gasto ~sico de - _5,_ 
fases mezcladas. h 

gasto o flujo volurn&trico 
3 

!. -!!l-. 
de l!CJ,~1da. h 

gasto o flujo volumAtrico 
3 

g_ .....!!!..... 
de gas. h 

2 
gasto o flujo volum6trico 3 
de s6lido. _m_ 

h 

gasto o flujo volum4trico 3 
~ -!!!-

de fases mezcladas. h 
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Sif/BCLO PROPIEDAD UNIDADES CO\UIIES 

...., flujo o gasto m4sico ~ kg mol 
L 

lar del l!CJ.~ido. h 

...... flujo a gasto m4sico m.2 kg mol ¡; 
lar de gas. h 

..J flujo o gasto mt!sico 111,2 kg mol 
S 

lar de s6lido. h 

,..., flujo o gasto múico m.2 kg mol 
M 

lar de fases mezcladas. h 

¡.. 
viscosidad. centipoise 

e densidad. ~ '..Jl.... 
3 1 

IW 

dR densidad relativa. 

dA densidad aparente .. 
k¡¡¡ 

3 
m - ,.S¡_ ' .1!.... e. peso especifica. 

3 3 
m m 

V volumen total. 
3 

m 
3 ,... 111 

V vol.umlm mo~. kg mol 
3 

Va volunBn espac!fii::Oo 
m 
kg 

.(.L valocic!ad ...!!-
h 

..4 área transversal o sac- 2 2 
cionel. 

m cm 
.. 

L velocidad m4sica del J.! kg :;r ~J.~ idO. 2 
hm 

d di4metro interno. m, cns 

o diAmetro externa. m, c:m 



SD/d3CLO 

p 

p 

o 
p 

p 

~p 

PM 

PM 

f 
p 

Xc 

y 

o'V 
y 

PROPIEDAD 

presi6n total. 

presi6n parcial. 

presi6n de vapor. 

presHln de alguna corrien. 
te. 

diferencia de presiones. 

temperatura da rocío. 

temperatura de bulbo hÜill,! 
do 

peso molecular. 

paso molecular promedio. 

fugacidad del líquido. 

fugacidad correspondiente 
a la presi6n total. 

humedad critica. 

humedad de eCJJilibrio, 

humedad absoluta másice. 

humedad absoluta molar. 

UNIDAOCS COMUf\ES 

kg 
2 

cm 

2 
0111 

2 
cm 

atm · 

atm 

"C 

oc 

kg 
kg mol 

kg 
kg mol 

kR 
2 ' cm 

-2u..... 
2 

cm 

_!L... 
2 

m 

N -2 
m 

kg de s6lida seco 

kg c1e ~o 

kg de s6lido seco 

kg de H
2

D 

kg de aire seco 

kg de aire seco 
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SIMBILO PROPIEDAD 

l"umedad de saturaci6n 

humedad relativa. 

hUmedad poroiento, 

voluman t'K1mado. 

,. 

UNIOAIES CCM.Jf\ES 

k:g da H
2

0 

kg da aire saco 

3 
m de mezcla 

kg de aire··seco 
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