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P R O L O G O 

La ingenie4{a qu{mic.a 6e puede dec.i4 que ea tan ~n7 

tigua e.amo la humanidad. Lo ante4io4 puede a6i4ma4óe -

c.onóide4ando lah ac.tividade6 tec.nol6gic.aa que ac.tual-

mente deaa44ollamo6 loó ingenie4oó qu1mic.oa. El vid4io, 

loó metaleó, loa vino6, 6e han p4oc.eóado deade hac.e mf 

lenioó , aunque de hec.ho la ingenie41a qu1mic.a tal e. amo 

la c.onoc.emoh ac.tualmente nac.io hac.e menoh de 100 año6. 

En 4ealidad lo que llamamoa ingenie41a qu{mic.a eó -

la teo41a de la ingenie41a qu1mic.a. Eata teo4{a ae ha 

deaa~ollado pa4a aho44a4 tiempo en la c.onat4uc.c.i6n de 

plantaa tJ paJta evita4 "c.ambioa de g4an e.o ato en la e.o n6 

t4uc.c.i6n pa4a log4a4 una ope4ac.i6n e6ic.iente" e.amo a--

6i4ma Willia.m H. Walk.e4 en hu lib4o óob4e "P4inc.ipio6 

de Ingenie41a Qu1mic.a" apa4ec.ido en 1923. All1 mihmo -

eóc.4ib1a que "eape4aba que el lib4o eatimula4a a loó -

ingenie4oa a diheña4 lo6 equipoa adec.uadoó a un p4op6-

6ito pa4tic.ula4, en vez de <'>implemente c.onat4ui4loa p~ 

. 4a expe4imenta4 en g4an e6c.ala". 

En lo<'> c.inc.uenta año6 t4anóc.u44idoa deade eata a--

6i4mac.i6n óe ha notado que la eape4anza de Walke4 óe 
ha 4ealizado. Loó ingenie4oa qu{mic.oa diaeñamoa laó -

planta<'> anteh de c.on6t4ui4lah. No halo eao, aino que 

6e han deha44ollado una g4an c.antidad de métodoa pa4a 

el diheño de eaoó equipoó, tantoa que en la ac.tuali -

dad ae tienen di6ic.ultade6 pa4a elegi4 el máa adec.ua 
do pa4a una ope4ac.i6n e6pec.16ic.a. Loa métodoa apa4e -

c.en c.ontinuamente en la6 4evihtah de ingenie41a qu{-

mic.a, gene4almente apoyando6e en ot4oó métodoa pu bli 

c.adoa c.on ante4io4idad. 



La idea de evaluan método6 de di6eño contna equipo 

en openaci6n e6 excelente panque puede tnaen ne6ulta

do6 muy po6itivo6 en lo que toca a apontacione6 al d{ 

6eño de equipo. E6ta6 evaluacione6 6on. di6ícile6 pan

que lo6 equipo6 e6tan in6talado6 en empne6a6 muy cel~ 

éaé de 6u tecnología, con teman de una 6uga de in6on

maci6n tecnol6gica única. E6 de6eable que laé empne--
6a6 indu6tniale6 6e den cuenta de la impontancia que 

puede tenen en cuanto al mejan di6eño de 6U6 equi-

po6 mediante un di6eño de e6ta natunaleza. 

Lo antenion 6e vuelve má6 impontante pana un pai6 

como el nue6tno, que canece de una tecnología pnopia 

y que eétá 6upeditado 6necuentemente a impontan equi 

poé o a pagan pan el diéeño de planta6 a campañía6 -

extnanjena6. E6tudio6 como el de6annollad o pon lo6 -

6eñone6 Anellano y Annedondo 6on 6undamentale6 pana 

inician la genenaci6n de tecnología en el paí6. 

El deéannallo de tecnología en ba6e a una campan~ 

ci6n entne lo6 método6 te6nica6 que exi6ten publica

do6 abundantemente y lo6 equipo6 in6talado6 en nue6-

tna paié puede dan una ingenienia química má6 apega 

da a nueétna nealidad y can ella má6 económica . E6ta 

último e6 quizáé lo única nealmente impontante . El ~ 

éan equipo6 a tecnología extnanjena no tiene, en úl 

tima inétancia má6 que el inconveniente de ne6ultan 

máé cana pon no haben 6ido deéannallada pana nue6tna 

nealidad . No 6e puede conocen en el pne6ente que ta~ 
to máé ca~~ ne6ulta e6ta tecnología panque na 6e ha 

deéannollado una tecnología nacional que 6inva de -

punto de ne6enencia. 



E-0 de-0eable que el e-0tud¡o ~eal¡zado po~ lo-0 -0eño

~e-0 A~ellano y A~~edondo -0¡~va de e-0tímulo a ot~o-0 ¡n 

gen¡e~o-0 quím¡eo-0 pa~a que en el 6utu~o no -0olo -0e 

buaque eonoee~ euale-0 -0on lo-0 método-O de eáleulo u-0a

doa pa~a haee~ ¡ngen¡e~ía quim¡ea en el ext~anje~o af 

no que eao-0 método-O -0ean enju¡e¡ado-0 eon -0e~¡edad y -

que de e-0a evaluae¡6n -0u~gan método-O naeionale-0 de al 

to nivel y eon ~eeonoe¡miento ¡nte~naeional . 

Quie~o ag~adeee~ a lo-0 auto~e-0 de e-0te t~~bajo el 

habe~me eoneedido el hono~ de 6ung¡~ eomo aae-00~ du-

~ante el de-0a~~ollo del m¡-0mo y deja~ eon-0taneia de -
mi aat¡-06aeei6n po~ lo-0 ~e-0ultado-0 obtenido-O. 

Rud¡ p~¡mo Stivalet 

San Je~6nimo, 9 de Mayo de 1974. 
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INTRODUCCION. 

Uno de los principales problemas que enfrenta el es

tudiante de Ingeniería Química en el transcurso de su -

carrera, es la gran cantidad de dif~rente información -

disponible para la resolución de un mismo caso. Se pue

de presentar ya sea la existencia de dos o más métodos 

para resolver una misna situación o bien la presenc ia -

de diferentes métodos, todos ellos con diferentes ran-

gos de aplicación. Por consiguiente, es deseable contar 

con información previamente analizada y organizada . 

Este trabajo es un intento de resolver es t e problema 

para el caso de torres de absorción, en el cual se pre 

senta una considerable cantidad de información disponi

ble y gran variedad de métodos de cálculo. Esta idea se 

debe al Ing. Rudi P. Stivalet quien sugirió el inicio -

de este estudio enfocado a la obtención del méto~o o mé 

todos de cálculo más aproximados a la realidad en torres 

actualmente en operación. 

Después de un análisis minucioso de los métodos de -

cálculo se procedió a la determinación no solamente del 

más aprox imado a la realidad, sinó tambien aquellos mé

todos que presentan la mayor facilidad y rapidéz de cál 

culo; así como aquellos en los que se encuentra la na-

yor dificultad en la obtención de datos, complejidad ce 

cálculo o alejamiento de la realidad. 

Para este estudio se recurrió a diversas industrias, 

obteniéndose la mejor respuesta de parte de emoresas -

gubernamentales, las cuales accedieron inmediatamente a 

nuestras peticiones. 

Queremos agradecer la colaboración de Petró l eos Mexi 

canos, e n especial al Ing. Francisco A. Cossio, Ino. Cé 



sar González B., integrantes del Departamento de Petro

qu1mica; al Ing. Miguel González c., Ing. Manuel J. Bo

j6rquez, del Departamento de Procesos. 

Agradecemos tambien a Guanos y Fertilizantes S.A., -

en especial la colaboraci6n del Ing. Osear Bulher V., 

Ing. Ma. del Pilar Piedras. 

Agradecemos la colaboraci6n de los señores Ing. Ant~ 

nio Frias, Ing. Alberto Breamuntz, Ing. Roberto Andrade, 

Ing. Alejandro Anaya, e Ing. Felipe Pad1n. 

Juan M. Arredondo Bosch 

Eric Arellano Lamb 
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GENERALIDADES 

La eliminacion de determinados componentes de una mezcla 

gaseosa por absorción esuna de las operaciones más importa~ 

tes en la tecnología química. Es un proceso típico de tran~ 

ferencia de materia y consiste en poner el gas en contacto 

directo con un disolvente líquido para hacer posible la el! 

minaci6n de los componentes solubles del gas. Su campo de -

aplicaci6n se extiende desde la recuperaci6n de componentes 

valiosos presentes en gases hasta la eliminaci6n de materia 

les indeseables de corrientes de gases residuales. 

El principal requisito en el diseño de una instalación -

de absorci6n es poner el gas en contacto íntimo con el lí-

quido, es decir, proporcionar una superficie interfacial -

grande y una elevada intensidad de renova-:::i.ón de la misma. 

El contacto de las dos fases puede llevarse a cabo bien por 

acci6n de la fuerza gravitacional o bien por medios mecáni-

cos. Las columnas de pisos, empacadas y de paredes mojadas 

constituyen ejemplos de la primera categoria, mientras que 

en los div ersos tipos de torres de pulverización y absorbe

dores centrífugos emplean dispositivos mecánicos para la -

dispersi6n del líquido. 

Los aparatos de absorción pueden clasificarse también de 

acuerdo con su modo de funcionamiento. Las fases pueden es

tar en contacto contínuo como es una columna empacada le

quipo de contacto diferencial), o discontínuo, como en una 

columna de pisos (equipo de contacto por etapas). Los cál~

culos son diferentes en ambos casos. 

En un proceso de absorción el gas es el fluído a tratar; 

por lo tanto sus condiciones de entrada (caudal, composi-

ci6n y temperatura) se conocen de ordinario. La temperatu

ra y la composición del líquido de entrada y la composi --
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ción del gas a la salida se especifican también frecuente

mentepor lo tanto los principales objetivos en el diseño de 

una columna de absorción son la determinación de l caudal de 

disolvente y el cálculo de las principales dimensiones del 

equipo. Estos objetivos pueden alcanzarse ca l cu l ando, para 

un disolvente elegido y un determinado caudal de l mismo, el 

número de unidades t eór icas de separación y convirtiendo es 

tas por medio de las relaciones existentes en unidades rea

les de altura de columna o de núme~o de pisos. 

El procedimiento general de diseño consta de un determi

nado número de etapas que deben considerarse ordenadamente, 

las cuales son: 

a.) Selección del disolvente 

b.) Evaluación de los datos de equilibrio 

c.) Estimación de los de operación. Consiste general-

mente en un balance de materia y otro de calor. So 

bre la base de calor se decide si el proceso de ab 

sorción puede considerarse isotérmico o adiabático. 

d.) Selección de la columna. Si la selección no es evi

dente, deberán efectuarse cálculos para diferentes 

tipos de columnas y la se lección final se basará -

en consideraciones económicas. 

e.) Cálculo del diámetro de la columna. Para columnas 

empacadas (de relleno), se basa ordinariamente en 

las condiciones de inundación, y para columnas de 

pisos (conocidas tambien como columnas de platos), 

en la velocidad óptima del gas o en la capacidad 

de] piso para la circulación del líqu ido . 

f.) Cálculo de la altura de la columna o del número -

de pisos. 

g.) Cálculo de la pérdida de presión. 
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SELECCION DEL DISOLVENTE. 

Si el principal propósito de una operación de absorción -

es la de producir alguna solución en particular, el solvente 

está especificado por la naturaleza de la solución. Si e l -

principal propósito es el de remover algun constituyente del 

gas existen varias opciones. El agua es el disolvente más g~ 

neral y el más barato. Pero, las siguientes consideraciones 

son de importancia: 

l.) Solubilidad del gas. La solubilidad del gas deberá 

ser grande, para que así aumente l a v elocidad de -

absorción, disminuyendo la cantidad de solvente re 

querido. Generalmente los solventes ae la misma na 

turaleza química al soluto que se vá a absorver da 

rán una buena solubilidad. 

Cuando existe una reacción qu ínica entre el soluto 

y el solvente habrá una gran solubilidad de parte

del gas, pero si el solvente debe rec~perarse para 

la recirculación, la reacción deberá ser reversible. 

2.) Volatilidad. El solvente deberá tener una presión -

de vapor baja ya que el gas que sale de la opera--

ción de absorción es ordinariamente gas saturado 

con el solvente el cual generalmente se p ierde. Si 

es necesario se puede usar un segundo líquido menos 

volátil para recuperar la porción evaporada al pri~ 

cipio, como se muestra en la Fig. (1). 

3.) Corrosividad. Los materiales de construcción de la 

torre, así como sus aditamentos, deberán estar de-

bi<lamente seleccionados para que puedan soportar 

las características corrosivas del disolvente. 

4.) Costo. Preferiblemente, el solvente deberá ser de -

bajo costo para que las pérdidas no sean significa

tivas ; siendo también de fácil adquisición. 



Sección 
recupe
ración 
solvente 

Sección 
Absorción 

Gas de salida 

Absorbente no volátil 

Solvente recuperado + Absorbente 
L__ _ ___,_- Sol vente 

Gas de entrada 

Solución. 

Fig. (1), Torre de absorción con sección de re
cuperación para el solvente volátil. 
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S.) Viscosidad. Se prefiere que la viscosidad sea baja 

ya que esto aumenta las velocidades de absorción,

el flujo a través de la torre es más fácil, dismi

nuye la caída de presión en el bombeo y se tiene -

una mejor transferencia de calor. 

6.) Varios. El solvente, si es posible, deberá ser no 

tóxico, no inflamable, químicamente estable y de

berá tener un bajo punto de congelación. 

La selecci6n definitiva depende de consideracio-

nes económicas que implican, tanto al sistema de 

absorci6n como al de regeneración del disolvente, 

(desorci6n) . 
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EVALUACION DE DATOS DE EQUILIBRIO 

En la transferencia de masa existe un límite; cuando las 

dos fases llegan al equil1brio, en donde ya no hay transfe

rencia de masa. 

Para que un proceso tenga interés práctico debe de tener 

una razonable velocidad de producción, para lo cual se debe 

evitar el equil1brio, ya que la velocidad de transferencia 

de materia en un punto cualquiera es proporcional a la fue~ 

za impulsora, que viene dada por la separación del equilí-

brio en dicho punto. Por consiguiente es de importancia ca

pital el conocimiento del equil1brio entre las fases para e 

valuar las fuerzas impulsoras. Las variables controlantes -

son temperatura, presión y concentración. 

Generalmente en la absorción se transfiere un componente 

entre las fases, se desprecia la solubilidad del gas inerte 

en la fase líquida y la presencia en la fase gaseosa del va 

por procedente del líquido. El número de variables es por -

consiguiente cuatro: presión, temperatura, y las concentra

ciones del componente A en el líquido y en el gas. Si se f~ 

jan . la temperatura y la concentración, queda una de las con 

centraciones corno variable independiente que puede cambiar

se arbitrariamente • Las demás concentraciones se estable-

cen automaticamente y por consiguiente se puede representar 

la curva de equil1brio de y* frente ax*. Todos los puntos

de esta curva corresponden a la misma presión y temperatura. 

En un equilibrio entre líquido y vapor se puede utilizar 

el concepto de presión parcial, en donde la presión parcial 

de un componente cualquiera de una mezcla gaseosa esta rel~ 

cionada con la fracción molar en la fase gaseosa de dicho -

componente mediante 

y 



siendo, y 

p 

p 

Fracción molar de la fase gaseosa 

Presión parcial 

Presión total del sistema 
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De acuerdo con la definición de presión parcial, la suma 

de las presiones parciales de una mezcla gaseo sa es igual a 

la presión total. Las presiones parciales y totales se pu~ 

den expresar en cualquier unidad conveniente. 

Ley de Henry. Para concentraciones bajas, la gráfica de 

p contra x* pasa por el origen de l as coordenadas y durante 

una corta distancia es una línea recta. Este comportamiento 

es general excepto para electrolitos que se disocian en so

lución y es una característica fundamental d e las sustan-

cias en soluciones diluidas. 

La presión parcial esta/ dada por la siguiente ecuación 

y* = ~ = H X 
p A 

o tambien 

siendo HA la constante de la Ley de Henry, en tanto que el 

subíndice A representa el componente A. 

La ecuación anterior es la expresión matemática de la -

Ley de Henry. El valor de HA y el intervalo de concentra--

ción en el que permanece constante se puede encontrar sola

mente por experimentación. 

Ley de Raoult. Cuando una solución tiene una composición 

próxima a la del componente A puro , la p r esión parcial del 

componente A es p r oporc ional a su concentración, o sea, 

PA = K'x* 

' 1 
1 

1 



donde K' es una constante . Cuando x* 

y K' = Pi, por lo que : 
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1, entonces PA 

sien<lo PA la presión de vapor del componente A puro. Para -

mezclas binarias, la misma regla puede aplicarse para el 

componente B; 

Pn = Pfi (1 - x*) 

Estas dos últimas ecuaciones son expresiones matemáticas 

de la Ley de Raoult , que establece que la presión parcial -

de un component e e n una solución es igual al producto de la 

presión de v apor de dicho compPnente por su fracción molar 

en la solución. 

Si la Ley de Henry es aplicable a un componente para un 

segmento de eje de concentraciones, termodinámicamente se -

deduce que la Ley de Raoult es aplicable al otro componente 

para el mismo segmento. 

Soluciones ideales. La Ley de Raoult es aplicable a alg~ 

nas mezclas ideales para cada uno de los componentes en to

do el intervalo de concentraciones desde O hasta 1.0. Las -

líneas de presión parcial-concentración, son rectas. Para 

soluciones ideales las leye s de Raoult y Henry para un de-

terminado componente son idénticas y la constante de la Ley 

de Henry es igual a la pres ión de vapor de dicho componente . 

En la práctica, pocas soluciones se comportan como idea

les. Son idea les las mezclas de isótopos y las mezclas de -

moléculas no polares del mismo tipo y de un tamaño aproxi~~ 

damente igual , como ocurre con los miembros de algunas se-

ríes homólogas de hidrocarburos . Así, las mezclas d e bence

no, tolueno y xileno, y l as mezclas de parafinas de bajo p~ 

so molecular siguen la Ley de Raoult,a temperaturas ordina-

rias. 
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Las mezclas de sustancias polares, tales como agua, alco

hol y electrolitos se apartan generalmente del comportamien

to de las soluciones ideales. Si uno de los componentes de -

una mezcla binaria sigue la ley de las soluciones ideales, -

tambien tiene que seguirla el otro componente. 

0000 

CURVAS DE EQUILIBRIO. 

La utilizaci6n de presiones parciales en los equilibrios 

líquido-vapor constituye un medio de cálculo. Generalmente -

es más conveniente utilizar relaciones de equilibrio entre -

y*, la fracci6n molar de un determinado componente en el va

por y x* la fracdi6n molar de dicho componente en el líquido 

Para seguir la variaci6n de temperatura en el proceso resul

ta muy atil otra relaci6n que recibe el nombre de diagrama -

del punto de ebullici6n. 

Si una mezcla sigue la Ley de Raoult se pueden calcular -

las concentraciones necesarias para hacer la curva de equil~ 

brio; cuando se dispone de los datos de presi6n de vapor de 

las sustancias puras se pueden utilizar las siguientes ecua

ciones: 

donde 

1 

y* 
PA 

x* 
p 

(1 - y*) Ps (1 - x*) 
p 

Presi6n de vapor del componente A puro 

Presión de vapor del componente B puro 

Presi6n total. 
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MEZCLAS AZEOTROPICAS. 

Muchos sistemas no siguen la Ley de Raoult pero tienen -

curvas de equilibrio análogas a las anteriores; es decir, 

la curva de equilibrio es concava hacia abajo en toda la -

longitud. Las mezclas de cloroformo-acetona o benceno-eta-

nol son típicas azeotr6picas en las que presentan puntos de 

ebullici6n máximo o mínimo, siendo los más frecuentes los -

azeotr6picos de punto de ebullici6n mínimo. Para una concen 

traci6n azeotr6pica, las curvas de líquido y vapor se tocan 

y tienen una tangente horizontal comun. La composici6n del 

vapor que se produce en un azeotropo es la misma que la del 

líquido, por consiguiente un aze6tropo hierve, a presi6n 

constante s i n que varíen la concentraci6n del líquido ni 

del vapor. En estas condiciones tampoco puede variar la tem 

peratura y por esta raz6n los aze6tropos se llaman tambien 

mezclas de ebullici6n constante. 

Un aze6tropo no se puede separar en sus componentes me-

diante destilaci6n a presi6n constante. Además una mezcla -

situada a un lado d e la composición azeotr6pica no se puede 

transformar por destilaci6n en una mezcla situada al otro -

lado del aze6tropo. Si se cambia la presi6n total se modifi 

ca generalmente la composición azeotr6pica y esta propiedad 

se puede utilizar para conseguir separaciones operando a -

presi6n o a vacío, que no se puede obtener obtener a la pr~ 

si6n atmosférica. 

El mismo resultado se puede conseguir más económicamente 

añadiendo un tercer componente que destruye al aze6tropo. 

Como casos ilustrativos de algunos de los conceptos ex-

puestos anteriormente pueden verse las Figs. (2) y (3), -

las cuales representan las curvas de equilibrio para los -

sistemas cloroformo-acetona y benceno-etanol. Para la con-

centraci6n del aze6tropo, la curva de equilibrio corta la -
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diagonal y x . 

~ 1,0------------
Fig. ( 2) , Diagrama de e - ! 0,9¡'------+----1-+-+---1------+----1i------'--''P'----I 

quilibrio para un aze6tropo g J,Bi----i--+--i----+-i----i--+-:#--t-4 
de temperatura de ebulli -
ci6n máxima. Sistema cloro
formo- acetona. 

Fig. (3), Diagrama de e
quilibrio para un aze6tropo 
de temperatura de ebulli -
ci6n mínima. Sistema bence~ 
no-etanol. 

o 1,0-----------~ 
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¡? 0,9 1-----'-----~------+--'-

! 0,8 i-----+-+--;_~-+-
" g 0 .7 ' 
~ 0,6 - Yo : X o -l------'--1-----,,1'-cJ..-"'t--
~ - -~- -- l--~ --
~ 0,5 +--q~--+----!----+ 

"'.:'. 0,41----+-~-i--~'--....,...+--+---i----+--l 
-!!! 
~ 0,3 i------Y--+---+-----+-1--+-+--+----+-

a o.z 1--++--.i!---+----+-¡_;_+---__.__ 
¡¡ 
~0.1,.___,,___ __ 
"-

(¡ C,I e,:' v,3 ~J,4 íjj U.E C·.- J,B w l,l 
x, f-ra-:c1011 rnofi.Jr de bf'nceno en !? I /1q.ii'' 
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ESTIMACION DE LOS DATOS DE OPERACION. 

Los datos de operación que deberán determinarse o en su -

caso estimarse son los caudales, las concentraciones y las -

temperaturas terminales de las fases. Los caudale s y concen

traciones terminales permiten fijar la linea de operación, -

mientras que las temperaturas terminales indican hasta que -

punto la operación puede considerarse isotérmica, es decir -

si la linea de equilibrio debe o no c orregir se por variacio

nes en la temperatura del líquido. La linea de operación se

obtiene mediante un balance de materia y l a temperatura de -

salida del líquido se calcula a partir de un balance de ca-

lar en la columna. 

I.) BALANCE DE MATERIA. 

En un aparato de contacto diferencial como la torre -

de absorción empacada que se representa en la Fig. (4), no -

hay variaciones bruscas de composición, como ocurre en un a

Gs 

r---~~---1 
Ls j 1 

Xg 1 
1 

1 
1 
1 
1 L G 
1 

1 
1 
1 

L_ 

1 
1 

1 
J 

Fig. (4), Diagrama para 
el balance de materia -
en una columna empacada. 
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parato de etapas de contacto como las torres de platos, si 

n6 que la composici6n varía en forma contínua de un extremo 

a otro del equipo Los balances de materia para una parte -

de la columna situada por encima de un plano arbitrario, tal 

como se representa por la linea de trazo discontínuo de la -

Fig. (4), son los siguientes: 

Materia Total: Ls + V L + Vs (IV .1) 

Componente A: Lsxs + Vy = Lx + VsYs (IV .2) 

Las ecuaciones de los balances globales de materia, basa

das en las corrientes terminales son: 

Materia total: (IV.3) 

Componente A: Lsxs + VbYb = Lbxb + VsYs (IV. 4) 

donde L y V representan las velocidades de flujo molar en la 

fase líquida y gaseosa respectivamente, en Kg mol/hr; mien-

tras que x e y son las fracciones molares del componente A -

(soluto) en las fases líquida y gaseosa respectivamente, pa

ra una misma localizaci6n de las fases L y V. El subíndice s 

indica condiciones en la parte superior de la columna, en -

tanto que b indica condiciones en la base de la misma. 

Las ecuaciones de la lineas de operaci6n para una planta 

de contacto diferencial son; la (IV.5) siguiente 

( 

Xs 
L' -1-

- Xs 

así como; 

y=~~)x + 
VsYs - LsXs 

V (IV. 6) 
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L' es la velocidad de flujo molar del líquido libre de solu

to y V' la del gas libre del soluto, ambas en Kg mol/hr. Las 

composiciones x e y están en contacto en una determinada sec 

ci6n de la columna, lo que supone que las composiciones para 

una determinada altura son independientes de su posición en 

la sección empacada. 

Las velocidades de flujo V y L con frecuencia varían not~ 

blemente de un punto a otro a lo largo de la columna, de tal 

forma que las lineas de operación presentan generalmente una 

fuerte curvatura. 

Graficamente, la recta de operación puede trazarse unien

do los puntos representativos de las dos concentraciones te~ 

minales de ambas fases, puesto que las coordenadas de ambos 

puntos deben satisfacer la ecuación. 

II.) BALANCE DE CALOR. 

Refiriendose a la Fig. (5), la ecuación general para 

balance de calor será: 

CALOR ENTRADO CALOR SALIDO 

(IV. 7) 

en donde, 

G Caudal total del gas seco, Kg/hr. 

L*= Caudal total de la fase líquida, Kg/hr. 

H Entalpia de la corriente gaseosa por unidad de 

masa de gas seco, Kcal/Kg de gas seco. 

C Calor específico del líquido, Kcal/Kg ºC 

T Temperatura de la fase líquida, ºC. 

Qs Calor de solución y de reacción, Kcal/hr. 

Qo Pérdidas de calor, Kcal/hr. 

La entalpía del gas H, tornando t 0 corno temperatura de re-



ferencia, está dada por: 

H c't + h (Cvt + Aol ( c' + hCv) + h ~ o 

st + h). 0 

en donde: 

e', Cv Calores específico s del gas seco y del 

vapor de agua, Kcal/Kg º C. 

t Temperatura de l a fase gaseosa, º C. 

h Humedad d e l a c o rrie nte gaseosa, en 

Kg agua / Kg gas seco. 

Ao Calor late nte de v aporizaci6n del agua a 

la temperatura de referencia, Kcal/Kg. 

s = c1 + hCv = Calor húmedo, es decir, calor

específico del gas húmedo por unidad de 

masa del gas seco, Kcal/Kg ºC. 
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(IV. 8) 

Si se prefiere simplificar los cálculos a realizar, pue-

den hacerse las siguientes hip6tesis simplificativas para 

comprobar si se presentan condiciones isotérmicas. 

a.) La columna es adiabática, es decir Q0 = O 

b.) El gas abandona la columna a la temperatura de en-

trada del líquido, es decir ts = Ts 

c.) El calor específico del líquido es constante a tra

vés de la columna, es decir Cs = Cb = C 

d.) El calor específico del líquido se puede considerar 

igual al del a gua; dependiendo de la situación a la 

cual se trabaja. 

e.) El gas puede considerarse como aire, a los efectos 

de cálculo de humidificación, por lo que podrán u

tilizarse las gráficas o tablas psicrométricas. 

f.) El gas entra en la columna saturado: h = h* 
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g .) El gas abandona la columna saturado a la temperatu 

ra de salida de la columna, es decir; hs = h~ 

Qs q u e en es te caso es e l calor de reacción puede espre-

sarse como: 

R~ (IV.9 ) 

donde ~ es e l calor de reacción por QOl de la fracción del -

gas que se ha absorbido, supuesto constante en el intervalo

de temperatura s considerado, dado en Kcal/Kg mol. LtTi caudal 

molar del diso lvente puro en Kg mol/hr. R es el caudal de ab 

sorción en Kg mol/hr. 

La ecuación (IV.7) se transforma en: 

(IV.10) 

Si los cálculos indican que no está justificado el supo-

ner condiciones isot~rmicas, tendremos que tomar estas otras 

consideraciones; 

Puesto que la temperatura del líquido varía a lo largo -

de la columna, deberá representarse una línea de equilibrio 

que tenga en cuenta dichas variaciones. Esto se puede hacer 

de la siguiente forma: 

a.) Debe calcularse o estimarse la variación de la tempe

ratura del líquido con respecto a la composición de -

la fase líquida. 

b.) Se representan líneas de equilibrio correspondientes 

a varias temperaturas comprendidas entre Ts y Tb. 

c.) Se trazará entonces la línea de equilibrio no isoter

ma correspondiente, calculando T para una X dada, me

diante la relación T = f(X), establecida en a.), e in 

terpolando para T y el valor de X dado entre las lí-

n eas de equilibrio representadas. 

El aumento de temperatura de la fase líquida se de 
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be al calor de reacción y al intercambio· de calor sensible 

y de evaporación con el gas, y está contrarrestado parcia! 

mente por el aumento de masa de la misma. 

III. RELACION MINIMA DEL GASTO LIQUIDO-GAS EN 

TORRES DE ABSORCION 

En el diseño de torres de absorción la cantidad del gas 

a ser tratado G, las concentraciones terminales Yl e Y21 y 

la composición del líquido entrante xs son conocidas o fi

jadas por las condiciones del proceso, pero la cantidad -

del l!quido que deberá usarse puede estar sujeto a cambio. 

Si se toma como referencia la Fig.{6), la línea de ope

raci6n deberá pasar a trav~s del punto D y deberá terminar 

en la ordenada Yl· Si se usa una cantidad de líquido tal -

que la línea de operaci6n sea DE tendremos una composici6n 

Yli si se usa menos líquido, la composición del líquido a 

la salida será mayor como lo muestra la línea DF, pero co

mo las fuerzas cortantes para difusión son menores la ab-

sorci6n será más difícil. El tiempo de contacto entre el -

gas y el líquido deberá ser mayor y la altura por lo tanto 

tambien deberá ser mayor. El gasto mínimo de líquido que -

Fig. (S), Ba-
lance de calar.-

1 
1 
1 

1 1 
1 1 
~ 1 
1 t 

+-·' 
1 1 
1 1 
1 1 

1 

Fig (6) , Rela
ción mínima li 
quido-gas para r 

absorción. 

x, x, X, (mox) 
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puede usarse corresponde a la línea de operaci6n DM, la 

cual tiene la pendiente más grande tocando la línea de e-

quilibrio, siendo tangente a la curva P. En el punto P la 

fuerza de difusi6n es cero, y el tiempo de contacto neces~ 

rio para obtener la concentraci6n requerida será infinito, 

por lo que la altura de la torre será tambi~n infinita; es 

to representa el límite del gasto líquido-gas. 

La curva de equilibrio frecuentemente es c6ncava hacia 

arriba como se aprecia en la Fig. (7), y el gasto mínimo -

corresponderá a la concentraci6n de salida del líquido en 

equilibrio con el gas entrante. 

FLUJO PARALELO. 

Cuando el gas y el líquido fluyen paralelamente corno lo 

muestra la Fig. (8), la línea de operaci6n tiene una pen-

diente negativa - Ls/Gs. No hay límite en esta relación, y 

solo con una torre infinita se llega al equilibrio como -

(xe, Ye>· Las torres de corriente paralela se usan cuando 

se construye una torre excepcionalmente alta, que puede --

dividirse en dos secciones como lo muestra la Fig. (9), con 

una segunda sección operando en corriente paralela para eco

nomizar tuberías de grueso calibre que transporta el gas. 

Tarnbien se usan si el gas que vá a ser disuelto es un gas p~ 

ro y no hay ventaja en torres de corriente paralela. 

Fig (7), Concavidad en una 
curva de equilibrio y con
centración de salida del -
líquido en equilibrio con 
el gas entrante. 
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Fig (8), Diagrama y linea de operación 
para flujo paralelo. 

Fig . (9), Disposici6n de dos seccione s de 
absorción en sustitución de una t o rre de 
t amaño apreciablemente grande. 

Gas 
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OPERACION NO-ISOTERMICA 

Cuando se absorben q randes cantioades de qas soluto 

para fornar soluciones concentradas, no se pue<"en icrn~ 

rar los e fectos producidos en la variaci6n de la temp~ 

ratura. Si debido a la absorci6n la temperatura del lí 

quido se eleva considerablemente la solubilic'.ad del so 

luto disminuirá apreciablemente y por lo tanto la cap~ 

cidad del absorbedor decrecerá o bien será neces a rio -

increme ntar el flujo del líquido para poder cumplir -

las condiciones de aüsorci6n requeridas. Si el calor -

producido es excesivo puede ser necesario instalar un 

serpentín enfriador , o bien, retirar el líquido a in-

tervalos , enfriarlo, y regresarlo al absorbedor. 

Balance de calor. Considerando la torre de la Fig. 

adjunta, si consideramos QT, BTU/hr, como el calor to-

~~ --, tal removido de la torre por me-

HG1 ~ dio de cualquier fin, se tiene -L Lo 
._,_x0 el siguiente balance de entaloia 

1 t-------1 H Lo 

21------1 

n-1-------
nt-----1 

para toda la torre: 

donde: 

HL y G: Entalpias de las co-

rrientes líquirta y gaseosa -

respectivamente, BTU/lb mol . 

L y G: Moles totales / hr del -

líquido y gas respectivamente 



x: Fracción mol del soluto en la fase líquida. 

y: Fracción mol del soluto en la fase qaseosa. 
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Según Treybal, R.E. (ver referencias biblioqráficas), 

es conveniente referir todas las entalpias a la condi--

ción del solvente líquido puro, del gas diluyente puro,

y del soluto puro a alguna temperatura base t 0 , asignán

dole entalpia cero a cada sustancia para su estado nor-

mal de agregación a t 0 y 1 atm. de presión. Así, la en-

talpia molar de una solución líquida, a temperatura tL, 

y fracción molar x del soluto es: 

donde el primer término de la derecha representa el ca

lor sensible y el segundo la entalpia molar de solución 

o calor integral de solución. Si se emite calor como -

producto de la mezcla realizada, Hs será una cantidad 

negativa. Si el soluto absorbido es un gas a t 0 y una -

atmósfera de presión, la entalpia del gas incluirá so-

lamente calor sensible. Si el soluto absorbido es un -

líquido a las condiciones de referencia corno en el caso 

de muchos vapores, la entalpia de la corriente gaseosa 

deberá incluír tambien el calor latente de vaporización 

del soluto vapor. Para soluciones ideales, Hs para la 

mezcla de líquidos es cero, y la entalpia de la solución 

es la suma de las entalpias de los constituyentes por s~ 

parado, sin mezclar. Si la solución líquida ideal está -

formada por un soluto gaseoso, el calor emitido es el ca 

lar latente de condensación del soluto absorbido. 

Para una operación adiabática, QT en la ecuación para 

el balance de entalpia es cero, y la temperatura de la -

corriente que sale del absorbedor será generalmente ma-

yor que las temperaturas de entrada debido al calor de -
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solución. El aumento en la temperatura provoca una dis

minución en la solubilidad del soluto, lo cual ocacio-

na un aumento en la relación L/V mínima y por lo mismo 

un mayor número de platos que en el caso de operación ~ 

sotérmica. El diseño de torres de absorción para ese c~ 

so debe realizarse numéricamente, calculan0o plato por 

plato, desde la base hasta el domo. Para cada plato se 

considerará que ambas corrientes están en equilibrio -

con respecto a presión y a temperatura. ne esta manera 

los balances de soluto hasta el plato n son: 

La temperatura de la corriente Ln puede obtenerse a 

partir de un balance de entalpía como se muestra a con

tinuación: 

La corriente gaseosa Gn se encuentra entonces a la -

misma temperatura que Ln con su composición en equili-

brio con esta. Generalmente, solamente se conocen las -

temperaturas tlelas corrientes de entrada L0 y GNp+l por 

lo cual es necesario estimar la temperatura G1 del gas 

(la cual es igual a la temperatura del último plato) y 

emplear la ecuación del balance de entalpia para calcu-

lar la temperatura de la corriente líquida en l~ base -

de la torre. Al efectuar la secuencia de cálculo hasta 

alcanzar el último plato de la torre se deberá checar -

la temperatura de la corriente gaseosa previamente est~ 

mada. Si esto no se logra deberá estimarse una nueva -

temperatura y efectuar el siclo hasta checar el valor -

estimado. 



DISEÑO EN OPERACIONES ADIABATICAS. 

En una torre de platos operando adiabaticamente 

las composiciónes de los f lu{dos y las temperatu--

ras se pueden calcu l ar por medio de balances oe ma 

sa y entalpia, atraves de cada plato teorico emp~ 

zando ya sea por la base o el domo de la torre. 

Basicamente e l problema se r educe a la estima -

. ción de los perfiles de temperaturas del liauido. 

Hartan y Franklid 4 s ugirieron un balance o l obal 

de materia y energia e n union con una temperatura-

promedio estimada suponiendo una operación isoter-

mica para el calculo de las composiciónes,velocid~ 

des de flujo y las temperaturas de las corrientes 

de entrada y salida de la torre,en donde oor medio 

de una segunda aproximación se puede estimar las -

temperaturas y composiciónes dentro de la torre a-

sumiendo que el cambio fracciónal en el oas en el 

gas es el mismo para cada plato teorice. 

Asf tenemos: 

(Gmb r Yn) _ (Gmb) 

f J
l / n 

(Gmb E Yn+l) (Gmb ~Y' 

En donde; Yn= composición del ga s en el plato n. 

Yn+l= com. del ga s en el plato n+l. 

Y'= composición del qas a la salida de 
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la torre. 

n = Número total de pisos teóricos. 

En donde Gmb( Yn), Lms(l+ Xn+l) pueden ser cal

culadas mediante un balance de masa basados en todos los 

componentes. 

Se asume que el cambio de la temperatura del líquido 

de un plato teórico al otro está dado por: 

En donde: 

Gmb - Gmb ¿Yn 

Gmb - Gmb I_.y' 

Temperatura de salida .del líquido. 

Temperatura de entrada del líquido. 

Temperatura del líquido a la sali

da del plato n+l, dentro de la to

rre. 

Horton y Franklin propusieron una ecuación en la que 

aparece un factor de absorción A' para cada uno de los n 

número de platos teóricos en vez de un factor global. 

Ys - Y' (Lms/(y/x)Gmb)n+l 

(Lms/(y/x)Gmb)n+l_1 

(Lms/(y/x)Gmbl 

(Lms/(y/x)Gmb)n+l_ 1 

1 

Ys - y 1 _ LmsXs AEn+l - AE; 
Ys 

En donde: AE; 
1 

y AE 
A' 

A1 GmbYs AEn+l - 1 

Factor de absorción 

Lms(l+ZXn)/ (y/x)Gmbl:Yn 

Lms(l+Zx)/ (y/x) Gmb~Y 
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SELECCIOH DE LA COLUMNA. 

Las operaciones de transfere ncia de masa se llevan a ca 

bo e n una gran variedad de equipos existente s e nt re l os 

cuales se e ncuentran las torres con platos o bien las co -

lumnas empacadas. Eútre estos dos tipos de contccto es po 

sible hacer una comparación cualitativa, t omando en consi

deración c i e rtas ventajas y desventajas que presentan cada 

uno de estos sistemas lo cual puede ayudar en un mo~ento -

~ado a la adecuada determinación del equipo que deberá u-

sarse para las condiciones y necesidades particul a r es de -

l a o peración unita ria. 

l.) Para gastos idénticos de flujo gaseoso, ti e ne lugar 

una menor caída de presión a través de una torre empa 

cada que a traves de una columna de platos. 

2.) Las torres empacadas son más baratas y más faciles 

de montar que las columnas de platos para productos 

químicos corrosivos. 

3.) Las columnas de platos pueden procesar cargas mayo

res de líquidos sin que se inunden. 

4.) Se presenta una menor pérdida de líquido en torres 

empacadas que en torres de platos. 

5.) Para una misma carga de calor las columnas de pla-

tos pesan menos que las columnas empacadas. 

6.) El gran diámetro de las columnas e~pacadas no es 

tan eficiente debido a la mala distribución del líquido 

7.) Las columnas de platos se pueden limpiar más facil

mente. 

8.) Las caracter1.sticas de la curva de equilibrio po -

dr ían determinar el tipo de torre a elegir como se mues 

tra a continuación, 



TORRES 

EMPACA

DAS. 

y 

TORRES DE 

""--- PLATOS 

X 
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9.) Las torres empacadas pueden ser ventajosas en oper~ 

ciones al vacío, debido a que la caída de presión puede 

ser menor en una torre empacada que en una de platos . 

10.) Las torres empacadas son preferibles en los líqui

dos que espuman . 

11.) Las torres de platos pueden ser preferibles en op~ 

raciones en las cuales se presentan grandes variaciones 

de temperatura con respecto a la temperatura atmosféri

ca ya que las variaciones en las dimensiones de la cora 

za podrían demoler el empaque. 

12.) Cuando se requiere un gran número de unidades de -

transferencia o platos teóricos, las columnas de platos 

pueden ser preferibles ya que las torres empacadas es-

tan sujetas a formar caudales de las corrientes de va-

por y líquido y limitan así la cantidad de material 

transferido. 

13 .) La construcción de torres empacadas es generalmen

te más facil y más barata. Las consideraciones económi

cas demuestran que las torres empacadas usualmente son 
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más baratas que las de platos cuando el diametro de la 

columna es menor de dos pies. 

La determinaci6n definitiva de la columna a emplear 

dependerá de condiciones y factores econ6micos princi

palmente, como son gastos fijos y variables para la ab 

sorci6n deseada. 
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GENERALIDADES 

.Las torres empacadas se usan generalmente como equipo de 

contacto para sistemas lfquido-gas y lfquido-lfquido. 

La Fig. (10), representa la sección transversal de una -
' 

torre de absorción. Las unidades básicas consisten en: 

l. Coraza o pared de la torre 

2. Empaque 

3. Soporte de empaque 

4. Distribuidor de lfquido 

5. Soportes intermedios y redistribuidores 

6. Boquillas de entrada y salida del lfquido y gas. 

Coraza o paredes de la torre. La pared de la torre o 

columna puede estar hecha de madera, metal, ladrillos a 

prueba de ácido, vidrio, plástico o de algun otro mate-

ria! dependiendo de la condición de corrosión. Para la -

facilidad de construcción generalmente las torres se ha

cen en forma circular, pero tambien pueden ser cuadradas. 

En las torres de cerámica hay que tomar en considera

ción la posición de las boquillas; ~stas deben estar o-

rientadas 90°una de otra para reducir la posibilidad de 

alguna rajadura en la pared. 

Empaques. El principal papel que desempeña el empaque 

en una torre de absorción es la distribución, aumentando 

la superficie de contacto entre el lfquido y el gas y fa 

vorece el fntimo contacto entre las fases. 

Se han diseñado numerosos tipos de relleno y bastan~

tes de ellos son de uso frecuente. Han sido utilizados -

muchos tipos de materiales de empaque que van desde sóli 

dos muy fáciles de adquirir, como piedras, botellas ro-

tas, trozos de porcelana hasta formas geométricas compl~ 

jas y muy caras. 
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Distribuicor de líquifo 

Empaoye mediano 
arrect o <liariante 
F'mp . arande arre 
qlo en cuadro. -
Barras para sooor 
te. 

Fig. (10), Secci6n transversal de una torre de 
absorc i6n empacada típica. 

Algunos empaques se distribuyen al azar dentro de la to

rre mientras otros se colocan ordenadamente. Los primeros -

estan generalmente formados por piezas cuya dimensión mayor 

está comprendida entre ~ S y 50 mm y se utilizan mucho en to

rres pequeñas. Los rellenos colocados ordenadamente estan -

formados por piezas de 5 a 20 cm. y se utilizan solamente -

en torres grandes. En la Fig. (11) se presentan algunos ti

pos de empaques. 

Los anillos y monturas como la silla de Berl y el anillo 

Raschig son rellenos típicos que se cargan al azar en la to 



Fig. (11), Algunos 
de los erapaques ~as 
comunes empleados 
en el relleno de to 
rres empacadas. 
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rre, los anillos de partici6n con espiral como el anillo con 

helicoidal se colocan ordenadamente . 

Los anillos Raschig grandes, de 5 a 8 cm de diámetro, t~ 

bien se disponen con frecuencia ordenadamente. Otros tipos -

de relleno que se utilizan ocacionalmente son rosetas de 

plástico y diversas formas de tela metálica. 

Las principales exigencias que debe de cumplir el relleno 

son las siguientes: 

l.) Debe de tener una gran superficie humedecida por uni

dad de volumen de espacio empacado, para que presente un a-

rea interfacial potencial grande para el contacto de las fa

ses. 

2.) Debe de poseer un gran volumen vacío. Esto permitirá 

fluír cantidades razonables de las fases sin que existan --

caídas grandes de presi6n. 

3.) Debe de tener buenas características de humedecimien

to. 

4.) Debe ser resistente a la corrosi6n; ser químicamente 

inerte a los fluídos que circulan en la torre. 

5.) Debe tener una baja densidad a granel. Para grandes -

torres empacadas el peso del empaque puede llegar a ser con

siderable, lo que implica problemas serios de soporte. 

6.) Debe ser relativamente barato. 

Por consiguiente, la mayor parte de los rellenos se cons

truyen con materiales baratos, inertes y relativamente lige

ros; tales como arcilla, porcelana o grafito. A veces tam~-~ 

bien se utilizan anillos metálicos de pared delgada constru! 

dos en acero o aluminio. Mediante unidades de relleno de for 

mas irregulares o huecas se consiguen grandes espacios vací

os, con una porosidad del 60% o superior que permiten flujos 

f 
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elevados de las fases. Los rellenos colocados ordenadamente 

presentan canales ininterrumpidos a través del lecho de re

lleno y originan caídas de presión menores que en los relle 

nos colocados al azar, en los que el gas se ve obligado a -

cambiar frecuentemente de velocidad y dirección. Esta venta 

ja está, sin embargo, contrarrestada por un peor contacto -

entre los fluidos. 

Los anillos tipo Raschig son bastante empleados en las -

industrias, debido a su bajo costo, aunque no son tan efi-

cientes corno algunos otros materiales nuevos. El espesor de 

la pared de los anillos Raschig es un factor importante, 

porque a medida que éste se adelgaza, la resistencia rnecáni 

ca disminuye. Un espesor mayor dará corno resultado un aurnen 

to de la caída de presión, un espacio libre menor y final-~ 

mente un area reducida de superficie. Se obtienen mejores -

resultados cuando las paredes son delgadas. Generalmente -

los anillos Raschig pueden ser fabricados de porcelana, ar

cilla, carbón o metales, siendo su diámetro y altura igua-

les. 

~ Las sillas de montar Intalox dan un grado mayor de disp~ 
~sición errática que los anillos citados. Este empaque es -

¡ más caro que el anterior. --Las si.IT as de montar Berl son caras pero estas tienen c~ 

mo ventaja la de poder empacarse dando configuraciones com

plejas siendo muy resistentes y dan una area mayor por uni

dad de volumen. 

Los anillos Paul tienen secciones de su pared cortadas y 

dobladas hacia el interior para dar mejor circulación. 

Cuando el relleno es ordenado el tipo de empaque varía y 

pueden ser como los mostrados en la Fig. (12), o los arte-

factos conocidos generalmente corno platos de contracorrien

te. 



a) Anillos Raschi g 
ordenados, (vista 
vertical). 

c) Hetal entrelazado 

h) Rejillas de madera 

d) Rejillas de cerámica facilrnente empacables. 

Fig. (12), Empaques ordenados y algunos tipos de 
rejillas. 
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El empaque ordenado ofrece la ventaja de disminuír la ca

ída de presión, un mejor flujo de los fluídos, etc., pero la 

gran desventaja es que su ordenamiento es más costoso que 

los ordenados al azar; produce canalizaciones y disminuye el 

area de contacto. 

Los anillos Raschig pueden ser empacados como lo ilustra 

la figura a. Tambien existen anillos con espiral interna co

mo la figura b, los cuales son empacados uno encima del otro 

proveyendo pasajes contínuos para el gas. 

Los empaques de la figura c, (Spraypak y Panapak), estan 
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hechos a base de láminas de metal las cuales se les d~ forma 

ondulante y se colocan en varias capas. 

El enrejado de madera no es tan costoso; su ordenamiento

puede variar y es generalmente usado en torres de enfriar.:ien 

to de agua. 

Existen muchos tipos más de empaques que los mostrados a~ 

teriormente, así como características y datos físicos para -

los mismos. Algunos detalles adicionales pueden encontrarse

en los apéndices, al final de este trabajo. 

Soportes para los empaques. Es necesario tener en la base 

de la torre espacio abierto suficiente para permitir la bue

na distribuci6n del gas dentro del empaque. En consecuencia

el empaque debe estar colocado sobre algun soporte que pro-

porcione suficiente espacio libre. Este soporte debe se'r lo

suf icientemente fuerte para poder soportar el peso de una de 

terminada altura de empaque; debe de ofrecer una area libre· 

lo bastante amplia para permitir el flujo con un mínimo de -

restricciones o resistencias. Existen enrejados de diferen

tes tipos y generalmente se prefieren los diseñados especia~ 

mente para alguna operaci6n. La Fig. (14) nos muestra una de 

las variedades de estos soportes en donde nos dá una area li 

bre del orden del 85%, la cual se puede modificar segun las

exigencias. Tambien se pueden fabricar de diversos materia-

les, entre ellos metales, cerámicas, plásticos, etc. Algunos 

tipos adicionales de soportes se localizan en los apéndices. 

Distribución del líquido. La importancia de una distribu

ci6n adeacuada del líquido en el domo del empacado se mues-

tra en la Fig. (15). El empaque seco es totalmente ineficien

te para la transferencia de masa y se usan varios dispositi

vos para la distribuci6n del líquido. Las espreas no son muy 

eficientes. El arreglo mostrado en la Fig. (13) o un tubo --
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Fig. (15), Diagramas mostrando el tipo de 
distribuciones de líquido que pueden pre
sentarse en rellenos. b} Distribución ade 
cuada; a} Distribuci6n inadecuada. 

Fig. (!6), Distribuidor de líquido para 
diámetros de torre arandes. 
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Fig. (13), Torre empacada mostrando el espacio libre 
abierto entre la base de la torre y el soporte del -
empaque para permitir una adecuada distribuci6n del 
gas. Nótese tambien los distribuidores del líaui0o. 
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perforado puede ser usado en torres de pequeño tamaño. 

Para diámetros mayores se puede usar un distribuidor del 

tipo de la Fig. (16). Generalmente se considera necesario -

proveer por lo menos cinco puntos de introducción de líqu i

do por cada pié cuadrado de sección transversal para torres 

grandes ( d = 4ft.) y un número mayor para diámetros meno ··

res. El efecto de los distribuidores del líouido se puede ~ 

preciar en la tabla 9-16 pag. 135 del E. I. Ludwig . 

Gas líquido 

Fig. (14), Plato de soporte multiperforado permitien
do un area libre del 85%. 

Redistribución. El líquido que atravieza el empaque y que 

corre por las paredes debe ser redistribuído a una profundi

dad aproximada de 3 veces el diámetro de la torre para ani-

llos Raschig y de 5 a 10 veces el diámetro de la torre para

el empaque tipo silla. Esta redistribución transporta el lí

quido de las paredes y de las canalizaciones hacia la parte

central de la torre; tambien a veces estos redistribuidores

sirven como soportes secundarios. 
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Detenedores de empaque. Estos son necesarios cuando la ve 

locidad del gas es alta y puede levantar el empaque durante

la operación. Estos detenedores pueden ser rejas o barras. 

Eliminadores de niebla. Especialmente a velocidades altas 

el gas saliente en la parte superior del empaque puede lle-

var gotas de líquido como rocío, formando niebla. Esta se pu~ 

de eliminar por medio de mallas instaladas arriba de la sa 

lida del líquido. Estas mallas de alambre pueden tener va--

rias pulgadas de altura o tambien se puede usar un empaque -

seco al azar. 

000000 

VELOCIDAD DE INUNDACION. 

El flujo del gas que circula a través de una torre empac~ 

da irrigada por un líquido tiene un límite máximo conocido -

como velocidad de inundación. Esta velocidad puede obtenerse 

ya sea a partir de la relación entre la caída de presión en 

el empaque y la velocidad del flujo del gas a partir del lí

quido retenido en la sección empacada, o bien puede obtener

se directamente sobre la observación visual del relleno. Es

tos tres métodos dan resultados diferentes y es posible apr~ 

ciar un intervalo de velocidades de flujo y no una constante 

definida para la velocidad de inundación. 

La pérdida de presión por unidad de altura de sección em

pacada se debe a la fricción del fluído. Si el relleno está 

seco, la caída de presi6n seguira una relación lineal, no -

siendo así cuando el relleno se encuentra irrigado. 

Si el empaque está irrigado por un flujo constante de lí

quido, la relación entre la pérdida de presión y la veloci-

dad del flujo del gas varía notablemente conforme este últi-
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mo aumenta. Para una velocidad del gas muy elevada, la ca

ída de presión aumenta rapidamente para un pequeño incre-

mento en la velocidad del gas. 

Si la velocidad del gas no es muy grande, la cantidad -

del líquido retenido por el relleno permanece constante, -

siendo independiente de la velocidad del gas, por lo que -

el líquido descenderá a través del empaque sin sufrir alte 

raciones debidas a la velocidad del gas. 

En el llamado punto de carga, el flujo del gas por ser 

más elevado comienza a impedir el movimiento descendente -

del líquido. Aparecen entonces acumulaciones locales de l! 

quido en diferentes regiones de la sección empacada. Cuan

do la velocidad del flujo del gas aumenta todavía más allá 

del punto de carga, crece la cantidad del líquido retenido 

aumentando considerablemente la caída de presión. En el p~n 

to de inundación, la sección empacada se encuentra cubier

ta por una capa de líquido en la parte superior por la ~-

cual circula un burbujeo del gas, impidiendo ya el flujo T 

del líquido hacia abajo, aumentando la capa del líquido -

formada hasta que este se derrama, impulsado por la co·---

rriente del gas. 

Como se puede apreciar fácilmente, la velocidad que de

berá tener el flujo del gas tendrá que ser inferior a la -

velocidad de inundación . La selección de la velocidad con 

la que deberá funcionar la columna depende de consideraci~ 

nes económicas; mientras mayor es la velocidad del gas, m~ 

nor es el tamaño de la torre y viceversa. Para cuestiones 

económicas, la velocidad óptima del gas se obtiene tomando 

en cuenta costos fijos y costos variables de operación, co 

mo sigue: 

Sin importar la velocidad económica óptima del gas cal

culada a partir de balance de costos, la velocidad del gas 
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nunca deberá exceder la velocidad de inundación. De hecho, 

deberá permitirse un margen de 40 a 50% de la velocidad de 

inundaci6n al diseñar equipo para servicio contínuo. 

Expresando la caída de presi6n a través del empaque co-

mo: 

p b'ZGS 
g 

(C.I.) 

el costo anual de energía es 

en donde: 

(C.II.) 

P Caída de presión a través del empaca, 

en p.s.f. 

b' Constante para la ecuación (C.I.) 

Z Altura de la secci6n empacada en con

sideración. 

G Masa velocidad superficial del gas -

fluyendo a través de la sección empa

cada. 

s = Pendiente para una grafica log-log de 

caída de presión contra masa velocidad 

del gas. 

g Densidad del gas, lb/ft3. 

Costos de energía para hacer fluír el 

gas por el empaque, pesos por pie-lb. 

e Horas de operación de la columna empa-

cada por año. 

S Area de la seéción transversal empaca

da, ft 2 • 
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El costo anual de la torre misma es: 

(C.III.) 

donde c 1 r epresenta los costos fijos anuales en pesos por 

ft3 de sección empacada, (incluyendo costo de coraza y le 

vantamiento). El costo anual total es: 

C.A.T. 
C2'0b'ZSGS+l 

g2 
+ c1sz (C.IV.) 

mientras que el costo anual por libra de gas y por pié de 

altura de sección empacada, se obtiene dividiendo l a ecua 

ción anterior por GSZ. El resultado es: 

C.A.T. 
(Lb / hr) (ft.) 

C2'0 b'GS 
g2 

+ c1 
G 

(C.V.) 

Diferenciando con respecto a G e igualando l a derivada a 

cero, 

SC20b'GS-1 
g2 

(C. VI.) 

o tambien, 1/(s+l) 

Gopt (C.VII.) 

Para mayor conveniencia, se introducen los siguientes tér

minos: 

0 ( g/0.075) 1/~ corrección para la densidad. 

c2 Costo de energía; pesos por KW hr. 

b Caída de presión, in. H20/ft., para la re

lación G/0 = 1000 lb./(hr.) (ft.2). 

Es conveniente tambien, permitir un valor de s = 2, se ob-

tiene la ecuación final 
113 

Gopt = 26800413 cl 
C29E' 

(C. VIII.) 
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En términos de la velocidad óptima del gas, el costo 

anual total por unidad de vlumen empacado, se tiene, a 

partir de la ecuación (C.IV.). 

C.A.T. 
Ft3 

l + 1 G 
s Gopt 

s+l 
(C.IX) 

En algunos casos las columnas empacadas se diseñan en 

base a una determinada pérdida de presión por unidad de

al tura de sección empacada.Para torres de absorción este 

valor se encuentra generalmente entre 2 y 4 cm. de agua

por metro de empaque. 
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CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA. 

Para colUI'lnas empacadas, las velocidades de inundación de 

terminan el posible diámetro mínimo, y el diseño usual es de 

50 a 75% de la velocidad de inundación. 

Método Sawistowski. El objeto de este método consiste en 

encontrar el area de la sección transversal de la columna en 

función de la velocidad de inundación y del gasto en masa de 

la fase gaseosa. Una véz obtenida el area directamente se pu~ 

de conocer el diámetro. 

Se utiliza: 

Caudal de la corriente gaseosa en la base, Kg/hr. 

Densidad del gas, Kg/m3 * 

ug Velocidad del gas, (supuesta), m/seg. 

A Area de sección transversal de la columna, m2 

Primero, se calcula una area preliminar que no habrá 

de ser la definitiva, con el objeto de obtener los datos -

del tamaño de los anillos y sus especificaciones, con esto 

se calculanlas condiciones de inundación y así el area real 

Area preliminar, 

A (VII.l) 

Con esta area se calcula De: Diámetro de la columna, m. 

(VII.2) 

* Suponiendo que se cumple la ley de los gases ideales, 

fg = ~M X 273)/22.412 (273 + Tb~ (VII.3) 
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Si no se trata de gases ideales, la ecuación se puede co

rregir por el factor de compresibilidad de la siguiente f or-

ma: 

(M x 273)/z 22.412 (273 + Tb} (VII. 4) 

en donde z es el factor de compresibilidad, adimensional y 

puede encontrarse en tablas. 

Una véz elegido el tamaño del empaque, deberán obtenerse 

las especificaciones correspondientes. (En tablas; apéndi-

ces); dichas especificaciones son: 

E Fracción de huecos 

a' Area de contacto 

dr Diámetro del empaque 

Así podemos calcular las condiciones de inundaci6n de a

cuerdo a la ecuación siguiente, 

(VII. 5) 

(VII.6) 

en donde: 

Gin = Velocidad de inundación, expresada como gasto en 

masa, Kg/ hr m2 

a' 

g 

€ 

- f L 

¡>g 
JAL 
)AA 

G 

L 

Area de contacto, m2;m3 

Aceleraci6n debida a la gravedad, 9.81 m/seg 2 

Fracci6n de huecos de relleno 

Densidad del liquido, Kg/m3 

Densidad del gas, Kg/m3 

Viscocidad del liquido, cp 

Viscocidad del 

Gasto en masa 

Gasto en masa 

. ( \,, \ , <. ' _,, 

agua a 20 ºc, en cp. 

dela fase gaseosa, Kg/hr. 

de la fase liquida, Kg/hr. 
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Tomando en cuenta la velocidad de inundaci6n obtenida, 

es posible calcular el area de secci6n transversal de la -

columna, 

A 
0.6 Gin 

(VII. 7} 

considerando un 60 % de la velocidad de inundaci6n, lo -

cual es un valor conservador. 

Por lo que el diámetro de la columna está dado por: 

De= 2Jf (VII. 2) 

Si el resultado del diámetro obtenido tiene varios de-

cimales es conveniente aproximarlo a un solo decimal; ge-

neralmente el inmediato superior y con este nuevo valor se 

calcula el area definitiva. 

Para tener una buena distribuci6n del lfquido deberá -

cumplirse De) lOdr o preferentemente De) 15dr. 

COMPROBACION DE ACUERDO A LAS CONDICIONES DE CARGi.
0 

Para un funcionamiento satisfactorio de la columna, el -

caudal del lfquido deberá ser lo suficientemente elevado 

para asegurar la humectaci6n 6ptima del relleno, pero no de 

berá exceder el punto de carga. 

Por lo tanto, la carga del lfquido en la columna deberá 

estar comprendida entre los dos lfmites calculados, es de

cir: 

L"min < L' ( L"max 

donde L" = Caudal del lfquido por unidad de area de secci6n 

transversal de la columna, (velocidad másica), Kg/hr m2 

El valor del caudal mfnimo de humectaci6n viene dado por 



la siguiente ecuación: 

donde: 

L" . min 
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(VII. 9) 

CMH = Caudal mínimo de humectación (m3 /hr/m ) 

mientras que L"max está definida: 

L"max = CHPC xfLa' (VII.10) 

donde: 

CHPC = Caudal de humectación en el punto de carga, 

en (m3 /hr/m) . 

El valo r de CHPC puede obtenerse por la Pig. (17), l a cual 

se presenta a continuación 

a 
°' ~ 1000 . 
" a 

! 
• 
e . 

-8 
5 
.g 100 
~ 
a 

°' e 
·o 
N 

[/_ 

Cauda l de humectoc 1ó11 L11 (ml / h/m) 

Fia . (17 ), Cauda
les de carga o a 
rrastre para va-
rios rellenos . 

La ordenada en la gráfica denominada razón gas-líquido en 

el punto de carga se define: 



en donde: 

Fa=~ 

" 'ª siendo f/ a la densidad del aire, Kg/m3 

y 
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(VII .11) 

(VII.12) 

Conociendo así la ordenada y el tipo de empaque empleado 

directamente en la abcisa se obtiene CHPC. 

L" = Carga del líquido en la columna , se define 

L" L"max 
(VII.13) 

A real 

0000 

Una variaci6n recomendada por Foust A. S., es la siguie~ 

te (Cuando se calcula la velocidad de inundaci6n), 

G2in a'</L) 0 • 2 

g E.3 fg/L 

L 

G 

& 
f L 

(VII.14) 

Utilizando esta ecuaci6n pueden realizarse las operacio

nes subsecuentes. 
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CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA. 

Existe una gran v a riedad de métodos para el cálculo de la 

altura de una columna empacada. Generalmente estos métodos -

se basan en la determinación del número de unidades teóricas 

de separación requeridas para efectuar la absorción deseada 

y multiplicando este número por la altura de empaque que e-

jerce el mismo efecto que una unidad teórica de separación. 

Se denomina unidad de transferencia a la unidad teórica -

de separación cuando se tiene una operación contínua en con

tracorrie n te de contacto diferencial. Se llama altura de una 

unidad de transferencia (AUT) a la altura de relleno equiva

lente a una unidad teórica de separación. 

A partir de estas consideraciones se han desarrollado va

rios métodos para el cálculo de la altura de una unidad de 

transferencia (AUT), así como para la obtención del número -

de unidades de transferencia requeridas (NUT). Los resulta-

dos obtenidos por estos diferentes métodos nos conducen a ob 

tener valores de altura de sección empacada de la columna 

que difieren considerablemente entre sí; en algunos casos di 

ch~ variación llega a ser del orden del 100%. 

Podemos definir la altura de la sección empacada, en base 

a unidades de transferencia de la fase gaseosa como sigue: 

Z = (NUT)g (AUT)g (VIII.!) 

donde: Z = Altura de la sección empacada, m 

(NUT)g Número de unidades de transferencia referi

das a la fase gaseosa. 

(AUT)g Altura de una unidad de transferencia, para 

la fase gaseosa, m. 

En forma similar a la ecuación (VIII.!), podemos conocer 
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la altura de la secci6n empacada Z en base a la fase liquida. 

z (VIII.2) 

el sub!ndice L representa condiciones en la fase liquida. 

A continuaci6n se hace un análisis de los diferentes mé

todos localizados en la bibliograf fa para la estimaci6n de 

las unidades de transferencia. 

0000000000 

l.) DETERMINACION DEL NUMERO DE UNIDADES DE TRANS
* FERENCIA. 

El número de unidades de transferencia (NUT)g para la 

fase gaseosa puede determinarse por cualquiera de los si-

guientes métodos: 

a.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA 

b.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR LA 

CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO 

c.) METODO GRAFICO DE BAKER 

d.) INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA 

*Tomado de Sawistowski, H. y Smith, W.: Métodos de cál

culo en los procesos de transferencia de materia, Ed. 

Alambra, 1967. 
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a.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA. 

En este método el nGmero de unidades de transferencia 

(i'WT) 9 , está dado por: 

(NUT)g == 
(Yb - Ys) 

(Y - Y*)ml 
(VIII.3) 

y la fuerza impulsora media logarítmica viene dada por: 

donde: 
y 

* 
b 

(Y - Y*lml 
{~-Y*)b - ('lrY*)s 

ln ('-Y*)b 
(Yr Y*) s 

Relaci6n molar de la fase gaseosa 

Condicion de equilibrio 

En la base de la columna 

(VIII.4) 

, e r 
, \ 

s == En la parte superior de la columna. 

Se considera que este método es uno de los más sim -

ples y rápidos, sin embargo se basa en la hip6tesis de 

considerar una línea recta en el intervalo de opera 

ci6n- de la curva de equilibrio del sistema como puede a 

· preciarse en la siguiente gráfica: 

y 

'i, 

Xs 

~ curva de equili
brio. 

X 

línea de opera -
ci6n. 

línea considera
da. 

/• 
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Con una curvatura de la línea de equilibrio como la repr~ 

sentada anteriormente, el número de unidades de transferen-

cia obtenido será superior al requerido, ya que la fuerza im 

pulsara utilizada en los cálculos es siempre inferior a su -

valor real. 

b.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR 

LA CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO 

Este método es semej a nte al anterior básandose en la hip~ 

tesis de representar a la curva de equilibrio por dos líneas 

rectas que se encuentran en un punto de la curva cuya absci

sa es exactamente la media aritmética de las composiciones -

del líquido a la entrada y salida de la columna, como se a-

precia a continuación en la siguiente gráfica 

y 

X 

Como puede apreciarse, el trazo de dos líneas rectas se -

acerca más que el caso analizado en a.), lo cual conduce a -

valores más exactos. Para este caso, el número de unidades -

de transferencia puede representarse por la siguiente ecua-

ci6n: 

(NUT)g (VIII.5) 
L m 
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En la ecuaci6n anterior, F representa un factor de corree 

ci6n dado por 

F = _1_ ( ln (Am/As) + 
2 1 - (As/Am) 

para 

Am (Y Y*)m "1 ;i. 

Ab (Y - Y*)b \~' e 
As (Y Y*)s .... ·\ 

~ 

(\ 

-) ' 

ln(Am/As)] 
1-(Ab/Am) 

·, / 

e ,, 

/'! 

' 

(VIII. 6) 

f\ .A~, 
-

\ ;·~- ... ', 

El subíndice m indica valores en el punto correspondiente 

a la media aritmética de las composiciones terminales del lí 

quido. 

Si Am = Ab, 6 Am = As, la expresi6n anterior es indeteE. 

minada y habrán de utilizarse las ecuaciones siguientes: 

Para Am As 

F 
1 [ 1 + ln (t.m/llb)] --
2 1 -{Ab/Aml 

(VIII. 7) 

o para Am = Ab 

F 
1 t+ ln Ch/lis) J 
2 1 - (As/Am) 

(VIII.8) 

Los valores de F tambien pueden obtenerse gráficamente, -

conociendo las relaciones ~b/Am y As/.Am. Dicha gráfica pue

de encontrarse en los apéndices al final. 

¡)J, ()1(-
~ 
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c.) METODO GRAFICO DE BAKER 

En este método la aproximación obtenida parece ser toda-

vía mayor, ya que supone que la línea de equilibrio . es recta 

solamente dentro de cada unidad de transferencia. 

La construcci6n está basada en la definici6n del número -

de unidades de transferencia y su representaci6n matemática 

como sigue: 

dY (VIII. 9) 
y - Y* 

la cual, para pequeños incrementos finitos puede escribirse: 

(NUT)g 
y 

(VIII.10) 
(Y - Y*lm 

De acuerdo a esta expresi6n puede apreciarse que una uni

dad de transferencia corresponde a una separaci6n tal que la 

variaci6n de concentrac i 6n es igual a la fuerza impulsora me 

día. 

Procedimiento. Si se supone que la fuerza impulsora me-

dia sea la media aritmética, la construcc i 6n gráfica del mé

todo de Baker, de acuerdo con la ecuaci6n (VIII.10) puede a

preciarse en la Fig. siguiente No. 

De acuerdo con la Fig. Uffi, los pasos que deben realizar

se son: 

1°) Se bisecciona la fuerza impulsora 

2°) Partiendo de A, se traza AB paralela al eje de absci

sas y se prolonga de modo que AB = BC 
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3º) Desde e se traza una linea paralela al eje de las -

ordenadas hasta que corte la línea de operación en D. 

0,200 

o 0.2 0.3 0.4 

d.) INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA 

0.5 

Fig. (18), -
Determinación 
del (NUT)q por 
el método de -
Baker. 

Si se observa nuevamente la ecuación (VIII.9), el valor -

de (NUT ) g puede evaluarse mediante una integración gráfica -

representando 1/(Y - Y*) contra Y y midiendo el area compre~ 

dida entre el eje y las abscisas, la curva y las ordenadas -

Y= Ys e Y= Yb, como se aprecia en la Fig. (12) Sawistowski 

El area puede obtenerse por integración numérica, como 

puede apreciarse en el método analizado por Me. Cabe (Mé-

todo de los triángulos), más adelante. 
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APLICABILIDAD DE LOS METODOS DE CALCULO PARA NUT. 

a.) En el uso de la fuerza impulsora media logarít

mica, se presenta la mayor sencillez dentro de los me

todos de cálculo para el NUT, ya que como simplifica-

ci6n, considera una línea recta en la curva de equili

brio dentro de los límites de operación, lo cual a su 

vez presenta una desventaja en cuanto a su exactitud -

ya que elimina un rango de integración. Si se presenta 

una línea de operación pequeña, el error presentado no 

es muy apreciable ya que la línea recta trazada como -

simplificación se apegará más a la curva de equilibrio. 

b.) El empleo de la fuerza impulsora media corregi

da por la curvatura de la línea de equilibrio permite 

un mayor grado de integración ya que a diferencia de -

el caso anterior, se representa la curva de equilibrio 

por dos líneas rectas, apegándose más a la curva real 

de equilibrio. 

c.) Ya que el método gráfico de Baker supone que 

dentro de cada unidad de transferencia, la línea de e

quilibrio es recta, la aproximación obtenida es toda-

vía mayor. Cuando la línea de operación presentada es 

muy pequeña no es posible aplicar este método. 

d.) La integración gráfica o númerica, es el m~todo 

con mayor grado de exactitud ya que se toma en conside 

ración toda el area comprendida entre la línea de equ~ 

librio y la línea de operación pudiéndose efectuar, a

demás, todos los incrementos de concentración deseados. 
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DE TRANSFERENCIA 
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Por definición, la altura de una unidad de transferencia -

es la altura de relleno necesaria para producir una variación 

en la concentración correspondiente a una unidad de transf e-

rencia; por lo que la altura total estará dada multiplicando 

la altura de una unidad de transferencia por el número de uní 

dades requeridas, de acuerdo a la Ec. (VIII.l). 

Estimación de (AUT)g • 

(VIII.11) 
(KgT)y a 

Gffi Caudal molar del gas por unidad de area de la sec--

ción transversal de la columna, Kg mol/hr m2 . 

(KgTly = Coeficiente global de transferencia de materia 

referido a la fase gaseosa. 

a = Superficie interfacial por unidad de volumen de le

cho de relleno. 

Para obtener Z es necesario conocer (AUT)g o KgT a. Algu

nas veces estas magnitudes, así como tambien (NUT)g vienen -

expresadas para la fase líquida, como (AUT)L , (NUT)L y --

KLT a, pero estas magnitudes pueden facilmente convertirse -

a expresiones de la fase gaseosa mediante las relaciones si

guientes: 

Para AUT 

(AUT)g myx G~ 
(VIII.12) 

(AUT)L ~ 

Para NUT 

(NUT)~ ~ (VIII.13) 
~UT)L 

1 

myx Gm 
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Para los coeficientes globales de transferencia de mate-

ria: 

· donde: 

(VIII.14) 

G~ Caudal molar de gas portador, Kg mol gas inerte/hr 

~ Caudal molar de disolvente puro, Kg mol dis. puro 

por hora. 

myx Pendiente de la lfnea de equilibrio para un dia---

grama Y-X. 

Los valores de los coeficientes de transferencia de mate-

ria o de las unidades de transferencia en algunos casos pue-

den encontrarse en la bibliograf fa o bien estimarse ya sea m~ 

temáticamente o experimentalmente en el laboratorio o planta 

piloto. 

La relaci6n entre las diversas resistencias en las opera-

ciones de transferencia de materia es 

1 1 

(Kg) y + (VIII.1 5) 

donde (Kg)y y (KL)x son los coeficientes individuales de 

transferencia de materia de la fase gaseosa y liquida, respe~ 

tivamente, expresando las fuerzas impulsoras en razones mola

res. Detalles sobre coeficientes de transferencia de materia 

pueden encontrarse en el apéndice. 

La ecuaci6n (VIII.15) puede convertirse en 

(AUT)g H + Grri H· 
g rnyx ~ J,¡ 

(VIII.16) 
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donde: 

Altura de una unidad de transferencia 

de la fase gaseosa, m 

Altura de una unidad de transferencia 

de la fase líquida, m 

~ Caudal molar del líquido por unidad de area de sec 

ci6n transversal de la columna, Kg mol/hr m2 

Para la determinación de (AUT)g puede emplearse la ecua

ción (VIII.16), por lo que será necesario conocer los pará

metros Hg y HL para su resoluci6n. A continuación se pre-

senta un análisis de estos parámetros así como los métodos 

más comunes para evaluarlos. 

a.) EVALUACION DE Hg • 

La gran mayoría de los métodos para la evaluación de Hg 

están basados en estudios de vaporización de líquidos en a! 

re y absorción de NH3 en agua, ya que en estos casos se pr~ 

senta una resistencia a la transferencia en su mayor parte 

en la fase gaseosa. 

Los métodos más comunes para evaluar Hg son: 

l.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY 

2.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY 

3.) ECUACION DE FELLINGER 

4.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON 

S.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER 

6.) ECUACION DE SHULMAN 
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1.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY l 

Sherwood y Holloway proponen la siguiente ecuaci6n basada 

en el proceso de evaporaci6n del agua en aire, 

0.412 
(_G"O. 31 

\.L"0.33 
(\TIII.17) 

Esta ecuaci6n nos dá Hg en metros, estando G" y L" en --

Kg/hr m2; es válida en los intervalos 97. 6 ( G" ( 8930 Kg/hrm2 

y 820 < L"' 29780 Kg/hr m2. Los dos experime ntos efectuados -

para obtener esta ecua ci6n fueron hecho s con a nillo s Ra schiq 

de 1.5 pulg ., aunque parece no existir vari a c i 6n s iqnif icat~ 

v a para o tra s d imensio ne s del empaque. 

Seg repr e s e nta e l número d e Schmidt para l as cond i c ione s 

de la fase gaseosa y se de fine como di fus ividad d e can t idad 

de movimien t o por d i fu siv idad másic a, aue ma t emáti camente s e 

e xpresa 

Se 

para la fase gaseosa: 

donde: 

Viscosidad en Cp. 

Densidad en g / cm3 

Difusiv ida d en cm2/seg 

(VIII.18) 

)J.g 
(VIII .18') 

La difusiv idad de 9as podemos obtene rla a partir de cual

quiera de las ecuaciones siguientes: 

ECUACION DE GILLIGAND? 

(Dg ll,2 
0.0043 Ti.s b 0 · 5 

(VIII .19) 
( 0.333 V 0.333¡2 

p Vl + 2 
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M 1 , 2 

V 

\ 
"' .... ~ ' ' 
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Presión total en a tmósferas. 
2 Difusividad de los gases 1 y 2 en cm /seg . 

TGmperatura abso luta en ºK. 

(M1 + M2) /M1M2 

Pesos moleculares de los gases 1 y 2 

Volumen molecular , es decir el volumen mo 

lar específico del líquido a su temperatu

ra de ebullición en cm3/g mol. 

Dicho v o lume n molar (V) s e puede obtener 

ra de las ecuaciones siguientes: 

por cualquie -

(Ecuación de 
3 3 Benson): V -- Ve 

4 
8 

Mn (Ecuación de Benko) : V 1000 --

(VIII.20) 

(VIII. 21) 
Tb 

En la ec . de Benson Ve representa el volumen crítico en -

cm3/g mol , el cual puede ser calculado por el método de Ly--
5 E 

dersen o el de Vowles, utilizando la relación Ve = ~ v, don-

de ~v son los incrementos constantes y pueden 

en Chemical Engineering, Nov. 4 1968. 

obtenerse 

En la ec. de Benko, M es el peso molecular, n el ndmero -

de átomos por mol~cula y Tb temperatura normal de ebullición 

en ºK . 

Otras ecuaciones para calcular la difusividad pueden ser 
7 8 la ec. de Chapman- Enskog, ec . de Maxwell, etc . Algunas veces 

nos encontramos con difusividades moleculares expresadas en 

Kg mol/hr m, o sus equivalentes en otros sistemas de unidades 

las cuales pueden ser facilmente convertidas a difusividades 

volum~tricas mediante la relación siguiente: 

o 
V 

(VIII.22) 
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donde Dv es la difu s ividad volum~trica, Dm difusividad molar 

y fm e s la d e nsidad molar d e la me zcla en g mol / cm3 o sus -

equiva lentes. 

9 
2.) ECUACI ON DE VI VIAN Y WHITNEY 

Esta ecuac ión e s similar a la o bte nid a por Sherwo od y Ho

lloway , so l amente que e sta e stá basada en los estudi•JS de ab 

sorción de S02 e n una columna empacada con anillos Raschig -

de 1 pulg. La ecuación es 

0.349 G"º· 3 

L"O .25 

3.) ECUACION DE FELLINGERlO 

(VIII.23) 

Debido a la dificultad para la localización de los traba

jos realizados por Fellinger, la siguiente gráfica presenta 

un resumen de dichos estudios a la vez que pueden encontrar

se algunas otras correlaciones que pueden resultar de inte-

rés. Nótese que en este caso las unidades corresponden al -

sistema inglés. Referencia 11 
1 1 
L ~ 500 

~ 

,....., ..... 

/ __ ..... -- ~..-! '. 00 

\/ .e.sao ... • • ,,,,::::::. ~ -- - . . . 
~ 

~ ~ . 
"' -

~· 

1 .-- a 
"'----;::¡...: 

X ,.Fellinger, abs 
X para L = 500 1 

•Agua, anillos 
L = 1500 

- L = 4500 
1.5,168<L<6101 ) A Vivian ' Abs. 

x Hougen, para L= 12000 
Nn3, 3 in. 

• Singh, p a ra McAdams, Pohl 
so2, 3 i n . para a gua. 

• Singh, a n illo 
---es i rales . - - -

100 
p 

100\ 
G, lb./( h, , oq. ttl 

. NH3 e~ agua 
b/hr ft , l. Sir 

c12 en NaOH 

enz and St. 
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4.) ECUACION DE MORRIS Y ,TACKSON
12 

(VIII. 24) 

donde: 

Fracción de huecos neta = 6 - lr 

Fracción de huecos de relleno = 0.72 para ani-

llos de 3 pulgadas. 

Retención de líquido por unidad de volumen de 

lecho= lpa' 

lp Espesor de la película líquida en metros, dada 

por: 

lp = (0.000895)LhO.JJJ (VIII. 25) 

Lh Caudal de humectación 

Rg Factor de relleno fase gaseosa 

vg (Vg/EN) = Velocidad del gas a través del relle 

no, (m/seg) 

Vg Caudal volumétrico del gas por unidad de area 

de sección transversal de la columna, m3/seg m2 

vL Velocidad de la superficie líquida dada por 

(VIII. 26) 

c Cpg/fglº· 25o9 °· 5 =Constante de la mezcla gase~ 
sa con los valores de las propiedades físicas a 

20ºC en unidades c.g.s. 

Tg Temperatura absoluta del gas, ºK 

P Presión total del gas, atm. 
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5,) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER
13 

Esta ecuación está basada e n una r ev isió n de l os da t os 

existentes sobre absorc i ón e n columnas empacadas , presen

tados en la s i guie nte forma 

h l o 186 •0. 8 s 0.3 33 S g = . Reg c g (VIII. 27) 

en donde : 

Sh~ Número de Sherwood = (Kg)pdr/Dg 

Re~ Número de Reyno ld s mod ificado= G"/a 'f' g 

Haciendo l as deducciones corr espondien tes , la ecuación 

obt enida por Van Krevelen y Hoftijzer para l a evaluación 

de Hg es 

(VII I.28) 

en donde: 

dr Diáme tro del empaque 

a' Area superficial de re lleno por unidad de vo

lumen 

a Superficie inte rfacial correspondiente 

La relación a/a' representa aproximadame nte el grado de -

humectación. Van Kreve len y Hoftijzer sugi rieron una ex-

pres i ón para a/a' 

= 1 - exp( -cL"/f> L) 
a ' I 

a (VIII . 29) 

donde c = 1.395, en hr /m . 

Los valor e s obtenidos por esta ecuación par ecen no ser 

muy exactos; Shulma n y col~ 4 propusieron una ecuación dife 

rente y más satisfactoria: 

~ = 0.24(L" /G ")º· 25 (VIII . 30) 
a 

En esta e cuación ªm representa e l area mojada y pu ede 
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suponerse igual a l area interfacial a. 

6.) ECUACION DE SHULMAN 
14 

10 . 
Basados en los r e sultados obtenidos por Fellinger, Shul-

man y Col. estudiaron la vapori zaci6n de anillos de nafta--- -, ___ -

leno en el seno del aire. Los resultados de estos estudios 

estan expresados en la siguiente ecuaci6n: 

donde: 

(VIII. 31) 

,. ú Reg deG"/Jlg (1-E:), es el n mero de Reynolds modifi-

cado 

de Diámetro de una esfera que tuviese la misma a

rea superficial que un elemento de relleno. Pa 

ra un anillo Raschig, de acuerdo a su geome 

tría se tiene: 

de= [2(d~ - x2)] 0.5 

x = Espesor de pared del anillo. 

(VIII.32) 

Limitaciones: Para anillos Raschig y Sillas Berl. 
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b.) EVALUACION DE HL . 

Es necesario tambien conocer HL para obtener (AUT) g . Pa

ra el caso de la evaluación de este parámetro , los experi-

mentos se han realizado generalmente en sistemas en los cu~ 

les la resistencia a la transferencia reside casi enteramen 

te en la fase líquida, por lo que la mayoría de los estu--

dios se basan en la desorción de oxígeno, anhidrído carbóni 

co o hidrógeno disueltos en agua. 

Los métodos más usuales son: 

l.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY 

2.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY 

3.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER 

4.) ECUACION DE SHULMAN Y COL. 

5.) ECUACION DE ONDA, SADA, MURASE 

6.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON 

7.) METODOS GRAFICOS. NOMOGRAMAS 

000000 

l,) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY l 

(VIII. 33) 

en donde f> , n = constantes (ver tabla siguiente); L" = 
Velocidad de masa del líquido, Kg/hr m2 1 fL =Viscosidad 

del líquido en Kg/hr m; ScL = Número de Schmidt para la 

fase líquida. 

La ecuación (VIII.33) ha sido desarrollada solamente 

a partir de observaciones experimentales sobre operaci~ 
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nes de absorción y desorci6n. Cuando la transferencia es e

quimolar no existen suficientes datos para el establecimie~ 

to de una correlación generalizada. Encontraron tambien aue 

hasta el punto de carga, HL es independiente del caudal del 

gas. 

Emp:1que {J n Gama de L" 

Anillos Raschig 

"" plg 0.00157 0 .. 15 400 · 15.000 
1 plg 0 .0 1 0.22 400. 15,000 
I'f.z plg 0.0111 0.22 400- 15,000 
2 plg 0.0125 0 .22 400 · 15,000 

Sillas de mon· 
tar Rcrl 

.,.., plg 0.00666 0 .28 400- 15,000 
1 plg 0.00588 0 .28 400 · 15.000 

t•h plg 0.00625 0.28 400 · 15.000 

Anillos con es· 
piral 

3plg 0.00909 0.28 400- 15,000 
--- - --------- - ------

Valores para las constantes de la ecuación (VIII.33). 
15 Tabla 16.4; Foust y Colaboradores, Pag. 359. 

2.) ECUACION DE VIVIAN Y WITHNEY 9 

HL = 0.0848L"O.lB (VIII.34) 

Para anillos Raschig desde 1/2 hasta 2 in. 

3.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER 13 

La ecuación propuesta por estos dos investigadores se de 

riva de la siguiente 

en donde: 

Sh '' Número de Sherwood modificado 
L 

ReL Número de Reynolds modificado 

(VIII.35) 

1 
(KLlc/DL (p2/gf2)! 

L"/(amjlLl 

am Area mojada por unidad de volumen de lecho de re-

lleno 

DL Difusividad del líquido. 
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La ecuación (VIII.35) puede tambien representarse e n l a 

siguiente forma; Ec. (VIII.36). 

2 donde g = Aceleración debida a la gravedad, 9.81 m/seo v 

p densidad, referida a l as condiciones de la f~se líouida. 

4.) ECUACION DE SHULMAN Y COLABORADORES~ 4 

Estas ecuaciones estan basadas en estudios de areas in-

terfaciales y areas mojadas. Analizando los resultados de 

Sherwood y Holloway , la ecuación obtenida por Shulman y 

col. es 

25 1 R 0.45 r 0.5 
. eL .-,cL (VIII.37) 

en donde: 

ShL 
(KL)cde 

DL 

ReL 
L" de 

J-lL 

Ver ecuación (VIII.32) para la obtención del de. 

La ecuación (VIII.37) puede convertirse en 

0.0398 (VIII. 38) 
a' 

Para estimar el valor de la relación a' /a puede utili-

zarse la ecuación (VIII.29). 

Limitaciones: Para anillos Raschig y Sillas Berl. 
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5.) ECUACION DE ONDA, SADA, MURASE. 
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Onda, Sada y Murase encontraron una relación similar a 

la propuesta por Van Krevelen y Hoftijzer. 

Para anillos Raschig, se tiene: 

(VIII.39) 

En base al comportamiento de película de los líquidos 

y la teoría de penetración, los mismos autores proponen -

un valor de 1/0.013 para el valor de la constante que ap~ 

rece en primer término en la ecuación (VIII.40); tambien 

para anillos Raschig. 

6.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON
12 

En esta ecuación (VIII.40); 

RL Factor de relleno para la fase líquida 

CL Constante de la fase líquida para absorción 

en agua a 20°C 

T Temperatura en ºK; el subíndice se refiere 

a la temperatura de referencia. 

16 
7.) METODOS GRAFICOS. NOMOGRAMAS. 

A continuación se presentan algunos de los qráficos 

más comunes para el cálculo y determinación de HL· En 

algunas circunstancias los métodos qráficos presentan 

la ventaja de ofrecernos un resultado rápido y bastan

te aproximado. 
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c.) EVALUACION DE LA ALTURA TOTAL DE UNA UNIDAD DE 

TRANSFERENCIA 

En base a las ecuaciones anteriore s es posib l e conocer Hq 

y HL, las cuales como se ha visto anteriormente se util izan -

para la eva luación de (AUT )g conforme a la ecuación (VIII .16) 

como sigue: 
1 

Gm 
----r

L m 

En los casos analizados anterior mente en los cuales se em 

plean determinada s ecuacione s obten idas en la bibliografía -

para calcular (AUT) g no se considera efecto alguno debido a 

la reacción química e ntre el soluto y el componente activo -

de la fas e líquida, en los casos e n que esta puede existir. 

En efecto, las ecuaciones anteriores estan basadas en exper~ 

mentos de absorción física y vaporización y no toman en con

sideración el posible efecto d e una reacción química. 

Supongamos que la reacción química se produce ya sea len

ta o rápida , la concentración del soluto en la fase líquida 

decrecerá conforme la reacción se lleva a cabo produciendo -

por lo tanto un aumento en su gradiente de concentración y -

por lo tanto, aumentará tambien la velocidad de absorción. 

De estas deducciones es de esperar que la altura de relleno 

calculada solamente en base a la absorción física , dará siem 

pre resultados conservadores. 

Los estudios hechos tomando en consideración el efecto de 

la reacción química parecen indicar que generalmente la ah-

sorción est5 controlada por l a fase líquida. Para estos ca-

sos se han desarrollado algunas ecuaciones aunque su resolu

ción parece resultar complicada y r estringida para cada caso 

específico, saliéndose de los límites de este e studio . 
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3.) ESTIMACION DE LA ALTURA DE LA COLUMNA 

La altura total de relleno de la columna Z viene dada por 

dY =.fvYb 
y - Y* 

Ys 

(AUT)gdY 

y - Y* 
(VIII. 41) 

el probl e ma en esta ecuación es que (AUT)g varía a lo largo 

de toda la columna; esta variación debe ser tomada en cuen-

ta cuando se realice la integración. Esto puede hacerse ya -

sea en función de Y o suponiendo un valor medio de (AUT)g p~ 

ra toda la columna. A continuación se presentan algunas de -

las soluciones posibles. 

a.) Valor medio de la altura de una unidad de transferen

cia. 

Si suponemos un valor medio de (AUT)g, para la resolucion 

de la ecuaci6n (VIII.41), tenemos 

JYb 
Z = (AUT)g dº me io 

Ys 

En la ecuación 

(AUT)g 

dY 

y - Y* 

G"m 

(AUT) g d. (NUT) g me io 

(VIII.42) 

(VIII. 43) 

la variable (AUT)g es el coeficiente de transferencia de ma

teria, por lo cual será necesario emplear para KgT un valor 

medio que puede ser media aritmética o media armónica. Los -

correspondientes valores medios de (AUT)g serán la media ar

m6nica y media logarítmica, como puede apreciarse en los me 

todos siguientes. 
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l. Altura media armónica de una unidad de transferencia; 

(AUT)gma 

Para este caso la ecuación empleada es: 

(VIII.44) 

donde los subíndices representan : 

ma Media armónica 

b Condiciones en la base de la columna 

s Condiciones en la parte super ior de la columna 

2 . Altura media logarítmica de una unidad de transferen

cia, (AUT) gml 

La media logarítmica es por definición 

(AUT)gml 
(AUT)gh - (AUT)gs 

ln [(AUT) qb] 
L(AUT) gs 

0000000000000000 

(VIII. 45) 

b.) Valor medio del cociente; (Fuerza impulsora/AUT) 

Otra manera de resolver la ecuación (VIII.41) consiste -

en suponer que el cociente (Fuerza impulsora/AUT) es una 

funci6n lineal de Y, por lo que podemos llegar a la rela 

ci6n 

z 
~y - Y*)/(AUT)g]ml 

Yb - Ys 
(VIII .46) 
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c.) Valor medio logarftmico del cociente (Fuerza impul

sora/AUT) con corrección de la lfnea de equilibrio. 

La base de este método consiste en suponer que la función 

(Y - Y*)/(AUT)g = f(X) puede representarse gráficamente por 

dos lfneas rectas que se cortan sobre la curva de equilibrio 

en un punto tal cuya abscisa es igual a la media aritmética 

de las composiciones terminales del liquido, por lo tanto 

z Yb - Ys 

~m 
F (VIII.47) 

F, representa el factor de corrección y puede ser calcu

lado mediante las ecuaciones (VIII.6,7y8). 6 representa la 

relación (Y - Y*)/(AUT)g y se obtiene gráficamente como fué 

indicado anteriormente. 

La resolución de la ecuación (VIII.42) puede hacerse -

tambien por integración gráfica o bien por integración numé 

rica; estos métodos pueden encontrarse en el método de los

triángulos que se presenta a continuación. Inciso d.). 
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d.) Método de los triángulos pa r a el cálculo de la ~ltu 

ra de la columna .1 7 

Este método se basa principalmente en l as concentracio 

nes de las corri entes tanto de entrada como de salida, en 

los coeficientes de transferenc i a de masa y en las veloci 

dades másicas. Las ecuaciones a utili zar pa ra el cálr.ulo -

de dicha altura se expre san de la manera sigu i e nte: 

z 

o bien: 

z 

donde: 

J Yb __ (ll_ d_Y __ 

Ys (1 - y ) (y-yi) 

ky a 

G " 

fxb dx 
d Xs (1-X) (Xi-X) 

kx a 
L" 

(VIII. 48) 

(VIII. 49) 

~ Factor de velocidad relativa: 

(1-yi) - (1-y) y - Yi (ll (VIII. 50) 

ln 
1-yi 

ln 
1 - y; 

1-y 1 - y 

G" y L" Velocidades másicas del gas y líqufdo re spectivame~ 

te, en Kg/m2 h. 

y Fracción mol del so luto en el gas 

X Fracción mol del so luto en el líq uido 

Ky Coeficiente individual de transferencia de mate--

ria para l a fase gaseosa, Kg mol/m2 h 

Kx Coeficiente individual de tra nsf e r e ncia de mate--
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ria para la fase líquida, Kg mol/m2 h 

subfndices: 

b base de la torre 

s domo de la torre 

i interfase gas-líquido 

Para la utilización de estas ecuaciones es preciso efec

tuar las integraciones correspondientes las cuales dependen 

de las tres consideraciones siguientes: La forma de la lí-

nea de equilibrio; la variación de concentración de las co

rrientes de la torre y la resistencia 

En el caso más general la línea de equilibrio presenta -

una fuerte curvatura; el gas está concentrado a la entrada 

y diluído a la salida, siendo ambas resistencia s significa

tivas. 

El caso más sencillo se presenta cuando la línea de equ~ 

librio es recta, las variaciones de concentraciones son pe

queñas y es posible despreciar alguna de las dos resisten-

cias. Cuando se presenta este caso es posible utilizar los 

coeficientes globales de transferencia, los cuales son más 

fáciles de determinar. 

La elecci6n entre las ecuaciones (VIII.48) y (VIII.49) -

es arbitraria, puesto que ambas conducen al mismo resultado 

y la presici6n es tanto mayor entre mayores sean las fuer -

zas impulsoras utilizadas. 

'j 1 
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Mediante la gráfica anterior se puede apreciarla forma en 

que pueden obtenerse los valores de Yi y Xi; por medio -

de una línea con pendiente igual a Kxa0/Kya. 

La distancia ac representa la fuerza impulsora y - Yi y -

la línea be representa la fuerza impulsora Xi - x. El trián

gulo abe se suele denominar triángulo óx 6 y. Así, podrán co

nocerse tantos valores de Yi como se quieran partiendo del -

correspondiente valor de y, para realizar después la integr~ 

ci6n gráfica de acuerdo con los siguientes pasos 

Dando valores a y entre los puntos correspondientes a s y 

b se sigue la siguiente secuencia: 
l 

y 1-y Yi y -yi l·I-y) (y-yi) ó.Y ORO . MEDIA A 

La ordenada media se calcula graficando y vs . 1/(1-y) (y-yi) 

Una vez obtenido el valor de la ordenada media, deberá mul

tiplicarse por el incremento de y (óy) con lo cual se obtie-

ne el valor de la integral, que deberá e~plearse en la ecua- - 

ci6n (VIII.48) para obtener el valor de la altura <le la sec--

ci6n de relleno de la torre. 

En estas ecuaciones tambien pueden utilizarse los coeficien 

tes globales de transferencia de masa en lugar de los coefi--

cientes individuales de acuerdo con la siguiente relación 

y 

1 

1 
---¡z-a + 

y 

1 
+ Í!lkyª 

En donde m es la pendiente en la curva de eouilibrio. 
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CALCULO DE LA PERDIDA DE PRESION EN COLUMNAS EMPACADAS 

En una columna empacada, la pérdida de presión está in-

fluenciada tanto por las velocidades de flujo del líquido -

como del gas. Generalmente el gas presenta un flujo turbu-

lento a través del empaque de la columna. Si se tiene una -

velocidad constante del gas, la pérdida de presión aumenta 

conforme se incrementa la proporción del líquido. Cada tipo 

de material de empaque presenta un volumen vacío fijo para 

que el líquido fluya, así que, a medida que la proporción 

del líquido aumenta, los espacios vacíos se llenan con lí-

quido, reduciendo así el de sección transversal disponible 

para permitir el flujo del gas. 

Existen diferentes métodos para el cálculo de la pérdi

da de presión de un gas que circula a través de un lecho de 

relleno; pero existe poca información cuando se presenta si 

multaneamente una circulación descendente de líquido a tra

vés de la columna. Generalmente el procedimiento a seguir -

consiste en calcular la pérdida de presión a través del re

lleno seco y multiplicar el valor obtenido por un factor de 

corrección para tener en cuenta la circulación del líquido. 

A continuación pueden encontrarse algunos de los más im

portantes métodos para calcular la caída de presión. 

l.) PERDIDA DE PRESION A TRAVES DEL RELLENO SECO. 

Han sido desarrollados varios métodos para la obtención 

de la caída de presión de un gas fluyendo a través de un re 

lleno seco, como son los de Carman, Chilton y Colburn, y 

Brownell y Colaboradores. 
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a . ) METODO DE CAID-1..AN 18 

La ecuación propuesta por Carman para la pérdida de pre

sión a través de relleno seco es : 

donde: 

pgu2 

g 
(IX.1) 

~Ps Pérdida de presión a través del relleno seco, sin 

correg ir 

R' Componente de la fuerza de rozamiento por unidad 

de superficie de partícula, en la dirección del -

movimiento. 

u' Velocidad media del gas en los poros 

Densidad del gas 

Superficie de relleno por unidad de volumen de -

lecho relleno: 

a' = a/:, (1 - €) 

a~ Superficie específica de relleno, es decir, su-

perficie de relleno por unidad de volumen del -

mismo 

€ Fracci6n de huecos 

Z Altura de relleno 

u Velocidad del gas, 

u = G/ ( f gh.) 

G Caudal total de la corriente gaseosa 

A Area de sección transversal 

g Aceleración gravitacional 

El término R' / ( f gu' 2) se denomina factor de rozarlien

to y viene dado por las siguientes relaciones: 
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Para empaques hue c o s: 

R' 5 + l. o (IX. 2) 
p gu'2 Re' (Re') 0.1 

Para empaques macizos: 

R' 5 
+ 

0.4 (IX. 3) 

f g 
u•2 Re' (Re•) 0.1 

donde Re' = (fgu ) / (a 'fg l representa e l número de Reynolds 

modificado. 

La pérdida de presi6n obtenida por la ecuaci6n (I X.l) ha 

brá de multiplicarse por el factor de correcci6n por el e-

fecto d e la pared, Fp. Este factor de correcci6n es una fun 

ci6n de la raz6n del diámetro de relleno, dr, al diámetro -

de la columna, Dc. Dicho factor puede obtenerse mediante la 

Fig. (19), que se muestra a continuaci6n. 

Así entonces la pérdida de presi6n del gas, corregida, a 

través del relleno seco es: 

fip~ X Fp 

1. 0 ----~---~--~ 

~ 
g_ 
~ 
o 

0 9 

0 0.8 

~ . . 
o 

~ 0.7 

ü 
u_ 

... <> 

!-

] -_.--~ 
o O.'. 0. 2 

a, D:aMel'·c del :-elteno :::i ;> : ~ : :.:.ulo 

De C1c m e 1r.::i c: e 1c C .J·- ~· --.:: 

0.3 

(IX.4) 

Fiq. (19) , Factor 
de corrección oor 
e i'ecto ne oared. 
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b.) METODO DE CHILTON Y COLBURN19 

Para partículas granulares macizas, Chilton y Colburn de

sarrollaron la siguiente ecuaci6n para el cálculo de L!.Ps 

2 
2f'-z-x~ 

dr g 
(IX. 5) 

donde f' representa el factor de rozamiento modificado. 

Para la regi6n laminar Re"< 40, el factor de rozamiento -

viene dado por: 

f' =~ 
Re" (IX. 6) 

mientras que para la regi6n turbulenta, Re"> 40, se tiene: 

f' 
38 

(IX.7) 
Re"0.15 

donde Re" = (dru¡gl /Cyg) = Número de Reynolds modificado. 

Las ecuaciones anteriores pueden ser aplicables tambien 

a rellenos huecos tales como anillos Raschig y Lessing, me

diante el empleo de un nuevo factor de correcci6n para la -

ecuaci6n (IX.5). Dicho factor de correcci6n es: 

Fs = (IX. 8) 

donde dr representa el diámetro nominal del relleno en pul

gadas. 

Siempre que la relaci6n dr/Dr ( 1/6, el empleo de Fs es -

suficiente como factor de correcci6n y no es necesario con

siderar el efecto de la pared, por lo tanto 

(IX. 9) 



89 

c.) METODO DE BROWNELL Y COI.ABORADORES~O 

El método de Brownell y Col. es una combinaci6n de los -

principios fundamentales de los métodos de Carman y de Chil 

ton y Colburn. 

Carman bas6 sus estudios en las propiedades de los hue-

cos, en tanto que Chilton y Colburn utiliz6 el diámetro de 

relleno como la dimensi6n lineal característica. 

Para el método de Brownell se utiliza el gráfico de roza 

miento en conducciones mientras que el número de Reynolds -

se define utilizando el diámetro de relleno, como en el mé

todo de Colburn y Chilton. Por otra parte, se introducen -

factores de correcci6n tales que consideren las fracciones 

de huecos y la esfericidad de las partículas. 

La esfericidad de las partículas,~, se define como el -

area de la superficie de una esfera con igual volumen que -

la partícula entre el area de la superficie de la partícula. 

Tomando en cuenta las consideraciones anteriores el pro

cedimiento a seguir para la determinaci6n de la pérdida de 

presi6n es el siguiente: 

1°) Obtenci6n del número de Reynolds modificado, median

te la ecuaci6n Re" = (drufgl/<y g) 

2º) Determinación del factor de corrección F¡ = f(E,f) 

mediante la Fig. ~O), siguiente. 

3º) Se calcula el número de Reynolds Re, mediante la re~ 

laci6n Re = Re" x Fl, el cual deberá utilizarse en -

el gráfico de rozamiento en conducciones. 

4º) Del gráfico de rozamiento en conducciones obtenemos 

el factor R/fgu2 de rozamiento correspondiente a Re. 
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5° ) F2 que es el factor de corrección se deter mina de l a 

re l ac ión 0ráfica F2 = f( e ,~ I , dada e n la Fiq . (21) . 

6°) R"/fg u 2 , representa el f a ctor de r o zamie nto par a l e 

chos d e r e lleno , se evalúa co~o 

7 ° ) La pérd i da de pr esión s e c a lcula c o n l a e xn r e sión: 

R" Z X Dgu2 /). P s = 4--,-- X -- í -
f g U' dr g 

(IX .1 0) 

Esta e cuac ión no u ti liza el factor de cor r e cc i ón por 

efecto d e l a par ed . 

La r e lación entre e l f ac t o r de ro zam i e nto R/ f a u 2 ut~ 

lizado en l a ecuac i ó n y e l facto r de rozamien to de -

Fanning f e s 
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2 (IX . 11) 
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PERDIDA DE PRESION A TRAVES DE EMPAQUES IRRIGADOS 

La obtención de la caída de presión en rellenos irrigados 

se calcula mult i plicando la pérdida de presión en re lle no se 

co por un factor d e corrección , FL· 

Se han desarrollado varios métodos tanto gráficos como n~ 

méricos para la obtención de FL , algunos de lo s cuales son a 

nalizados a continuación . 

l.) METODO DE ZHAVORONKOv21 

El factor de corrección FL , viene dado por las relaciones 

siguientes 

FL = 1/[1-1.65xlO-lO(a'/63) -1T] 3 (IX .12) 

cuando dr ( 30 mm. 

FL = 1/(1 -1T) 3 (IX.13) 

cuando dr > 30 mm y'IT< 0. 3 

FL = 1/ (1.129 - l. 431T) 3 (IX. 14) 

cuando dr) 30 mm Y1r)0. 3 

FL = 1/( 1 - 1.39'lT) 3 (IX.15) 

para anillos de acero. 

En estas ecuaciones 'lT representa un grupo adimensional, -

llamado número de irrigación, y está definido por 

(IX.16) 
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en donde 

b 23.7 

ReL 
0.3 

(IX.17) 

y 

ReL 4uL e_L (IX.18) 
a' }J L 

Siendo uL la velocidad del líquido. 

ººººººº 

2.) ECUACION DE LEVA22 

Para flujo gaseoso por abajo de la carga (flujo irrigado) , 

Leva relacionó la caída de presión para el flujo a través del 

empaque cuyo diámetro es menor que 1/8 del tamaño del reci--

piente. La ecuación propuesta tiene la forma 

donde 

z 
m, n 

~ (IX.19) 
z 

Altura de la sección empacada, ft 

Constantes del empaque, dadas en la tabla adjunta 

Gasto del líquido en la torre vacía, lb/hr ft2 

Gasto del gas en la torre vacía, lb/hr ft2 

Densidad del líquido, lb/ft3 

Densidad del gas, lb/ft3 

Referenc.t_a 22 
Tipo m n 

Anilloa Raschl1 
f plg 139 0.00720 
1 plg 32.1 0.00434 
2 plg 11.13 0.00295 

Sillas de montar Berl 
i plg 60.4 0.00340 
1 pi¡ 16.01 0.00295 
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3.} METODOS GRAFICOS 

La pérdida de presión en columnas de absorción puede obte

nerse tambien mediante el empleo de gráficos como los oue se 

presentan a continuación. Referencia 23 
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12 
Sawistowski relacionó los gráficos de Perry y de Sherwood 

Pigford para obtener el factor de corrección FL como una re

lación de la pérdida de presión a través de relleno irriqado 

a la pérdida de presión en relleno seco. Esta relación sequn 

Zeisberg puede expresarse mediante la ecuación 

1 + 0.22 

dr 

donde h y s representan las condiciones húmeda y seca del r~ 

lleno, respectivamente y dr es el di-arnetro nominal del e~p~ 

que en pulgadas. 

En la Fig. (22), se representa el efecto de la velocidad 

másica del líquido sobre la pérdida de presión a través de -

rellenos de anillos dispuestos al azar. La línea contínua re 

presenta los datos de Sherwood y Pigford, corregidos, mien-

tras que la línea punteada muestra los datos de Perry para -

0.61 m/seg. 

C. Velocidad másica del Líquido ( Kg/ h/ m2) 

Fig. (22), Efecto de la velocidad má
sica del líquido sobre la péraida de 
presión a través de rellenos al azar. 
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La F i g . (23) muestra el efec t o de la velocidad ~ásica del 

líquido y de l a ve l ocidad del gas sobre l a pérdida <le ~re--

sión a través de rellenos d e a nillos dispuestos al azar. 

Estos gráficos tienen la desventaja de poseer un interv~ 

lo de utilización limi tado; siendo el límite mayor de 2 pul 

gadas para los empaques y una ve locidad del gas de 0.6 m/seg 

L", Ve locidad másico del líquido (Kg/n / m2) 

Fig. (23), Efecto de la velocidad ma
sica del líquido y de la veloci~ad -
del gas sobre la pérdida de p resión a 
través de rellenos de anillos dispues 
tos al a~ar. -
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CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA Y DISE~O DEL PLATO 

El procedimiento general para la estimación del di&netro 

de la columna de platos es el siguiente: 

1°) El diámetro de la columna generalmente se estima me

diante la ecuación de Souders-Brown~ 4 

2°) Se dá un primer esquema de los pl~tos de acuerdo con 

las recomendaciones de la biblioarafía . 

3°) Se comprueba la capacidad del plato para la circula

ción del líquido y la distribución satisfactoria del 

gas. 

4°) Si el plato resulta inestable se repiten los c&lcu-

los utilizando una capacidad de circulación de líou~ 

do distinta, determinada para estimar el diámetro de 

la columna en vez de la ecuación de Souders-Brown. 

Como en la columna de relleno se efectuan los cálcu

los para la base de la columna donde son mayores los 

caudales de gas y de líquido. 

00000 

1°) Cálculo del diámetro de la columna. 

En la absorción, la razón líquido-gas es más elevada que 

en la destilación, por lo que se prefiere generalmente el -

mayor de los cierres hidraulicos que varían de 1/2 a 1 pul 

gada. 

En la práctica del cálculo del diámetro en una torre de 

absorción y destilación se utiliza la ecuación de Souders -

Brown, pues el diámetro de una torre es función de las pro

piedades físicas del vapor y líquido a las condiciones del -

plato, de la eficiencia y de las características de capaci-

dad, las cuales estan íntimamente relacionadas con la velo--
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cidad del gas en la columna. 

Ecuaci6n de Souders-Brown~4 

1/2 

(X.1) 

en donde Ug es la velocidad del gas y K es una constante que 

depende de la distancia entre pisos y del cierre hidraulico, 

definiendose este Gltimo como la altura del líquido sin la -

espuma que hay por encima de la parte superior de las ranu-

ras de las campanas. 

Esta ecuaci6n se supone basada en consideraciones sobre -

arrastre de gotas por el gas y dá valores para los cuales la 

eficiencia del piso al~anza un valor 6ptimo. 

Para los valores de K se recurre a la Tabla (I) y Fig.A.1 

que se localizan en los apéndices de este estudio. 

La ecuaci6n de Souders-Brown debe considerarse solamente 

como una expresi6n empírica de velocidades de gas en colum-

nas que operan en consideraciones satisfactorias. 

Después de suponer un esquema del piso es necesario com-

probarlo con respecto a su capacidad para la circulaci6n del 

líquido. La comprobaci6n que se efectua mostrará si la -

columna presenta tendencia a inundarse o que la distribuci6n 

del gas en el piso no sea la adecuada. Si así ocurre el fac

tor controlante será el caudal del líquido. 

De aquí que, 

(X. 2) 

donde Gb = G = Caudal total de la corriente gaseosa. 

A = Area de la secci6n transversal libre de la colum

na, es decir, el area total menos el area del re

bosadero. 
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Sin embargo, podernos considerar que aproximadamente 

A = 
2 

De 

4 

siendo De Diámetro de la columna. 

2°) Esquema del piso. 

(X. 3) 

a.) Area de la secci6n transversal del rebosadero, Arb· 

Generalmente se recomienda usar una secci6n transversal 

de rebosadero de 10% del area total de la secci6n transver

sal de la columna siendo esta un segmento circular; 

Arb = O.lA (X.4) 

Otro cxiterio para el funcionamiento satisfactorio de la 

columna es que la velocidad del líquido en el rebosadero, -

Urb no exceda de 0.12 rn/seg.; para esto tenernos que 

Q = L/ f L (X. 5) 

donde, Q Caudal volumétrico del líquido en rn3/hr, además, 

Q (X. 6) 

por lo que 

Urb = Q/Arb (X. 6') 

Segun Davies2 5 el tiempo de residencia del líquido en el 

rebosadero debe ser corno mínimo de 5 seg. calculado sobre -

el volumen total del rebosadero. 

El tiempo de residencia se define corno el volumen del re 

bosadero entre el caudal volumétrico, que matemáticamente -

puede expresarse mediante la relaci6n siguiente: 

' 
9 = Z·Arb 

Q 
(X. 7) 

donde Z
1 = Distancia entre pisos 
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Segun Treybal el tiempo mínimo de residencia deberá ser -

de 8 seg . Los líquidos que forme n espumas requieren un poco 

más de tiempo. 

Entre las otras condiciones que deben cumplirse en lo re 

ferente a la anchura de la vena líquida que cae al rebosade 

ro por la presa, ªpr; esta deberá ser inferior a la parte -

má s ancha de la presa para facilitar el escape desde el re 

bosadero del gas ocluído . Se recomienda que la anchura de 

la vena líquida Fig. (24) no exceda del 60% de la correspo~ 

diente a la parte más ancha del rebosadero. 

Fig. (24), Diaqrama del pi so . 

Dicha altura se calcula con la relación 

- 1/2 ªpr - 0.8(h0 ·hc) 

donde, 

h0 Altura del líquido sobre la presa de desague 

he la caída libre en el rebosad e ro, = Z + hpr-H 

hpr Altura de la presa 

H Altura del líquido en e l rebosadero . 

(X . 8) 

Este último valor podrá evaluar se después de que se ha 

completado e l e squema del piso , por lo que el cálculo de la 

anchura de la vena líquida, y, por l o tanto la comprobación 

final respecto al ar e a d e l rebosadero se hará posteriormen-
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t e . 

b.) Longitud de la presa. 

Por geometría, 

oc 2 (e - s e n9) / 8 (X. 9) 

en donde B es el ángulo central en radianes correspondiente 

a la presa. 

De la ecuación anterior, 

2 e - sene = 8Arb/Dc 

llegando por tanteos al valor de e. 

De aquí se deduce que la longitud de la presa será, 

Lpr = De sen(8/2) 

(X. 9') 

(X.10) 

y la longitud del recorrido del líquido sobre el piso, Fig. -

(25), viene dada por la relación 

L =De cos(8/2) (X.11) 

Se recomienda que la longitud de la presa oscile entre el 

60 y 75% del diámetro de la columna 

Fig. (25), Determinación 
de la longitud de la pr~ 
sa. 
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torres ae platos . 

4 



106 

En la Fig . (26) se ejemplifican los diversos tipos de -

platos y los pasajes de liquido. 

c.) Seleccion de las campanas y chimeneas. 

Se pueden tomar las siguientes normas para la selección 

de las campanas: 

Diametro de la columna (m): 0.75-1.2 1.2-2.4 

4 Diametro de la campana (in): 3 

o tambien la tabla 

Tabla de recomendación para la se
lección de campanas. Ref. 26. 

Dia. de Torre gro/.. al trf.f1~~~vas. 2.5, 3 37 s 

3.5, 4 3Y,, 3; 5% 

5, 6, 7, 8, 9, 10 3Vs 6 

11, 12, 13, 14 6 3Vs 

2.4-3.7 

5 

3.7 

6 

Frecuentemente en la practica se presentan desviació- -

nes en ambos sentidos. 

En la actualidad se usan campanas casi exclusivamente 

de acero prensado con preferencia a los de fundición. 

En la practica las medidas de las ranuras ,deberán así -

consultarse los catálogos de los fabricantes. 

En la Fig.(27) se muestra el diverso tipo de campanas --

y chimeneas. Una campana bien diseñada, con objeto de redu

cir a un minimo la perdida de presión a travez de la misma-

deberá tener iguales el area de la chimenea,acb,el area ci-

lindrica de paso del gas entre el borde superior de la chi--
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Fig. (26) , Tipos de platos empleados más 
cornunrnente. 
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menea y la par t e superior de la carnpana , acil ' el area anu

lar al rededor de la chimenea, ªa y el area de las ranuras 

Frecuentemente se incrementa el area de l as r a nura s en -

un 25% para tener e n cuenta el líquido que puede ocupar una 

parte de las mismas. 

El area libre de la columna y el area total de las chime

neas estan comprendidas en una razón óptima que genera lmente 

tie ne un valor i gua l a 10, de acuerdo a la expresión s iguie~ 

te , 

nach = O.lA (X .12) 

donde n es el número de campanas que hay en el piso. 

Tenie ndo en cuenta la igualdad establecida con a n teriori

dad, ªch = ªa' se puede obtener la siguiente ecuación: 

(X.13) 

donde de es el diámetro ineterno de la campana y podernos ob

tener n, -que es el número de campanas-, despejándolo de la 

ecuación anterior. Una vez conocido el número de campanas es 

posible calcular e l tarnafio de la chi menea por medio de, 

2 
n 1T dch / 4 = 2nach (X.14) 

en donde dch es e l diámetro de la chimenea, pudiendose cal-

cular as í el area de l a chimenea, el area anular y el area -

de las ranuras, definidas por las relaciones siguientes: 

y 

2 
ªch = 11 dch /4 

2 2 1í (de -dch ) /4 

( X .15) 

(X.16) 
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Siendo el valor de ªcil del mismo orden de magnitud que 

las dos anteriores, o sea: 

1í dch · hcil = ªch = é'.a = ªr (X.17) 

obteniendo asf la altura del borde superior de la chimenea 

y la parte superior de la campana, hcil· 

El espacio entre el piso y el borde inferior de la cam

pana, le, suele tener un valor de 1 pulgada en las colurn-

nas de absorción de tamaño medio; siendo hch' 

donde E 

he 

hch = le + he - (hcil + E) 

Espesor de la pared, 

Altura de la campana 

por lo que; 

ªcil 'l°{dch + hcil 

d.) Disposición de las campanas. 

(X.18) 

(X.19) 

Para la colocaci6n adecuada de las campanas deberán to

rnarse en cuenta las siguientes condiciones: 

1°) Las campanas deben colocarse a una distancia libre 

entre ellas no inferior a 1 - 1.5 pulg. y no excede 

ran de 3 pulgadas. 

2°) La disposici6n de las campanas deberá ser triangular 

de ser posible. 

3°) El espacio entre campana y pared deberá ser corno rnf

nimo 1.5 pulg. Si el espacio final es superior en u

na pulgada a la distancia entre campanas se recornien 

da usar tabiques redistribuidores. Estos serán dos -

veces la altura del nivel del lfquido sin espuma, -

siendo su distancia a las campanas igual a la distan 
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cia entre las mismas. 

4°) La distancia mínima entre la presa y la primera li

nea de campanas será de 3 + (d~/ 2), donde d~ es -

igual al diámetro externo de las campanas. Este ra

zonamiento es aplicable tamLien a la distancia en-

tre las campanas y el rebosadero. 

En la Fig . (28), se representan dos posibles disposicio

nes para la distribución de las campanas, siendo la distri

buci6n (b) preferible puesto que disminuye la posibilidad -

de circulación del líquido a travéz del piso sin entrar en 

contacto con el gas. 

Fig. ( 28) , Posibles 
distribuciones de -
las campanas. 

e.) Altura de la presa. 

ººººº 000000 
0000000 

ºººººº 00000 

o) 

000000 
.0000000 
· 000000 

ººººººº 000000 

b) 

La ecuación (X.20), representa la relaci6n matemática p~ 

ra la determinaci6n de la altura de la presa, 

hpr = le + hr + he (X. 20) 

donde 

hr Altura de la ranura 

he Cierre hidráulico (Ver Fig. 24 ) 

Se entiende por cierre hidráulico estático el nivel del 
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lfq uido por encima de la parte superior de las ranuras -

para caudal de líquido nulo. Su magnitud es Función del 

tipo de operación , y para colu~nas de absorc ión, e l tama 

ño medio del cierre hidráulico es del orden de una pulg~ 

da. 

Para evitar salpicaduras del líquido, la parte supe-

rior de la chimenea debe ser más alta que l a parte supe

rior de las ranuras, asf evitamos la presencia del líoui 

do en la chimenea. Entre mayor sea est? diferenci? l a 

flexibil idad de la columna será mayor en cuanto a l~s 

fluctuaciones repentinas de la carqa del líouido , siendo 

el valor mínimo recomendado para este cierre hidraulico 

chimenea-ranura de 1/2 pu l g . 

f.) Salida del rebosadero. 

Para obtener una pérdida de presión mínima e n el rebo 

sadero el area entre el mismo y el piso Arp r deberá ser 

igual al area transversal del rebosadero; así tambien, -

la distancia entre el borde inferior del rebosadero y el 

piso, que es hrp no deberá· ser superior a hpr. 

Se recomienda colocar un tabique crue forme un cj_erre 

hidráulico entre hrp y hpr de 1/2 pulqada para un reco-

rrido del líquido hasta de 1.5 metros y de una pulqada -

para un recorrido de 1 . 5 a 3 m. Esto se h?ce para evitar 

variacio_nes de la verdadera horizontal del piso y no pe:!:_ 

itir el paso del vapor a través del rebos adero. 

.. 
¡ 

' / " ~ 
1 ~ 
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3 ° ) Comprobación de la capacidad del piso . 

Se debe comprobar el funcionamiento satisfactorio del 

diseño del piso que hasta ahora ha estado basano unica-

rnente en la circulaci6n del gas tornando en cuenta los si 

guientes factores: Distribuci6n del líquido, distribu 

ci6n del gas, pulsaciones, inundaci6n, sobrecarga de las 

ranuras y arrastre. 

1) En una operación normal la altura del líauido en el -

rebosadero no debe exceder la mitad de la altura efecti

va del mismo, es decir, Z + hpr· Para líquidos con ten-

dencia a la forrnaci6n de espuma dicho nivel deberá ser -

inferior a 0.4(Z + hprl. Para comprobar esta condición -

contamos con las expresiones siguientes, 

en 

H (X. 21) 

donde, 

H Altura del líquido en el rebosadero 

ho Altura del líquido por encima de la presa 

~h Altura del líquido en el rebosadero igual a 

la pérdida de carga del líauido. 

(X. 22) 

AhL Pérdida de carga del líquido al pasar por el 

rebosadero 

~hg Pérdida de carga del gas a través del piso 

superior. 

La ecuaciión (X.21), tambien puede representarse corno 

sigue, 

H = Zhpr + Zh0 + 3/2hg + 6hL + óhc - (lc+hr) 
(X. 23) 

En donde, hpr• hr, y le ya estan fijadas en el es0ue

rna del piso, las otras pérdidas de presión se calculan -



113 

mediante las siguientes ecuaciones: 

ho 

~hL 

Ahc 

En donde Q 

lpr 

~b 

(Q/1.095 . 10-31 )2/3 pr 

l.42(Q/18.3 Arbl 2 

= 42. 4 (fg/('L) (V /Ac) 
2 

Caudal volumétrico = L/ fL · 
Longitud de la presa, cm. 

(X. 24) 

(X. 25) 

(X. 26) 

Area mfnima de paso del rebosadero, m2 

Arb = Arp 
V Caudal volumétrico del gas, m3/seg. 

Ac Area mfnima de paso del gas a través de 

las campanas, m2. 

La ecuación (X.26), parece dar solamente resultados -

aproximados. 

en 

Para el cálculo del gradiente hidráulico se tiene, 

(X.27) 

donde; 

B = h9 (1.5f-1.4)+3flhpr+h0 +lc(lchc-lncl/lnc) 
(X. 28) 

f Número de filas de campanas 

lnc Suma de las distancias entre las campanas en 

una fila central, cm. 

Suma de las distancias entre las chimeneas en -

una fila central, cm. 

C Función de Q/L0 , dada en la Fig. (29). 

L0 Anchura media total en metros. 
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Fig. (29), Variación del factor de aradiente hirlrau
lico con la carga líquida. 

Esta relaci6n se estableci6 para campanas redondas 

dispuestas en triángulos equiláteros con nivel del líqu~ 

do por debajo de la parte superior de las mismas. Por lo 

tanto la razón del nivel del liquido en el rebosadero a. 

la altura efectiva es; 

H/(Z + hpr) 

la cual debe ser menor a 0.5. 

2) Con objeto de mantener una buena y razonable distri-

buci6n del gas y reducir a un mínimo su flujo en zig-zag 

se recomienda que la razón entre gradiente hidráulico hg 

y la pérdida de presi6n a través de las campanas he, 

raz6n que se denomina de distribuci6n del gas, no sea su 

perior a 0.5, es decir, hg/Ó he ( 0.5 . 

3) La altura del liquido sobre la presa no deberá ser in 

feriar a 1/4 de pulgada para que la distribuci6n sea uni 

forme, o sea, h 0 ) 1/4 de pulg. 

4) La eficiencia del piso depende principalmente de la -

velocidad del gas a través de las ranuras, la cual debe

rá mantenerse entre ciertos limites que son, 

4.15 

¡¡;-
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Para es to tenernos que, 

V (X. 29) 

V/Ar ( X . 30) 

5) El arrastre debe ser inferior a 0.1 moles del líqui

do/moles de gas seco. Aquí el arrastre e se define co

rno la catidad del líquido que acompaña al gas de un pi

so al inmediatamente superior, este s e expresa corno mo 

les del líquido arrastrado por una mol de gas. La efi-

ciencia de plato se vé disrninuída por este arrastre, d~ 

bido a que hay un transporte del líquido de concentra-

ci6n más elevado a un plato conteniendo líquido de con

centraci6n inferior. Por tal motivo debe controlarse a 

que no pase el 0.1 moles de líquido/moles de gas . 

Hay pocas investigac iones sobre la determinación del 

arrastre y la siguiente ecuación parece ser la más sa-

tisf actoria, 

Le 

donde Le 

u 
g 

ffA 

1.92·exp -·- + 81.2ug ll 6 ~p 011
2 

Z L - f g 

-O. 97 ~A - 8. 21 (X. 31) 

Velocidad rn&sica del líquido arrastrado refe

rido al area transversal libre de la columna, 

en Kg /rn in·rn2. 

Velocidad del gas, rn/seg. 

T~nsión superficial del agua a 15ºC 

nas / cm. 

73 di--

'V= Tensión superficial del líquido a las condi--

ciones de operación 
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60 Le/ML 
e = (X. 32) 

G/Mg(A-2Arbl 

la cual debe ser menor a 0.1, esto es, e 0.1 

Tambien debe comprobarse el tamaño del rebosadero con 

relación a la anchura de la vena líquida. La altura cal

culada del líquido en el rebosadero permite evaluar di-

cha anchura con la ecuación, 

ªpr = 0.8(h0 ·hcl 112 = 0.8 [h0 (Z + hpr - HJ] l/2 

(X.33) 

en donde la anchura axial del rebosadero debe ser mayor 

que ªpr/0.6, es decir, 

(De - 1) ) ~ 
2 o. 6 

00000 

4°) Calculo del intervalo de caudales para el funcio 

namiento satisfactorio de la columna. 

Para conocer los límites superior e inferior del fun 

cionamiento satisfactorio de la torre, es necesario gr~ 

ficar Q vs. v/9 0.5 en papel doble logarítmico determi-

nando en el mismo el area en la que el funcionamiento -

de la columna resulta adecuado. Esta gráfica tiene una 

validez general. 

El procedimiento para construir esta gráfica es el -

siguiente: 

a.) Se grafica ha y hL frente a Q en papel dable lo

garítmico. Las relaciones logarítmicas son lineales 

-3 logh0 = -2 /3log(l .095·10 ·lprl+2/3 logQ (X. 34) 
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(X. 35) 

obteniendo en cada caso dos puntos los cuales es posible 

unir mediante rectas. 

b.) Se grafica h frente a Q en papel doble logarltmico. 
g 

Como la relación logarítmica no es lineal deberan tomarse 

varios puntos, para esto se utiliza la ecuación (X.27). 

c.) Se grafica he frente a Vfgo. 5 en papel doble log~ 
rítmico, en donde la relación logarítmica lineal es 

(X. 3 6) 

para este caso bastará con el calculo de dos puntos sola-

mente. 

d.) Se efectúa la gráfica de Q vs. Vfgo. 5 en papel do-

ble logarítmico como sigue: Se supone un valor de Q y se -

determinan los valores de h0 , ÁhL y hg, mediante los valo

res obtenidos en las gráficas a.) y b.). Suponiendo un va 

lor crítico del nivel del líquido en el rebosadero, o sea, 

la altura efectiva del mismo pudiendose así calcular el va 

lor crítico que corresponde a Ahc por medio de la ecua 

ción 

~he 0.5(2 + hprl-(2~r + 2h0 + 3/2hg+AhL) · (lc+hr) 

(X. 37) 

este valor de l!l he se utiliza para encontrar el valor crí

tico correspondiente de V f g O· 5 a partir de la gráfica ob

tenida en c.). Se repite el procedimiento para diversos -

valores de Q, los cuales se van representando frente a los 

valores correspondientes de V f g O· 5 dando un 6 he crítico. 
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Los valores límites para los caudales de gas y líqui

do en un funcionamiento correcto de la columna vienen -

dados en esta gráfica, los cuales son función de las con 

diciones de inundación. 

e.) En la misma gráfica anterior se puede representar 

la curva correspondiente a la razón de distribución del 

gas que deberá ser la mitad de la curva anterior. Esto -

se obtiene suponiendo varios valores de Q, leyendo los -

valores correspondientes de hg en la gráfica b.); el va

lor deahc crítico se puede calcular mediante la ecua -

ci6n siguiente; 

~ 
0.5 

(X. 3 8) 

y determinando el valor de V p g O· 5 crítico correspondie!:_ 

te a la gráfica c.). Así es como se obtienen los valores 

límites de funcionamiento correcto tomando en cuenta el 

punto de vista .ae la distribución del gas. 

f.) La distribuci6n crfica del líquido estará repre

sentada por una línea recta paralela al eje de las ab-

scisas. En la gráfica d.) se representa la línea corres 

pondiente a la altura del líquido sobre la presa obte -

niendo 

(X. 39) 

calculandose así el caudal mínimo del líquido con respe~ 

to al mismo (distribuci6n) . 

g.) La líneas correspondientes a las velocidades máxi 

mas y mínimas del gas a través de las ranuras vienen re

presentadas en la gráfica d.), de donde se deduce 
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pero 

por lo tanto 

4 .15 Ar (V f g O. S ( 14. 7 SAr 

Así las velocidades críticas de paso del gas a través 

de las ranuras estaran representad~s por dos rectas par~ 

lelas al eje de las ordenadas . 

h.) Las curvas correspondientes a la altura de la ve 

na líquida en el rebosadero deben ser igual al 60% de la 

anchura máxima del rebosadero , la cual está representa-

da en la misma gráfica d.) Esta se calcula así, 

(X. 40) 

Se suponen diversos valores de V p g O· 5 , tomándose los 

correspondientes valores de t:. he de la gráfica e.) y pa

ra un valor determinado de vf gO.S se calcula portante

os que hacen ªpr igual a 0.6(Dc - 1)/2. Obteniendose los 

valores límite de funcionamiento correcto desde el punto 

de vista de la anchura de la vena líquida en el rebosade 

ro. 

j.) En la gráfica d.) se representa tambien la línea 

que corresponde al tiempo de residencia crítico, calcu

landose como sigue 

8 = Z · Arb/Q (X .41) 
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k.) Finalme nte la gráfica d.) repr ese nta l a curv a co

rrespondiente al v alor crítico del arrastre, la cual ob

tenemos mediante: 

e (A-2Arb)Mg(ho+he+hr) (1 6 
6 O M f' O. 5 (V O. 5) ·l. 9 2 exp . ~ + 81. 2 • 

L ~ fg 

o.s 
V pg 

(A-2Arb) 

1 - 0.97 _5E_ 
{fL- fgJ 5 

VA 
(X.42) 

Mientras todas las curvas críticas anteriores son ca

racterísticas unicamente del diseño del piso y de las -

condiciones de operaci6n, pero independientes del siste

ma utilizado, la curva de arrastre crítico depende de a~ 

gunas propiedades físicas de las fases y variará de un -

sistema a otro. 

En la figura (30), se puede apreciar el area de tra-

bajo correcto y limitado por las condiciones determina-

das en d. ) , e. ) , f. ) , g. ) , h.) , j . ) y k.) • De donde se 

deducen diversas conclusiones generales. 

"-o 

" o; 

..'.lnet11.ira oe lo veO\O 

iÍQUIÓG en e l rebosadero 
ítirñ;ooe íeSidenCKi -;n-elf - -
lr~ro 

~ '"'" ,,,- · .<~~:;-~": 
~ 8, tj ~Aoec CIP tuncicnc 

'. 1 ; f '":!"e:::;:,¡ ' 

V l~"l ¡ t1 

Fig. (30) , De
terminaci6n <lel 
area de funcio
narüento satis
factorio de la 
columna. 
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1°) La velocidad mínima de paso del g as a través de las 

ranuras de las campanas, (pulsaciones del gas), afecta crí 

ticamente la operaci6n del piso solo cuando ambos caudales 

de gas y líquido son bajos. 

2°) La importancia crítica de la sobrecarga de las ranu 

ras (velocidad máxima a través de las mismas), solo se to

ma en cuenta unicamente si el caudal del gas es es eleva

do y el del líquido bajo. 

3°) Para condiciones de caudal de gas bajo y caudal de 

líquido elevado, la distribuci6n del gas puede llegar a -

ser crítica. 

4°) Para caudales elevados de gas el arrastre es críti 

ca y llega a inundarse si se aumenta el caudal del líqui

do. 

5°) Para caudales elevados del líquido y bajos del gas 

la anchura del líquido en el rebosadero es importante . 

6°) El tiempo de residencia del líquido en el rebosade 

ro puede ser más crítico, como en el problema de la inun

daci6n y que la anchura de la vena líquida en el rebosade 

ro. 
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CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA. 

El aspecto primordial e n el cálculo de la altura de la 

colw:ma de pisos, es la evaluación del número de pisos re 

queridos para la misma, lo cual se determina evaluando la 

cantidad de pisos teóricos y pasando estos al número de -

pisos reales tornando en cuenta la eficiencia de pisos, -

calculándose así la altura de la columna en base a la dis 

tancia entre los pisos. 

l.) Determinación del número de pisos teóricos. 

Un piso teórico es una unidad te6rica de separaci6n, 

base de los calculas empleados en el diseño de torres de 

platos. 

Tomando en consideraci6n la Fig. ( 5 ), se efectúa un -

balance de soluto al rededor de la base de la columna, -

siendo este , 

SOLUTO QUE ENTRA SOLUTO QUE SALE. 

(XI.l) 

Haciendo un sencillo despeje puede conocerse la cornp~ 

sici6n Yn, que representa la línea de operación; 

Fig. (31) , Piso 
teórico y efica 
cia de piso. -

y 

Y.:f('tt) 
/ 

e/,.. ,, 
>'n.11------------/l 

Yn _____ _____.. O 

~ ----- A/ ! 
1ª 

x,... _, 

(XI.2) 
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Las composiciones correspondientes a cada uno de los 

valores de n, es tan representadas por un punto sobre lü 

línea de operación de la Fig. (31); 

Fiq . ( 31). 

en donde la cantidad de eriquecimiento producido por un -

piso teórico, está representado por la distancia 'AB', el 

agotamiento conseguido en ·e l punto teórico está represen

tado por la distancia 'BC'. Este agotamiento de gas y en

riquecimiento de líquido se llevan a cabo simultaneamente 

y estan representados en el caso de un piso teórico por -

el escalón 'ABC'. De donde el número de pisos teóricos re 

queridos para una absorción dada es el número de escalo-

nes o triángulos que se pueden trazar entre las líneas de 

equilibrio y de operación. Se determinan por el mismo pr9 

cedimiento ~ue en la destilación, dibujando escalones en

tre las dos lineas, partiendo de uno de los puntos termi

nales. 
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Ernest E. Ludwig utiliza el siguiente método para la de

terminaci6n del número de platos en una torre de absorci6n. 

Primeramente se efectúa el cálculo de la eficiencia de -

absorci6n, por medio de la relaci6n que aparece a continua

ci6n: 

moles del comp. de entrada - moles comp. salida 

moles del comp. de entrada 

donde Eai es igual a la eficiencia de absorci6n o fracci6n 

absorbida del componente particular tambien llamado frac--

ci6n de recuperaci6n específica. 

El segundo paso consiste en el cálculo de la relaci6n de 

(L/V)min para el componente en particular por medio de la -

siguiente ecuaci6n: 

en donde 

jo molar 

(L 
1
/V

1 

) m m n+l min (XI. 3) 

1 

~ 
en 

V' m 
K* 

Fa 

es igual a la velocidad del flujo molar del flu 

moles/hr. 

Velocidad del flujo molar del gas en moles/hr 

Constante de equilibrio, Y/X. 

Promedio del factor de absorción. 

El tercer paso es el cálculo de las condiciones de oper~ 

ci6n de a,m;v•m n+i>o la cual es igual a una unidad especí-

fica por (I.r:i/Vffi n+l>min• La unidad específica debe estimar

se en base al criterio de diseño que se aplica al sistema. 

En el cuarto paso, se procede a calcular el promedio del 

factor de absorci6n de operaci6n Fa, mediante la expresi6n: 

(XI. 4) 
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5°; se calcula el número teórico de platos operando a 

(L~/V'm n+1) 0 , por medio de las siguientes relaciones, 

Eai 
(Fa n+l) - Fa 

en donde el número teórico de platos es, Npt , 

(Npt + 1) log(Fa)= log( (F~ - Eai) l l - Eai ) 

(XI. St 

(XI. 6) 

6° se calcula el número de platos reales por medio de 

la siguiente relación, 

Nnt 
Npt = ---e:...::..._ 

Et 
{XI. 7) 

donde Et es la eficiencia total de la columna, la cual -

se puede calcular mediante la Fig. (A2), que aparece en 

el apéndice. El rango óptimo de operaci6n para este mét~ 

do es de 1 a 800 atm, y de 40 a 130 ºF. Referencia 32. 

0000000 

2.) Estimación de las eficiencias de platos. 

El rendimiento de las columnas de absorción de plato3 

queda expresado en función de la eficiencia total de la 

columna, de la eficiencia de Murphree o de la eficiencia 

puntual. 

Definimos como eficiencia total de la columna, Et' la 

razón de número de pisos teóricos Npt' requeridos para -

una separación dada, al número de pisos Nt que realmente 

necesita, quedando la ecuación como sigue, 
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(XI.8) 

La eficiencia de Murphree está refer ida a la fase gase~ 

sa, E Mg• la cual se define como la raz6n existente entre 

el agotamiento real del gas obtenido en un piso al que se 

obtendrá con un piso teórico. En la Fig. (31), 'CD' en ca

so de representar el agotamiento real, se tiene; 

CD 
EMg = CB 

Yn+l - Yn 

Yn+l - Y~ 
(XI. 9) 

Esta eficiencia de piso de Murphree no es considerada -

como verdadera puesto que relaciona las variaciones medias 

en composición de la fase gaseosa, con el valor de equili

brio correspondiente, más no la composición del líquido en 

el piso, sin6 la del líquido que la abandona, por lo que -

el valor de EMg puede sobrepasar el 100%. 

La eficiencia verdadera o real es la pµntual tambien -

llamada local, EMp• que se define como sigue. 

EMp = (Y~+l - Y~)/(Y~+l - Y
1
*) (XI.10) 

donde y' es el valor puntual de la composición del gas ju~ 

tamente encima y debajo del piso, e Y
1

*, es el valor del -

equilibrio con respecto al valor puntual de la compos.ici6n 

del líquido en el piso. 

Para la eficiencia del piso de Murphree existen expre-

siones puramente empíricas como la Walter y Sherwood y 

O'Conell que se han usado ampliamente en procesos de absor 

ci6n. 
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a.) METODO DE WALTER y SHERWOoD? 7 

De acuerdo con Walter y Sherwood, la eficiencia del pi 

so está dada por, 

donde, 

siendo, 

h 

B' 
p 

~L 

Wr 

h 13 = 
(4.67+1.ll/B'P)~L0.68 wr 0.33 

Espesor específico = 

Pendiente de la línea 

Presión total, atin. 

Viscosidad del líquido 

Anchura de la ranura, 

ha + he + hr 
2 

de equilibrio. 

en cp. 

cm. 

(XI.11) 

(XI.12) 

(XI.13) 

28 
h.) METODO GILLILAND. 

Gilliland hizo una modificación a la ecuación de Wal-

ter y Sherwood que consiste en introducir la velocidad a 

través de las ranuras corno variable en donde la ecuación 

(XI .12) queda, 

13 = 
h 

{5.92 + 14.1/B'P~L0.68 wr0.33ur0.2 

(XI.14) 

donde ur es la velocidad a través de las ranuras en m/seg. 
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c.) METODO DE O'CONNELL~g 

O'Connell presentó la eficiencia de piso gráficamente 

como una función 

o 0.01 0.1 100 

con la Fig. (32). 

Fig. (32), Efec 
to de la solubT 
lia.ad y la vis=
cosidad sobre -
la eficacia del 
piso. 

Segun esta correlación, la eficiencia tiende al 100% 

en la parte superior de la columna donde B'P/,µL tiende -

al infinito y en la base la eficiencia es de un 18%, 

siendo B'P/,µL = 0.94 . 

Tambien se puede recurrir a la Fig. (A2), o consultar 

los métodos de GeddeJ? Gerster y coT; y Kohl? 2 

00000000 

3.) Determinación del número de platos reales. 

a.) Uso de la eficiencia de piso de Murphree. 

En la Fig. (33), se pone de manifiesto el método gen~ 

ral para la obtención del número de pisos reales cuando 



Fig. (33), Determina
ci6n del número de pi 
sos reales para el ca 
so de eficiencia de ~ 
piso de Murphree va-
riable. 

-
~ 
<-
~ 
a 
-¿; 
; 

g, 

~ 
e 

·o 
¡¡ 

" 8. 
E 
8 

j_JQ 

" 

y~ ~ 

(E ,..c;)· 
c,c. 
e.e 

tc/'4~J~-~: 

o x, Xn Xo 

se conocen los valores de la eficiencia del piso de Mur-

phree. De la ecuación (XI.9), obtenemos la relaci6n , 

CD = EMg" CB = EMg(Y - Y*) {XI.15) 

en donde se calculan los valores de ' CD' para diversos va 

lores de X, los puntos correspondientes unidos forman la 

línea de eficiencia y el número de pisos reales se obtie

ne dibujando triángulos o escalones entre la línea de op~ 

raci6n y la de eficiencia. 

·· 1 
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b.) Uso de la eficiencia de piso global. 

La presici6n con la que se calculan las eficiencias de 

piso de Murphree no es superior a un :!:: 20%, por lo que re 

sulta justificado utilizar un valor medio de la eficien-

cia de piso de Murphree y considerarla como eficiencia de 

piso global. 

De la ecuaci6n {XI.8), resulta: 

{XI.16) 

000000 

4.) Estimacion de la altura de la columna. 

Generalmente se suponen tres metros para la base y la 

parte superior de la columna de aquí que: 

Z0 = {Np - l)Z + 3 {XI.17) 

en donde, Z0 Altura total de la columna 

Z Distancia entre pisos, la cual generalmen

te y para simplificaci6n de cálculos se considera como --
·v , 
0.1 m. Como una recomendaci6n, en el caso de que la co--

lumna resulte demasiado alta es preferible dividirla en -

dos columnas que realizen el mismo propósito que la desea 

da. 
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CALCULO DE LA PERDIDA DE PRESION. 

El cálculo de la pérdida de presi6n del gas a través -

de un piso está integrado por la pérdida de carga al pa- 

sar por la campana, óhc, y la pérdida de carga provocada 

al pasar a través del espesor del líquido sobre las ranu

ras. 

La pérdida de presi6n por piso 6.p, despreciando el e

fecto del gradiente hidráulico está expresada mediante la 

relaci6n, 

(XII. l) 

para nomenclatura y ecuaciones, véase capítulo (X). 

En la ecuaci6n (XII.1), bhc puede evaluarse mediante 

la expresi6n siguiente: 

(XII .2) 

esto es, la suma de la pérdida de carga individuales, a -

saber: 

D. he Pérdida de presi6n a través de las campanas. 

hl Pérdida de presi6n a la entrada de las chi-

meneas. 

h2 Pérdida de presi6n por rozamiento en las chi -
meneas. 

h3 Pérdida de presi6n en el espacio cilíndrico. 

h4 Pérdida de presi6n por rozamiento en el ani-

llo pasador de gas. 

hs = Pérdida de presi6n al atravezar las ranuras. 

El estrechamiento del area de la chimenea hl dá como -

resultado una pérdida de carga de acuerdo a los siguien--

tes parámetros, 

(XII.3) 
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siendo Uch es la ve l ocidad a través de la chimenea en m/seg . 

Las demás pérdidas de presi6n pueden calcularse utilizando -

las expresiones de Dauphine~3 como se muestran a continuación 

h2 = 1.16 ~ ( O.sl.09 
(XII. 4) Vpg 

¡n Ach 

h3+ h4 
19.7 t 2a~b vAº.s)i.n 

(XII.5) 
¡°L ªaªc Ach 

para ªcil) ªa· 

hs 2.1 (Fc v?gº·s)l.73 (XII. 6) 

/L Ar 

1 
donde hs = Pérdida de presión a través de las ranuras secas. 

hs, puede ubtenerse mediante 

h' hs = _s_ 
ch 

la siguiente 

en donde Ch es un factor de correcci6n dado por 

para 

y 

para 

V (/°g -*7r 1/2 Ch = 2.345~- -~X -o.os 
Ar f'L ªa 

ch = l.O-v-(/'g 
Ar /'L 

..:i_/;°g X ~)112 
) 0. 457 

Ar{j>L ªa 

ecuaci6n: 

(XII. 7) 

(XII. 7) 

(XII.8) 
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Método Dauphind4para el cálculo de la pérdida de pre

si6n por piso. (independiente de las expresiones anterio 

res). 

donde 
J\ h 1 

L..l g 

Cw 

(XII.9) 

(XII .10) 

siendo, óhg Pérdida de carga del gas a través de las 

campanas mojadas al piso superior. 

~h· g Pérdida de presi6n del gas a través de 

las campanas secas al piso superior. 

Cw ='Factor de correcci6n dado por la Fig. (34) 

Fig. (34) , Co
rrecci6n para 
la caída de -
presi6n en cam 
panas mojadas:-

1.0 

0 .6 

0.7 

0 . 6 

0.5 

0.4 

0 . 3 

0 .2 

0.1 

o o 0.2 0.4 0.6 

± ' 
t+: 

L4 L6 1.8 2.0 

(XII.11) 

donde, hs 
secas. 

Pérdida de presi6n al atravesar las ranuras -



Para ranuras rectangu l ares , 

donde : 

0. 1 63 

f L 

[(de ,/)g) 1/2 ~: ] l. 7 3 

Densidad del líquido, lb/ft3. 

Densidad del gas, lb/ft3. 

1 36 

(XII.12) 

Area total de las ranuras por piso , ft2 

Para chimeneas mayores de 2.5 pulgadas. 

h = ~[(2ac~ ) (/J, ) 1/2{ V" )]l. 71 

3 f t ªcil ªc I g Ar 
(XII.13) 

donde ªc representa el area transversal de la campana. 

Para areas de campana mayores que el area de la chimenea, 

[ 
dch 

h2 = O .111 --L-
1/2(V" ~2.09 

(fv> ~~ (XII.14) 

Para areas de campana menores que el area de la chimenea, 

2.1 

h2 0.099 ~1 Ar 
(XII. 1 5) 

Una ve z c onocidos los valores correspondi entes a cada 

ecuaci6n es posib le conocer el valor de D. h~ , de a c uerdo 

a la expresi6n (XII.11) 
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Uétodo Bolles para el cálculo de la pérdida de presión 

por piso. 

bp (XII .16) 

El valor de .6hc se eval6a mediante la siguiente ecua

ci6n; 

donde, 

V" 
Ar 

Kc Constante para la ecuaci6n del método Bolles, 

a partir de la Fig. (35} • 

V" Gasto del gas, en ft3/seg. 

Ar Area total de la chimenea por piso, en ft2. 

Por lo que la pérdida de presi6n total a través de la 

columna de pisos será, 

,1 Pt (XII.17) 

1.0 1.1 1.2 1.3 1.4 1.5 

RATIO: ANNULAR/RISER AREA 

Fig. lJS) ! Constantes para la ecuación del mé
todo Bolles. 
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MULTICOMPONENTES. 

En los capítulos a n teriores se analizaron l o s mé t odos 

de cálculo para un componente en l a fase gaseosa s o lub le 

en el d i solvente líqui do . Se presentan ciertas modi f ic~ 

ciones e n e l método de cálculo,si existe una solubilidad 

apreciable para más de un componente o si el disolvente 

es volatil . Las dificultades y modificaciones que sur -

gen son comunes a todas las operaciones de multicompone~ 

tes, el aumento de grados de libertad obliga a una apro

ximación por tanteos a menos que resulten posibles algu

nas hipótesis simplificativas, la solubilidad de los com 

ponentes puede ser dependiente entre si; lo mismo se a-

plica para las eficiencias de separación de los compone~ 

tes pudiendo ser diferentes entre si. Las dos últimas di 

ficultades son particularmente evidentes en sistemas en 

los que la fase líquida contiene un componente activo; 

por ejemplo, la absorción simultanea de C02 y H2S por s~ 

luciones de etanolaminas. No existen datos de equilibrio 

suficientes para sistemas de este tipo y esto hace los -

cálculos imposibles. Sin embargo existen algunos proble

mas industri ales en los que se dan estas dificultades p~ 

ro con el a ux i lio de sistemas ideales estos problemas 

pueden encontrar solución, como en los procedimientos 

que se adopt an en la destilación de multicornponentes . A

sí sucede en l o s casos de absorción de hidrocarburos en 

un aceite mineral relativamente no volatil. 

Datos de equilibrio para multicomponentes. 

Los equil ibr i os líquido-vapor de las mezclas d e más -

de dos component es no se pueden representar sati sfacto-

r iarnente media nte g ráficas sencillas, especial mente cua~ 

do forman aze6tropos o que se desvían frec uentement e de 

l a idealidad. En algunos casos se puede utilizar un méto 
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do para calcular los equilibrios de las mezclas de varios 

componentes a partir de las propiedades de equilibrio de 

los componentes individuales. El método se basa en el con 

cepto del factor Ki, el cual se define mediante la ecua-

ci6n, 

Y! Ki = ~ (XIII.l) 
Xi 

siendo, Y! y xi las fracciones molares de eauilibrio para 

el componente i en las fases vapor y líquido respectiva-

mente, los valores de K tambien se les llama coeficientes 

de distribuci6n. 

En el caso general Ki es funci6n de la temperatura, la 

presi6n, la composición completa de la fase líquida. 

En el apéndice se encuentran algunos valores de K -

para varios hidrocarburos. 

Cuando los valores de K son independientes de la con-

centraci6n, estos se pueden aplicar facilmente al cálculo 

de los datos de equilibrio de los componentes, para esto 

se tiene, 

Por lo que de la ecuaci6n (XIII.l) se tiene: 

_tl_ 
Ki 

en donde K es función de la presión y de la temperatura -

de operaci6n. 

Cuando no existen los datos disponibles y los sistemas 

cumplen la Ley de Raoult y Dalton, tenemos que, 

K ~ (XIII.2) 
p 

siendo pº la presi6n de vapor y P la presi6n total del --
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s i s tema. 

A temperatura constante K es inversamente proporcio

nal a la presi6n. 

Para sistemas no ideales la sigui ente ecuaci6n es a

pli cable, 

donde fl. 

(XIII. 3) 

Fugacidad del componente puro en fase lfqui

da. 

fv = Fugacidad del componente puro en fase vapor. 

Existe una correlaci6n para f~ para cuando la pre -

si6n y la temperatura son reducidas; Fig. (36). 

?--

ü 
G 
'Q 

~ 
ü 
G 

• lJ 

6 

.4 

1,2 

• o.e 

~ 
~ o . 

• 8 0.4 

,..TR : 2,4 

-T• ' 2,Z 
- -TR "2.0 

·TA=,t,0' 

º· 20!,---J:.-::¡::::~b~--+0 -+,,,0,.::--+:2,--,,/;;4-{;16~--¡¡,e¡;-;20!o-:2~2-2'24• 
Pres ión reducida~ PR 

Fig. (36), Coeficiente de actividad de gases. 

Mientras que para fL tenemos la relaci6n siguiente: 

ln(fl./ff) = VL (P - pº)/RT (XIII. 4) 



142 

en donde, 

fl Fugacidad del componente puro en la fase lf

quida a su presi6n de vapor y a la temperat~ 

ra de operación. Esta se puede obtener me -

diante la Fig. (36). 

Si todos los componentes en la mezcla gaseosa son sol~ 

bles, como en el caso de algunos hidrocarburos gaseosos, 

es usual expresar la composición como raz6n molar relati

va a la catidad de gas y lfquido entrantes en la columna, 

asi se obtiene: 

Yi ~ Y' l. 

(XIII.5) 

y 
' X · 

Xi 
+ ¿:x'. 1 

l. 

(XIII. 6) 

' en donde Yi Moles del componente i en el gas por mol de 

gas que entra a la columna. 

X~ Moles del componente i en el liquido por mol 

del liquido disolvente. El liquido que aqui 

se supone es no volatil. 

Efectuando las sustituciones pertinentes en las ecuacio 

nes (XIII.5) y (XIII.6), se tiene: 

y para soluciones diluidas: 

¿yj_ 

1 + L:x'. 
l. 

(XIII. 7) 

(XIII.8) 

Para facilidad de cálculo, se puede expresar el balance 

de materia en términos de las mismas variables que que las 

que se presentan en el equilibrio. 
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El balance de materia del componente i al rededor de la 

base de la columna de absorción se obtiene mediante la si

guiente relación en base a la Fig. (37); 

(XIII.9) 

en donde Gmb es igual a caudal molar total de la corrien-

te gaseosa en la base y Lms es el caudal molar total de la 

corriente líquida en la parte superior 

Fig. (37), Balance 
de materia. 

Gmo 

Y,o 
''•o = Y'."b 

De la ecuaci6n (XIII.9), se obtiene, 

1 
1 

1 Lm 

- _j_~'.__ 
/ l m <, : Lrn 3 -<; 

1 

..• 
Lmb "•b .:: : ,.,s x · . ., 

(XIII.9') 

l.) Soluciones diluídas. De la ecuación (XIII.9'), se 

deduce que la línea de operación es recta para el sistema 

de coordenadas X', Y'. Para soluciones diluídas, la línea 

de equilibrio tambien es recta, ( ecuaci6n -XIII.8- ) , pu

diendose aplicar el método del factor de absorción. Este -
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método relaciona el número de pisos teficos n, con la efi 

ciencia de absorción 0' y el factor de absorción A', me -

diante la ecuación de Kremser q ue toma la forma; 

(XIII.10) 

en donde tambien, 

(XIII .11) 

y 

A ~ / G l. = Lms Ki mb (XIII.12) 

Para una separación específica de un componente en par

ticular (el componente clave) y una razón de líquido-gas -

conocida se puede calcular el número necesario de pisos -

te~rieos por medio de la siguiente ecuación: 

Npt = l log (l\(; - 0~)/(1-0~) _ 1 
log A~ 

siendo c el componente clave. 

(XIII.13) 

As!, es posible calcular la eficiencia de operación y 

por consiguiente Y~ para los demás componentes. Esta efi

ciencia esta referida a la separación de los componentes. 

2.) Soluciones concentradas. Para soluciones concentra 

das el factor de absorción cambia de la siguiente forma: 

A~ 
l. 

' A . 
l. 

Lms (1 + L xll 
mi Gmb L. Y~ 

(XIII.14) 
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Los cálculos subsecuentes se desarrollan en igual for

ma que en el caso de las soluciones diluídas. 

En la base de la columna, la línea de equilibrio debe 

pasar por el punto dado por las coordenadas siguientes: 

A continuación se traza la línea de equilibrio con una 

pendiente conocida en el origen y que pasa por un punto -

dado por la otra condición terminal. Si se especifica el

número de pisos teóricos, entonces se dibuja por tanteos

un número de escalones igual al mismo entre la línea de -

equilibrio y la línea de operación de pendiente Lms/Gmb· 

De este modo se obtienen valores corregidos de Xb e Y$. 

Si se especifica la separaci6n, el valor corregido del n~ 

mero de pisos teóricos se determina dibujando escalones -

entre las líneas de equilibrio y operaci6n que pasen par

las valores previamente determinados de Xb e Y~. 

3.) Efecto de la temperatura y de la presi6n. Ante -

riorrnente se supuso que el valor de la constante de equi 

librio Ki era realmente constante a lo largo de la co--

lurnna, pero Ki es una funci6n de la temperatura y de la

presi6n, y los valores de estos parámetros varían con el 

calor de solución y la pérdida de ptesión a través_de la 

columna respectivamente. Por lo comun, se desprecia la -

variaci6n de la presión, pero hay casos en que hay que -

tomar en cuenta la variaci6n de la temperatura, y por -

consiguiente Ki. El procedimiento de cálculo implica cá! 

culos laboriosos piso a piso, determinandose la tempera

tura en cada uno de ellos mediante un balance de calor. 

Son posibles algunas simplificaciones y para ella se ha-

~' ce referencia a los trabajos de Sherwood7 Hartan y Fran-
:_,·_ ~<~ 34 

· ,·, f":;: klin. 
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COEFI CIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA:* 

Existen diversos métodos para el cálculo y estimación 

de los coeficientes de transferencia de masa. El cálculo 

puede efectuarse ya sea mediante relaciones matemáticas, 

gráficas o en algunos casos e x perimentalmente. Para ca-

sos prácticos se mencionan algunas de las ecuaciones -

existentes . 

1. ) ECUACION DE VON KÁRMÁN? 

K 
Dv f Uav 
¡-< 2 

donde: 

K = Coeficiente de transferencia de masa, 

Dv 

Uav 

f 

en lb mol/ hr ft2 (lb mol/ft3). 

Difusividad 

Velocidad promedio del flujo, ft/hr. 

Factor de fricci6n. 

Viscosidad del flu!do. 

2.) ECUACION DE REYNOLDS? 

K' 

donde: 

K 

RT 

f Uav 
2RT 

f fl Uay 
2 P M 

K' = Coeficiente de transferencia de masa, 

en lb mol/hr ft2 atm. 

R Constante universal de los gases, 

= 0.728 ft3atm/lb mol ºR. 

T Temperatura absoluta, en ºR. 

P Presi6n total en at 

(9* ) Ver bibliografía general 



M = Peso molecular promedio del flufdo 

f = Densidad del fluido, lb/ft3. 
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3.) EVAPORACION DE LIQUIDOS EN SUPERFICIES PLANAS~ 

Para flujo laminar se tiene: 

K' 

G~ 

donde: 

f 
2 

0.644 (Re)-112 

Gffi Velocidad másica molar en lbmol/hr ft2. 

Se Número de Schmidt 

Re Número de Reynolds 

Si se presenta flujo turbulento la ecuaci6n utili 

zada será: 

K' 

G~ 
(Sc)2/3 -2 0.036 (Re) 

4.) AGUA EVAPORANDOSE 9 

Cuando se presenta el caso especff ico de agua eva

porándose, la siguiente ecuaci6n es aplicable. 

Ky Bl = 0.136 (B1 u)O.S 

donde: 

Ky Coeficiente de transferencia de masa 

en lb mol /hr ft2(frac. mol). 

B1 Longitud de superficie de agua en pulgadas 

u = Velocidad del aire en ft/seg. 
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Medida experimental del coeficiente de transferencia 

de materia. 

Ya que no existe un número suficiente de expresiones 

para el cálculo de los coeficientes de transferencia de 

materia que conduzcan a resultados de gran exactitud, -

pueden utilizarse tambien métodos semiempíricos basados 

en el análisis dimensional y en analogías semite6ricas. 

El problema es estudiado en varias etapas a saber: 

1° El coeficiente K se estudia en dispositivos expe

rimentales en los que se conoce el area de contacto en

tre las fases, para este fin se utiliza una torre de p~ 

red mojada. 

2° Se han realizado experimentos en los que se cono

ce el area de contacto, el siguiente fundamento consis

te en medir la velocidad de evaporaci6n o disoluci6n de 

formas s6lidas en una corriente de líquido o gas. Otra 

forma consiste en la evaporaci6n de líquidos contenidos 

en s6lidos húmedos, o bien la evaporaci6n o disoluci6n 

de masas s6lidas del material que se utiliza en la cons 

trucci6n. Los datos así obtenidos se pueden utilizar p~ 

ra ampliar las correlaciones obtenidas en los experime~ 

tos de pared mojada a situaciones en las que se produce 

separaci6n de la capa húmeda límite. 

3° Tambien se realizan experimentos en torres empac~ 

das, de platos y pulverizadores y los datos obtenidos -

se correlacionan teniendo en cuenta los resultados obte 

nidos anteriormente. 
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A P E N D I C E S 

Valores apro ximados d e K para la ecuación (X.1), 

siempre y cuando se us e n campanas ti po burbuja. 

Este g ráfico es generalmente aplica ble a casos de 

destilación diferencial. 

Fig. (A.1). Factor K para campanas tipo burbuja. 

Tomada de Ludwig, Ernest, E. Fig. 8-

38, pag. 56. 

1 .Y/ / .// . 
"[Jo// V / ,,/ / 

// ~ / / V / / 

V 
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/ / / 

~v/ / / / V v"' 
/ / 

~ V / <v V 
/ _,v ''*' / 

~ / V ,,V 
V v" /V / V 

v/"' / V V 
400 V vv v ... Y 

300 
H 
o 
.µ 
() 
cu 
r.r...200 

100 
p 

V/ 
/ v/ 

0
0.1 

/~ 
~ / 
/ V 

~ / 
V / 

/ 

/ ,,.. .... 

l/v ~V V/ V V ,,v"' V 
'/ 

r:; V / /_....,,. V V V 
/ vv ,,V 

~ 
/ 

/ / ,Y / / / 
V ......... 

V / _.... v / ,,.... ..... ¡.......--/ ..... '/ __.. . 
V/ ,,.,,.. 

........ ..... 
/ ~ V ...-" .... 

!// V V---_.. 

/ 
vv "' ~ .... .... 

1.0 10 100 

Tensión superficial, Dinas/cm. 
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15 10 

...._ 0, 7 

' º· - --- ·- . 

º· 0 .1 0 ,15 0,2 º· 3 0 ,5 0,7 1,0 1,5 2.0 IO 

Factor de correcci6n de curvatura utilizado en la 

ecuaci6n (VIII.5) 

DisJ.a1zcui Cierre hidráulico, pulgada.< 
entre pisos. - --- -- ~- ·-----

¡_ 
1-

cm 0,5 

-1 
1,0 2,0 

-1-
J,O 

15 o.ooi-0.012 
1 

1 30 0,027-0,034 0,021-0,027 0,015-0,021 
46 0,046 0,043 

1 
0,037 0,027 

61 0,056 0,052 1 0,049 0,046 
76 0.059 0,056 

1 

0,055 0,053 
91 0,062 0,059 0,058 0.056 

Valores aproximados de K para la ecuaci6n (X.1). 

TABLA. (I) 

Tornadas de Sawistowski, and Smith, pag. 21. 



Tomada de Ludwig, E. E. 

referencia citada en la 

bibliografía. 
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Fig. (A.2). Correlaciones 

empíricas de eficiencias -

globales para absorción. 
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Coeficientes de distribución (constantes 

de equilibrio); correlación generalizada 

para intervalos de temperaturas bajas. 

Tomada de McCabe, W.L. & Smith, J.C.,"O

peraci0nes básicas en Ingeniería Química" 

Vol II. Editorial Reverté, S.A. México, 

pag. 1030. 

.1.52 
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Coeficientes de distribuci6n para sistemas de 

hidrocarburos ligeros. Correlaci6n generaliz~ 

da. Intervalo de temperaturas altas. 

Tomada de McCabe & Smith, "Operaciones básicas 

en Ingeniería Química" 

• 
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ANILLOS RASCHIG DE PORCELANA 

Q) 

s:: .c. e:: 
·.-l rl 

M 
s:: Q) s:: re Q) 

Q) ·.-l Q) 't .¡J 

u rtl s:: 
E Q) 

O-· 1-1 M ·.-< rl 
i:: i:: o .¡J X rtl 
-.-l o p 4-< o > 

rl 1-1 ·.-l 
Q) 1-1 P. ;::l 

s:: 'O >· ;::l o rtl Q) O' 
·.-l Q) tr u 1-1 Q) 

1-1 o rtl rl ..Q 
rtl i:: o. o rtl ·.-l rtl 

rl P. 1-1 E 'O ·.-l rl 1-1 
rtl Q) Q) rtl u Q) 

s:: ca .¡J E ·.-< o 4-< 
·.-l .-t X (!) ·.-< 4-< ·.-l Ul 

E Q) 'O X 1-1 u Q) 

o QI o Q) rtl 
i:: 'O o 1-1 o. P. Q) 

1-1 X o. ;::lM Ul 'O 
o 1-1 .¡J o rtl Ul .¡J Q) 

•C o Q) 1-1 4-< 
rtl O) E o. o rtl" Q) E 
E o \tll .:i; Ul Q)N 'O \tll 
rtl 1-1 . ·.-l Q) 1-f .¡J ·.-< 

E-< C> Cl * p. .:i; 4-< dP Cl 

y. %. y. 88000 46 2-!0 73 0.22 
'Y.o %1 Í})r. 40000 56 145 64 0.31 
~ %1 % 24000 51 131 68 0.35 
y, *' y, 10500 50 122 64 0.48 
% ~ % 5600 48 100 68 0.57 
~ *' ~ 3140 H 80 73 0.63 

1 ~ 1 1350 40 58 73 0.87 
IY. ~I 1 y. 680 13 45 74 1.10 
IY, y. 1y, 375 42 35 68 1.40 
2 y. 162 37 28 74 1.75 
3 ~ 3 48 40 19 74 2.65 

:3(0) " 3 74 67 29 60 2.65 
p(S) " 64 58 25 66 2.65 
4 y. ~ 25 !O 

Tomada de Ludwig, Ernest E. "Applied Process Design 

for Chemical And Petrochemical Plants", Volumen II 

Gulf Publishing Company, Tabla 9-1, Pag. 120. 
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1 
l1l 
> 

UJ .o ..... 
l1l e H .--! X ::J 
u ..... e o o o 
l1l ..... p H QI 
tJ M p 
-1 'O QI .¡.J l1l QI l1l 
::J QI ty ::J "-' H H 
P. H e o ....___ .--! .e QI 

l1l o l1l o l1l ..... "-' 
e P. .--! p 'O ..... .--! UJ 
QI E l1l u QI 

l1l >. QI E ..... o 
.--! ..... ..... ..... QI 

E QI o X H u 'O 
o QI .¡.J 'O u o QI l1l 
e 'O X ..... H e o o 

~ . .o P. ::JM Ul H 
o H E~ l1l Ul .¡.J QI .¡.J 

e o o u ..... QI '1) 

l1l Ul E H o rd'-- QI E .¡.J 

E o l1l P. QI Ul QIN 'O l1l s:: 
lf! H ..... ..... QI H.µ ..... QI 
;.J 0 Cl * °' P. ~ ..... df- e ,...¡ 

~ 14 11¡G y. 85000 46 21 2 55 0.27 

~ 11r. y, 10600 27 IH ].! 0.42 

v. ~'á H 3140 34 ].! 67 0.72 

Vs 1125 27 57 74 0.87 

~~ ~ÍG 1 y. 676 31 45 69 1.10 

1/~· y. 1 y, 392 34 37.5 67 1.40 

~4 2 166-157 27 28.5 74 1.75 

o/i6 3 49-44 33 19 78 2.50 

(D) º/ir. u 49.5 29 66 2.50 

(S) !')fo 64 43 25 71 2.50 

Tabla 9-2, Pag. 123; Ludwig, Ernest E. Ref. anterior 

ANI1,LOS RASCHIG DE MF.TAL 1 
•...{ 

Tabla 9-3, Ludwig, E.E. X ::J 
o 01 
H QI 
o. 

<lf 'O QI rt1 QI 
QI °' ::J H H 
H e 01 o-1 .Q QI 
l1l o rt1 o rt1 ..... 'H 

e o. o-1 o.o 'O ·.-l o-1 U) 

·.-l E u rt1 u Q) 

l1l :>, Q) ·.-l E: ..... o 
o-1 ..Q ..... ..Q 'H ..... Q) 

E: QI~ xo-1 H u 'O 
o QI .¡.J 'O u o QI l1l 
e 'O X H ' o. o. o 

~ • \Q) Ol"l ::JM Ul 14 Q) 

o H E: ..... f'd .¡.J Ul .¡.J QI .¡.J .¡.J 

•C o o o. ..... ..... Q) s:: 
l1l Ul E: H o 111'-- QI Ja Q) 

E: o 1111 0.H Ul H Q)N 'O o-i 

l1l H C ..... s:: o QI o H.µ .,..¡ lll 
E-< L'J ..... Q •.-1 * o. p. o. ~'H dP A > 
~~ 'h2 l4 88000 150 236 69 0:22 
::lti ~32 %o 45000 120 190 75 0.24 
~' 'ÍG V ;Jll 5 ' llG 41000 198 176 60 0.31 
1_', ~3!! y, 11800 77 128 84 0.34 
~ -~ Vio y, 11000 132 118 73 0.44 
· ~:\:! \~2 1%2 7300 66 112 86 0.40 
· ~3:? \í1: 1%2 7000 IW 106.5 75 0 .50 

l1. ·~2 y. :l!IO 55 83.5 88 0.46 
·.•i ~ Ín y. 3 190 too 71.8 78 0.58 

13:? 1·110 40 62.7 92 0.56 
1,íc 1315 7:l 56.7 85 0.70 

JI.'. 'lw 1 y. 725 62 19.1 R7 0.75 
I' ' " ~ 11fi ¡y, 420 50 11.'.! 90 0.90 

%1; ! RO 38 ·11.4 !12 1.15 
.1 , . 

, ¡. ¡ 5:l 25 '.'0.6 95 
l (D ) hi; 7! 35 ~ 9 93 
'J (S) ~ u; M 30 l5 91 



ANILLOS LES3ING DE METAL 
.e 156 r-l 

::-
r::: ·.-i 

r::: e Q) X ::J 
·.-1 r::: E o t . .., Q) H Q) 

......, p 
't:i Q) .¡.J n:l Q) n:l 
Q) b 'ú ~ H H 
H r::: r-l ..Q Q) 

n:l o o h n:l ·.-1 ~· 
p r-l ·.-1 e .,..; r-l (/) 

'O e () Q) 

n:l :>-. Q) . .., o 
r-l E "-' ·.-1 Q) 

r::: o X H () 'O 
·.-1 Q) .¡.J H o Q) n:l 

re; X p H Q 0. o 
Q) ......, e ::JM Ul H 

o H o .¡.J n:l Ul .¡.J Q) .¡.J 

ir::: o H "-' "-' Q) 

n:l Ul E Q) o n:l '-.. Q) E 
E o n:l E H Ul Q) N 'C \l1l 
n:l H . .., \;:lo Q) H.µ ·.-1 

E-< ~ Cl ZP. P.. .:¡; 4-4 di' e 
y. YJ2 Vi 111,nrn 195 306.8 60 o ·· 1 

~ ~3:! } á 25,110 11+ 217.l 76 o ·11 
y, y,, }'~ 10,97 1 100 166.4 81 o ;;: 
y, ~)n y, 10,230 172 153.4 66 0.11, 
)á 1h2 % 6,789 86 145.6 82 0. 1"· 
)á 'Ita % 6,510 150 138.4 68 0.51 

~ ~l¡z Yí 3,171 71 108.5 85 0.1 

~ v.. y. 2,967 130 93.3 71 0.6: 
1 '-32 1 1,33q 52 81.5 90 O.o · 

%a 1,251 95 73.7 80 0.71 
IY. '71.n 1 y. 671 81 64 .1 8'.! o.~i·, 

IY, '71.li l y, 391 65 53.6 87 1.0 . 
I~ Y.G l Y. 2·16 58 46.0 89 ¡y : 
2 '!tu 167 49 40.8 90 1.21 

Tabla 9-4, Ernest E. Ludwig, Pag. 124 

ANILLOS LESSING DE CERAMICA 

H ......, 
¡:: ¡:: o .¡.J 

·.-1 . .., P.. "-' ....__ 
Ul ......, 

'O o .¡.J Q) X n:l 
tri Q) .--l "-' H o H 
¡:: H .--l ..Q H Q) 

o ro ·.-1 H . .., P.. "-' 
.--l P.. ¡:: o .--l ·ro Ul 

ro P.. Q) 

>< ro o 
.--l Q) H ·.-1 "-' Q) Q) 

'O ro X () H 'O .¡.J 
.¡.J Q) N o ro Q) ¡:: 
X ro ro H P.. P.. o Q) 
Q) X P.. Ul ::J H .--l 

H o .--l ro Q) Ul .µro . o H ro Q) :> 
E Ul P.. o Q) ro ¡:¡ . .., 

\l1l o roM Ul 'O Q) ..u ::J 
·.-1 H .¡.J Q) H ·.-1 01 
Cl {.'.) *lj.-< p. clP .:¡; Cl Q) 

1 v. 1300 50 66 69 0.91 
1'4 %; 650 56 62 53 !.~O 

IY. y. 350 58 60 40 J..li 

2 * 150 49 68 32 1.90 

Tabla 9-5, Pag . 124, Ludwig E.E. 



ANILLOS CON ESPIRAL STONEWARE 157 

1 H 
UJ .,...¡ o 
o M rl o 
rl .¡.J Q) 
rl 4-l o H ;:l o 

s::: ro .,...¡ UJ ·...; o e o .¡.J 
.,...¡ rl s::: o H () o . ro ¡:; Q) 

ro rl o ro o Q) s::: 
.¡.J Q) s::: p o ro¡:; 

.¡.J X 'C.,...¡ Q) Q) UJ Q) Q) Q)M 
X Q) 'OM 'C UJ Q) H 'C .¡.J 
Q) H ' .¡.J o ro QJ 4-l 

0'0 • 4-l o rl Q) ' 'O ro-....... 
b UJ Q) e UJ rl 'O Q) N Q)N 

ro s::: OH \::l H Q) .,...¡ H .µ....., H.µ 
.,...¡ o H ro zo A. s::: dP.Q 4-l .¡.J .:. 4-l 
o ....:¡ (.'.: o. i< o + i< ro + i< + i< 4-l + i< + 

Espiral '.) 1/, - '.l l)'íu 63-H 'i·l-6·1 60-67 '.J2.5R 58-52 66-59 10-41 34-36 .32 .27 

simple 1 % 31 27 61-60 55-52 60-57 67-64 3:! 211 .33 .28 

¡; 6 y, 9 8 '>9-54 .>1-411 66-fii 70-66 21 19 .28 .25 
----------- --- -- ---------

37 .37 .32 
Doble ~Vi '. \ o/ir; 63 .H 67 58 56 63 H 

º" 61 511 59 64 35 31 .38 .33 
·I % 31 _, 

espiral 6 6 y, 9 R 65 58 64 68 23 21 .32 .29 
--- - -- -------

60 50 57 50 42 .51 .H 
3\l.1 *" 6:l 51 69 

Triple 
f 4 % 31 27 65 59 53 58 40 35 .16 .40 

espiral 6 6 y. 9 11 611 60 60 64 24 21 .32 .29 

* Arreglo de empaque tipo diamante 

+ Arreglo de empaque en cuadro 

Tabla 9-9, Pag. 125 Ludwig, E.E •. 

SILLAS DE MONTAR BERL DE CERAMICA 

UJ M 
o .¡.J Q) ro 
rl 4-l H H 
rl . ..a Q) 
.,...¡ ¡..¡ :< .,...¡ 4-l 
s::: o o rl UJ 
ro o. H Q) 

o. o 
Q) ro ..... Q) Q) 

¡::¡ 'O :< u 'O .¡.J 

o o ro s::: 
s::: H o. o. o Q) 

:<M o. ;:lM lll H rl 
o o .¡.J ro lll .¡.J Q) .µro 

IS:: H4-l ..a 4-l Q) :> 
ro o. o rl Q) ......... Q) ¡::¡ .,..¡ 
¡::¡ ro H lll rtlN 'O "ll ;:l 
ro o Q) s::: H.µ .,...¡ O' 

E-< *o. A. Q) ~ 4-l dP o Q) 

14 113000 56 274 60 0.23 

y. 16200 54 142 63 0.42 

~ 5000 48 82 66 0.58 

1 2200 45 76 69 0.76 

1y, 580 38 44 75 1.10 

2 250 40 32 72 1.55 

Tabla 9-6A, Pag. 124, Ludwig, E.E. 



SILLAS DE MONTAR INTALOX DE CERAMICA . 
'"" .µ 

<µ 1-4 
P. 

1-4 rrJ 
o X 
P. o 

E 1-4 o. 
o X en P.M ::l<"'l 
i:: o o rrJ .µ en .µ 

1-1.--l <µ ..... 
P..-i o rrJ'-.... 

E rrJ ·ri en 1-1 Q)N 

rrJ i:: Q) o 1-1 .µ 
¡:., '*" rrJ ti. o. ,:¡; ..... .. 117,500 54 300 ,. 
y, ~0.100 47 190 

y. 6,500 44 102 

1 2 .'.185 42 78 

1 ~/:! 709 37 59.5 

26'i '.\11 36 

Tabla 9-7, pag. 125, Ludwig, E.E. 

ANILLOS PARTIDOS EN CRUZ STONEWARE 

* Arreglo de empaque tipo diamante 

+ Arreglo de empaque en cuadro 

s:: 
·ri 

'O 
Q) 1-1 

s:: 1-1 o '"" ..... rrJ o. .¡.J 

i:: o. <µ Q) Q) 

i:: ·ri en en 'O 1-1 1-1 
Q) rrJ o o 1-1 .Q o 

..-; ..-; ..-; o o ..... o. 
..-; o. .¡.J ..-; 

.¡.J .¡.J Q) ..... Q) s:: rrJ 

>< >< 'O s:: 'O en Q) o Q) 

Q) Q) rrJ '"" o ..... ·ri 1-4 
1-4 \Q) o ..-; u u ro 
o Q) .,..¡ Ul ..-; rrJ 

Ja °' en 'O o. Q) •ri 1-1 o. N 

i:: o p., s:: o en .¡.J 

..... o 1-4 '*" rrJ p., Q) <µ 

Q H 0 .. + .. + .. + .. 
~ 71 64 73 63 47-46 54.55 41-43 

1 y, ·11 36 81 -72 71-63 46-49 52-55 31-33 

1 4 ~Ír. '. i1 2 7 81-62 71-54 45-56 52-61 30-32 

6 ·I )8 14 12 73-70 62-60 .1 1-50 58-5 7 22 

6 6 % 9 8 70 62 53-50 58-56 20 

Tabla 9-8, pag. 125 , Ludwig, E.E. 
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o 
•ri 
u 
rrJ 
o., 
en 
Q) 

Q) 
Q) 1-1 

'O .Q 
·ri 

dP ..-; 

75 
78 
77 
77.5 
81 
79 

Q) 

::1 
O' 
rrJ 
o. 
e: 
Q) 

Q) 

'O 

'"" .¡.J ..... 
+ .. 

35-37 .53 
27-29 .54 
26-29 . .54 
19 .49 
18 .49 

<µ 
en Q) 
Q) .¡.J 

s:: 
Q) Q) 

'C ..-; 
m 
> 

~ ·; 
·ri tJ' 
Cl (() 

0.20 ' 
0.32 
0.48 
<l.68 
0.96 
1.38 

Q) 

g, 
rrJ o °' .µ 
~ Q) 

s:: 
Q)'"" 

'O .µ 
<µ 

rrJ 
Q) 1-1 
k o 
l'l!. o. 

+ 

.46 

.47 

.47 

.42 

.42 



Apéndice relativo 

al Capítulo VI. 

Soportes para em

paques tipo barra 

Fig 9-4A, pag. 131 

Ludwig, E. E. 

Soporte de plato 

perforado 

.Fig. 9-4B, pag. 

131, Ludwig, E.E. 

( 

0 000 
/ 00000 L-s2-2 o o 

0 0 000 0 
0 0 0 00 

0 000 
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Dimensiones Para soporte de plato ne:i::f:orado 

Dia. Torre, i 

Di:a Plato 

Alt. Plato 

Dia. chimene 

Núm. ch:fun. 

Peso aprox. 
en lb. 

ll 12 

11 
--

1 
-- -~ 

1 
-- ---

22 
t--- ---

16 

15 
- --

14 
--

1 
- -

I~ 
- ·-

31 
f--- -

19 

18 20 
-- ·- --

17 19 
-- ----

1 1 
-----· --

1~ 1 \12 
-·- - ·-
JI 38 

>---e- --
23 28 

24 30 36 
--

23 29 35 
- -- - ----

1 IV. 2 
~-- --- - ·-·-

2 2 2\li 
-- · -- - -· --
37 61 61 

- ·- --- - -
35 85 150 

Da tos obtenidos de Ludwig, E. E • . , pag. 131. 

42 48 60 

40 45\12 57\li 
---- --· 

2\12 3 4 
- --- -- -·---

3 J \12 J\12 
- -- --- -

55 61 101 
·-- - -

185 260 425 

e 



Las siguientes tablas son utilizables de acuerdo a 
la figura mostrada en la siguiente página . 

Dimensiones de torres estandard. 

iám. 
24 in. 30 in. 36 in. 40 in. 48 in. 60 in. 

D 

l.. nterior 
A 24 30 36 40 48 60 
A' 23Y. 29Y. 35 39 47 y, 58 
B 27Y, 34 41Y, 45 54;{ 67n 
e 36 36 36 36 36 36 
e• 30 30 36 36 40 40 
D 6 6 6 6 6 6 
E 15 15 IS 15 15 15 
F 10 12 14 14 18 18 
G 6 8 12 12 18 18 
H 8 IOY, 14Y. 14Y. 21 21 
1 1 1 1 !Y, IY, l}Í 
J 2Y, 2Y, 2Y, 3 3 3 
L 4 4 4 4 4 4 
M 3 3 J 3 3 3 
o 7 9}Í 11Y, 11}-f 13~ 18 
p 3 3 3 3 3 3 
Q 7 8 11 11 14 16 
R l}Í ly.' 1~ lY, tK 2 
R' lY, l~ l J'.4' IJ{ 2 2 
s y. y. 1 1 1,V. 1)1 

' 

Datos obtenidos de 
PESO 

Ludwig, E.E., pag. Diámetro 
121. 24 In. 1 30 in. 36 in. 40 in. 48 in. 

Tapa domo 80 130 215 300 ·soo 

Distribuidor 36 60 100 120 170 

Sección torre 220 300 430 520 700 

Sección de torre 225 310 445 540 750 

con sosten 

Plato soporte 30 80 140 160 250 

Sección torre 230 320 530 630 900 

con brazo. 

Platillo torre 120 200 250 340 500 

Base de torre 260 370 610 730 1000 

60 in. 

700 

250 

1000 

1100 

400 

1800 

800 

1500 



b--$::g 
-----B - ---< 

ll r---a- H1 

R-.Jl#=~~~-· ~· a-~· ~!=!4~--1 
' ~ 

• 

,. . 

~¿~_,__,~J 

TAPA DEL DOMO 

DISTRIBUIDOR 

SECCION DE TORRE CON 

SOSTEN PARA DISTRIBUIDOR 

SECCION DE TORRE 

F ~gu~a tomada de : Ludw~g, 

E. E. , pag . 122. 

SECCION DE TORRE CON 

SOSTEN EN EL FONDO 

PLATO SOPORTE 

SECCION DE TORRE CON BRAZO 

PLATILLO DE TORRE 

TESIS PROFESIONAL 

Jua n M. A~~edondo Bo~Qh 

E~~Q A~ellano Lamb 

FACULTAV VE QUIMICA 
U.N.A.M. 1974. 





Datos proporcionados por GUANOS Y FERTILIZANTES DE 

MEXICO para la torre de absorci6n empacada actualmen

te produciendo 600 Ton/día de ácido sulfdrico concen

trado. 

163 

Características del proceso. La planta de H2S04 es 

del tipo de contacto catalítico, en el cual el azufre 

fundido se quema a bi6xido de azufre el cual converti

do posteriormente a tri6xido de azufre se absorbe en u 

na corriente de recirculaci6n de ácido para formar á-

cido sulfúrico concentrado. La unidad está diseñada p~ 

ra una capacidad tasada de 600 Toneladas Métricas por 

día de ácido sulfúrico concentrado 100% por día de 24 

horas, pero la producci6n efectiva es de ácido sulfdri 

co al 98-99 %. El gas de entrada S03 es absorbido por 

el ácido sulfúrico lo cual posteriormente produce el -

ácido sulfurico concentrado. 

Características de la torre. La alta corrosividad -

de las sustancias que intervienen en este proceso de -

absorción, destruiría rapidamente las paredes de la t~ 

rre por lo que esta fué construida con paredes de me-

tal recubiertas con ladrillo, tefl6n y mastique en fo~ 

ma de capas. Después de la pared de metal de 3/8" se -

encuentra una capa de mastique pécora de 1/8", siguie~ 

do una pequeña laminilla de tef 16n autoadhesiva de un 

espesor de 0.003", y finalmente la pared de ladrillo -

de 4 1/2''. 
Esta torre se encuentra operando empacada con Si-

llas tipo Intalox de 3". 

A continuaci6n se presenta un diagrama de esta to

rre mostrando algunas de las principales dimensiones -

de la misma. El principal objetivo de esta tésis con--
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DATOS DE OPERACION DE LA TORRE: 

G' 44 289.84 Kg gas inerte/hr 

L~ 354 312 Kg/hr 

L' 43 626.66 Kg H2S04/hr 

Yb 0.209 moles S03/moles de gas inerte 

Xb 0.925 moles S02/moles de H2S04 

Ts = ts = 74ºC 80.5 ºC 107.36 ºC. 

a 74 ºC. 

)'-•= 0.184 cp a 80 ºC. 

Las dimensiones de la torre se presentan 

en el diagrama correspondiente. 



siste en encontrar el método o métodos de cálculo que 

nos proporcione resultados más cercanos a las dimen-

sienes ya existentes en estas torres previamente di-

señadas y construídas. 

É 
E E o 

o o ....... O> 
~ O> 

!"" 

SALIDA 
DE GASES 

t ~ ¡ INSPECCION 

--> 
r 

ENTRADA DE 
ACIDO 

SECCION 
EMPACADA. 

SILLAS INTALOX 

l 
3" 

-n 

E 
(J) 
CIJ 
~ 
V-

INSPECCION 

L SALIDA DE ~ 
._.._ ACIDO . 

--1,____ ___ I 
r :fUI 4>9SZS ~, 
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I.) CALCULO DEL DI AMETRO DE LA COLUMNA . 

Estos cá l culos estarán basados e n las condiciones 

d e inundación tomándo se como ve l ocida d de operación 

el 60% de la velocidad de inundación. 

Efectuando los balances de masa correspondientes, 

se obtuvieron los siguientes valores; 

G" 707 37. 201 Kq/h 

L* 402 758.38 Kq/h 

Suponiendo c ondic iones i d eales par a el gas, la -

densida d de l a corrien te gaseosa será : 

¡° g = (M·273)/22 . 412(273+Tb) 

en donde M es el peso molecular medio del gas = 32.3 6 

y Tb = 107.36 º C, con lo cual se tiene: 

¡'1g = 1.036 Kg/m3 

166 

Esta torre se encuentra operando con sillas Intalox 

de 3", con lo cual, la siguiente recomendación deberá 

cumplirse: 

De) lOdr y preferiblemente De) 15dr 

en donde De es el diámetro de la columna y dr el diáme

tro del relleno. 

Suponiendo una velocidad del gas 

mente la recomendable), tenemos: 

G" 70737.201 

1 m/seg. (qenera! 

A i -. 036 X 1 X 3600 
fg Ug 

A 18.96 m2 
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Y el diámetro de la columna será: 

De = 21 A = 2 18. 96 
'1T 3.1416 

De = 4.94 m. 

Para las sillas Intalox de 3" tenemos: 

a' 14 ft2/ft3 = 46 m2/m3 

E 0.8 

Así podemos calcular las condiciones de operación en 

la forma siguiente: 

Sustituyendo datos ..• 

1/4 1/8 
-4(402758.38) (1.036) 

70737.201 1805 

- 2.43 

0.089 9.81 X 0.83 X 1.036 X 1807.1 
1.33 X 46 

Gin = 6140.38 Kg/hm2 

entonces se tiene: 

A 
Gb 

0.6 Gin 

70737.201 
A 

0.6 X 6140.38 

A 19.19 m2 



Por lo que: 

es decir: 

D e 2 
19.19 
3.1416 

De 4.92 m. 

De = 5 m. 

Por lo cual el área corregida será: 

A 

2 
'7T De 

4 
3.1416 X 25 

4 

A 19.63 m2 

ººººººººººº 

II.) CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA. 

168 

l.) Determinación del n6mero de unidades de trans 

ferencia. (NUT) . 

a.) Uso de la Fuerza Impulsora Media Logarítmica. 

NUT 

(Y - Y*)ml 

0.209 

0.188 

Ys 

Y*s 

(Yb-Ys) (VIII.6) 
(Y - Y*)ml 

(Y - Y*)b - (Y - Y*)s 

ln (Y-Y*)b 

0.00418 

o 

(Y-Y*)s 
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(Y - Y*lml 
0.021 - 0.00418 0.01682 

ln 0.021 ln 5.024 

.00418 

0.010256 

(NUT)g 
0.20482 

0.010256 

(NUT)g 19.97 

b.) Uso de la Fuerza Impulsora Media corregida por 

la Curvatura de la Línea de Equilibrio. 

(NUT)g Yb - Ys 
6m 

F (VIII. 5) 

F 

ós 

Ób 

L\m 

.6m 

F 

1 ln(óm/As) 
2 1 - (lls/Llm) 

+ ln Cóm/tlb) 
1- (Ab/óm) 

(VIII. 6) 

(Y Y*) 5 0.00418 - o = 0.00418 

(Y - Y*)b 0.209 - 0.188 0.021 

(Y Y*)m Ys + Yb y~ + yr, 

2 2 

0.00418 + 0.209 o + 0.188 
2 2 

0.10659 - 0.004 

0.10659 

i[ ln(0.10659/0.00418) 
J+ 1-~0.00418/0.10659) 

[ ln(0.10659/0.021) ) 
1 - (0.021/0.10659 



F 2.746 

0.209 - 0.00418 

0.10659 
X 2.746 

(NUT)g= 5.2766 

c.) Método Gráfico de Baker. 

El grado de aproximaci6n obtenido por este método 

es todavía mayor, ya que se supone que l a línea de -

equilibrio es recta solamente dentro de cada unidad 

de transferencia. 

La representación matemática de este mode lo es: 

(NUT) g = f b dY 

J s Y-Y* 

(VIII .9) 

Cuya representaci6n gráfica se encuentra en la --

Fig. (18). 

Para nuestro caso el valor obtenido fue: 

(NUT)g = 3.3 

d.) Integraci6n gráfica o numérica. 

Siguiendo la secuencia previamente presentada en 

la sección te6rica de este trabajo, se obtuvo el va 

lar de (NUT)g = 4.58465 

000000000000 

2.) Determinaci6n de la Altura de una Unidad de 

Transferencia. 

a.) Evaluación de Hg. 

170 
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1.a.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

G"0 .31 
Hg = 0 .412 

L"0 .33 
Sc0.5 (VIII.17 ) 

L" L 354312 70862.4 Kg/h rn2 -- 5 A 

G" G 44289.84 8947.44 Kg inerte = gas 
A 5 h rn2 

G" = 10928.791 Kg/h rn2 

Cálculo del número de Schrnidt en la fas e gaseosa: 

0.184 cp 
1.036 X 0.123 

Seg l. 4488 Referencia 10 y 11. Datos y 
propiedades ffsicas. 

Sustituyendo valores en (VIII.17), 

10928.8º· 31 

º·
412 

70862.40.33 X 1.4488°· 5 

Hg 0.22 rn. 

2.a.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY. 

Hg 

0.349 G"º· 3 

L"0.25 

10928.0°· 3 

0.349 70862.40.25 

Hg 0.4283 

16.2 
132 

(VIII.23) 
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3 .a.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON. 

E. V 0. 25 V 
99.7 N g (l+_.!!)-0.75( 293 /T )0.44P0.25 

Rg e a' vg g 

en donde: 

Lp 0.455 m3/h m. 

Lp 0.000734 m. 

lr 0.033764 

EN 0.7662 

e 0.4046 

Vg 3.82 m/seg. 

VL 0.222m/seg, 

Sustituyendo estos valores en la ecuaci6n anterior 

tenemos: 

99.7 0.7662 (3.83)0.25 (1.059)-0.75(0.837)0.44 
59.6 

Hg = 1.0668 m. 

4.a.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

1 

Reg 

(VIII, 28) 

G"/ (a /g> 
10928.8 

30.47 

10928.8/46 X 0,184x 3.6 

358.67 

0.184 cp 0.184 
0.127 X 10-3 1.036 (0.123) 

Seg = l. 4488 



0.208 (0.0764)~ 358.67° 02 (1.4488 213 
a 

a --, 
a 

e 

' 0.06~ 
a 

l. 395 h/rn 

a (L")0.25 -=-r = 0.24 -
a G" 

~ = 0.24 X 1.59 
a' 

~ = 0.3816 rn. 
1 a 

Hg 0.06/0.3816 

Hg = 0.1572 rn. 

5.a.) ECUACION DE SHULMAN. 

( 
o. 25 

0.24 70862.4 ) 
10928.79 

0.837 ___.!., ..!!__ Re;0.36 Scq0.666 
a a 

de G" 

/<- g(l-E.) 

de 2(dr2 - x2) 112 

x = Espesor de la pared = 3/8 in. 

de 2(32 - (3/8)2) 112 = 4.2 in. 

173 



Re~ 

Hg 

4.2 X 0.0254 X 10928.8 = 8832 . 45 
0.184 X 3.6 X (1 - 0.8) 

174 

0 .8 37 (1/24.9) (8832.45) º· 36 (1.4488) º· 666 

1.0566 m. 

b.) Evaluaci6n de HL. 

l.b.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

(L" 1L) O.22 ScL O. 5 

0.00321 

4.2 cp = 0.0042 g/ cm seg. 

jJL 1.807 g/cm3 

D 
-5 2.01 X 10 

(VIII.33) 

0.0042 0.001135 X 10 5 
1.807(2.0lxlo-5) 

ScL 113. 51 

Por lo cual, el correspondiente valor numérico para 

HL será, sustituyendo en la ecuaci6n (VIII.33): 

0.22 o 5 
0.00321 70862 · 4 (113.51) . 

4.2x3.6 

0.00321 (4686.66)º· 22 (10.6) 

0.2177 m. 



2 .b.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY. 

HL = 0.0848L"º· 1 8 (VIII.34) 

L" = 70862.4 Kg/h rn2 

HL 0.0848 (70862.4 ) º· 18 

HL 0.636 rn. 

3.b.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

L" a' 

1 

ReL 101.88 a'/arn 

70862.4 
46(4.2)3.6 

a' 
arn 

228.6 

175 

2 2 _ (4.2 X 3.6)2 
rL /9/L - 9.8(3600)2 (1024) 13.005619 X 1010 

17.57 X 10-lO 3 rn . 

HL 66.7(17.57 X lO-lO)l/3 (lOl.88)l/3 

(113.51) 2/ 3 (a'/aml 1/ 3 

3 a' 1/3 
66.7 X 1.205 X 10- X 4.66 X 23.4 

1/3 

HL = 8.764 

Corno solamente el 38% del area de contacto de re-

lleno esta mojada, el valor para esta relaci6n puede 

considerarse igual a 0.38 



HL 8 • 7 6 4 ( O • 3 8 ) l / 3 

HL 8 • 7 6 4 (O • 7 2 4) 

HL 6.34 m. 

4.b.) ECUACION DE SHULMAN Y COL. 

0.0398 
a 

L" de 

a' R 0.55 s 0.5 
eL CL a 

70 862.4 X 0.09812 

4.2 X 3.6 
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(VIII. 
38) 

HL 0.~~ 98 (1/0.38) (459.85)º· 55 (113.51)o. 5 

HL 0.71309 m. 

5.b.) ECUACION DE ONDA, SADA, MURASE. 

Esta ecuación, basada en la analogfa del fac

tor-j tiene gran similaridad con la propuesta por Van -

Krevelen y Hoftijzer y es además aplicable a añillos R~ 

schig. (En nuesto problema se tienen Sillas Intalox 3"). 

6.b.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON. 

0.618 ( Intalox 3 in.) 

CL 0.0088 



T 

L" 

a' 

L 

Lo 

L 

(273 + 74) = 347 ºK 

70862.4 Kg/h rn2 

46 rn2/rn3 

4.2 cp. 

0.184 cp 

1807.1 Kg/rn3 
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1 
148 X 0.618 X 0.0088 

70862.4 º· 3 

293 °· 5 
4.2 °· 7 

341 25.4 

1807.1/ (46) 

1 1 (0.844) 1/ 2 (0.1653)º· 7 (0.85) 0 · 3 
o.a 
1.25 X 0.94 X 7.15 X 3.8 

HL 31. 9 rn. 

7.b.) METODOS GRAFICOS. NOMOGRAMAS. 

El empleo de rn~todos gráficos presenta 

la ventaja de ser simple, rápido y en muchos ca

sos bastante preciso, aunque su uso se encuentra 

bastante restringido tanto para el sistema en el 

cual podran aplicarse corno para el tipo de empa

que para el cual fueron diseñados. La gran mayo

ría de estos gráficos estan basados en estudios 

sobre anillos Raschig o Sillas Berl. Estos graf~ 

cos pueden consultarse en la parte te6rica, Capf 

tulo VIII en este trabajo. 
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c.) Evaluaci6n de la Altura Total de una Unidad de 

Transferencia 

(VIII.16) 

La pendiente myx para la línea de equilibrio es: 

En la base de la torre, 

Y2 - Yl 0.204 - 0.194 
myx = 

x2 - x1 0.9 0.87 -
0.01 ~ 
0.03 0.33r::;r- = 1.171 

En el domo de la torre el valor de la pendiente 

es; myx O , ya que la línea de equilibrio no 

presenta curvatura en ese punto. 

A continuaci6n pueden observarse los diferentes 

valores que presenta la ecuaci6n (VIII.16), se

gun los valores previamente obtenidos de Hg y -

HL. 

1.c.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

En la base de la torre: 

(AUT)g 

(AUT)g 

0.22 + (1.171 X 0.2177) 

0.475 

En el domo de la torre: 

(AUT)g = 0.22 



2.c.) VIVIAN Y WHITNEY. 

En la base de la torre: 

Hg + 1.171 HL (AUT)g 

(AUT)g 

(AUT)g 

0.428 + (1.171 X 0.636) 

1.1727 m. 

En el domo de la torre: 

(AUT)g 

(AUT)g 

Hg 

0.428 m. 

3.c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

En la base de la torre: 

(AUT)g 0.1572 + (1.171 

(AUT)g 7.58 m. 

En el. domo de la torre: 

(AUT)g = 0.1572 m. 

4.c.) SHULMAN Y COL. 

En la base de la torre: 

X 6.34) 

(AUT)g 

(AUT)g 

1.0566 + (1.171 X 0.71309) 

l. 89 m. 

En el domo de la torre: 

(AUT)g = 1.0566 m. 
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5.c.) MORRIS Y JACKSON. 

En la base de la torre: 

(AUT)g 

(AUT)g 

1.0668 + (1.171 X 3.19) 

4.8 m. 

En el domo de la torre: 

(AUT)g = 1.0668 m. 

ºººººººººººº 
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3.) Valor medio de la altura de una unidad de trans-

ferencia. 

l.) Altura media arm6nica de una unidad de 

transferencia. 

1 1 1 + 1 (VIII .44) 
(AUT) gma 2 (AUT)b (AUT)s 

1.a.) SHERWOOD y HOLLOWAY 

1 
= 0.5(1/0.475 + 1/0.2177) 

(AUT)gma 

1 3.346 
(AUT)gma 

(AUT)gma 0.299 m. 

1.b.) VIVIAN y WHITNEY 

1 0.5(1/1.1727 + 1/0.428) 
TAUT)g ma 

(AUT)gma = 0.625 m. 



1.c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

1 
(AUT) gma 

0.5(1/7.58 + 1/0.1572) 

(AUT)g = 0.31 m. ma 

1.d.) SHULMAN Y COL. 

1 
(AUT)g ma 

0.5(1/1.89 + 1/1.0566) 

O. 7377 m. 

1.e.) MORRIS Y JACKSON. 

1 
(AUT)g ma 

0.5(1/4.8 + 1/1.0668) 

(AUT)g ma = 1.74 m. 

00000000000 

2.) Altura media logarítmica de una unidad de 

transferencia. 

(AUT)gml = (AUT)b - (AUT)s 

ln (AUT)b 
(AUT) 5 

2.a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

(AUT)gml 

0.475 - 0.2177 

0.475 
ln ---

0. 2177 

0.329 m. 

0.2573 
ln 2.1819 
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2 .b.) VIVIAN Y WHITNEY. 

(AUT)gml 
1.1727 - 0.428 0.7447 

1.1727 ln 2.74 
ln 0.428 

(AUT)gml = 0.7426 m. 

2 .e.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

(AUT)gml = 7.58 - 0.1572 7.7372 

7.58 ln 48.21 
ln 

0.1572 

(AUTlgml = 2.004 m. 

2. d.) SHULMAN Y COL. 

(AUT)gml 
1.89 - l. 0566 0.8334 

l. 89 ln 1.788 

l. 0566 

(AUT)gml = 1.44 m. 

2. e.) MORRIS Y JACKSON. 

(AUT) gml 
4.8 - l. 0668 3.7332 

ln_!:_!_ ln 4.5 

l. 0668 

(AUT)gml 2.488 m. 



II.1.) Cálculo de la altura de la columna . 

Empleando Altura Media Arm6nica para (AUT)g 

y Fuerza Impulsora Media Logarítmica (NUTlg 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

Z 0.299 m. x 19.97 = 5.97 m. 

Z 5.97 m. 

b.) VIVIAN Y WHITNEY. 

z 0.625 m. X 19.97 12.48 m. 

z 12.48 m. 

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

z 0.31 m. X 19.97 6.1907 m. 

Z 6.1907 m. 

d.) SHULMAN Y COL. 

z 0.7377 m. X 19.97 14.73 m. 

Z 14.73 m. 

e.) MORRIS Y JACKSON. 

z 1.74 m. X 19.97 34.7478 m. 

Z 34.7478 m. 
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II.2.) Empleando la Altura Media Arm6nica para 

(AUT)g y Fuerza Impulsora Media Correg~ 

da por la curvatura de la Lfnea de Equ~ 

librio, (NUT) g. 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

z 0.299 m. X 5.2766 l. 577 m. 

z 1.577 m. 

b.) VIVIAN y WHITNEY. 

z o.625 m. X 5.2766 3.3 m. 

z 3.3 m. 

e•) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

z 0.31 m . X 5.2766 l. 63 m. 

z .l. 63 m. 

d.) SHULMAN Y COL. 

z 0.7377 m. X 5.2766 3.9 m. 

z 3. 9 m. 

e.) MORRIS Y JACKSON. 

z .l. 74 m. X 5.2766 9.18 m. 

z 9.18 m. 
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II.3.) Empleando Altura Media Arrn6nica (AUT)g 

y Método Gráfico de Baker para (NUT)q 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

Z = 0.299 m. X 3.3 0.9867 m. 

Z 0.9867 m. 

b.) VIVIAN Y WHITNEY. 

z 0.625 m. X 3.3 2.0625 m. 

Z 2.0625 m. 

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

Z 0.31 m x 3.3 = 1.023 m. 

Z 1.023 m. 

d.) SHULMAN Y COL. 

z 0.7377 m. X 3.3 2.4344 m. 

z 2.4344 m. 

e.) MORRIS Y JACKSON. 

z 1.74 m. X 3.3 5.742 m. 

Z 5.742 m. 
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II.4.) Empleando Altura Media Armónica para (AUT)q 

e Integración Gráfica o Numérica para (NTTT)q 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

z 0.299 m. X 4.5846 1. 37 m. 

z 1. 37 m. 

b.) VIVIAN Y WHITNEY. 

z 0.6225 m. X 4.5846 2. 86 Jll. 

z 2.86 m. 

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

z 0.31 m. X 4.5846 1. 42 m. 

z 1.42 m. 

d.) SHULMAN y COL. 

z 0.7377 m. X 4.5846 3.38 m. 

z 3.38 m. 

e.) MORRIS Y JACKSON. 

z 1. 74 m. X 4.5846 7.97 m. 

z 7.97 m. 
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II.5.) Empleando Altura Media Logar)tmica para el 

(AUT)g , y la Fuerza Impulsora Media Loga

rítmica para (NUT)g. 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

Z= 0 . 329 m. X 19.97 6. 57 m. 

z = 6.57 m. 

b.) VIVIAN y WHITNEY. 

z 0.7426 m. X 19.97 14.83 m. 

z 14.83 m. 

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

z 2.004 m. X 19.97 40.02 m. 

z 40.02 m. 

d.) SHULMAN Y COL. 

z 1.44 m. X 19.97 28.75 m. 

z 28.75 m. 

e.) MORRIS y JACKSON. 

z 2.488 m. X 19.97 49.68 m. 

z 49.68 m. 
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II.6.) Empleando la Altura Media Logarítmica para 

(AUT)g y Fuerza Impulsora Media Corregida 

por la curvatura de la línea de Equilibrio 

(NUT)g. 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

z 0.329 m. X 5.2766 l. 736 m. 

z l. 736 m. 

b.) VIVIAN Y WHITNEY. 

z o. 7426 m. X 5.2766 3.9 m. 

z 3. 9 m. 

e.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

z 2.004 m. X 5.2766 10.57 m. 

z 10.57 m. 

d.) SHULMAN y COL. 

z 1.44 m. X 5.2766 7.5 m. 

z 7.5 m. 

e.) MORRIS Y JACKSON. 

z 2.488 m. X 5.2766 13.128 m. 

Z 13.128 m. 
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11.7.) Empleando Altura Media Logarítmica para (AUT)g 

y Método Gráfico de Baker para (NUT)g. 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

z 0.329 m. X 3.3 1.1 m. 

z 1.1 m. 

b.) VIVIAN Y WHITNEY. 

z 0.7426 m. X 3.3 2.45 m. 

z 2.45 m. 

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

z 2.004 m. X 3.3 = 6.6132 m. 

z 6.6132 m. 

d.) SHULMAN y COL. 

z 1.44 m. X 3.3 4.754 m. 

z 4.754 m. 

e.) MORRIS Y JACKSON. 

z 2.488 m X 3.3 8.21 m. 

z 8.21 m. 
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II.8.) Empleando la altura media Logarítmica (AUTlg 

Integraci6n Gráfica o Numérica para (NUT)g. 

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

z 0.329 m. X 4.5846 1.5 m. 

z 1.5 m. 

b.) VIVIAN Y WHITNEY. 

z 0.7426 m. X 4.5846 3.4 m. 

z 3 .4 m. 

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

z 2.004 X 4.5846 9.18 m. 

z 9.18 m. 

d.} SHULMAN Y COL. 

z 1.44 m. X 4.5846 6.6 m. 

z 6.6 m. 

e.) MORRIS y JACKSON. 

z 2.488 m. X 4.5846 19.18 m. 

z 19.18 m. 



II.9.) Empleando el Método del Valor Medio del 

Cociente: 

a.) 

b. l 

z Yb - Ys 

[
y - Y*] 

AUT ml 

SHERWOOD Y HOLLOWAY. 

Yb 0.209 Ys 0.00418 

Yb* 0.188 Ys* o.o 

y - Y* 0.021 0.0442 ---= 
AUT b 0.475 

y - Y* 0.00418 0.0192 
AUT s 0.2177 

y - Y* 0.0442 - 0.0192 0.03 AUT ml 0.0442 ln o .0192 

z 0.209 - 0.00418 
0.03 6.82 m. 

z 6.82 m. 

VIVIAN Y WHITNEY. 

(Y - Y*/AUT)b 0.018 

(Y - Y*/AUT) 5 0.0097 

(Y - Y*/AUT)m1= 0.0134 

Z = 15.28 m. 
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c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER. 

(Y - Y*/AUT)b 

(Y - Y*/AUT) 5 

0.0027704 

0.0265903 

(Y - Y*/AUT)m1= 0.0153 

z = 13.3 m. 

d.) SHULMAN Y COL. 

(Y - Y*/AUT)b 

(Y - Y*/AUT) 5 

0.0111 

0.0039 

(Y - Y*/AUT)m1=0.007 

z = 29.26 m. 

e.) MORRIS Y JACKSON. 

(Y - Y*/AUT)b 

(Y - Y*/AUT)
5 

0.004375 

0.003918 

(Y - Y*/AUT)m1= 0.003 

Z = 68.27 m. 

II.10.) Valor medio Logarítmico del cociente con 

correcci6n de la linea de equilibrio. 
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z Yb - Ys 
.O.m 

F (VIII.47) 

z 0.209 - 0.00418 

0.081 

z 6 m. 



CALCULO DE LA PERDIDA DE PRESION. 

a) Método de Carman. 

_ R' a'Z ,& u2 
P~ -jJg u2 EJ g (IX.l) 

Gb 70737.201 Kf/h. 
u ~gA = 3600 seg/h (1.036 19.19 m2 

u = 

a' 

Re 

70737.201 
71571. 024 

0.988 m/seg. 

46 m2/m3 

0.8 

0.184 cp. 

0.988 

46 (0.184) 10-3 

0.12093 X 103 

Re 121. 
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R ¡--;;ur= 5 
Ré + 

1 0.0413 + 1;c121p.1 
CR€)0.l 

p' s 

0.6589 

0.6589 46 X 4.48 
(0.8}3 

1 

Ps 0.0273 Kg/cm2 

l..036 (0.988)2 1 
9.81 104 



dr/Dc 3 X 0.0254/5 = 0.01524 

Ps 0.89 X 0.0273 = 0.0243 

para un Fp = 0,89 

Ps = 0.0243 Kg/m2 

b) METODO DE CHILTON Y COLBURN. 

P~ = 2f' __;_ x,8r u2 

ºr g 

f' 38/Re"0.15 

Re" dr~g/ g= 

3 X 0.0254 X 0.988 X 1.036 

0.184 X 10 

Re" 421. 

f' 38/(421)º·15 = 23.31 

F 5 0.24/3º" 5 = 0.138 

P' s 

Ps 

4.48 2 X 23,31 
j X .02S4 

1.036 X (0.988) 2 

9.81 

0.028256 Kg/cm2 

Fs X p' s = 0.138 

0.00889 Kg/cm2 

0.00889 Kg/cm2 

X 0.0282 
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e) METODO BROWNELL 

1.) R" e 421 

2.) F1 45 para ·E= O. 8 

~ = 0.25 

3.) Re Fl X Re 
.. 

45 X 421 

18 945 

4.) Factor de rozamiento -2 0.35 X 10 

5.) F2 = 2000 

6.) R"/ ¡Ogu2 = F2 X R/ ~gu2 = 

= 2000 X 0.35 X 10-2 = 7 

7.) Ps = 4(R"~gu2) (Z/dr) )Pgu2/g) 

195 

4 (7)xZ/3 (0.0254) (1.036(0.988)2/9.81 

1;104 

P5 37.84 x 10-4 Z Kg/cm2 

37.84 X 4.48 

P5 0.0169 Kg/cm2 

PERDIDA DE PRESION A TRAVES DE RELLENO IRRIGADO. 

l.) METODO DE ZHAVORONKOV. 

70862.4 
3600 (1807 .1) (19.63) 

0.005548 m/seg. 



b 

1T 

p 

4 (0.005548) 1807 
46 X 4.2 X 10-3 

207.56 

23.7/(207.56) 0 · 3 

2 (0.005548) X 46 X 
(0.8)3 X 9.81 

0.003825 

13.6 

13.6 

1/(1 -n l 3 1/(1 - 0.003825) 3 

1.01 

l. 01 X ~Ps utilizada. 

2.) ECUACION DE LEVA. 
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Esta ecuación no es aplicable en los casos en 

que se emplean empaques del tipo de "Sillas Intalox". 

3.) METODOS GRAFICOS. 

,óP O. 02348 Kg/cm2 
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De acuerdo a las consideraciones anteriores, las 

alternativas presentadas en la tabla de resultados 

son como sigue: 

II.1) ALTURA MEDIA ARMONICA PARA {AUT) Y 

FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA PARA (NUT) • 

II.2) ALTURA MEDIA ARMONICA PARA (AUT) Y 

FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR LA 

CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO PARA (NUT) 

II.3) ALTURA MEDIA ARMONICA PARA (AUT) Y 

METODO GRAFICO DE BAKER PARA (NUT) 

II.4) ALTURA MEDIA ARMONICA PARA (AUT) E 

INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA PARA (NUT) 

Empleando ahora la media logarítmica para el cál

culo de (NUT), las alternativas son: 

II.5) ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA (AUT) Y 

FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA PARA (NUT) 

II.6) ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA (AUT) Y 

FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR LA 

CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO PARA {NUT) 

II.7) ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA {AUT) y 

METODO GRAFICO DE BAKER PARA (NUT) 

II.8) ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA {AUT) E 

INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA PARA (NUT) 

Y como caso aparte se considera: 

II.9) METODO DEL VALOR MEDIO DEL COCIENTE 

Así como el VALOR MEDIO LOGARITMICO DEL COCIENTE 

CON CORRECCION DE LA LINEA DE EQUILIBRIO. 
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En la hoja siguiente se presenta un resumen de to

dos los valores obtenidos para el cálculo de la altu

ra de la sección empacada. 

Como puede apreciarse, estan representados todos -

los m~todos y alternativas posibles estudiadas ante-

riormente en este trabajo; tomando en cuenta que la -

altura de la sección empacada se determina mediante 

la ecuación: 

Z = AUT • NUT 

Fueron considerados los diferentes m~todos para cale~ 

lar tanto AUT como NUT y sus posibles alternativas de 

la manera siguiente: 

Para AUT se emplearon los m~todos siguientes: 

a) SHERWOOD Y HOLLOWAY 

b) VIVIAN Y WHITNEY 

c) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER 

d) SHULMAN Y COL, 

e) MORRIS Y JACKSON 

En tanto que para determinar el valor de NUT se tie

nen cuatro m~todos primordiales~ 

1) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA 

2) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR 

LA CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO 

3) METODO GRAFICO DE BAKER 

4) INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA 

Ahora debido a que se obtienen valores de AUT tanto 

para la base como para el domo, el valor 'medio' a u-

sar puede determinarse ya sea con la media armónica o 

con la media logarftmica, lo que duplica el número de 

alternativas posibles a realizar. 



ALTURA SECCION EMPACADA 

~ 
TABLA DE RESULTADOS 

II.1 II.2 II.3 II. 4 II .5 II.6 
AUT 

a) 

b) 

e) 

d) 

e) 

* 

SHERWOOD 5.97 l. 57 0.98 1. 37 6.57 1. 7 HOLLOWAY 

VIVIAN 12.48 3,3 2.06 2.86 14.83 3.9 WHITNEY 

VAN KREVELEN 6.19 l. 63 l. 03 1.42 40.02 10.57 HOFTIJZER 

SHULMAN 14.73 3.9 2.43 3.38 28.75 7.5 Y COL. 

MORRIS Y 34.74 9.18 5.7 7.97 49.68 13.13 
JACKSON 

Valor Medio Logar!trnico del cociente 
6 

con Correcci6n de la L!nea de Equilibrio 

NOTA: V~ase explicación a esta tabla en la hoja anterior. 

Todos los valores para la altura de la sección ern-

pacada que aqu! se exponen estan dados en metros. 

VALOR REAL TORRE EN OPERACION = 4.489 rn. 

1 

II. 7 II.B II.9 

1.1 1. 5 6.82 

2.45 3.4 15.28 

6.61 9.18 13 .3 

4.7 6.6 29.26 

8.21 11.4 68.27 
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ANALISIS DE RESULTADOS 

Las principales conclusiones de esta tésis estan 

basadas en el cálculo de la secci6n empacada de to-

rres de absorci6n debido a la gran variedad y comb~ 

naci6n de los métodos de cálculo, las cuales se pu~ 

den apreciar en la tabla de resultados de la parte 

experimental. 

l.) A primera vista . se aprecia una gran discre--

pancia entre los diferentes resultados obtenidos pa-

ra el valor de la altura empacada. Encontramos va---

lores que varían desde 0.98 hasta 49.68 m. lo que o-

bliga a pensar que algunos métodos parecen no ser a-

plicables o al menos, su confiabilidad se encuentra 

restringida. Tambien puede notarse que algunas com-

binaciones tienden a dar resultados sumamente eleva-

dos (como es el caso de la columna II.5) o bien dar 

valores más pequeños como lo demuestran casi todos 

los resultados obtenidos mediante las ecuaciones de 

Sherwood y Holloway. Por lo tanto, un análisis deta

llado de estos resultados parece ser obvio. 

2.l El valor mas aproximado a la realidad (recuer 

dese el valor real es 4.489 m.) fué el obtenido me-

diante la Ecuaci6n de Shulman y Col. para AUT en su 
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valor medio logarítmico, y el método gráfico de Baker 

para el número de unidades de transferencia (NUT) . 

En este caso puede notarse que en tanto que las e

cuaci6nes propuestas por Shulman y Col, para el cálc~ 

lo de Hg y HL de (AUT) dieron valores ligeramente el~ 

vados, la combinacion de estos con los diferentes (NU~ 

dan valores sumamente desiguales, restringiendo por -

lo mismo, la confianza al valor decidido. 

3.) Particularmente, el empleo de la Altura Media 

Logarítmica para (AUT) Y la Fuerza Impulsora Media L~ 

garítmica para (NUT) proporcionan valores sumamente -

elevados, por lo que su empleo no parece recomendable. 

Como puede observarse en la ecuaci6n (VIII.6), el 

(NUT) depende de los valores de las relaciones mola-

res pudiendo cambiar considerablemente de un sistema 

a otro. 

4.) En la ecuaci6n de Morris y Jackson se aprecia 

el problema de la obtenci6n de algunos datos, como es 

el valor de C (constante de la mezcla gaseosa con los 

valores de las propiedades físicas a 20ºC), así como 

el factor de relleno para la fase líquida, la veloci

dad del gas a traves del relleno, difusividad, la ve

locidad de la superficie líquida, la retenci6n de liq. 

por unidad de volumen de lecho relleno y otros. La lo 

calizaci6n o determinaci6n de estos datos puede com~

plicar la resoluci6n de esta ecuaci6n. 

5.) El método más sencillo por su ejecuci6n es el 

de Vivían y Whitney para el cálculo de HL y Hg . Si -

no consideramos las combinaciones en las cuales inter 

viene la Fuerza Impulsora Media Logarítmica, las ecu~ 

ciones de Vivían y Whitney proi>orcionaron valores se

mejantes aunque ligeramente abajo del valor real. 
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En cuanto a sencillez se refiere, los métodos grá

ficos son sumamente adecuados ya que su uso general-

mente está condicionado al conocimiento de parámetros 

facilmente determinables. Por otra parte, este tipo -

de gráficas fueron generalmente diseñadas para un ti

po de sistema determinado o bien para un tipo de em-

paque en particular, condicionando su empleo a estas 

características. Por esta misma raz6n estas gráficas 

no fueron utilizadas en nuestro caso. 

6.) La exactitud de los valores obtenidos para el 

cálculo de la secci6n empacada de la torre empleada 

puede considerarse elevada ya que se emplearon datos 

de una torre practicamente nueva y en condiciones ÓE 
timas de operación; sin embargo los resultados no 

pueden considerarse definitivamente concluyentes ya 

que se consider6 un caso en particular y no una serie 

de los mismos con diferentes sistemas y característ~ 

cas. Por lo tanto la desici6n definitiva por el mét~ 

do a usar podría basarse en los resultados conserva

dores y en el criterio personal. 

7.) Los valores obtenidos para la caída de pre--

si6n son ligeramente menores al valor real ya que es 

ta torre esta prevista de un eliminador de niebla 

que ocasiona una gran caída de presión (entre 15 y -

20 pulgadas de agua). A pesar de esta consideración 

los valores calculados no parecen alejarse mucho de 

la realidad y dan valores similares. 

8.) Los métodos para el cálculo del diámetro de -

una torre empacada estan basados generalmente en las 

magnitudes de los flujos que intervienen en el proc~ 

so, por lo que no se puede establecer una compara--
ci6n. El resultado obtenido es similar al valor real. 
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CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA . 

Calculando el valor del area de secci6n transversal 

de la columna, es posible evaluar el diámetro de la --

misma; 

(X .2) 

Para un cierre hidráulico de 2 in. y una distancia 

entre pisos de 0.61, se tiene K 0.0488 (ver tabla 

apéndices), para la ecuaci6n de Souders-Brown: 

Ug : K(Pr,~/1gr (X.1) 

(35.65x273)/22.412 (273 + 319.6) 0.7327 Kg/m3 

fL = para 

fg= O. 7327 Kg/ m3 

15% DEA = 1 . 024 g/cm3 

fL = 1024 Kg/ m3 

1024 Kg / cm3 

Con lo que la velocidad del gas en la columna es: 

Para Gb 

A 

Ug O 0488 (1024 - 0.7327)
1

/
2 

. 0.7327 

Ug 0.0488 (1396.5)1/ 2 

ug 1.82512 m/seg. 

30507.2 Kg/h, el area de la columna será: 

A = 
Ug t°g 

30507.2 Kg/h 
1.82512 m/seg. x 3600 seg/hr. x 0.7327 Kg/m3 

A = 6.337 m2 
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Datos proporcionados por PEMEX para una torre de ab-

sorci6n de platos actualme nte en operación. 

Características del servicio de absorción. Esta to--

rre fué diseñada con el propósito de limoiar una corrien 

te gaseosa de gás ácido H2S y C02, produciendo una co--

rriente gaseosa limpia o dulce de 178 250 lb/h. 

Se emplea Dietanolamina al 15% como solvente para la 

absorci6n de dichos gases. 

A continuaci6n se muestra un pequeño esquema mostran

do algunas características de una torre de este tipo. 

2'9" 

+ 
3• 
j___ 
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o ...... 
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b) Longitud de la presa. 

Utilizando la ecuación {X.9), se tiene; 

y la 

Arb = Dc 2 <0 - sen 9)/8 

9 - sen 9 

9 - sen 9 

8Arb/Dc2 

8(0.284 m2)/2.84m)2 

2.272/8.06 

0.28 

longitud 

Lpr 

Lpr 

de la presa será: 

De sen{9/2) = 2.84 x 0.5736 

l. 629 m 

Y la longitud del recorrido del líquido por el 

piso, es: 
1 De cos {9/2) = 2.84 X 0.8192 

1 2.326 m. 

e) Selección de chimeneas y campanas. 

Ya que se tiene un De = 2.84 m. el diámetro 

recomendado de campana es de 5 in. 

de = 5 in 

tornando en cuenta el grosor de la campana, el diá

metro exterior será: 

d'c 5 in+ 2(0.875) 

d'c 6.75 in. 

Según Kirschbaum, el número de campanas n será: 

nach = O.lA = 0.1 x 6.337 = 0.6337 m2 

siendo ªch ::. aa 

n TT dc2/4 = n{ach + aa) = n2ach 2 X 0.6337 

= 1.2674 

{l. 2674) 4 5.0696 64 n = 
dc2.o.02s42 0.ID19667 

Número de campanas por plato = 64 
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Con lo que el diámetro de la columna es, 

De = 2 (A/1T ) 1 / 2 2(6.337/3.1416) 112 

De = 2.84 m = 9.3 ft. 

00000000 

II. ESQUEMA DEL PISO. 

a) Area de sección transversal del rebosadero, 

Arb 
Arb O.lA 

Arb 0.1 X 2.84 0.284 m2 

Arb = 0.284 m2 

Z Dista nc i a entre pisos (platos) 

2 ft. = 0.6096 m. 

(X. 4) 
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Para el cálculo del tiempo de residencia del líquido 

en los platos, 9, se tiene: 

9 

donde, Q L/fL 

Así: Q 

9 

9 

9 

Z-Arb 
-Q-

(X. 5) 

80742.25 Kg/hr. = 78.85~ 
1024 Kg/m3 hr 

(X. 7) 

0.6096m . 0.284m2 
78.85 m3/hr. 

0.17 m3 
78.85 m3/hr 

0.0021956 hr = 7.9 seg. 

7.9 seg. 

El valor obtenido para el tiempo de residencia puede 

considerarse aceptable tanto para Davies como para Tre~ 

bal quienes proponen valores de 5 y 8 seg. respectiva-

mente. 



e) Salida del rebosadero. 

Lpr l. 629 m. 

hpr 0.0889 m. 

Arp 1.629 X 0.0889 

Arp 0.1448 m2 = 224.44 in2. 

000000000000000 

CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA. 

1) Determinación del número de pisos teóricos. 

Npt 

A' e 
Lms (1 + xib) 
---X 

Gmb me 

log ú~ - 0cl/(l - 0éÜ 
log ~ 

Lms 

Gmb 

Lms 

Gmb 

i. 3 (~ms' . 
~mb)min. 

= 1.3(0.64)0.995 

Eficiencia, 0 0.995 

me 0.64 

0.82784 

A;; 0.82784 X 
(1 + 0.0712) 

0.64 

1 
A¡;; = 1.3856 

lo~ [Cl.3856 - 0.995)/(1 - 0.995)) 

log l. 3856 
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Diámetro de la chimenea, dch, 

dch = 2/A;h 

nAch 0.6337m2 

Ach 
0.6337 m2 0.0099015 m2 

64 

Ach 99.015 cm2 

dch =/2 99.015/3.1416 

dch 2 X 5.62 11.24 cm. 

dch 11. 24 cm = 4.42519 in. 

Ach 99.015 cm2 15.347355 in2 

Para el cálculo del area anular podemos utilizar la 

ecuación (X.16): 

ªª (d3 - d~h2 )/4 
de 6.75 in. 

dch 4.42519 in. 

ªª TI' (6. 752 - 4.425192 )/4 

ªa TT' (45.5 - 19.6)/4 

ªª ií (25.9)/4 

ªª 81. 3671/4 

ªa 20.34 in2 

d) Altura de la presa, hpr' 

hpr le + hr + he 

para torres de absorción de tamaño medio 

he 1 in. 

hpr 1.5 para este tipo de campana 

le Luz entre el piso y la parte in-

feriar de la campana 1 in. 

hpr ( 1 + l. 5 + 1) 

hpr 3.5 in. = 8.89 cm. 
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Eficiencia en la base de la torre. 

m l. 40, y* b = 0.921 

B 2(1 + Y~)/m 

B 2(1 + 0.921)/1.40 

B 2.744 

Sustituyendo los valores correspondientes para la 

ecuaci6n (XI.12), se tiene: 

f3 = 

p = 

11. 004 
(4.67 + 11.l/2.744x2.313)1.450.68x 1.9050.33 

11. 004 
6.4189 X 1.286 X 1.237 

11. 004 

10. 211 

p = 1.077 

Por lo que la ecuaci6n (XI.11) quedar~: 

EMg 1 -1. 415 
- e 

EMg 1 -1. 077 - e 

EMg 1 - 0.344 

EMg 0.656 

Eficiencia en el domo de la torre; 

m = O, por lo tanto: H O 

11. 004 
(4.67+11.1/0x2.313)1.450.68 X 1.9050.33 



Npt 
__ l_o~g'---7_8__ _ 1 

log 1. 3856 

Npt 13.46 - 1 = .12.46 

Npt = 12.5 platos 

ºººººººººººººº 
DETERMINACION DE LA EFICIENCIA POR PISO 

l.) ECUACION DE WALTER Y SHERWOOD. 

-P EMg = 1 - e (XI.11) 

donde EMg es la eficiencia de piso de Murnhree, 
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t8 = 
h (XI.12) 

(4.67+1.11/B'P!f!L0.68 wr0.33 

h ho + he + hr/2. 

ho 4.019 cm. (dato de la torre; altura del 
líquido sobre el rebosadero) 

he 2 in. = 5.08 cm. (cierre hidráulico) 

hr l. 5 in. 3.81 cm. (Altura ranuras) 

Presión de trabajo 34 psig 

P 34 X 0.068046 = 2.313 atm. 

jlL 1.45 cp. 

wr o.75 x 2.54 = 1.905 cm. 

h 4.019 + 5.08 + 3.81/2 

h 4.019 + 5.08 + 1.905 

h 11. 004 cm. 

Tomando como componente clave el H2S, la pendien

te de la línea de equilibrio para la parte suoerior 

de la columna es igual a cero. 



Eficiencia en el domo de la torre, 

f = 

11. 004 

(5.92 + 0) 1.450.68 X 3.900.2 X 1.9050.33 

11. 004 

(5.92) (1.288) (1.313) (1.248) 

11. 004 

12.5 

0.88 

Y la eficiencia es: 

1 _ e-0.88 

1 - 0.415 

0.585 

ºººººººººº 
3.) METODO DE O'CONELL. 

Eficiencia en la base de la torre, 

En el Método de O'Conell, las eficiencias pueden 

obtenerse directamente por medio de la utilizaci6n 

de una gráfica que relaciona B'P/ )lL con la eficie~ 

cia. (Ver parte te6rica de este trabajo). Así: 

B 1 P 2.744 X 2.313 
1.45 

4 .377 
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P= 

P= 

P= 

11. 004 

(4.67 + 0) X 1.286 X 1.237 

11. 004 

7.4289 

l. 4812 

212 

Con lo cual, la eficiencia estará dada por: 

1 
-1.4812 - e 

1 - 0.226 

EMg = O. 774 

ºººººººººººº 
2.) ECUACION DE GILLI'.LAND. 

Eficiencia en la base de la torre. 

h 

(5.92 + 14.1/B'P)~L0.68 wr0.33 ur0.2 

f' = 
: 11. 004 

(5.92 + 14.1/2.744•2.313)1.288xl.313xl.248 

J3 = 0.64 

Por lo cual, la eficiencia es; 

EMg 1 -0.64 - e 

EM.g 1 - 0.528 

EMg 0.472 
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Np 
12.5 

0.5285 

Np 23.7 = 24 platos. 

3.) O'CONELL 

EMg 
1.00 + 0.29 

2 

EM 0.645 g 

Y el número de platos reales es: 

Np 
12.5 

0.645 

Np 19.4 = 20 platos. 

ALTURA DE LA COLUMNA. 

La altura total de la columna se determina mediante 

la ecuación: 

Zo = (Np - 1) Z + 3 

l.) WALTER Y SHERWOOD 

Z0 (18 - 1) Z + 3 

(18 - 1)2 + 3 

48.83 ft. 



Segun la correlación para el método de O'Conell 

la e fi ciencia tiende al 100% en la parte superior 

de l a columna donde B'P/ L tiende a un valor infi

nito. 

Los valores de la eficiencia de Murphree no ti~ 

nen una presici6n superior al 80% por lo cual se -

considera justo utilizar un valor medio de la efi

ciencia de piso global. 

VALORES MEDIOS DE EFICIENCIAS PARA LOS DIFE

RENTES METODOS Y NUMERO DE PLATOS REALES PA

RA CADA CASO. 

l.) WALTER Y SHERWOOD. 

0.656 + 0.774 

2 

o. 715 

Por lo que el nGrnero de platos reales será; 

Np = 

2.) GILLILAND 

12.5 
o. 715 

17.5 = 18 platos 

0.472 + 0.585 

2 

0.5285 

Siendo el número de platos reales igual a: 
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PERDIDA DE PRESION. 

óP = fL (8hc + h0 + he + hr/2} 

he h1 + h 2 + h 3 + h 4 + h 5 

Ach 15.34 in. 

llch 

1.787/64 X 15.34 

0.00182 X 10 4 

18.2 m/seg. 

hl (1..8. 22 /2 X 9. 81) (1. 036 X 10 2 /1807) 

hl 0.968 cm. 

hl + h2 + h3 + h4 = 7hl = 7 X 0.968 = 6.7755 

h2 1.16 ~ (V~g0 • 5 ;Ach} 2 ·º 9 

h2 1.16 (4.44/1807.1)~1.787 (1.036)º· 5 

X 1 )2.09 
15 .34 ] 

0.00285 (0.1188) 2 ·º9 = 0.01555 

19.7/ L(2Ach
2

/AaAc} (Vf°g
0

·
5

/Ach>
1

·
71 

2.lf'L( dco.5 vfgo.5/Ar>l.73 

0.001162 (2.6 X 3.6) 1 · 73 

o. 055776 
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21.6. 

2.) GILLILAND. 

Za (24 - 1)2 + 9.836. 

55.83 ft. 

3.) O'CONNELL. 

Za (20 -1)2 + 9.836. 

38 + 9.836. 

47.831 ft. 



TORRE DE PLATOS 

TABLA DE RESULTADOS 

VALORES OBTENIDOS DATOS REALES PEMEX 

DIAMETRO DE 
LA COLUMNA 9.3 ft. 9 ft. 

TIEMPO DE 7.9 seg. 
Máximo permisible 

RESIDENCIA 5 a 8 seg. 

LONGITUD DE 1.629 m. 
LA PRESA 

DIAMETRO INT. 5 in. 5 7/8 in. 
DE LA CAMPANA 

NUMERO DE CAM~ 64 66 
PANAS POR PISO 

DIAMETRO DE 4.425 in 4 1/8 in 
LA CHIMENEA 

AREA DE LA 15.34 in2 12.37 in2 
CHIMENEA 

AREA ANULAR 20.34 in2 13.75 in2 

NUMERO DE PLA-
TOS REALES: 

a) Walter y .18 
Sherwood 23 

b} Gilliland 24 

e) O'Connell 20 

ALTURA TOTAL: 

a) Walter y 48.83 ft. 
Sherwood 

b) Gilliland 55.83 ft. 
44 ft. 

e) o•connell 47.83 ft. 



ch 

ch 

1/2 2 . 345 V/Ar( g/ LX Ar/Aa) 

- o.os 

(7h1 + hs)/ch 

0.812 

6.7755 + 0.055776/0.812 

4.65 cm. 

~p 1.8071(4.65 + 7.1 + 2.54 + 

1.25 X 2.54/2) 

6P = 0.028 Kg/cm2 

Por lo tanto la pérdida total de presi6n a traves 

de la columna es: 

A p Np X p = 23 X o. 028 

óP O. 644 Kg/cm2 
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ANALISIS DE RESULTADOS 

l.) Si observamos la tabla de resultados para la -

torre de platos, podemos observar rapidamente la gran 

similitud entre los valores calculados y los datos pr~ 

porcionados por PEMEX. Lo cual indica que los métodos 

empleados tienen una gran confiabilidad. 

2.) Tomando en cuenta las eficiencias, se calculó 

el número de platos de acuerdo a los métodos de Wal-

ter y Sherwood, Gilliland y O'Connell, siendo el mé-

todo de Gilliland el más aproximado a la realidad y -

dando un pequeño margen de seguridad adicional al ob

tenerse un resultado mayor (un plato más). 

3. ) Basados en la misma suposición, se cálculo la 

altura total de la torre de acuerdo al número de pla

tos siendo el valor de O'Connell el más aproximado. 

Debe hacerse notar que estos valores estan sujetos a 

variaci6n de acuerdo a la distancia considerada an-

tes y después de los platos. 

4. ) Los métodos para el cálculo de torres de platos 

dieron resultados más exactos que los de torres empac~ 

das. 





CONCLUSIONES. 

l.) El método más recomendable para el cálculo de 

la altura de la sección empacada en torres de absor-

ci6n es el de Shulman y Col. para la Altura de una u
nidad de Transferencia en su valor medio logarítmico, 

y el método gráfico de Baker para el N(irnero de Unida

des de Transferencia, 

2.) A diferencia de la metodología del cálculo de 

torres de platos, el cálculo de la secci6n empacada -

por los diferentes métodos proporciona una gran gama 

de resultados sin ninguna semejanza entre s1. 

3.) Los métodos de cálculo para torres de platos 

tienen una gran exactitud comparados con los valores 

reales, lo cual representa una ventaja sobre el cál

culo de torres empacadas. 
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4.) Es de tomarse en consideración que los resul

tados obtenidos representan a un sistema en particular 

. para cada caso, lo cual podría conducir a valores di

ferentes si se consideran otros sistemas. 

5.) La discrepancia en los resultados obtenidos, 

puede deberse a los diferentes rangos de aplicación -

de los métodos, ya que todas las ecuaciones fueron a

plicadas a un solo sistema que se encontraba, en alg~ 

nas ocaciones, fuera de los rangos de aplicación. Por 

otro lado puede decirse que dichos rangos de aplica-

ci6n tienen cierta flexibilidad como lo demuestra el 

método de Shulman y Colaboradores para . la altura de -

una unidad de transferencia. 
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NOMENCLATURA. 

A continuación se presenta un resumen de la nomenclatu

ra empleada en este trabajo. Caracteristicas particulares 

de las misr.~s pueden encontrarse a traves de los caoítulos 

correspondientes . 

A 

A' 

Ac 

Arb 

A'rb 

Arp 

AUT 

a 

a' 

Are a 

Factor de absorción 

Area mínima de paso del gas a traves de las 

campanas. 

Area transversal del rebosadero. 

Area mínima de paso del rebosadero. 

Area de sección transversal del rebosadero. 

Altura de una unidad de transferencia. 

Superficie interfacial por unidad de volumen 

de lecho relleno. 

Area superficial de relleno por unia.ad de vo

lumen de lecho relleno. 

aa Area anular al rededor de la chimenea. 

ac Area transversal de la campana. 

ªch= Area de la chimenea 

acil = Area cilindrica de paso de gas entre el bor

de superior de la chimenea y la parte supe-

rior de la campana. 

am Area mojada 

apr Area total de las campanas por presa. 

ar Area de las ranuras 

a' 0 Superficie especifica de relleno es decir, 

superficie del relleno por unidad de volu

men del mismo. 



B 

b 

c 
c 

C' 

Ch 

Cl 

Cv 

D 

D 

De 

Dm 
~ 

d 

d~ = 
de 

dch 

de 

dr 

E 

Emg 

Et 

e 

F 

Fl 

Fp 

Fs 

f 

Pendiente de la líne a d e e quilibrio 

Base 

Calor específico del líquido 

Constante de la mezcla gaseosa 

Calor específico del gas seco 

Factor de correcci6n 

Constante de la fase líquida para absorci6n 

a 20ºC en a gua. 

224 

Calor específico del vapor de aqua 

Difusividad del gas; Dg = Difusividad del qas, 

DL = Difusividad del líquido. 

Diámetro 

Diámetro de la columna 

Difusividad molar 

Difusividad volumétrica 

Diámetro 

Diámetro externo de la campana 

Diámetro de la campana 

Diámetro de la chimenea 

Diámetro de una esfera que tuviese la mis-

ma area superficial de un elemento de relleno. 

Diámetro del empaque 

Espesor de la pared 

Eficiencia de Murphree para la fase qaseosa, 

eficiencia puntual o verdadera. 

Eficiencia total de la columna 

Relaci6n de moles de líquido arrastrados entre 

moles de gas 

Factor de correcci6n 

Factor de correcci6n para relleno irriqado 

Factor de correcci6n por efecto de la pared 

Factor de correcci6n para anillos Raschiq y Les

sing. 

Función 



f Número de filas de campanas 

f' Factor de rozamiento modificado 

f~ Fugacidad del componente puro en la fase 

liquida 

f~ Fugacidad del componente puro en la fase 

vapor 

G Caudal total del gas seco 

G" Caudal del gas 
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Gffi Caudal molar del gas por unidad de area de la 

sección transversal de la columna 

Gffi Caudal molar del gas por unidad de area 

Gmb Caudal molar total de la corriente qaseosa en 

la base 

g Aceleración debida a la gravedad 

H Entalpia de la corriente gaseosa 

H Constante de la Ley de Henry 

H Altura del liquido en el rebosadero 

Hg Altura de una unidad de transferencia en la 

fase gaseosa 

HL Altura de una unidad de transferencia en la 

fase liquida 

h 

h* 

hcil 

Humedad de la corriente gaseosa 

Gas saturado 

Caida libre en el rebosadero; altura libre de 

la campana 

Altura entre el borde superior de la chimenea 

y la parte superior de la campana 

hch Altura de la chimenea 

he Cierre hidraulico estático 

hg Gradiente del liquido por plato 

h
0 

Altura del liquido sobre la presa de nesaqÜe 
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hpr Altura de la presa 

hr Altura de las ranuras 

hrp Altura entre el borde inferior del rebosa

dero y el piso 

bh 

~l 

Altura del líquido en el rebosadero 

Pérdida de presión a traves de la campana 

Pérdida de carga del gas portador a traves del 

piso superior 

Pérdida de presión del líquido al pasar por el 

rebosadero 

h1 Pérdida de presión a la entrada de la chimenea 

h2 Pérdida de presión por rozamiento en la chime-

nea 

h3 Pérdida de presión en el espacio cilíndrico 

h4 Pérdida de presión por rozamiento en el ani

llo pasador 

hs Pérdida de presión al atravezar las ranuras 

hs Pérdida de presión al atravezar las ranuras 

secas. 

K Coeficiente de transferencia de materia 

Kc Constante para el método Bolles 

Ki Coeficiente de distribución = Constante de e

quilibrio. 

L 

L' 

Coeficiente global de transferencia de masa -

fase gaseosa. 

Coeficiente individual de transferencia de ma 

sa fase gaseosa 

Coeficiente individual de transferencia de ma 

teria fase líquida 

Velocidad de flujo molar del líquido 

Velocidad de flujo molar del líquido libre de 

soluto. 
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L" Caudal del líquido por unidad de area de sec

c i6n transversal de la columna 

L* 

Lms 

Lo 

Lpr 

11 

lchc 

Caudal total de la fase líquida 

Distancia entre piso y borde superior de la 

campana 

Velocidad másica del líquido arrastrado 

Caudal de humectaci6n 

Caudal molar del disolvente puro 

Caudal molar del líquia.o por uni~.a<l de area 

Caudal molar total del gas en el domo 

Anchura media total 

Longitud de la presa 

Retenci6n del líquido por unidad de volumen 

del lecho 

Suma de las distancias entre las chimeneas en 

una fila 

lnc Suma de las distancias entre las campanas en 

una fila central 

lp Espesor de la película líquida 

M Peso molecular; ML = Peso molecular del líqui

do; Hg = Peso molecular del gas 

ma Media arm6nica 

myx Pendiente de la línea de eauilibrio para un -~ 

diagrama x-y. 

N Fracci6n de huecos neta 

Np Número de paltos reales 

Npt Número de platos te6ricos 

NUT Número de unidades de transferencia 

n Número de átomos por molécula 

n Número de campanas por piso 

n Número de pisos te6ricos 

P Presi6n total 

PÁ Presi6n de vapor del componente A puro, (tam

bien para B) 

Ps Pérdida de presi6n total 



l' 1 
s 
p 

APs 
Ap 

Q 

Oo 
Os 

R 

R' 

s = 

to 

u 

u' 

Ug 

Ur 
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Pérdida de presión a traves de relleno seco 

Presión parcial 

Presión de vanor 

Pérdida de presión a traves de relleno irri

gado 

Pérdida de presión a traves de relleno seco 

Pérdida de presi6n por piso 

Caudal volumétrico 

Pérdidas de calor 

Calor de soluci6n y de reacci6n 

Caudal de . absorción 

Componente de la fuerza de rozamiento por uni

dad de superficie de partícula en la direcci6n 

del movimiento 

Número de Reynolds 

Número de Reynolds modificado 

Factor de relleno fase gaseosa 

Factor de relleno para la fase líouida 

Ca1or húmedo, calor específico del qas húme

do por unidad de masa del gas seco 

Número de Schrnidt 

Número de Sherwood 

Parte superior 

Temperatura absoluta 

Temperatura de la fase líauida en ºC. 

Temperatura normal de ebullición en grados K 

Temperatura absoluta del gas ºK 

Temperatura de la fase gaseosa ºC. 

Temperatura de referencia 

Velocidad del gas 

Velocidad media del gas en los poros 

Velocidad del gas 

Velocidad del gas a traves de las ranuras 



229 

urb Velocidad del líquido en el rebosadero 

V Volumen molecular es decir, el volumen mo

lecular específico del líquido a su temper~ 

tura de ebullici6n 

V Velocidad de flujo molar en fase gaseosa 

V' Velocidad de flujo molar en fase gaseosa 

libre de soluto 

V" Gasto del gas 

Ve Volumen crítico 

Vg Caudal volumétrico del gas por unidad de area 

de secci6n transversal de la columna 

X 

X 

y 

y 

y*i 
z 
z 

f 
jl 
e 

Volumen de la superficie líauida 

Velocidad del gas a traves de 1 relleno 

Relación mol del líquido 

Espesor de la pared del anillo 

Fracci6n mol del líquido 

Fracción mol del líquido en equilibrio 

Razón molar fase gaseosa 

Fracción molar del gas 

Fracci6n molar del gas en equilibrio 

Altura de una sección empacada 

Distancia entre pisos 

Calor de reacci6n 

Factor de velocidad relativa 

Eficiencia de absorción 

Densidad 

Viscosidad 

Angulo central en radianes 

Densidad molar 

Tensión superficial del líauido 

Tensión superficial del agua a 15°C 

Calor latente de vaporización del agua a la 

temperatura de referencia 



E = Fracción de huecos 

~ = Constante para empaques 

t::. = Incrementos 

~= Esfericidad de las partículas 

'1f = 3 .1416 
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'lf= Grupo adimensional llamado número de irrigación 

SUBINDICES 

b Base 

i Interfase 

L Líquido 

g Gas 

s Superior 

* Equilibrio 
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