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INTRODUCCION 

La realización del presente trabajo he sido posible gracias a la 

colaboración de la División de Estudios Superiores do ingeniería Química, 

en cuyo laboratorio fue desarrollado. 

Ne sido necesario el reacondicionamiento y la Instalación de una 

columna de destilación con la que contaba la División y que originalmente 

habla sido diseñada para trabajar con platos. 

Se pretende, debido a las características que presenta este equl 

po, que con la terminación del presente tema, pueda utilizarse para llevar 

a cabo estudios posteriores de investigación y al igual que para su utili-

zación con respecto a le purificación de los solventes necesarios del mis-

mo departamento. 



CAPITULO I 



UTILIDAD DE LAS TORRES EMPACADAS 

El propósito fundamental de los equipos usados en operaciones gas-

liquido es el de provocar un intimo contacto entre los dos fiados, con la 

finalidad do que so lleve a cabo una dlfuelan en la interfasa de los eonsti 

tuyentes. 

La transferencia de masa depende directamente de la superficie in 

terfacial expuesta entre las fases y del gradiente de concentración existen 

te entre las mismas. 

El equipo puede ser clasificado de una manera muy general, depen-

diendo de Si su principal función es la de dispersar el gas o el liquido, 

aunque en muchos dispositivos ambas fases se encuentran dispersadas. Dentro 

dei primer grupo se encuentran Incluidos aquellos dispositivos tales como 

las torres de platos y algunos recipientes agitados en los cuales la fase ga 

segase es dispersada en burbujas e gotas. En el segundo grupo al liquido es 

dispersado en forma de pequeñas capas o gotas, óste es el caso de las torres 

de pared majada, de las torres de reacio y de las columnas empacadas. 

Desde el punto de vista do destélaciónfraccionarla,son las torres 

de platos, las columnas empacadas y las de pared mojada !as de mayor Impor-

tancia. 

La torre de pared mojada consiste en un cilindro vertical sobre cu 

yas paredes internes tienen contacto a contracorriente los vapores ascenden-

tes con e! liquido descendente. Tales columnas tienen de hecho gran aplica-

ción en algunos trabajos experimentales. Sin embargo, la superficie interfa 
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clal limitada, limita también la transferencia de masa. Para facilitar esa 

transferencia las columnas a nivel industrial cuentan con aditamentos ínter 

nos que aumentan considerablemente el área interfacial. Convencionalmente 

los aditamentos internos se agrupan en dos grandes divisiones: platos y em-

paques. 

Un plato de destilación es una placa horizontal que mantiene una 

acumulación de líquido descendente, por lo general de algunos centímetros de 

espesor y a través de la cual fluye el vapor ascendente. Para permitir es-

te paso de vapor el plato debe tener abertUras de algún tipo. Según el di-

seño, el liquido puede fluir por las mismas aberturas, o bien a través del 

plato a una o varias bajantes verticales que lo conducen al plato inferior. 

Los empaques son colocados en las columnas de destilación con el 

objeto de mejorar el contacto entre los líquidos descendentes y los vapores 

ascendentes. Originalmente el término "empaqud'se refería a pequeños sóli-

dos irregulares que colocados al azar en un lecho dejaban espacios irregula 

res para el paso e contracorriente del vapor y el liquido. Sin embargo, al 

gunos empaques posteriores han sido tan variados qua la única definición 

que puede darse ahora es: dispositivos de contacto vapor-liquido no ciasifi 

cables como platos. 

Todos los empaques funcionan proporcionando superficies de contac 

te por las cuales el liquido descendente se distribuye, aumentando de esta 

manera le interfase vapor liquido. Algunos de los empaques más modernos 

también funcionan de modo semejante a los platos, en el sentido de que pro-

mueven la formación de acumulaciones de liquido y a través de las cuales 

burbujea el vapor, 
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Las columnas empacadas son de gran utilidad para destilaciones a 

nivel laboratorio y en planta piloto, pero sus aplicaciones en grandes co-

lumnas son pocas en comparación con las de los platos. La extensión actual 

de su uso no puede deducirse con claridad de la literatura. Segón Levo (1) 

las columnas empacadas da diámetros mayores de 45 cm. son muy poco frecuen-

tes. Sin embargo, Raudal! (2) afirma que en la actualldad hay una gran can 

tlded de columnas eficientemente empacadas y que Incluyen algunas de las ma 

yores de cualquier tipo de servicio. Sea cual fuere la situación, hay muy 

poca informsción publicada sobre la operación de grandes columnas empacadas. 

En comparación con las columnas de platos, su nómero es indudablemente pe-

queño. 

La pequeña aplicación de los empaques para grandes columnas comer 

ciales surge de los probYemas da canalización. Por lc manos en los empaques 

antlgw.os, distribuidos al azar, los vapores y les liquidas tienden e canal! 

zarsa a través de diferentes regiones del empaque y este defecto aumenta 

conforme crece el diémetro de la columna, en consecuencia, la mayoría de las 

aplicaciones han sido en columnas pequeñas, en donde la canalización es me-

nos intensa. El uso del empaque para columnas pequeñas se ve favorecido por 

los problemas de mantenimiento que se presentan cuando las columnas do pla-

tos son tan reducidas, que un hombre no puede trabajar con comodidad dentr.:2. 

de ellas. 

Las columnas empacadas se usan también para la destilación de co-

rrientes corrosivas, o que por tener puntos de ebullición muy cercanos, re-

quieren demasiadas etapas de equilibrio; y en el de materiales muy viscosos 

que no son fácilmente manejables en columnas de platos (3). Son también 
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usadas en los casos en los cuates hay que tener bajas caldas de presión y po 

ca retención de liquidas, como por ejemplo en la destilación de materiales 

termosensibles (3), (1+). 

La construcción de las columnas empacadas es usualmente más simple 

y por lo tanto son frecuentemente competitivas en costo, con una columna de 

platos. Consideraciones económicas demuestran que las torres empacadas son 

favorecidas cuando el dihmetro y la altura de la columna no excedan a 50 y 

500 cm- respectivamente. 

La eficiencia de una torre empacada es mayor a la de platos cuando 

se manejan liquidas que hacen espuma. 



CAPITULO H 



EMPAQU ES 

Las caracterlsticas generales que debe tener un material de empa-

que son las siguientes: 

1. Deben tener grandes brees de superficie mojada por unidad de 

volumen de espacio empacado, de tal forma que pueda presentar 

una elevada área inter-facial para el contacto entre las fases. 

2. Deben tener grandes espacios vatios, lo cual dará como resul-

tado que se obtengan mejores condiciones en el flujo de los 

fluidos. Esto ordinariamente Implica que el volumen fraccio-

na! vacío • o fracción de espacios vacíos en el lecho empaca 

do debe de ser grande para permitlr el paso de grandes voltee 

nes de fluido a través de pequeñas secciones transversales de 

torre y con bajas caldas de presión para el gas. 

3. Deben de Ser qu'inflen:mente inertes a los fluidos que se esten 

procesando. 

4. Deben de tener dureza estructural para permitir su fácil mane 

jo e instalación. 

5. Deben de tener una baja densidad aparente. 

6. Deban de ser relativamente baratos. 

7. Deben de tener irregularidad en la forma para prevenir el acá 

nalemlento de los fluidos, 
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8. Deben de ser durables. 

9. Deben tener cualidades favorables para la distribuciOn del ii 

quido. 

Los empaques pueden dividirse en dos grandes grupos: de uso gene-

ral y de alta eficiencia (en cuento a contacto vapor-liquido), 

EMPAQUES DE USO GENERAL 

Los empaques de uso general se utilizan donde es necesario un nú-

mero relotivemente pequeño da etapas de equilibrio. Se subdividen principal 

mente en "anillos" y sillas. Algunas variedades más especializadas son los 

empaques Panapak, Spraypok y Goodiee. 

ANILLOS 

Los anillos son cilindros huecos con altura igual a su dilmetro. 

Cuando se arrojan a un leche, tienden a formar arreglos con les ejes do los 

cilindros en posicioc•ee?a inclinadas que dejan pasajes en zig-zeg para el pa-

so de líquido y vapor. 

El tamaño de los anillos oscila desde 0.6 hasta /5 ora. Debido e 

que el área de contacto y el área abierta (la que afecta el flujo) aumentan 

conforme se reduce el espesor de la pared de! cilindro, ésta se hace lo más 

delgada posible con el fin de obtener los requisitos adecuados de resisten-

cia estructural, 

La figura 1 Ilustra diferentes variedades de anillos. 	Los mas 

sencillos son los anillos Raschig, que no tienen estructura Interna. 	Otros 
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tipos contienen diferentes órganos internos que tienen como propósito el de . 

aumentar el área interfacial y la resistencia mecánica. Los tipos más sim-

ples (Raschig y Lessing) se fabrican en tamaños de 0.6 a 7.5 cm. Los dise 

ricas más complicados oscilan en tamales de 7.5 a 15 cm. 

Raschig 	 Lessing 

Espiral 	 De División Cruzada 

FIGURA 1 
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La figura 2 muestra un diseno modificado, el Anillo Pall, que difie 

re de los anteriores en que las paredes cilindricas no son sólidas. En las 

paredes metálicas se prensan aberturas y las tiras resultantes quedan dobla-

das hacia el interior proporcionando de asta forma una superficie adicional. 

Esta modificación aumenta la capacidad y la eficiencia do contacto de los Ja.-

nillos (5), (6). Los anillos Pall tembián se fabrican en materiales plásti-

cos y en cerámica. 

Como norma general para el uso de los anillos, se ha encontrado (2) 

que le mayor aplicabilidad se encuentra para diámetros entre 2.5 a 5 cm. Ta-

maños menores implican un costo muy elevado, y tamaños superiores darán como 

resultado una disminución en la eficiencia del empaque. 

Anillos Pall 

FIGURA 2 

SILLAS 

La figura 3 ilustra los dos tipos más importantes de sillas que se 

fabrican: a) las sillas &erl y b) las sillas Intalox. Tienen la ventaja de 
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ser más eficientes que los anillos en la mayoría de las aplicaciones; sin 

embargo son más costosas. Ocasionan menores caldas de presibn que los anl 

líos (7). 

Las dimensiones de las sillas oscilan entre 0.6 y 3.8 cm. Los 

sillas Seri tienen la desventaja de ser simátricas, y por id tanto puedan 

encimarso una sobre 	otra, con lo cual disminuye considerablemente su 

eficiencia. En cambio esta desventaja se evita con el use de las sillas 

Intabox. 

Las sillas tienen una característica muy especial que radica en la 

propiedad que tienen para engancharse entre sl, ocasionando de esta forma, 

una disminución de la presión que se ejerce en las paredes de la columna. 

Sin embargo, son manos resistentes que les anillos. 

a) Sillas Berl 
	

b) Sillas Intalox 

FIGURA 3 

Panapak y Spraypak  

Los empaques Panapak (8) y Spraypak (9) difieren de los otros en 

que comparten algunas de las características de los platos perforados. La 
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figura 4 ilustra los dos tipos de empaques. Ambos empaquos se fabrican con 

laminas de metal corrugado, agujeradas de tal manera que presentan celdas 

en forma de diamante al observarse en la dirección de los bordas. 0e igual 

manera quo en los platos, el liquido tiende a acumularse erl los "Valles" 

a flujos normales y el vapor a pasar por los agujeros. A diferencia de la 

mayoría de los demás empaques, Panapak y Spraypak tienden o producir una vis 

iban uniforme de liquido y vapor Independientemente del d3ámetro de le 

a. Debido a que el brea libre para el flujo de vapores es do 3 e 5 ve 

yor quo para los platos de cachuchas o perforados, los diámetros de co 

requeridos con estos empaques son zustancialmente menores a los necesa 

ara platos. 

 

FIGURA 4 

a) Empaque Spraypack 
	

bl Empaque Panapnok 

Empaque Goodloe  

El empaque Goodloe se compone de rollos que asemejan limpiadores 

de cocina. Un empaque representativo aparece en te figure 5. Cada rollo 

se hace del tamaño que se ajuste a las dimensiones de la columna, y cada uno 



se encuentra soportado sobre el inmediato inferior, de tal forma que llena 

por completo has secciones empacadas de la columna. 

Los empaques Goodios metálicos se hacen tejiendo 12 hilos de alaco 

bre de 0.014 cm. de diámetro para formar un conducto tubular que posterior-

mente se aplana. El tubo aplanado forma un listón de pared doble de unos 

10 a 15 cm. de ancho, el cual es posteriormente enredado hasta formar un ro 

110 cillndrico. Se afirma que una columna empacada con Goodloe de acerca a 

la capacidad de una de cachuchas. y que su eficiencia de contacto es casi 

igual e la de los empaques Stedman (10), (II). Comercialmente se han usado 

los empaques Geodloe en columnas hasta de 2 metros de diámetro. 

Para servicios corrosivos, el empaque Goodloe se fabrica a base 

de filamentos de Nylon. Como el hilo de este materia; es más grueso que el 

metálico, estos empaques tienen menor área libre y su capacidad es menor. 

Empaque Goodloe 

FIGURA 5 



EMPAQUES DE ALTA EFICIENCIA 

Los empaques de alta eficiencia incluyen los:siguientas tipos: 

Stedman, de malla (IncMahom, Dixon, Dorad), de metal perforado Cannoa y de 

h8lice. Estos empaques son caros y se usan con mayor frecuencia en peque-

ñas columnas do laboratorio, aunque se han utilizado en algunas instalado.-

nes comerciales. 

EMPAQUES STEDMAN 

Los empaques Stedman (12), (13) so fabrican de tela tejida de ejem 

bre (generalmente de 0,023 cm. de diámetro) con seis o nueve hilos por centí-

metro cuadrado. hay dos tipos de ellos: Cónicos y piramidales. El tipo có 

naco se diseña para columnas de destilación pequer,ras. -  En la figura 6 se pub 

de observar que está formado por celdas.. Ceda una de ellas consiste do dos 

conos aplastados y unidos por sus porlmetros7, est cada celda parece una alme 

ja. El borde externo do cada cona presenta un agujero y estos so colocan en 

lados opuestos. Las cedas van soldadas por las puntas de los conos, En ca 

da celda el liquido fluye desde la cima del cono levantado (punta hacia arrj 

be) e la periferia de la celda, e le cima del cono invertido y de ahí a le 

celda inferior. El vapor entra por la abertura del cono Inferior y cruza hq 

cia la abertura del superior, chi se divide y sigue por caminos somicircUla-

res hasta la abertura del ceno inferior de la siguiente celda. El uso de los 

empaques Stsdman cónicos se limita e columnas de pequello diámetro. no mayores 

de unos 50 mm. 
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Empaques Stedman de 25, l9 y 9.5 mm. de Diámetro 

FIGURA N' 6 

Los empaque.s piremidaes se usan en columnas mayores. 	esencial- 

mente son iguales a los del tipo cbnico excepto en que, a) el ~agua está 

formado por máltiples celdas en cada nivel horizontal, y b) para permitir la 

unibn de celdas es, planos horizontales, los conos se substituyen por pirámi-

des. Los empaques piramidales se hacen de piezas de tela met-áiica, cuya su-

perficie consiste en pirámides triangulares realzados y en arreglos triangu- 

lares cap; 0.95 cm. entre centros. Se colocan piezas sucesivas a manera de 

permitir soldar las plantas de la pieza inferior con las depreciones de la 

superior. 	El liquido fluye de la planta de cada pirámide hacia sus tres la 

dos y de phi a las puntas de las pirámides de la capa inferior. 

Los empaques Stedman se usan generalmente en columnas de diámetro 

pequeño, aunque ocasionalmente han sida usadas en columnas grandes. Para 
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evitar la canalización por las paredes en columnas pequeñas, tanto el empa-

que. Stadmen como la columna deben de fabricarse con tolerancias estrechas y 

este requisito hace costosa la instalación (24). 

EI,IPAUES OE MALLAS 

Los empaques metgAlcos de malles so hacen en forma da anillos y 

sillas. Haches en tamaños pequeños (0.6 cm. o menos)`, son altamente eficien 

tes debido a que su tamaño y la malla proporcionan una gran área superficial. 

Tambilal su amplia área de flujo permite altas capacidades, clIn bajas caldas 

de presión. 

Los ampaques de malla más comunes son el Bixoa (15) y el Borad (2). 

Los Anillos Dixon (de 0.16 a 0.6 cm. de dimetro) consisten en una vuelta de 

malla de alambre, formando un cilindro con uno do los wtremos hacia adentro 

para formar un anillo dividido. Los Anilles Barad (de 0.16 a 0.6 cm. de diá 

metro) difieren en que t'onza pared doble de malla por estar hechos con dos 

vueltas. 

Las sillas de malla se conocen con el nombre comercial de empaque 

AcIlaboe (/4). (16), (17). Los empaques Mciiahon se hacen de pequeños cuadros 

de tela de alambre doblada en forma Semejante a la de las sillas Berl. Los 

empaques formados por piezas de 0.6 cm. de di&metro, llegan a contener has-

ta 14000000 de unidades por cada metro cribico. Los empaques McMahon pare-

cen ser un tanto menos eficientes que los Stedman, pero son mas resistentes 

y no requieren de tantos cuidados para su instalación y manejo. La figura 

7 ilustra un empaque de este tipo. 
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Empaque McMahon 

FIGURA 7 

OMPAWES CANNON DE METAL MULTIPERFORADO 

Los empaques Cannon (18) que se ilustran en la figura 8 se fabri-

can de lámina delgada a la cual se le hacen cerca de 150 perforaciones por 

centímetro cuadrado. Las perforaciones no se hacen con limpieza. sino de 

manera que le broca deje rebordes realzados en un lado de la Ilmine, a mnnn 

re de rayador de cocina. Cuando una tira de este material ce sumerja par-

cialmente en un liquido, la tensión superficial obliga al líquido a subir a 

la superficie de fa lámina. Esta propiedad tiene como consecuencia la in-

tensificación de la distribución del reflujo liquido en la columna. Ei em-

paque se hace en tampaños nominaies de 0.4 y 0.6 cm. Para llenar un metro 

cúbico de volumen empacado se requieren 42000000 piezas de tamaño pequeño y 

12000000 de las más grandes. 
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Empaque Carmen 

FIGURA 8 

FELICES 

Tersbiin se han usado bblices hechas de alambre o vidrio como empa 

ques de laboratorio (10). Les Wices de alambre normalmente son de una s8 

la vuelta y tienen un diámetro usual de 0.24 em., pero las hay n3,s pequeñas 

y hasta de 0,12 cm. de diámetro. Las WelOcer. mis pequeñas do vidrio se ha-

cen de fibras de vidrio (de 0.046 cm. de grueso) con un díhmetro interno de 

4 mm. Tamaños menores son demasiado frlIgiles para wl uso general. 

MATERIALES DE CONSTRUCCION DE LOS EMPAQUES 

Una de las ventajas de íos empaques radica en la variedad de los 

materiales de que pueden hacerse; estos incluyen porcelana, cerámica espe-

cial gruesa, cerámica resistente a los alcalis, carbn, acero, diversas 
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aleaciones y piásticos como el polletileno. Los factores que afectan la se 

lección del material incluyen costo corrosividad de la alimentación y la na 

tureleza de los depósitos que se forman sobre el empaque. 

Los empaques de cerámica generalmente son más baratos que los de-

más, pero son susceptibles de ruptura. Se'usan ampliamente én la industria 

química, particularmente donde la resistoncia a la corrosión es importante, 

pues resisten a la mayoría de los reactivos con excepción de alcalis fuertes 

y fluoruros. Se emplean también los empaques de cerámica cuando la incrus-

tación es intensa y los depósitos no pueden eliminarse. En tales casos, so 

utilizan empaques baratos, como por ejemplo anillos resching de cerámica 

gruesa, que se usan y se tiran una vez sucios. 

Los empaques metálicos son más utilizados cuando tienen que ser 

removadosfrecuentemente para la limpieza, siempre y cuando pueda encontrar 

se un material resistente a la corrosión en Vas condiciones de trabajo. En 

estos casos, la resistencia a !a ruptura es una característica importante. 

Como los empegues metálicos tienen paredes más delgadas que los de cerámi-

ca, pueden presentar mayor capacidad que estos. En destilaciones al vacío, 

ésta puede ser una característica de gran importancia. 

Los empaques de carbón suelen usarse cuando ni los de cerámica ni 

los metálicos resulten ser satisfactorios; por ejemplo, en destilaciones de 

mezclas que contengan ácido fluorhldrico. 



CAPITULO III 



GENERALIDADES SOBRE DESTILACION EN COLUMNAS EMPACADAS 

T. 	Ecuación diferencial de transferencia de masa. 

La transferencia de masa en una columna empacade.se lleve e cebo 

a lo largo de le columna en ki interfase liquido-vapor. Generalmente, ambas 

fases se encuentran movlendose a contracorriente y de tal forma que el li-

quido desciende continuamente e trav6s de los diferentes trayectos que se 

lo presentan debido a !a presencia del empaque en la columna, por su parte 

el vapor asciende de la misma forma hasta la parte superior de la columna. 

Las composiciones del vapor y el liquido cambian continuamente conforme pa 

san a trav5s de la columna; en tales condiciones de operación, dado quo el 

liquido se encuentra en su punto de burbuja y el vapor en su punto de ro-

dio, y debido a que la composición en el componente menos volatil sería me 

nor en la parte superior de la columna, la temperatura aumentará gradual-

mente de la parte alta de la columna hacia el fondo de la misma. Con res-

pecto e las características operacionales de flujo, es posible que en algu 

nas ocasiones se presenten condiciones altamente turbulentas y otras veces 

condiciones de flujo laminar; por tal motivo se deben de considerar impor-

tantes dos tipos de mecanismos para la transferencia de masa cuando dos fa 

ses se ponen en contacto. Bajo condiciones de flujo laminar, la transfe-

rencia de masa por difusión molecular será el proceso controlante. Bajo 

condiciones de flujo turbulento el proceso controlante es la transferencia 

de masa por difusión convectiva o difusión en forma de remolinos. Ambos 

mecanismos contribuirán a la transferencia de masa cuanc.n los rangos de 

flujos sean intermedios al laminar y al turbulento. 
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Considerando una torre empacada como la esquematizada por la fi-

gura 9. 

V2 

72 

pI 

L2 
x2 

FIGURA 9 

donde: 

V = flujo molar de la fase vapor v, lb mol/hr. 

L = flujo molar de la fase liquida, lb mol/hr. 

y = fracción molar del componente más volatil en la fase vapor. 

x = fracción mol del componente más volatil en la fase liquida. 

d3. altura diferencial de torre, ft. 

Al 1.- gimen permanente, un balance de materiales sobre la sección 

diferencial nos da: 

dV = dL 
	

(3-1) 
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Y un balance para un componente sobre la misma sección nos dará 

una relación para las composiciones de las dos fases en contacto en cual-

quier punto de la torre. 

d(Vy) = d(Lx) 
	

(3-2) 

integrando entre el fondo y cualquier punto de la torre 

Vy - V o  y '  = Lx 	Lo no 
	

(3-3) 

Vy + L/  x i  . Lx 	VI yo 	 (3-4) 

La ecuación 3-4 es la ecuación de la linea de operación y será 

vélida para cualquier punto de la torre. Cuando V y L sufren variaciones 

por cambios en la concentración o en la posición, se tendrá una linea de 

operación curva. Cuando se presenten cambios de extrema dilución, Tos cam 

bios en la concentración tendrán efectos muy poco significativos en V y 1. 

y Va linea de operación será una recta. 

La velocidad de transferencia de masa a través de una pelicula con 

venclonal por difusión equimoiar puede ser expresada en forme diferencial 

como: 
dNa = 	(y i -y )dA 
	

(3-5) 

dNa 	Icrx (x 	)dA 
	

(3-6) 

di`a = KY (y *--y)dA 
	

(3-7) 

dNa = KX(x-x*)dA 
	

(3-8) 

donde 

Na = Velocidad de transferencia do doluto, lb mol/hr. 

k'y = Coeficiente de transferencia de masa, lb molihr, Ay 

kX = Coeficiente de transferencia de masa, lb mol/hr, 

l.;( = Coeficiente total de trsnsferencia de masa, basado en con- 

centraciones de gas. 
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14 	= Coeficiente total de transferencia de masa basado en con 

centraciones liquidas. 

x,y 	= Concentraciones en fase liquida y gas. 

x1,Yi = Concentraciones en la fase liquida y gas en la interface. 

x*,y* = Concentraciones en la fase liquida y gas en equilibrio. 

dA 	= Area interfacial de transferencia, ft2. 

Combinando el balance de materiales y la ecuación de velocidad, 

entonces para la fase V, tenemos 

d(Vy) = k'y(yi-y)dA = KY(y*-y)dA 	 (3-9) 

donde dA es el área interfacial de transferencia asociada con la 

diferencial de altura de torre, y la cual debido a que representa un proble 

ma serio para su determinación, se expresa más convenientemente en la si-

guiente forma: 

dA ,si a5d2 	 (3-le) 

donde! 

a = Area interfacial por unidad de volumen en empaque ft2/ft3. 

S = Arca transversal de la torre, ft2. 

Dado que a es usualmente desconocida en columnas empacadas pues 

es una función de las características del empaque, del liquido retenido y 

de las caracterlstícas de flujo de las dos fases. se  combina con ICy para 

dar un coeficiente compuesto k'va con unidades de cantidad de materia traes 

por unidad de (tiempo) (gradiente de concentración) (volumen de empaque). 



x2 
dl = t 	 dx 

i

k'xaS(x-xi) 

XI 
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La ecuación (3-9) se combina con la ecuación (3-10) y se obtiene 

	

d(Vy) 	a(yl-y)Sd x 	K'y a(y*-y)Sd 
	

(3-11) 

La ecuación (3-11) se utiliza para obtener la altura de una to-

rre al integrar sobre el cambio total de concentración entre los puntos ex 

Iremos de la torre. 

	

Y2 	 Y2  

	

K'Y a S (Y*-Y) 	 (3-12) 
d(1,,Y)  

k'y a s(yl-y) 	
d(Vy)  

Yi f. 	(12 

la 

(3-14) 

Por analogía, para la fase liquida 

x2  

d2 	= 	d (Lx) 	= 	d (Lx) 
k'x a S (x-xi ) K'x a S (x-x*) 	 (3-13) 

Si el 	flujo molar 	(V) es considerada constante a través de 

torre, 	le ecuación (13-12) 	puede escribirse de 	la 	siguiente manera: 

Y2 Y2  

d2 = 

o 

dy 	 v d 
k'y a S (y1-y-y 

Y1 

K'y a s (y*-y) 

Y de igual manera la ecuación (13-13) 

X2 
dx 

K'x aS(x-x*) 	 (3-15) 
xl 



J-   
K'y a S 

Y1 	 Y1 
 

iz 

r 

	
dg 	

'('y a S 
o 

Y2 Y2 

V 
Yi -Y) 

(3-16) 

Ixi 

x2 

(x-xi) 
dx L 	 dx 

IX I 

K'x a S 	(x.-x*) 

X2 

(3-17) 
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Dado que los coeficientes individuales y totales de transferen-

cia de masa son función de los flujos L y V, los coeficientes se considera 

rán constantes, suponiendo que las propiedades físicas no varían aprecia-

blemente, entonces: 

igualmente, 

da= 
k'x a S 

o 

La altura de una torre requerida para una dada sepeaación se ob-

re a partir de cualquiera de las últimas ecuaciones. El valor numérico 

término que implica un cambio determinado en la composición. dividido 

re un gradiente es designado coco Número de Unidades de Transferencia, 

ido en resistencias de la fase vapor liquida vapor total o liquida total. 

ilarmente el término fuera de la integral es llamado Altura de Unidad 

Transferencia. 

La altura de una torre es determinada por el producto de} nú- 

.o de unidades de transferencia y la altura de la unidad de transferencia. 

= Hc Nc= Han Noq = Hl NI 	Hol Nol 	 (3-18) 

donde la altura de la unidad de transferencia queda definida como: 

=   , ft 	Hl - 	 
k'y a S 	 k'x a S 

Hoa = 	V 	, ft 	Hal , 
K'y a S 	 K'x a S 



Hg 	 V  
- y 	 k' ya S 

y 
K' y a 5 

Yi - y 

y* Y 

Ng 

Noa 

CONTRADIFUSION 
Equimolar 

.Y2 

I Y 

Y2 

I.  

dy 	Hoa 
- 7 
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y 	el 

Ng 

Nog 

numero de unidades 
Y7 

dy - 

de transferencia: 

X2 

11 .1 	 dx 

ly 

YI -Y 

1  

Y2 
dx 

x -xl 

x l  

x2 

Nol 	 dx 

j

(Y* - 	Y) 
Y1  

X 	•• 	X 

XI 

La unidad de transferencia es utilizada para medir la dificultad de 

una separación dada. La tabla 3-1 enlista las definiciones más generales 

de la unidad de transferencia Junto con la altura de la unidad de transfe-

rencia para el mecanismo de transferencia de masa en destilación. Se debe hacer 

notar que si el valor de la integral es unitario, el significado de la unidad de 

transferencia será: la cantidad de contacto necesario que acompaña el enri-

quecimiento de una fase y que es igual al gradiente en la misma fase. 

MECANISMO 	NUMERO DE UNIDADES 	ALTURA DE LA UNIDAD 	GRADIENTE 

	

DE TRANSFERENCIA 	DE TRANSFERENCIA  

dx 	 Hl 
k xa 

dx 	Hol 	L 	 x x* 
x - x* 	 K' xa S 

N1 

Nol 

x 	x i 
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EVALUACIÓN DEL NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA 

1. 	integración Gráfica 

Es uno de los métodos más útiles y se encuentra limitado Gnicamen 

te por la precisión con que se realice la gráfica. Se requiere que la cur-

va de equilibrio y la ecuación del balance de materiales sean gratificados 

en un diagrama x,y, donde podrán ser determinados los valores de x*-x 

Y-Y*. 

Ej. 3-1 

Considere la separación de una mezcla equimolal de beneceno y tolue 

no en un producto conteniendo 95% en mol de bencenc y un residuo contenien-

do 5% en mol de benceno_ Un radio de reflujo L/D de 3 será usado y la ali-

mentación entrará caliente de tal forma que las moles de vapor arriba y aba 

jo de la alimentación, serán Iguales. La curva de equilibrio y las lineas 

de operación para las secciones de rectificación y agotamiento se encuentran 

esquematizadas en la figura 10. 

La pendiente de la linea de operación para la sección de rectifi- 

cación es: 	m = 	R 	= 	 _  
R+ 1 	3 +1 

as 

aa 

FIG. 10 

D.6 

Y as 

QZ 

AS 

al 

ad AS are a",  as at dr AB os 
X 

0.75 



Y Y* - Y I/Y*-Y 

0.615 0.098  10.2 
0.70 0.100 10.0 
0.80 0.090 11.1 
0.90 0.043 23.2 
0.95 0.028 35.7 

T,131,.', 3-2 

13 — 
1 /y*-v 

10 — 

y 

FIGURA 	i 
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La distancia vertical entre la linea de equilibrio y la línea de 

operación es Y*-y, y la distancia horizontal entre la linea de operación 

y la línea de equilibrio es x-x*. 	En general, /a integración debe ser Ile 

vado a cabo gráficamente, aunque en algunos casos donde la curva de equili 

brlo puede ser expresada como una relación algebraica entre Y y x, le lote 

gración puede llevarse a cabo algebraicamente, pero el resultado de las 

ecuaciones son a menudo muy complejas. 

A partir de la figura 10 valores de ;* -y son obtenidos para va 

ríos valores de y. 	Por e emplo. para la .ección uc enriquecimiento estos 
valores Fueron tabulados en la tabla 3-2. 

Los valores de I/Y*- Y son posteriormente 

calculados y entonces graficados contra los va 

lores de Y. 

El valor de dY//Y*-Y) 

es el área bajo la curva. 	En la figura 11 

se obtiene un resultado de 5.98. Un proce 

so similar se puede llevar a cebo cuando 

se usen valores de x - x*. 	El uso de cual 

quiera de los dos gradientes pare la obten 

ción del Nog o de! Nol es arbitrario, pero, 

para propósitos de una mayor exactitud debe 

de utilizarse la ecuación que implique gra-

dientes en términos de la principal resisten 

cid,. 	Esto es, si se dice que controla la 

fase gaseosa, entonces el gradiente a tra-

vés de la fase gaseosa es mayor y puede de 

terminarse con une mayor precisión. 
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2, Método Grafico de Baker aplicado a Destilación (21) 

Este método al igual que el anterior, requiere la gráfica en coor 

denadas x,y de las lineas de equilibrio y operación para ambas secciones. 

Este método se basa en el uso de un promedio aritmético de los gradlentes 

y también, bajo la suposición de que, a lo largo de una unidad de transfe-

rencia, tanto la linea de operación como la de equilibrio son esencialmen-

te lineas rectas. Para el mismo ejemplo 3-1, el procedimiento se ilustre 

en la figura 1 2. 

Para establecer el número de unidades de transferencia se traza 

la linea A-B 	de tal forma que sea siempre equidistante a la linea de e- 

quilibrio y a la linea de operación. Se inicia el trazo de las unidades 

de transferencia con el producto de destilado en el punto 1 y se tiende 

una linee horizontal de tal forma que la distancia 1-2 sea igual a la dis 

tancia 2-3, se baja entonces perpendicularmente hasta la linea de opera- 

ción y se repite el proceso siempre logrando que la línea A-8 	bisecte 

la porción horizontal de la unidad. 	En el punto de alimentación se reini 

cia el proceso si es que la unidad de transferencia no termina en ése punto 

El número total de unidades de transferencia debe checar cercanamente 

con el método de integración gráfica. 
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FIGURA 12 
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0.7 
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Y 03  

0.4 

a3 

P'TU 4.90 

a. 

3. Evaluación del número de unidades de transferencia cuando las lineas 

de operación y equilibrio son ligeramente curvas (20). 

Este método para el cálculo de unidades de transferencia impll 

ca el uso de ecuaciones y gráficas. Encuentra su mayor aplicación cuando 

las lineas de operación y equilibrio son ligeramente curvas. 	En los ca-

sos en que exista una marcada curvatura en una o ambas lineas el error osc 

ilará entre 2.5 al 6%. 

a) Mezclas binarias que siguen la ley 	Raoul: 

En el caso de reflujo total, el número de unidades de transferencia es 

fácilmente calculado por la ecuación derivada por Chilton y Coburn (22) 

Nog ..- 2.3 	log  '19(1-y3)  (1-ys)  
+ 2.3 log 	(1..y71 

(3- 19) 

 

<ad - 1 	YE(I-yP) 

 

(destilacibn, 	constante, reflujo total) 
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donde YB, YR se refieren a las composiciones del vapor en alimentación y en 

el destilado o producto respectivamente. 

La volatilidad relativa 	está definida como: 

Y* JI-x) 	 (3-20) 
(I-y*)x 

b) Cálculo del Número de Unidades de Transferencia para mezclas que no si-

guen la ley de Raoult. 

Un estudio muy completo fue realizado por Colburn (20) para simpli 

ficar el cálculo del número de unidades de transferencia cuando se trabaja 

con sistemas no ideales y en un amplio rango de condiciones de operación. Se 

derivaron ecuaciones que posteriormente fueron representadas en gráficas. Pe 

ra el caso de destilación, con la figura 13-a y con la tabla 3-3 se calcula 

frecuentemente el número de unidades de Transferencia. 

Caso 

TABLA 3-3 

Sección de 	Enriquecimiento. 	m,/ cte 

Nt = Nog P-= 	 1,, 	y 	-rnx 2 
y2 	- mi x 2 

Caso II Sección de Enriquecimiento m/ cte 

Nt = Nog P 	m2/12 	m- 	Y1 	- m2 x 2 1 	- m/r?  
Y2  - m2  x 2 1 	-}, 	-/Y.1 

Caso 1 	- A Sección de Agotamiento 	m cte 

NR Nol + 	2.3 losi 	ro,é1 P = R/m - 10/m M- 
R /m 2 	- 	-.21rn 

Caso 11 - A Sección de Agotamiento 

Nt = 	Nol + 2.3 15 m2/n2 = m2/92 	 XI 	- 	x2/m2  r 1 -1..9/m2  
- R 2/m2 X2 - X2/m2 1 - 	Xlve/Xi 
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Ceso I-B 	 Sección de Agotamiento 	m/R = cte. 

	

Nt = Nol 	 P = R/m 	M = XI/X2 

Ceso 11-9 	 Sección de Agotamiento 	m/R 	cte 

	

Nt = Nol 
	

P"a2/812 
	

M = XI 
	Rp/m?  

	

X2 
	1 - Xl*IXI  

Nomenclatura  

	

y1  = 	Fracción mol del componente más volátil en la corriente en 
tracia. 

X2, 12 

m 

m2 

R 

Fracción mol del componente más volátil en la corriente de 
salida. 

Pendiente de la linea de equilibrio. 

Pendiente de la linea de equilibrio en la sección diluida. 

Radio de reflujo. 

R2 = 	 Radio de reflujo en la sección diluida. 

Caso 1-A, 14-A, se utiliza vapor como medio de calentamiento. 

Caso 1-B, 11-B, se utiliza vapor directo en la columna como medio de ca 
lontsmiento. 

EVALUACION DE LA ALTURA DE LA UNIDAD DE TRANSFERENCIA 

Para determinar la altura de empaque necesaria en una columna, es nece-

sario el conocimiento de la altura de la unidad do transferencia, la cual se 

obtiene frecuentemente a partir de estudios en plantas pilotos para empa- 

ques que posteriormente serán usados en equipos a nivel Industrial. 

En 1935 Colburn y Chilton (221 propusieron una correlación para el cál 

culo de la altura de la unidad de transferencia ,asándose en estudios de 

transferencia de masa e través de tubas empacados y donde el HTU fue final-

mente expresado en función del factor ja de transferencia de masa de la si-

guiente manera: 
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2/3  
HTU =

I 
K

G
a 	PM m 	Ja 	PK 

donde 	G a 	masa vel del gas Ibmol/hr ft2  

116a = Coeficiente total en la fase gaseosa 

lb mol/(hr)(ft3 de Vol. empacado)(atm) 

P = 	Presión total, atm. 

Mm = 	Peso molecular promedio de le oorriente de vapor. 

Ja = 	Factor de transferencia de masa. 

J1 ¢ 	Viscosidad, lb/(hr)(ft) 

= 	Densidad, lb/ft3  

kd = 	Coeficiente de difusión, ft2/hr 

Dado que se contaba con una gran cantidad de correlaciones entre 

el número de Reynolds (Re) y el factor Ja para flujos e travss de tubos, 

era entonces posible el obtener valores experimentales de HTU. 

Comal, Knapp, Clase y Fair (23) (24) desarrollaron una expresión 

para determinar la altura de la unidad de transferencia para la resistencia 

total en la fase gaseosa, considerando el efecto de transferencia en la fase 

liquida y gaseosa. Su fórmula es la siguiente: 

Hog 	Hg + m f Gm 1 Hl 
Lin 

donde 
Hog = 	Algura de la unidad de transferencia para fase gaseosa 

total, ft. 

Hg = 	Altura de la unidad de transferencia para la fase gaseosa, 

tt. 

Hl = 	Altura de la unidad de transferencia para la fase líquida, 

ft 

(3-21) 
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m = 	Pendiente de la curva de equilibrio. 

Gm/Lm a Radio molar del gas el liquido. 

Para determinar las alturas de las unidades de transferencia para 

la fase gaseosa y líquida, estudiaron variables tales como altura de empaque 

diámetro de columna, propiedades físicas del liquido, tipo de empaque, tema 

fío de empaque, masa velocidad del gas y del líquido, y porclento de inundª 

diOn. 	Las fórmulas para obtener estas 

1/2  
lig . 	(Sca) 

alturas 

É 	o 
12 

] 

son 	las 

1/8 

[1145-.1 

0.15 

siguientes! 

(3-23) 

(3-24) 

(L 	fl f2f3)h 

1/2  
Hl 	.11(ScL) C 

10 

donde 
C = 

D = 

Z = 

Scg 

L = 

f 

f2 	'--- 

f3  = 

= 

Factor 

Diámetro 

Altura 

Número 

mi 

Masa velocidad 

de corrosión para Hl 	a grandes gastos. 

de columna, 	in 

de empaque entre 	redistribuidores, 	ft 

de Schmidt para 	la fase gaseosa 

del 	iguido, 	lb/(ft2)(hr) 

0.16 

	

= Radio de viscosidad del 	líquido en 	las con 
dicionas 	de 	la columna a 	la viscosidad del 
agua a 20°C. 

1.25 
= Radio de densidad del agua a 20° C a la del 

I 	líquido en 	las 	condiciones 	de 	la 	columna. 
0,8 

Radio de 	tensión superficial 	del 	agua 	a 20t 
a 	la 	del 	líquido en 	las 	condiciones 	de 	la 
columna. 

J11.4 
[ 

[1? 	1 ,, 

 
e I  

0'17 

[ 

x 	1.24 para anillos Raschig 

x = 	1.11 para sillas Derl 

Hg 	
((Snfr 

Determinada a partir de valores experi-
mentales de Hg. 
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(01/Sc1)°'5 	Determinada a prtlr de valores experimentales 
de Hl. 

n • 	0.6 pare anillos Rashing 

n 0.5 para sillas Berl 

Hands y Whltt (25) desarrollaron una fórmula basada en su propio 

trabajo, con dletanotamina y trietanolamína en una torre de 30 in. de diáme-

tro empacada con annios rasching de 5/8 In. en una altura de 4.9 ft y opera 

da a una presión absoluto de 5 mm. de Mg. Su ecuación para el HETP (altura 

equivalente de un plato teórico) es la siguiente: 

HETP 	TO 	, ft 
	

(3-25) 

10.5 

L 
	

Gasto de reflujo, lb/(ft2)(9ar) 

Jl 
	Viscosidad del liquido, 16/(ft)(hr) 

d 
	

Diámetro de los anillos ilaschig, ft 

Esta ecuación toma su cuenta como únicas variables de importancia 

al tamaño de empaque, el gasto del liquido y la viscosidad. Para operacio-

nes con relación de columna a empaque de 8 a l 6 mayores y con menos de 3 m. 

de altura empacada, se dice que la ecuación describe datos publicados recien 

teniente dentro de un 40 % de aproximación. 

Murch (26) encontró una correlación al trabajar con datos experi-

mentales de varios investigadores en columnas operadas e presiones cercanas 

e la atmosférica y con altas relaciones de reflujo: 

Hup = Ki5k29k30.33(q0L/PL) 
	

(3-26) 

donde 
ki,k2,k3 son constantes para diferentes empaques. 

donde 
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• = 
	Masa velocidad del vapor, lb/(ft2)(hr) 

• = 
	

Bitmetro de la columna, in. 

	

Sá = 	Altura empacada, ft (entre distribuidores de liquido). 

d 
	

Volatilidad relativa. 

Viscosidad del liquido. centlpoises 

Densidad del liquido, q/cm3  

Para las constantes, Murch recomienda los valores de la tabla 

3-4. Como la mayoría de estos datos se obtuvieron a reflujo total y como la 

ecuación no toma en cuenta la masa velocidad del liquido, los resultados son 

dudosos para operaciones con bajas relaciones de reflujo. 

TABLA 3-4 

CONSTANTES RECOMENDADAS PARA LA ECUACION DE MURCH 

EMPAQU E TAMAÑO EN 	kl  PULGADAS 
k2  k

3 

Anillos Raschig 

Sillas Bar' 

McMahon 

Cannon 

Stedman 

0.38 	2.10 	 -0.37 	1.24 
0.50 	 8.53 	-0.24 	1.24 
1.0 	0.57 	-0.10 	1.24 
2.0 	0.42 	 0 	 1.24 
0.5 	5.62 	-0.45 	1.11 
1.0 	0.76 	-0.14 	1.11 
0.25 	0.017 	0.50 	1.0 
0.38 	0.20 	 0.25 	1.0 
0.50 	0.33 	 0.20 	 1.0 
0.16 	0.33 	 0.25 	0.30 
0.24 	0.076 	 0.50 	 0.30 
7 	 0.077 	 0.48 	0.24 
3 	 0.363 	 0.26 	 0.24 
6 	 0.218 	 0.32 	0.24 

Ellis (27) desarrolló una fórmula para el HETP usando anilles 

raschig de 1 y 2 in que fue menos compleja que la de Murch y relacionada 

con la de Hands S whill excepto en que la masa velocidad del gas y la ion 
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gitud del empaque fueron introducidos como variables, mientras que la visco 

sidad era omitida: 

HETP = (18D + 12 m{ (G/L) - 11 	(h/10)0 •5  ] 	(3-27) 

donde 
= 
	

Diámetro de empaque, in 

Pendiente promedio de la curva de equilibrio 

G 
	

Masa velocidad del gas ib/(ft2)(hr) 

h 
	

Altura del empaque, ft 

L = 
	

Masa velocidad del liquido, lb/(ft2)(hr) 

A reflujo total la ecuación de Ellis se simplifica hasta: 

HETP = 18 0 

En conjunto, las diversas ecuaciones causan confusión; difieren 

ampliamente en los parámetros usados y en las variables implicadas en cada 

uno de los diferentes casos, e inclusive algunos de ellos aparecen provocan 

do efectos opuestos. 

En vista de la gran variedad de empaques, los datos para la obten 

ejem del HEPT para cualquier operación se estiman preferentemente a partir 

de datos obtenidos en operaciones similares. La tabla 3-5 contiene los da-

tos publicados para diversos sistemas en columnas de más de 30 cm. de diáme 

tro, 
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TABLA 3- 5 

DATOS PUBLICADOS DE METP PARA COLUMNAS DE DEST1LACION 

-4  ME CD w 	La U2 	
cz 	en 1g c, -- ,mt :› e:,,   

eD  -a os 
tG la 41 C, 	ce = 

11 1E 11 I- /- ...1 
LLI ci = u., LL la C:1 

Se 11 <1 
<1  
L, -I 
	c1 L3 .mt el  

Z LfJ gl- 2 1 : 	-Cr h n 

Anillos 0.3 3 18 Etanol-Agua 4 28 
Raschig 0.6 6.6 18 Etanol-Agua 10 29 

0.6 6.5 30 Etanol-Agua 11 29 
0.6 6.5 18  CC14-Benceno 9 29 
0.6 6.5 30  CC14-Benceno 9 29 
0.6 6.5 18 Benceno-metii ciclohexano 9 29 
0.6 6.5 30 Bencono-meti1 ciclohexano 10 29 
0.6 6.5 18 Tolueno-met11 ciclohexano 9 29 
0.6 6.5 30 Tolueno-metil ciclohexano 10 29 
0.75 7 16 Bencano-dicioruro de atihno 16 23, 24 
0.9 3 18 Etanol-Agua 6 30 
0.9 3 30 Etanol-Agua 7 30  
1.0 6.5 30 Etanol-Agua 12 29 
1.0 6.5 30  CC14-Benceno 10 29 
1.0 6.5 30 Benceno-metilcIclohexano 13 29 
1.0 6.5 30 Tolueno-metliciclohexano 13 29 
1.0 3 18 Etanol-Agua 8 28 
1.0 - 30 Acetona-Agua 12 31 
1.0 9 14 Metanol-Agua 22 26 
1.0 10 30  Metanol-Agua 53 26 
1.0 18 18 Metanof-Agua 29 26 
1.1 3 18 Etanol-Agua 8 28, 30 
1.1 13 18 Etanol-Agua 12 28, 30 
1.4 3 18 Etanol-Agua 10 28 
2.0 3 30 Etanol-Agua 12 31 

Anillos 	Pall 1.0 3 30 Etanol-Agua 6 31 
1.0 - 30 Acetona-Agua 10 31 
2.0 - 30 Etanol-Agua 10 31 

Sillas 	Berl 1.0 3 18 Etanol-Agua 11 31 
1.0 20 24 Benceno-dicloruro de etikno 20 23, 24 

Sillas 	Intalox 1.0 6 20 Benceno-dicloruro de dahno 21 23, 24 
Panapak 4 15 Benceno-Tolueno 12 8 
Spaypak 4 27X15 Agua-Pesoda-Agua 13 9 
Stedman 36 Hidrocarburos 3 32 

132 Hidrocarburos 4 32, i2 

R
EF

ER
EN
C
IA
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COMPARACION DE HTU Y HETP 

En 1922 Peters (33) sugirió que las operaciones que se llevaran a 

cabo en columnas empacadas y principalmente las de destilación, fueran trata 

das como si se llevaran a cabo en columnas de platos. La altura de una co-

lumna empacada fue entonces dividida entre éste número para dar la altura 

equivalente a un plato teórico (HETP). El concepto de plato teórico impli 

ca que el cambio en la composición del vapor pasando a travós de un plato es 

igual a la diferencia entre la composición de el vapor entrando y el corres-

pondiente vapor en equilibrio, o sea Yp - Ya = YA-a - Ya (figura 13). Por 

otro lado, una unidad de transferencia es definida como Y'b - Ya . (Y* - Y)m 

Relación de HTU y HETP 

FIGURA 13 
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S i el valor medio de (Y* - Y)m, es igual a Y*a - Ya, los dos colo 

ceptos son idénticos. Esto so logra cuando la curva de equilibrio es para-

lela a la linee de operación, esta condición raramente se encuentre en ran-

gos apreciables de Y, Una demostración do esta relación palra el proceso de 

absorción fue desarrollado también por Shersood y GIlliland (34)•  Si los va 

lores de y aumentan conforme el vapor peso e través de la columna. se  re-

querirá un mayor número de unidades de transferencia que de platos teóricos. 

Debido a la mayor facilidad para el tren, del número de platos teó-

ricos en un diagrama McCabe Thieie comparado con el problema requerido para 

hacer una gráfica adicional de 1/ Y vs Y, y determinar el área bajo ese cur-

va para obtener el nemero de unidades de transferencia, se sugiere el slguien 

te procedimiento para problemas de destilación donde no se requiere una gran 

exactitud. En el diagrama McCabe Thiefe las unidades de transferencia pueden 

obtenerse como etapas, si se tiene cuidado en hacer le magnitud del enrique-

cimiento logrado por cada unidad, Y'b - Ya, igual al promedio de los valores 

Y*a 	Ya y Y*b - Yb. Esto es, escogiendo un punto b (figura 13) en la li- 

nea de operación de tal forma que 

(Yb 	Ya) == 0.5 [ (Y*8 - Ya) 	(Y*ID - Yb) I 
	

(3-28) 

Si la curva de equilibrio y la linea do operación fueran rectos 

(aunque no paralelas) sobre el cambio Yb - Ya, y el valor medio logaritmlco 

de Y*a - Ya fuera usado, el método seria exacto. Para la mayoría de los pro 

bienios la inexactitud implicada por la curvatura de una o ambas de estas li-

neas y por el uso de la media aritmética en lugar de la media logarítmica es 

de consecuencias casi desapreciables. 
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En el caso de curvas de equilibrio y de lineas de operación que di 

verjan sobre una parte del rango de destilación y converjan sobre otra parte, 

el número total de unidades de transferencia puede ser prácticamente igual al 

numero de platos teóricos-. Tal condición existe a reflujo total y con mezclas 

ideales con bajas volatilldades relativas. En ejemplo claro de este caso pue 

de verse en la tabla 3-6 en la cual el numero de unidades de transferencia 

fue calculado por medio de la ecuación 3-19, y el número de platos teóricos 

fue calculado por la ecuación (3-29) derlvada por Fenska (35) 1  

le de Platos Teóricos = 

log 
 [

Y211-1 
Y1 1-Y2) 

(3-29) 

 

log 

TABLA 3- 6 

Yla  Y2b 
Unidades de 

Transferencia 
Platos 

Teóricos 

0.01 0.50 1.1 46.5 47.5 
0.50 0.99 1.1 50.0 47.5 
0.01 0.99 1.1 96.5 95.0 
0.01 0.50 3.0 3.0 3.3 
0.50 0.99 3.0 3.9 3.3 
0.10 0.99 3.0 6.9 6.6 

Sin embargo, en muchos casos el ~ro de unidados de transferencia 

difiere muy notablemente del nbmero de platos teóricos y la aplicación del 

anterior concepto puede conducir a diseños poco satisfactorios. Para el ejem 

plo de le figura 14, se ck,Aerminarnn tanto el ntrméro de unidades de transfe-

rencia, cano el de platos teóricos y los resultados fueron los sl;uientes: 
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TABLA 3 - 7 

Unidades de 
Transferencia 	 Platos Teóricos 

Abajo de la Alimentación 
	

2.76 	 4.25 

Arriba de la Alimentación 
	 9.30 
	

8.10 

Y 

FIGURA 14 

Diagrama Mcdabe Thiele para la :Rectificación del Sistema Etanol - Agua. 	Com 

posición de la alimentación, 10% de eanol; .:_mDosón del residuo 0.1% de 

etanol: composición del producto, Bú5 de etanol; L/V - 0.715. 



Puede notarse a partir de la tabla 3-7 que si, bajo condiciones 

comparables, el HTU y HETP para el empaque empleado fuera por ejemplo, un 

pie, es aparente que un diseño basado en el HETP tendría la alimentación 

en un punto muy alto. Si (inicamente fuese completada la sección de enri-

quecimiento, la columna basada en el HETP seria muy pequeña. 

Cuando las lineas de equilibrio y operación son prácticamente 

rectas, tos valores de HETP y HTU están relacionados por medio de la si-

guiente ecuación: 

HETP 	(m G/L) -  

	

HTU 	In (m G/L) 

Para sistemas binarios cuando las lineas de operación y equili- 

'ario son rectas mG/L 	1 y HETP 	HTU. 

Como normalmente los valores de HETP son numáricamente cercanos 

a los de Hill, y debi do principalmente a la incertidumbre en el cálculo de 

cualquiera de los dos, es razonable el uso de valores estimados para HETP 

en lugar de HTU y viceversa. 



CAPITULO IV 
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DESCRIPCION DEL EQUIPO 

Las caracteristicas y las partes esenciales del equipo que ha s) 

do utilizado para la realizaCithn del presente estudio se encuentran deta-

lladas a continuación. 

COLUMNA 

La columna está constituida por un tubo de vidrio pyrex (doble 

grueso) de 4 pulgadas de diámetro nominal y cuya longitud es de 30 pulga-

das. En los extremos de la columna se encuentran colocadas dos reduccio-

nes también de vidrio pyrex del mismo espesor, cuyo objeto principal es el 

de disminuir el diámetro de la columna hasta 2 pulgadas para lograr el en-

samble con las secciones inferior y superior de la columna. Estas reduc-

ciones se encuentran unidas a a.hoe lados por bridas. Con el fin de lo-

grar un perfecto ensamble y para impedir posibles fugas, se utilizaron entre 

brida y brida, unas juntas de material Garlock. 

HERVIDOR 

El hervidor de la torre está formado por un matraz de bola de tres 

bocas y con una capacidad de 5 litros, el cual utiliza como medio de calen 

tamiento una manta calefactora esférica, formada por dos secciones, la su-

perior admite una carga máxima de 600 watts y la Inferior de 300 watts, las 

cuales hacen un total de 900 watts, necesarios para el adecuado funcionamlen 

to de la torre. Por la boca central del matraz sale el vapor y por las dos 

laterales, que son de un menor diámetro, se hacen retornar las corrientes 

del liquido provenientes de la parte superior e inferior de la columna. 



CONDENSADOR 

El condensador está constituido por une camisa de vidrio pyrex de 

3 pulgadas de diámetro y con una longitud de 20 pulgadas, en cuyo interior 

se encuentran colocados dos serpentines de tubo de cobre conectados en se-

rie. El serpentín externo es de 3/8 de pulgada y cuyas espi ras son de 

2 3/4 pulgadas de diámetro externo. En le parte interior se encuentra co-

locado otro serpentín de 1/4 de pulgada y con espiras de 2 pulgadas. Se 

utilizó agua como medio de enfriamiento y durante el funcionamiento de la 

columna se pudo observar que la transmisión de calor e trevás del condensa 

dor era suficiente paro la condensación de todo el vapor proveniente de la 

columna, alln en las máximas condiciones de operación. 

RECOLECTORES 

Con la finalidad de colectar la totalidad del liquido provenien-

te do la parte superior de la columna (del condensador) y de la parte infe 

rior de 10 columna, paro que posteriormente pudieran sor medidos los flujos, 

se intercalaron dos recolectores de liquido. Uno fue colocado entre la re-

ducción de la parte inferior de la columna y la boca central del matraz, y 

el otro entre el condensador y la reducción de la porte superior de le co-

lumna. Los recolectores, que a simple vieta semejen un matraz de fondo 

plano, son de vidrio pyrex de 3 pulgadas de diámetro y en cuya parto media 

interna contiene un canal circular, donde habrá de colectarse el líquida 

que desciende por las paredes. Además, para evitar que algunas gotas pu-

diesen caer libremente por el interior del tubo, se colocaron unos conos 

de lámina de aluminio, que desvían las gotas hacia el canal. El otro reco 

lector, con las mismas características del anterior, fue Intercalado entre 

el condensador y la reducción superior de la columna. 	El liquido coiec- 
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tado es enviado hacia el hervidor por medio de conductos formados casi en 

su totalidad de tubo de cobre, donde se encuentran intercaladas dos bure-

tas graduadas, que son utilizadas para medir el flujo volumétrico de lave 

dos corrientes. 

TUBER1AS 

Como ya se dijo anteriormente, la tuberla se encuentra constituí 

da esencialmente de tubo de cobre; las uniones entre las salidas de tubo 

de vidrio de la columna y el tubo de cobre se hicieron con pequeños tramos 

de manguera de pvc, la cual tenla la ventaja tanto de provocar en sellado 

hermético como el de ser inerte a los solventes con los que je trabajó. 

Para los casos en que se quisiera extraer la totalidad del destilado o par 

te de él, fue colocado un sistema formado por válvulas de paso en la tube-

rla. Este sistema de tuberías tiene la ventaja de que el régimen permanen 

te se puede alcanzar a partir de una sola carga inicial en el hervidor, 

pues las corrientes provenientes del destilado y el residuo son Introduci-

das al hervidor, de tal forma que se puede tener una composición constante 

en el hervidor y un gradiente de concentración. también constante, a lo lar 

go de la columna. 

CONTROL DE VOLTAJE 

Con el fin de obtener diferentes cargas térmicas constantes en el 

hervidor, logrando así diferentes flujos de vapor. y asegurar un adecuado 

funcionamiento de la manta calefactora, fue necesaria la instalación de un 

controlador de voltuje, el cual fue colocado sobre una base metálica a un 

lado de la columna. 
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SOPORTES DE LA TORRE 

La torre se encuentra soportada por medio de tres estructuras de 

tubo galvanizado de 2 pulgadas, las cuales se encuentran fijadas tanto a 

la pared como al piso del laboratorio. Debiodo a que casi toda la colum-

na está constituida de vidrio, fue necesario que las uniones entre los so-

portes y la columna se hicieran por medio de resortes que la fijan por la 

parte superior, otros tres en la brida de unión en la parte Inferior y fi 

nalmente, otros tres resortes que se encuentran soportando la canasta donde 

se encuentran soportando le canasta donde se encuentra la manta calefacto-

ra. Con este dispositivo se nulifica cualquier efecto producido ya sea por 

un sismo o cualquier otro movimiento brusco que se llegara a presentar so-

bre la columna. Se presentan algunos detalles de la columna en las figuras 

15, 16 y 17. 

EMPAQUES 

Teniendo en cuenta que el empaque de una columna de destilación 

es uno de los dispositivos de mayor importancia, se utilizaron tres dife-

rentes tipos de empaques: Anillos raschig, esferas de vidrio y fibra de 

acero. Las cuales debido a sus diferentes propiedades físicas, darán co-

mo resultado el que se tengan diferencias tanto operacionales como de trans 

ferencia de masa. Las características de cada uno de ellos se encuentran 

en le tabla 4-1, en las figuras 18, 19 y 20 se encuentran ilustradas. 

TABLA 4 - 1 

Empaque D ihmetro,mm Altura, mm 	Peso, gr 	Densidad, gr/cm3  

Anillos 	Raschig 7.5 7,5 0.390 2.6 

Esteras 	de Vidrio 14_5 i4.5 4.472 2,81 

Fibra de Acero 120.0 30,3 28.740 8.20 
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FIGURA I5 
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FIGURA 16 
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FIGURA 17 
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INSTRUMENTOS 

Con el objeto de medir los flujos orovenienteS del destilado y 

residuo, se instalaron unas buretas graduadas en las tuberías anexas e la 

columna provenientes de los recolectores superior e inferior de la colum-

na. Si en un momento determinado, a régimen permanente se cierra comple-

tamente la llave de la buereta, y se toma el tiempo de llenado para un vó 

lumen determinado, puede determinarse el gasto volumétrico. Estos dos me 

didores de flujo, debido a las características de le columna, son suficien 

tes para conocer el total de las corrientes a lo largo de la columna, ya 

que 

V = D + L 	 (4-1) 

y como todo el liquido que desciende por lo columna sale por la 

linea de residuo 

L = El 	 (4-2) 

y entonces 

V = D + B 	 (4-3) 

La relación de reflujo será 

R 	L 	D 
0 	8 	 (4-4) 

Como puede verse, conociendo los flujos del destilado y residuo 

es posible conocer la relación de reflujo. 



CAIDA DE RRESION 

Con el fin de medir la calda de presión a través de la torre empa 

cada, se utilizó,  un manómetro diferencial, cuyos extremos se encuentran co 

nectados a las tomas de presión que se localizan en los recolectores infe-

rior y superior de la columna. Con el objeto de impedir que el vapor satu-

rado proveniente de la columna del condensador se mezcle con el agua que 

se está utilizando para medir le diferencia de presión, se colocaron unos 

pequeños condensadores de tubo de fierro galvanizado que trabajaban con el 

agua proveniente del condensador de la columna. 

TEMPERATURA 

Para medir las temperaturas en el destilado y residuio, se cuenta 

con unos termopozos colocados entre los dos recolectores de la columna, den 

tro de los cuales se colocaban dos termómetros de mercurio de 0-100° C. 

COMPOSiCION 

En las lineas de destilado y residuo se encuentran colocadas vál-

vulas de muestreo de latón, por medio de las cuales se extraían aproximada-

mente 10 ml. de muestras que eran posteriormente analizadas poi' medio de un 

refractómetro Abbe. 	Inicialmente se calibró una curva de 'indice de refrac- 

ción Vs concentración para el sistema Hexano-Tolueno. 

AISLAMIENTO 

La columna, las reducciones de la columna y e! recolector infe-

rior fueron aislados por medio de dos capas de aislante, la primera de 1 

pulgada de vermiculita y 1/2 pulgada de virmln plástico, pera evitar al mhxi 



mo las pérdidas por radiación a través de la columna. Con el fin de ob-

servar el comportamiento de la columna durante el funcionamiento, se en-

cuentran sin recubrir unas mirillas en la columna. 

ll¿biDAS CONTRA /1/CEMOIO 

Teniendo en cuenta que el sistema con el que se estaba traba-

jando era altamente inflamable, se cuenta con un ectinguidor de CO2  co-

locado a unos metros de distancia de le columna; además, se prohibió fu 

mar en el área de trabajo. 

Anillos Raschig 

FIGURA 18 
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Esfera de Vidrio 

FIGURA 19 

Fibra de Acero 

FIGURA 20 



CAPITULO y 
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DESCRIPCION DEL SISTEMA UTILIZADO 

Un sistema no reportado en la literatura para destilación en to- 

rres empacadas es la mezcla binaria de hexano-tolueno, y se optó por lo tan 

to en la elaboración del presente estudio para ese sistema. 

CURVA DE EQUILIBRIO 

Los cálculos necesarios para un estudio de destilación requieren 

del conocimiento del equilibrio vapor-liquido. Una expresión para este equi 

librio es la Ley de Raoult: 

Ya 	
Pa

xa 
	 (5-1) 

donde: 	xa 	fracción mol del componente a en el liquido 

ya  = 	fracción mol del componente a en el vapor 

pa  = 	presión parcial del componente a en el vapor 

Pa  = 	presión de vapor del componente a e una temperatura dada 

P 	presión total 

Para un sistema binario donde a es el componente más volátil y b 

el menos volátil 

Ya 	— Pa , 

xa Yb 	Pb 

dado que yb a  1-y, 	Y 	xb = 1  - xa 

h1-1 [-4-e-11.1 - 2a_ 
Pb 

= 	ab 

La ecuación (5-4) define la volatilidad relativa del componente 

a respecto al componente b. 



(5-5) Ya  - 	xa  
+ (os- 1) x, 
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De la ecuación (5-4) obtenemos 

en donde el valor de cl se considere constante. 

Para el hexano y el tolueno datos de presión de vapor a diferen-

tes temperaturas se encuentran en la literatura (36), (37). Le figura  2i  

nos da la presión de vapor para los dos componentes. 

A la presión atmosférica de México, 589 mm. de Hg., la temperatu 

re de ebullición del hexano es de 61° C y le del tolueno es de 101.5. Para 

mezclas hexano-tolueno se tomará una volatilidad relativa promedio entre es 

tos limites de temperatura. 

t°  C P Hexano PTolueno 04, 	H - T 

61 583 144.5 4.03 
80 1094 291.2 3.76 

101.5 2009 583.0 3.45 
3.75 

Con el valor de la volatilidad relativa promedio se puede obte-

ner el valor de yH  en función de xH usando la ecuación (5-5) 

YH e 	xH x 3,y5  
1 + (3.75 - 1) xH 

(5-6) 

Con la ecuación (5-6) se procedió a construir la curva de equi-

librio, figura 22. 
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1094 X 0.363  
583 
	 - 0.318 YH 	1094 
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DIAGRAMA DE PUNTO DE EBULLIC1ON 

La figura 23 muestra el diagrama de punto de ebullición a una pre 

Sión constante de 585 mm. de Hg. para mezclas de hexano-tolueno a diferentes 

concentraciones. 

P 
Ya - a xa  

(5-0 

Y para soluciones ideales, 

Pa  xa  + Pb(i - xa)=  p 	 (5-7) 

Se tomaron varias temperaturas entre 61 y 101.5° C y sus correspon 

dientes datos de presión de vapor para el hexano y tolueno se sustituyeron 

en la ecuación (5-7). Por ejemplo, a 80° C, PH = 1094 y Pt  = 291.2, entonces, 

1094 xH + 291.2(1 	x H ) - 583 

de aqui se obtiene que xH  = 0.363 

La concentración del vapor en equilibrio se obtiene a partir de 

la ecuación (5-1) 

Los demás resultados se obtuvieron de la misma manera y posterior 

mente fueron graficados. 
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INDICE DE REFRACCION 

Para la determinación de les composiciones en las corrientes de 

la columna se utilizó el método de refractomatrIa. Se prepararon muestras 

de diferentes composiciones, a las cuales se les determinó el Indice de re 

fracción por medio de un refractómetro Abbe a 20°C. La curva resultante 

se Ilustra en la figura 24. 

DENSIDAD 

La densidad del hexano y del tolueno a diferentes temperaturas 

se calculó por medio de la siguiente ecuación (37): 

dt 	= ds + 10-3  ex (t - ts) + 10-6  j3 (t 	ts)2  + 10-9  .1( (t - ts)3  
g/m1 

(5-8) 

donde ts - temperatura de referencia 0° C: 

y los valores de las constantes para el hexano y el tolueno son 

las siguientes: 

ds 

Nexano 
	

0.6759 	-0.8436 
	

-1.084 
	

0.164 
Tolueno 
	

0.8841 	-0.5224 
	

0.015 
	-4.223 

La figura 25 ilustra la relación entre la densidad y la tempera 

tura para los dos componentes. 

VISCOSIDAD 

Las viscosidades para el hexano y el tolueno han sido estudiadas 

sobre un gran rango de temperaturas (38), 	.39?. 	La figura 26 ilustra el 

efecto de la temperatura en la viscosidad para el hexano y el tolueno. 
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CAPITULO VI 



METODO EXPERIMENTAL 

Las experiencias se realizaron en la columna bajo les siguien-

tes condiciones de operación: 

I. 	Operación a reflujo total 

2. 	Operación a diferentes relaciones de reflujo 

Unas series de pruebas se hicieron cargando el hervidor con una 

mezcla de 2.5 litros conteniendo 0.2 de hexano y 0.8 de tolueno en frac-

ción mol, En otras series se cargó el hervidor con la misma cantidad de 

mezcla, pero con una composición de 0.5 de hexano y 0.5 de tolueno. 

Se consideró que el régimen permanente se alcanzaba después de 

un periodo de una hora de iniciado el calentamiento de le columna fria a 

reflujo total, y media hora cuando se hacia variar la relación de reflu-

jo. Estos tiempos se determinaron después de observar que las concentra 

ciones del destilado y residuo no variaban considerablemente al extraer 

muestras de la columna entre diferentes periodos de tiempo. Esta certe-

za se tenia cuando los tiempos y caldas de presiones se estabilizaban. 

Con excepción de las pruebas efectuadas a reflujo total en las 

cuales el gasto de destilado es cero, se realizaron las siguientes expe-

riencias para cada uno de los empaques: 



- 65 - 

a) Determinación de le calda de presión a través del empaque 

b) Determinación de las temperaturas en la parte inferior y su 

perior de la columna 

e) Determinación de las concentraciones en las corrientes de 

destilado y residuo 

d) Determinación de los flujos volumétricos en el destilado y 

residuo 

1. OPERAC!Ohl A REFLUJO TOTAL 

Le operación de la columna a reflujo total se lograba al cerrar 

completamente le WZIvula localizada en la linea de destilado, de tal forma 

que se iniciaba una acumulación en el canal circular del recolector supe-

rior. Cuando éste se llenaba en su totalidad, se Iniciaba el derrame del 

liquido hacia el interior de la columna. 	Con estas condiciones de opera- 

ciien se hicieron varias determinaciones a diferentes gastos do vapor, lo 

cual se lograba al aplicar diferentes cargos térmicas al hervidor, cada una 

de las cuales se mantenían constantes por medio del control de voltaje. 

Cuando la columna entra a régimen permanente y debido a que no 

se alimenta liquido al hervidor, ni salen productos del sistema, debe cum-

plirse que el flujo molar del lquido que descienda a través de la columna 

empacada sea igual a; flujo molar del vapor proveniente del hervidor, esto 

es, L = V. 

La condición de reflujo total se encuentra cuando L/V (la pendien 

te de la linea de operación en la sección de rectificación\es igual a 1 Y 

entonces coincidirá con la diagonal x = y en un diagrama McCabe Thiele, Y 

por cuya linea deberán estar los puntos xe y xd. 



V YZ = L xZ + O x d  

L xz 	 xd 
V 

despejando 

Y Z  
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La experimentación para obtener datos en la columna empacada a 

reflujo total implicaba el tomar lecturas de las composiciones en el des 

tilado y residuo, xd y xb, medir el gasto del residuo, tomar las tempera 

turas en la parte alta y fondo de ?a columna, y finalmente, determinar 

la caída de presión a través de 10 sección empacada. 

2. OPERACION A DIFERENTES RELACIONES DE REFLUJO 

La operación de la columna a diferentes relaciones de reflujo 

se logró: 	1) Aplicando una carga térmica constante al hervidor. 2) Por 

medio del ajuste en diferentes posiciones de una válvula de aguja coloca 

da en la linea de destilado cuando la columna se encontraba funcionando. 

El reflujo para cada caso vendría dado por la relación R = L/D, donde L 

es el flujo del liquido descendiendo a través de la columna, y D el flu-

jo del destilado que se hacia regresar al hervidor. El sistema está es-

quematizado en la figura 27. 

La ecuación de la linea de operación para la columna trabajan-

do en la sección de rectificación es 

Como R = L70 
	

Y 	V = L + 

YZ = xZ xd 

R.I 	 R+1 	 (6-3) 
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La ecuación (6-3) es la ecuación de la linea de operación, una 

recta con coordenadas x, y, con pendiente L/V = R/R 	1 y con una inter- 

sección en y de 	. 	El valor de la pendiente será menor que 1, ya 
R+1 

que para cualquier valor de R 	LID, V L. Y como la linea de operación 

debe pasar por xd, todos los puntos de esta linea están dentro de la zo-

na de rectificación en un diagrama McCabe Thiele. 

A, diferentes relaciones de reflujo era necesario hacer lecturas 

de los flujos del destilado y residuo, determinar las composiciones en 

cada una de esas corrientes, lectura de las temperaturas y de caldas de 

presión, 

Los datos experimentales que se obtuvieron para la columna em-

pacada con cada uno de los empaques se encuentran detallados en las ta-

blas (6-1)a(6-6). 
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TABLA (ó-1) 

ANILLOS RASCHIG 

OPERACION DE REFLUJO TOTAL 

Corrf da rf Composición Gasto de Re- Temperatura Temperatura Ca1 da de Presibn 
Mezcla Orlg i na 1 slduo ml/mln Abajo, "C Arriba, • C Xb )(d mm H2o 

1 o. 20 120.0 95.5 60.2 0.10 0.99 11.0 
2 0.20 96.0 94.0 60.0 0.!5 0.95 10.0 
3 0,20 80,0 93.0 60,4 0.135 0.955 9.0 
4 0.20 75.6 93.2 60.7 0.170 0.94 ],0 
5 0,20 70.6 93.0 60.8 o. 195 0.95 5.5 
6 0.20 bO,O 93.0 60.8 0,210 0.94 s.o 
7 0,20 56.4 93.5 61. o O, 145 0.98 4.5 

14 o. 50 160.0 69.0 60.2 o. 7!5 0.96 10.5 
15 0.50 126,3 71.0 60. 1 0.705 0.96 9.0 
17 0.50 115.5 72. o 60.2 0.640 0.967 7. o 
18 0.50 106.6 71.9 60.1 0.705 o. 965 ó,O 
19 0.50 BB.8 71.8 6D.O 0.685 0.966 5.0 
20 0,50 80.0 72.0 óO,l 0.712 0.975 4.5 



MILLOS RASCH 1 G 

OPERACION A DIFERENTES REFLUJOS 

Corrida N" ComposlciOn Gasto Res 1 Gasto Oest 1 Temperatur!! Temperatur! Ca1d!! de Preslbn 
Hezcla Orlg. duo mi/mi;¡- lado ml/ml;;- Abajo, • C Arrl ba, •e )(b Kd mm H2D 

8 0.20 1 DO. O 4.4 9ó. 2 60.5 0,095 0.990 9.5 
9 O. 20 106.6 18.7 95.0 60.8 0.120 0.985 9.5 

lO D. 20 96.0 12.0 95.4 61,0 0.110 0.990 9,0 
11 o, 20 87.2 1¡8,0 97.0 63.0 0.125 0,940 tl,O 
12 o. 20 75.9 60.0 9ó,O 71.0 O,lbO o.ó&o 7.0 
13 o. 20 63. 1 70,5 94.0 70.0 0.160 0.680 7.5 
21 o. so 160.0 8.57 71.5 60.1 0.6ó5 0.985 1 o. 5 
22 o. so 137. o 17.1 o 72.3 60.0 0.675 0.985 10.0 
23 0.5G 120, o 32.0 74.0 60.5 0.635 0.980 9.5 
21• o. 50 115.6 38.4 74.0 61. o 0,610 0.980 9.0 
25 0.50 87.2 57. 1 75.9 60,9 0.55 0.986 9.5 
Zb D. 50 66.6 96.0 75.2 62.3 0.56 9.95 11.0 



S 

TABLA (6-3) 

ESFERAS DE V 1 DR 10 

OPERACION A REFLUJO TOTAL 

Corrida lf Compos i clbn Casto de Re- Temperatura Temperatura Calda de Presión 
M<11zcla Original slduo ml/mln Abajo, • C Arribe, •e xb )( 

mm H20 d 

27 0.20 IZO 83.2 60.2 0.345 0.999 3.5 
28 0.20 101 84.& 60.3 0.337 0.995 4.0 
29 0,20 34.1 84.0 60.2 0.337 0.945 4.0 
30 0,20 68.0 84.0 60.4 O. 321 0,985 3.0 
31 0,20 ó2,J 84.0 60.5 O. 350 0.9/8 3.0 
32 0,20 58.0 81.0 60.1 o. 366 0.985 2.75 
39 o. so 160.0 b7.0 &0.0 o. 770 0.995 4.5 
40 0.50 137.1 67.8 60 .0 0.765 0.997 4.0 
41 0,50 120,0 67.6 60.2 0.7~8 0.996 4.0 
43 o. 50 11 o. 6 67.5 60. 1 0.765 0.998 4.0 
44 0,50 68.5 67.4 60.0 0.764 0.997 3.5 
45 0.50 60.0 68.0 60. l o, 755 0.999 3.0 



TABLA (6-4) 

ESFERAS OE VIDRIO 

OPERACION A DIFERENTES REFLUJOS 

Corrida N" Composición Gasto Resi Gasto Oes ti Temperatura Temperatura Calda Presi6n 
Mezcla Orfg, duo m1/ml;;- lado m1/mi;;- Abajo, "C Arrl ba, •e )(b xd 

mm H21ll 

33 0,20 120.0 1.7 li5.5 60.3 0.31Kl 0.995 4.5 
34 o. 20 101.0 1).3 66.0 60.3 0.300 o. 975 4.5 
35 o. ~o 77.4 48.0 90.5 63.0 O. ISO 0.908 3.5 
36 0,20 68.5 68.5 89. 0 61'>.5 O, 173 0.805 4.0 
37 0,20 43.6 87.2 88,0 71. o 0.210 0.623 4.0 
3B 0.20 30.9 iJJ4.2 !ltl.O 71.9 0.225 0.590 3.0 
46 o. so 160, D 3.7 hll,O b0.1 0.750 0.996 4.5 
47 o. 50 141.4 25.6 69.0 60,3 0,710 0,985 4.5 
48 O, 50 152. o 13.9 (X$, 3 60,1 0.]20 0,985 4.2 
L,') O. 50 104.3 48.9 70.0 60.8 O,ó37 0,985 4.1 
50 O, 50 30.0 137.0 74.8 ó5.0 0.497 0.845 4,0 
51 o. 50 43.5 120.0 75.0 64,0 0.473 0.875 4.2 



Fl BRA DE ACERO 

OPERAC 1 ON A R[FLU JO TOTAL 

C Ompos 1 CÍ 6n Gasto de Re· Temperatura Temperatura Caída Presión Corrida N" Me:l:cla Original siduo ml/mln Abajo, oC Arriba, "e xb xd mm H20 

52 0.20 120. o 79.0 63.0 o. 365 0.895 3.0 
53 0.20 106.6 ()0,8 63.0 O. 3b5 0.885 3.0 
54 o. 20 9b.O 80.5 63.0 0.363 0.898 3.5 
55 ll.20 87.2 80.0 63.0 o. 343 0.1'92 3.2 
Sb O.ZO 73.tJ 81.0 62.8 O. 285 8.898 3.0 
57 0,20 60.0 80.0 62.0 o. 330 0.895 3.0 
64 0.50 160.0 71.0 60.5 0.620 9.925 3.5 
6;, o. 50 120.0 72. o 60.5 0.6llf 0.924 H 
66 o. 50 106.6 71.8 60.0 0.615 0.928 3.0 
67 o. 50 100.0 71.8 60.0 o. 573 o. 918 3.0 
68 o. 50 'd7.2 ]11. 9 60.0 0.500 o. 930 3.0 
70 0.50 80.0 72.0 60.0 0.600 0.950 3.0 



TABLA (6-6) 

FIBRA OE ACERO 

OPERAC!ON A DIFERENTES REFLUJOS 

Corri da N• Compos ic 1 ón Gasto Res i Gasto Oesti Temperatura Tempe ratura Ca 1 da Presión 
Hezcia Ori g. duo ml/mi;;- lado mi/mi; Abajo, • C Arriba, •e )(b xd mm H20 

58 o. 20 128.0 3. 43 61. o 63.0 0,335 O.l:l93 4.0 
59 o. 20 120.0 9.52 81.4 63.5 0.315 O.tl90 3.C! 
60 0.20 IOó.b 22.8 83 . 0 64. 1 0.275 0.865 3.0 
61 0,20 87.2 48.0 86.5 66.0 0.198 0.795 3.2 
62 0.20 60. o 73.8 88.0 b7. 1 o. 190 0.720 3.5 
63 o. 20 32.0 105.6 86.7 71.5 0.215 0.613 3.5 
71 0.50 15!!, 8 B.O 72.3 60 .3 0.625 0.975 4.0 
72 0.50 129./ 16.2 73. o ól. o 0.605 0.960 4.0 
73 0.50 96 .0 48.0 75.0 62.0 0.515 0.925 3.5 
74 0.50 75. 0 66.6 7&.8 62.5 0.432 0.890 3.5 
75 0.50 58.5 H8.8 78 . 1 64.0 0.327 0.855 3.5 
76 0.50 33. 1 120.0 78.4 65.5 0.330 0.805 3.4 

Las composiciones est~n dadas en fracción mo! de haxano. 



CAPITULO VII 



RESULTADOS 

Los datos obtenidos de las experiencias detalladas en el capitu 

lo anterior se utíli7a,-o, 	para determinar el Malero de unidades de 

transferencia (NTU), las alturas de unidad de transferencia (HTU) y final 

mente, el coeficiente global de transferencia de masa (K'ya). 

A reflujo total el nómero de unidades de transferencia se obtu-

vieron por medio de la ecuación (3-19) para cada uno de los tres tipos de 

empaques: 

Así, para la corrida 1,1' 1 

log Yd(1-.11, 	1. 2.3 109  —111Y4_ 
Vb(1-Vd) 	 (1-Vd)  

con 	xb = 0.10  

xd = 0.99 

= 3.75 para el sistema Hexano - Tolueno 

Nog _ 	1 	2.303 10g 0„,19 Y-0.10 	2.3  loó 	(1-0.10(1-o.l 
3.75-1 	 0.10 (1-0.99 	 --77:5.99Y 

Nog = 6.968 

Seg6n la ecuación (3-18) 

2 = Hog • Mog 

Como le altura de la sección empacada de la torre es de 76.2 ces. 

Hoy = 	Z 76.2 cm. 10.935 cm. 

 

Nog 

 

6.968 

 

Nog = 	1 
a- 
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Según las ecuaciones detalladas en el capitulo II1, el coefi-

ciente global de transferencia de masa es: 

wya e 	V 	gr mol  
Hog S 	cm3  hr 

En las tablas (7-1). (7-2) Y (7-5) se encuentran reportados los 

cálculos que fueron efectuados para determinar el valor de las coeficien-

tes globales de transferencia de masa para cada uno de los tres empaques 

bajo condiciones de reflujo total. 

La determinación del número de unidades de transferencia a Bife 

rentes relaciones de reflujo se llevó a cabo por medio de integración grá 

fica en el seno de un diagrama McCabe Thiele, procedimiento descrito en 

el Capitulo 111, 

Debido a que la alimentación se encontraba en el fondo de la co 

lumna, ósta solamente operaba en la sección de enriquecimiento, por lo tan 

te, en el diagrama McCabe Thiele únicamente se cuenta con la línea de ope 

ración para la sección de enriquecimiento. 

Las figuras 28 y 29 ilustran gráficamente la obtención del NTU 

para la corrida N<>  26. 	Las tablas (7-2), (7-4) y (7-6) reportan los pa-

sos intermedios para el cálculo 251 como los valores obtenidos del NTU, 

HTU y Kya. 

A reflujo total el coeficiente global de transferencia de masa 

K'ya fue graficado contra el flujo molar del líquido en las figuras 30, 

31 y 32. 



TABLA 7 - I 

ANILLOS RASCH1G  

OPER/kr:10N A REFLUJO TOTAL 

CORRIDA 
11  

ml 
min ml 

m 

PM  
L=G 

cm2  hr  
NTU 	HTU : cm  

K'ya : t511.117  

0.0664 
0.0377 
0.0187 
0.0243 
0.0261 
0.0(94 
0.0265 
0.0331 
0.0261 
0.0293 
0.0236 
0.0201 
0.0201 

	

I 	 120 	 0.7680 	91.534 	0.744o 	6.968 	10.935 

	

2 	 96 	 0.7590 	91.235 	0.6028 	4.766 	15.988 

	

3 	 110 	 0.7510 	91.026 	0.4880 	2.918 	36.113 

	

+4 	 5.6 	0.7568 	96.116 	0.4404 	4.206 	19.129 
70.6 	0.7486 	90.967 	0.4299 	4.628 	16.465 

	

.5 	 00.0 	0.2450 	90.828 	0.3639 	4.060 	18.768 

	

7 	 56.4 	0.7008 	91.312 	0.3477 	5.810 	13.115 

	

14 	 160.0 	0.7627 	86.868 	0.9036 	2.786 	27.351 

	

15 	 (26.3 	0.6620 	87.927 	0.7037 	2.837 	26.859 

	

17 	 115.5 	0.6728 	88.315 	0.6512 	3.409 	22.352 

	

(8 	 106.6 	0.6604 	87.927 	0.5925 	3.038 	25.082 

	

19 	 88.8 	o.6642 	88.047 	0.4957 	3.082 	24,724 

	

20 	 80.0 	0.6590 	87.886 	0.4449 	3.447 	22.106 



TABLA 7 - 2 

ANILLOS RASCHIG 

OPERACION A DIFERENTES REFLUJOS  

CORRIDA 
CORRIENTE mdimin m 	g/cm3 

ti mol 
R = L/D NTU NTU Kya: 1211 

cm2hr 

Residuo 100 0-770 91.564 0.6225 
28.315 0.965 7.350 10.367 0.0875 

Destilado 4.4 0-587 06.229 0.0222 

Residuo 106.6 0.765 91.414 0.6601 
9 7.00 0.876 5.710  13.345 0.0566 

Destilado 18.7 0.5874 86.258 0.0942 

Residuo 96.0 0.766 91.437 0.5952 
lo 9.83 0.907 8.660 8.799 0.0670 

.)estilado 12.0 0.587 86.229 0.0605 

Residuo 87.2 0.762 91.386 0.5378 
II 2.21 0.688 4.393 17.357 0.0450 

Destilado 48 0 0.594 86.526 0.2438 

Residuo 75.9 0.754 91.176 0.4645 
15,  1.45 0.592 1.893 40.311 0.0195 

h,stilado 60.0 0.6481 90.039 0.3196 

63.1 0.75!1 91.176 0.3877 
13 1.01 0.504 2.237 34.017 0.0225 

rstiiedo 60.5 0.643 88.076 0.3809 

H,siduo 160.0 1.6691 88.166 11.8985 
21 20.11 0.952 5.153 14.796 0.0639 

i lado 8.57 0,6119 86.259 0.0449 



TABLA 7 - 2 

CORRIDA 
W' 

CORRIENTE ml/min 
m: g/cm3 

PR 

(00111-.) 

R 	L/0 NT11 HTU 
Kya. 	la,  1 

cm3hr 

Residuo 137.0 0:6658 88.107 0.7662 

22 8.61 0.895 4.099 18.585 0,0461 

Destilado 17.1 0.6105 86.259 0.0890 

Residuo 120.0 0.6715 88.345 0.6750 
3 3.47 9.776 3.441 22.151 0.0391 

bestilado 37.0 0.708 86.289 0.1943 

Fie5 i 	iu,, 115.6 9.6617 87.495 0.6538 

74 2.8 0.737 3.921 19.439 0.0454 

Desiila9 38.4 0.,,380 86.289 0.2332 

25 
liPsidug 8/.2 9.6873 88.851 0.4992 

1.68 0.717 7.310 10.426 0.0/6o 

oesiiiddo 5/.1 0.6063 86.252 0.2970 

Re5iduo 66.6 0.053 88-792 0.3804 

26 0.752 0,429 3.211 23.738 0.0372 

3e,:1ado 963 0.6120 86.169 0.5053 



TABLA 7 - 3 

ESFERAS DE VIDRIO 

OPERACION A REFLUJO TOTAL 

CIJ0 F 
N' 

L' 	mL ffi 
PM 

L 	G::20! 
CM47 NTU HTU : 	cm K'ya 	: 

- miN ml 
1111 

27 120.0 0.7235 90.073 0.7133 8.809 8.650 0.0612 
28 101.0 0.7232 90.121 0.5998 7.055 10.800 0.0555 
29 94.1 0.7235 90.121 0.5590 3.769 20.217 3.0277 
30 68.0 0.7246 90.216 3.4042 5.091 14.967 0.0271 
31 62.3 0.7179 90.043 0.3676 4,991 15.267 0,0241 
31 58.0 0.7209 89.948 0.3440 5.465 13.943 10247 
33 160.0 0.6540 87.539 0.8846 5.312 14.344 0.0618 
4o 1 37.1 0.6541 87.570 0.7578 6.055 12,584 O 0604 
41 120.0 0.6562 87.611 0.6651 5.695 13,330 0.0,9 
43 1]0.6 0.6549 87.570 0,6121 6.779 11.240 0.0112 
44 68.5 0.6476 86.576 0.3797 6.049 12.597 0.0.,»,  
4,, 60,0 0.6551 87.640 0.3319 7.602 10.023 o.o3;,.-2 



TABLA 7 - 4 

ESFERAS DE VIDRIO  

DPERACION A DEFERENTES REFLUJOS  

CORRIDA 
11° CORRIFNTE 	ml/mín 	mi9r/m1 	-119- 	gmol/cm2hr 	11.1./0 	st.L/G 	NTU 	H1U 	

K'ya _ q "I  
cm3hr 

Residuo 120.0 0.7203 90.063 0.7102 
33 78.91 0.987 14.235 5.354 0.0134 

Destilado 1,7 0.6200 86.200 0.0090 

Residuo 101.0 0.7311 90.342 0.6048 
34 8.51 0.896' 4.608 16.511 0.0410 

Destilado 13.3 0.6240 86.318 0.0710 

P,siduo 17.4 0.7616 91,243 0.4781 
35 ),88 0.648 6.495 11.702 0.0630 

Destilado 48.0 0.6324 86.718 0.2591 

ke.,iduo 68,5 9-7580 91.102 0.4218 
36 1.12 0.528 6.338 12.018 0.0661 

Destilado 68.5 0.6478 87.332 0.3760 

PeSidU0 43.6 0.7501 90.879 0.2663 
37 0.538 0.350 2,291 33.500 0,0226 

Destilado 87.7 0.6771 88.417 0.4946 

Residuo 30.9 0.7465 90.790 0,1880 
38 0.278 0,217 1.790 42.525 0.0206 

Destilado 114.2 0.6782 84,624 0.6763 

Residuo 160,9 0.5567 87.669 0.8869 
46 45.02 0.978 8.642 8.819 0.0102 

destilado 3.7 0,6206 86.139 0.0197 

..siduo 141.. 0.6623 87.899 0,7834 
47 9,76 0.852 10,067 7,574 0.092 

Destliado 25.6 0.6225 86.259 0,01367 



TAOLA 7 - 4 

(CONT.) 

CORRIDA le/le-12121 
W CORRIENTE ml/min 'Int:gr/m1 1171 gmolion2hr R=1/0 m=L/G NTU NTU crT3hr 

Residuo 152.2 0.6613 87.838 0.8467 
48 71,4 0.919 3.485 21.896 0.0422 

Destilado 13,9 0.6225 86.259 0,0742 

Residuo 104.3 0.6755 88.333 0.5885 
49 2.25 0.693 4.283 17.808 0.0476 

Destilado 48.9 0.6215 86.259 
0.2607 

Residuo 30.0 0.6992 89.167 0.1741 

50 0.233 0.188 2.835 26.880 0.0344 

Destilado 137.0 0.6416 87.094 0.7469 

Residuo 43.6 0.7035 89.341 0.2542 

51 0.390 0.380 3.807 20.052 0.0450 

Destilado 120,0 0.6364 86.915 0.6512 



TABLA 7 - 5 

FIBRA 02 LC8RO  

OPFRACION A REFLUJO TOTAL 

CORRIDA 
N° 

m1 
min  m: 	g/m1 PR NTU HTU : cm 

Wya: lg 

6Wir;  

52 120,0 0.7220 89.924 0.7136 2.780 27.410 0.0261 

53 106.6 0.7216 89.923 0.6330 2.639 28.875 0.0220 

54 96.0 0.7221 89.965 0.5702 2.827 26.954 0.0212 

55 87.2 0.7263 89.785 0.5220 2.810 27,117 0.0193 

56 73.8  0.7391 90.401 0.4465 3.076 24.772 0.0181 

57 60.0 0.7295 90.163 0.3592 2.890 29.1 35 0.0123 

64 160.0 0.6783 88.435 0.9081 2.364 32.233 0.0281 

66 120.0 0.6780 88.470 0.6805 2.362 32.268 0.0212 

66 106.6 0.6775 88.465 0.6041 2.434 31.265 0.0194 

67 100.0 0.6838 88.714 0.5704 2.408 31.644 0,0181 

68 87.2 0.7013 89.250 0.5070 2.915 26.140 0.0194 

70 80.0 0.6811 88.554 0.4553 3.002 25.383 0.0180 



TABLA 7 - 6 

FIBRA DE ACERO 

OPERACION A DIFERENTES REFLUJOS 

CORRIDA CORRIENTE mlimln l'ai:gr/m1 PM gmol/cm2hr R-L/0 in-1/G 111.111 HTU kiya 	q 71, 
cm hr N' U' 

Residuo 128.0 0.7283 90.133 0.7654 
58 39.25 0.975 2.738 27.883 0.0282 

Destilado 3.43 0.6263 81,898 0.0194 

Residuo 120.0 0.7318 90.251 0.720 
59 13.95 0.933 2.861 26.503 0.0291 

Destilado 9,52 0.6357 86.822 0.0516 

Residuo 106.6 0 .7399 90.490 0.6451 
60 5.19 0.838 2.117 35.943 0.0214 

Destilado 22.8 0.6400 86.974 0.1241 

Residuo 87.2 0.7547 90.950 0.5354 
61 1.82 0.646 3.344 22.814 0.0360 

Destilado 48.0 0.7202 87.402 0.2927 

Residuo 60.0 0.7632 99.997 0.3683 
62 0.871 0.465 4.687 16.247 0.0477 

Destilado /3.8 0.6645 85.838 0.4228 

Residuo 32.0 0.7499 90.842 0.1955 
63 0.322 9.244 1.603 47.625 0.0168 

Destilado 106.6 0.6789 88.376 0.6060 

Residuo 154.8 0.6755 88,406 0,8783 
71 20.52 0.953 3.747 20.374 0.0454 

Destilado 8.0 0.6240 86.319 0.0428 

Residuo 129.7 0.6794 88.525 0,7366 
72 8.67 0.896 2.707 28.222 0.0302 

Destilado 16.2 0.6266 86.408 0.0849 



TABLA 7 - 6 

(CONT.) 

Residuo 96.0 0.6948 89.061 0.5542 
73 2.14 0.681 2.521 30.238 0.0269 

Destilado 48.0 0.6300 86,647 0.2585 

Residuo 75.0 0.7108 89.675 0.4399 
74 1.21 0.548 2.319 32.848 0.0245 

Destilado 76.6 0.6367 86,825 0.3614 

Residuo 58.5 0.7332 90.180 0.3519 
75 0,727 0.420 3.670 20.762 0.0245 

Destilado 88.8 0.6409 87.034 0,4839 

Residuo 33.1 0.7325 90.163 0.1990 
76 0.30 0.230 2.230 34.170 0,0253 

Destilado 120.0 0.6479 86.766 0,6631 
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Observando estas gráficas se puede apreciar la tendencia lineal 

que presentaban los puntos experimentales, por lo que se procedió al ajus 

te de las tres rectas por el método de mínimos cuadrados, los cuales nos 

presentarían una tendencia promedio. 	En la figura 33 están graficades 

las tres rectas obtenidas, cuyas ecuaciones son las siguientes: 

Para los Anillos Raschigs 
	

K'ya a 0.09811 - 0.0221 

Para las Esferas de vidrio: K'ya = 0.139L - 0,0338 

Para la Fibra de acero: 
	

K'ya = 0.0309L 

Con el propósito de determinar la importancia' que desempeñen 

las resistencias en la fase gaseosa y liquida para este sistema con los 

tres empaques, se utilizó /a ecuación 3-22: 

Hog = Hg + m( Gm/Lm)HL 

Esta ecuación nos representa una linee recta, y al graficar los 

valores de HTU contra m(Gm/Lm), donde o es el valor promedio de la pendiera 

te de la curva de equilibrio; el valor de la ordenada en el origen es el 

correspondiente de Hg (altura de la unidad de transferencia para le fase 

gaseosa), y la pendiente de la linea seria el valor de HL (altura de la 

unidad de transferencia para la fase liquida). 

En las figuras 34, 35 y 36, fueron graficados los valores de 

HTU contra m(Gm/Lm) a [rayas de cuyos puntos experimentales fueron traza 

dos rectas promedio para la posterior obtención de Hg y HL. 

Con los anillos Raschig, 	figura 34, se encuentra que el siste 

ma estuvo controlado en un 77' por la resistencia en le fase liquida y 

en un  23%  por la fase gaseosa. 
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Para las esferas de vidrio, figura 35. el sistema está contro-

lado en un 55% por la fase liquida y en un 45X por la fase gaseosa. 

Con la fibra de acero, figura 36, el 82.5% de la resistencia 

pertenece a la fase gaseosa y el 17.5% a la fase liquida. 

Para determinar una correlación con un mayor nOme'ro de varia-

bles, se utiliNó el método propuesto por Furnas y Taylor (44) quienes uti-

lizaron una correlación para el coeficiente de transferencia de masa del 

tipo: 

L 

m 

1 	HTU 	_ ,‹ 

de la 

I 	1 	1.0,1) 1 (7-1 ) 

de 

donde; 

K' ya Gm 

— 	masa velocidad del 	liquido 

= 	as un valor promedio 

equilibrio 

m 

pendiente de la curva 

M 

gU,„05 

= 	es 	la viscosidad del 

= 	ctes. 

liquido 

Al expresar la ecuación 	(7-1) en forma 	logarítmica: 

log I 	— 
H Gm
TU og 	= log 01 + 	je log 	1/m( 194) (7-2) K'y  a 

En las figuras 37, 38 y 39 fueron graficados en coordenadas lo 

garltmicas los valores de HTU/Gm contra los de 1/m(1-0); posteriormente 

se trazaron rectas promedio a través de los puntos, can el objeto de de-

terminar el valor de las constantes 0/.. yIS para cada uno de los empaques. 

Para los anillos Raschig, figura 37, tomando un par de valores: 
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HTU 
- 50 Ge 

K'ya = 0.02 	 1/m(1.01) = 165 

HTU w  25 	 K'ya = 0.04 	 1/m(Lül) = 365 
Gm 

Con estos valores se pueden plantear las siguientes ecuaciones: 

log 0.02 = log C4 ¢ )1 log 165 
	

(7-3) 

log 0.04 = log 	+ ds log 365 
	

(7-4) 

de donde eit - 0.867 	y )3 	= 0.000247 

y la correlaciSn buscada para los anillos Raschig es: 

0.86.7 

De igual manera para las esferas de vidrio: 

1 
K'ya = 0.0000127[— (1,01)] 

Y para la fibra de acero: 

1 K'ya = 0.000146 { 7-, (L01) 

K'ya = 0.000247 {-1.- (141 ) 
m 	

J
I 

1.52 

0.96 





a 
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CONCLUSIONES 

El comportamiento del sistema Hexano-Tolueno en la torre de 

destilación depende directamente del tipo de empaque que se utiliza. 

A partir de la figura 33 se puede notar que en general, para 

un mismo flujo molar, las esferas de vidrio tienen un valor superior del 

coeficiente global de transferencia de masa, lo que darla como resulta-

do en un diseño bajo iguales condiciones de operación, una menor altura 

de unidad de transferencia y a su vez una menor altura de sección empa-

cada. 

La transferencia de masa está controlada por las resistencias en 

las fases gaseosay liquida; sin embargo, con los resultados obtenidos no es 

posible concluir con exactitud cuáles son los valores de las mismas, pues 

con los tres empaques se obtuvieron diferencias muy marcadas. Seria re-

comendable'que en lo futuro se continúe con este estudio y que se reali-

cen experiementos más completos en este aspecto, para poder determinar 

con una mayor precisión cuál es el valor real de estas resistencias. 

LaS correlaciones obtenidas al final del anterior capitulo des 

criben al sistema en función de variables tales como flujos molares del 

gas y liquido, pendiente de la curva de equilibrio y viscosidad del 'lí-

quido, por lo que de continuar con este estudio deberá de tratarse de ob 

tener correlaciones en función de un mayor número de variables tales co-

mo coeficientes de difusión, diámetro de empaque, diámetro de torre, etc. 

Como era de esperarse, las caldas de presión fueron muy reduci-

das para los tres tipos de empaques, encontrándose que las mejores condi- 
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ciones de operación en este aspecto se alcanzan con el uso de la fibra 

de acero, can la que se alcanzaron caídas de presión entre 3 y 4 cm de 

agua 4 través de la sección empacada. Para las esferas de vidrio las 

caídas de presión oscilaron entre 3 y 4.5 cm. Con los anilles Raschij 

se obtuvieron caídas de presión entre 4 y II cros. 

No se alcanzaron los puntos de inundación, por lo que serla 

conveniente hacer algunos diseños para tratar de mejorar el suministro 

de carga térmica al hervidor. 

No se presentaron problemas de espuma para ninguno de los em-

paques, lo cual es una gran ventaja, pues el mismo sistema en una torre 

de platos había provocado este tipo de fenómeno. 

Las correlaciones obtenidas para los diferentes empaqueo se-

rán aplicables para diseños donde fuera necesario trabajar con este mis 

reo sistema; sin embargo, deben tenerse en cuenta las limitaciones pro--

pies de las mismas, esto es, serán recomendables donde se utilicen con-

diciones de operación y earacterfatican de equipo similares a las atili 

zedas en esta trabajo. 
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