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INTRODUCCION,

Las torres empacadas tienen una amplia aplicacién para operaciones de ab-
sorcién, sin embargo para la operacién de Destilacién son muy poco usadas debido.a
que existe un ndmero limitado de datos de sistemas destilantes en lo que respecta a
la transferencia de masa entre ellos. A su vez ese némero limitado de datos son po-
co conocidos, por lo que hablar de Destilacién en torres empacadas es poco comdn.
Esta es la razén por la cual he escogido el presente tema para presentarlo como E -
xamen Profesional, porque el fin a seguir en este trabajo es hacer una recopilacién
de esos datos existentes en la literatura y asi puedan ser consultados de una manera
mas facil.

El presente trabajo lleva el nombre de "Determinacién de los Coeficientes -
de Transferencia de Masa en Destilacién", tttulo que no nos dice nada a simple vis-
ta pero que encierra un significado muy amplio, que trataré de explicar a continua-
cién:

Por "Detemminacién" entendemos la accién de indicar, sefialar o fijar con =-
presicién algo que es o que existe, que en nuestro caso es el Coeficiente de Trans-
ferencia de Masa y cuyo significado, mateméticamente hablando es el ndmero o Ii -
teral que obra juntamente con una causq; es decir, es el ndmero que se coloca de-
lante de una cantidad para multiplicarla: k. (yp = yy)

kc = Coeficiente

()'2 - y]) = Transferencia de masa

Ahora surge a la mente la siguiente pregunta:
¢ Que es la transferencia de masa ?

Literalmente hablando (1) transferencia es la accién de llevar algo que es o

que existe de un lugar a otro que en este caso es la masa, entendiéndose por masa



al conjunto de las partes que forman un todo o también la cantidad de materia que -
posee un cuerpo.

En una forma mas técnica, lo anterior lo podemos decir explicando que --
cuando un sistema contiene dos o mas componentes cuyas concentraciones varfan de -
punto a punto hay una tendencia natural de la masa a ser transferida, minimizando -
las diferencias de concentracién dentro del sistema. Al transporte de un constituyen—
te de una regién de alta concentracién a otra de baja concentracién es a lo que se
le denomina TRANSFERENCIA DE MASA, ejemplos de ella los tenemos a diario en -
nuestra vida como el humo que sale de las chimeneas y se difunde en la atmésfera ;
el terrén de azucar que se difunde en el cafe, etc. La experiencia nos dice que pa-
ra que el terrén de azucar se esparza en el cafe requiere de cierto tiempo que de--
pende de las condiciones en que se encuentra el fluido, es decir si esta estético la -
difusién seré lenta o si es agitado con una cuchara ésta seré répida.

La transferencia de masa juega un papel muy impérfonte en gran cantidad
de procesos industriales, como la separacién de componentes de una mezcla por Des-
tilacién, por citar este ejemplo entre muchos ofros.

Por dltimo podemos decir que la Destilacién tiene sus raices etimolégicas -
latinas (2) que son "Distillatio, Distillare" que es la accién de vaporizar los Irquidos
por medio de calor para separar las partes mas volétiles, enfriando luego éstas para -

luego volvérlas Itquidas.

- kkkkk -
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1.1.- Mecanismo del transporte molecular de masa
El transporte molecular de masa depende del movimiento individual de las moléculas .
El mecanismo de transporte molecular fue desarrollado en base a la teorfa cinética -
de los gases y Ifquidos o sobre consideraciones flsicas del estado sélido.

Cada molécula de un sistema tiene cierta cantidad de masa, cierta ener--
gla témica o de momentum asociada con ella. La transferencia de masa se lleva a -
cabo cuando diferentes clases de moléculas estan presentes en la misma fase. Si la
concentracién de una clase de moléculas es mayor en una regién que en otra, la ma
sa se transfiere de la regién de alta alta concentracién a la de baja concentracién,
al transporte de masa debido al movimiento individual molecular se le llama difusién
molecular.

Transporte molecular en gases.- La derivacién de la ecuacién general del
transporte molecular se hizo en base a un modelo de gas ideal. Los postulados se to-
maron a partir de la teorta cinética de los gases (3) para desarrollar los fenémenos -
de transporte,Son los siguientes:
1.~ Las moléculas del gas son esféras perfectas con diémetro:

2.- No existen fuerzas repulsivas entre ellas.

3.~ El volomen de las moléculas es despreciable con respecto al volumen total.

4.~ Las colisiones entre las moléculas son perféctamente elésticas.

5.- Cada molécula tiene un movimiento errético con una velocidad media ¢, con u-
na trayectoria libre media |, por lo que implica que en un tiempo promedio 0 -
las moléculas recorrarén la trayectoria libre media | a una velocidad media ¢,
de tal forma que 6 = | /c.

Por los postulados anteriores, opreciamos que tenemos una molécula ideali-
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zada. La derivacién matemética (4) considera moléculas de gas ocupando el volumen

mostrado en la figura No. 1:
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FIG, No. 1.- ELEMENTO VOLUMETRICO DEL MODELO GASEOSO

donde las moléculas tienen un movimiento erratico, pero solo se consideran aquellas

moléculas que tienen un movimiento paralelo a los ejes x, y, z, siendo 1/6 el to-
tal de moléculas que se mueven en una direccién determinada y en un instante dado.
Existen tres planos (dentro de este volumen) situados en el punto medio de cada 14~

minade espesor | y todas las propiedades del gas son uniformes dentro de cada l&mi-
na. Cada l&mina puede ser considerada que tiene una cierta concentracién de la --

propiedad transferente que en este caso es la masa (cA).

La expresién matemética que resulta de esta teorfa es :
dr
v=-1/61¢ e (1.1)

esta expresién nos relaciona la velocidad de transporte por unidad de area (v ) y
el gradiente de concentracién dI'/dx. La constante de proporcionalidad es igual a
1/6 del producto de la velocidad media ¢ por la trayectoria libre media de las mo-

léculas "I",

El resultado de esta derivacién es completamente general para cualquier -
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tipo de transporte, pero aplicado a la transferencia de masa tenemos los siguientes -

resultados que son mostrados en la TABLA A:

TABLA A

Propiedad Transferente Notacién general Transporte de masa Unidades

K9 mol
Flujo de la propiedad JA ..... 5=
transferente hr m

Kg mol
Concentracién de la propie- Gy e
dad transferente m3
Constante de proporcionalidad =1/61lc DAB L

hr

por lo que aplicando los datos de la TABLA A a la ecuacién (1.1) tenemos:

3y = Digy e (1.2)

A= AT

la ecuacién (1.2) lleva el nombre del personaje que la derivé, por lo que se le co-
noce como ecuacién de Fick (5).
Otra forma de expresar la ley de Fick es relacionando la concentracién -

pAV = nRT

con la ley general del estado gaseoso:
€\ - nA/V = pA/RT (1.3q)

Jy = =D/RT « dp,/dx (1.3b)



1.2.- La ecuacién de Fick
Primero definiremos las relaciones que frecuentemente se usan para explicar el pa-

pel que juegan los componentes dentro de-una mezcla:

Concentracién cp = nA/V = pA/RT = QA/MA (1.4)
Fraccién masa Wp = OA/E’ (1.5)
Fraccién mol Yp = cA/c o X, = cA/c (1.6)

| A PpA/RT N s
P id = = = 1.7
ara gases ideales Ya - FRT =

2ev
Velocidad mésica V = me———————— (1.8)
promedio e
PIF-HRVA

Velocidad molar V = e (1.9)

promedio

o
T = Temperatura absoluta, en K

R = Constante universal de los gases en unidades consistentes con P y T

nA Moles del componente A

@ = Densidad, en Ib/cu ft o Kg/m3
P = Presién parcial del gas A, en atm
P = Presién total del sistema

Dpg= Difusividad de masa o coeficiente de difusién de A a B, en m2/hr

Concentracién del componente A por unidad de volumen, en Kg mol/m3

CA

El flujo de transferencia de masa entre varias especies es una cantidad -
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vectorial que denota la cantidad de especies en particular, que cruzan una area defi
nida en un incremento de tiempo.
La relacién bésica para difusién, define el flujo molar relativo a la veloci-

dad molar promedio J,. La primera relacién para este flujo como ya vimos fue postu-

A
lada por Fick (ref. cit.) y define la difusién del componente "A" en un sistema isoter
mico e isobérico en la direccién de las "x" de un sistema de ejes tridimensional.

CISN

Jax = = Dpp = (1.10)

siendo ch/dx el gradiente de concentracién en la direccién de las "x" y Jax la ve-
locidad del transporte de masa en la misma direccién y en Kg mol/hr m? o sino en ==
I'b mol/ (hr) (sq ft)

Para sistemas binarios con velocidad promedio constante, el flujo molar en la

direccién de las "x" puede escribirse:

JAX = CA (VAX- VX) (].]])

Una relacién para el flujo mas generalizada que no es restringida a sistemas

isobéricos o isotémicos fue propuesta por Groot (6):

Flujo = Densidad . Coeficiente de . Gradiente de
global difusién concentracién
dy
A
JAX = R ] r)AB -;;—-- (1012)
d
, YA (1.13q)
o de otra forma: iAx = ~ DAB B "ol



si la densidad es constante:

de ,
yAX = = DAB ——d—x——— (]o]3b)
Igualando las ecuaciones (1.11) y (1.12) obtenemos:
Jax = ©a (vAx- Vx) = -cDyp o (1.14q)
que rearreglando se obtiene:
dyA
CAVA = - °C DAB --5;—— + cp Vx (1.14b)

Para substancias binarias Vy puede ser evaluada de la ecuacién (1.9):
V, = 1/c (cA Vax chBx) (1.15)

que substituyendo en la ecuacién (1.14b) obtenemos:

CAVAx = ~ € DAB -(-j;(---+ YA (CA Yax + B VBX) (1.16)

Ahora mencionaremos un nuevo tipo de flujo que es relativo en conjunto a

unos ejes estacionarios:
N =c, v y N = ¢ Vg (1.17)

substituyento la ecuacién (1.17) en la (1.16) obtenemos:



dyA
Nax = = € Dag ot + 7, (N, #Np) (1.18)
Np=-c¢ DAB VYA + YA (NA + NB) (1.19)
como se ve la ecuacién (1.19) consta de dos partes:
- cDpp Ya = A (1.20q)
que es la contribucién al flujo debido Gnicamente al movimiento molecular
yA(NA+NB) = cAV (1.20b)

que es la contribucién al flujo debido al fenémeno de arrastre.
La ecuacién (1.19) es una de las formas que describen el fenémeno de di-
fusién molecular pero ademés existen otras expresiones como iAr npY Nj- Enunciados

equivalentes a la ecuacién de Fick, pero solamente se usaré la notacién de Np en es

ta tesis. El coeficiente de difusién DAB es el mismo en todos los casos.

1.3.- El coeficiente de difusién
El coeficiente de difusién o difusividad de masa Dpp es definido como el factor de pro
porcionalidad de la ecuacién de Fick. Las dimensiones de este coeficiente son obtenidas

de la ecuacién (1.10):

e s [ ] o
AB = 7 dep/ax T L2y RV ol

La difusividad de masa es una propiedad espectfica del sistema que depende

de la temperatura, presién y composicién del sistema.
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1.31.- Difusividad de masa en gases.- Jeans (7) y posteriormente Chapman
& Cowling (8) estudiaron el coeficiente de difusién de la ley de Fick con mezclas ga-
seosas a baja densidad usando la teorfa cinética de los gases. Sin embargo Hirschfel-
der, Bird & Spotz (9) obtuvieron mejores resultados en el estudio de la difusividad de
masa porque tomaron en cuenta las fuerzas de atraccién y repulsién entre las molécu--
las, usando los potenciales de Lenard-Jones para evaluar las fuerzas intermoleculares,
presentando la siguiente ecuacién para el coeficiente de difusién para gases no polares

(10) y moléculas que no reaccionan:

2
0.001858 T3/ (1/Mp = 1/Mp)
Dag = 5 (1.22)
“ap ©
Dpag = Difusividad de masa de A a través de B en cm2/seg
T = Temperatura absoluta, en °K
P = Presién absoluta, en afm
)

opp = Diémetro de colisién (parémetro de Lenard-Jones) en A
q = Integral de colisién

MA’MB = Pesos moleculares de A y B respectivamente, en g/ g mol

La TABLA B enlista las constantes de los potenciales de Lenard-Jones (11)
y la figura No. 2 muestra la forma de obtener la "Integral de Colisién" .

En ausencia de datos experimentales, los valores para componentes puros --

pueden ser estimados a partir de las ecuaciones (1.23) y (1.24):
o= 18,3 -0 v P 2 2. q ey (1.23)

ea/k = 0.77T. = 1.15T, (1.24)



CONSTANTES DE LOS POTENCIALES DE LENARD - JONES.
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TABLA B

Gos ¢/k °K 1, 108 cm Ges ¢/ oK 1078 em
Aire 97 3.617 CHCl4 327 5.430
Ar 124 3.418 co 110 3.590
Br, 520 4.268 co, 190 3.99
ccly 327 5.881 Chy 488 4.438
CH, 137 3.882 D, 39.3 2.948
C,Hy 185 4,221 F) 112 3.653
CoHy 205 4,232 Ho 38 2.915
CoHg 230 4.418 HCl 360 3.305
CaHg 254 5,061 HI 324 4123
n-C4H 1o 410 4.997 He 10.2 2.576
i=C4H1g 313 5.341 Hg 851 2.898
n-CsHy, 345 5.769 s 550 4.982
n-CgH g 413 5.909 Kr 190 3.61
n-CgH,g 320 7.451 Ny 79.8 3.749
n-CgHog 240 8.448 NO 91 3.599
Ciclohex. 324 6.093 N,O 237 3.816
CeHy 440 5.270 Ne 27.5 2.858
CH4OH 507 3,585 o 88 3.541
C,H5OH 391 4.455 5O 252 4.2%0
CHaCl 406 4.579 SnClyg 1550 4.540
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FIG. No. 2.- INTEGRALES DE COLISION: . ..

Presién critica, en atm

Volumen molar en su punto de ebullicién (TABLA C)
Temperatura  nommal de ebullicién, °K

Temperatura critica , en °K

Diémetro de las moléculas perfectamente esféricas
Energla de interaccién molecular

Constante de Boltzman : 1.38 X 10 ,“’

Para encontrar el volumen molecular en su punto de ebullicién nomal po-
consultar la TABLA C (12).

Para sistemas binarios compuestos de pares de moléculas no polares, los pa-

rémetros de Lenard - Jones de componentes puros pueden ser combinados emplricamente
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D - Difusividad de masa, en cm2/seg
= Viscosidad absoluta, gr/cm seg

A,C= Funcién de la densidad del fluido espectfica para la transferencia de masa y -
de momentum respectivamente.

B = Funcién energética relacionada con el calor latente de vaporizacién, siendo el
mismo valor para difusién y viscosidad

T = Temperatura absoluta, en °K

R = Constante universal de los gases, en unidades consistentes con B y T

Gran cantidad de datos han sido correlacionados y que presentamos en la figu-

ra No. 3 (16), donde la funcién F es graficada contra el volumen molar de soluto.

20
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R O Pt e e
e 1o ;
6 . ‘ r)//. // 2 T i
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i b_!//i/// P | ‘_;_;'_m!_»_
H A .
' A L ||
S ' 1 T
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¢ b |
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| i sedefo)
T ‘ : b N S
1o | i )
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: i e + _T — 4"’"‘ S s
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Volumen mai~ <2 soluts (V) en cmd/ gm mol

FIG. No. 3.- CORRELACION PARA LAS DIFUSIVIDADES DE LIQUIDOS
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por las siguientes relaciones:

am=‘1‘2ﬁ'—’ (1.25)
‘A/r=\/‘.4—‘u (].26)

Estas relaciones pueden ser modificadas por pares de moléculas polar - polar y -

polar no polar segbn los estudios de Hirchfelder, Curtiss & Bird (13).

1.32.- Difusividad mésica para ltquidos
La difusividad de masa para un sistema Ifquido binario es complicada por la presencia
de dos tipos de especies. Es por eso que la velocidad de difusién es funcién de las pro
piedades de los dos componentes.

Glasstone, Laidler & Eyring (14) desarrollaron la teorfa de la "Velocidad Absolu
ta de reaccién" encontrando que las ecuaciones para el transporte de masa y momentum

que nos serén de utilidad para encontrar la difusividad mésica para Ifquidos:

(1.27)

(1.28)

De acuerdo con Wilke (15) las ecuaciones (1.27) y (1.28) son combinadas y de

finimos una funcién F :

F oz === I (1.29)
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La funcién ¢ que aparece en esta figura toma en cuenta ciertas propiedades del sol-
vente que no son tomadas en los valores de los voldmenes molares. Estos volGmenes -
molares se calculan por adicién de volémenes atémicos para producir el volumen mo-

lar (TABLA C).

Para agua ¢ = 1.0, metanol ¢ = 0.82, benceno 0.7 y para otras substancias -

P = 0.9.

1.4.- Difusién a través de una pellcula de gas estacionario
El coeficiente de difusién para un gas puede medirse experimentalmente en la celda -
de difusién de Amold que se ilustra en la figura No. 4 y consiste de las siguientes -~
partes :

Es un tubo estrecho que se llena parcialmente de un Ifquido A, el gas B fluye

a través del tubo abierto (siendo B un gas inerte e insoluble), el componente A se va

Flujo de =2 B

I"'A‘I.m

Irquido puro A

FIG. No. 4.- CELDA DE DIFUSION DE ARNOLD

poriza y se difunde dentro de la fase gaseosa, la velocidad de vaporizacién puede ser

ftsicamente medida y mateméticamente expresada en téminos del flujo molar de masa.
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TABLA C

VOLUMENES ATOMICOS PARA EL CALCULO DE VOLUMENES
MOLARES EN SU PUNTO DE EBULLICION.

Elemento Volumen Atémico, cm3/gn atomo
Aire 29.9
Antimonio 34.2
Arsénico 30.5
Bismuto 48.0
Bromo 27.0
Carbén 14.8
Cloro teminal, como R- CI 21.6

o en medio, como R~ CHCI =R 24,6
Cromo 27.4
Fluoro 8.7
Gemanio 34.5
Hidrégeno, en compuestos 3.7
como hidrégeno molecular 7.15
lodo 37.0
Plomo 46.5-50.1
Mercurio 19.0
Nitrégeno 15.6

- en aminas primarias 10.5

- en aminas secundarias 12.0

Fésforo

27.0
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Elemento

Volumen atémico, cm3/gr Gtomo

Oxrgeno, doble enlace como -C=0O

ligado a otros elementos:

En aldehidos y cetonas

- En metil ethers

- En metil esters

- En ethers y esters grandes

- En éGcidos

En uniones con S, P, N

Silicones

Azufre

Estafio

Titanio

Vanadio

Agua

Zinc

Para un anillo de tres miembros
como 6xido de etileno

Para un anillo de cuatro miembros
como ciclobutano

Para un anillo de cinco miembros

como el furano

Para un anillo de seis miembros

74

7.4

2.9

11.0

11.0

12.0

8.3

32.0

25.0

42.3

35.7

32.0

18.8

20.4

-11.5

-15.0
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St S es la seccién transversal del area, S Ax es el volumen controlante, enton-
ces tenemos que mediante un balance de materia sobre ese volumen a régimen perma-
nente tenemos:

SN + Bx - SNp | =0 (1.30)
x + Ax X
dividiendo entre S Ax y evaluando en el Ifmite cuando Ax tiende a cero, obtenemos la

siguiente ecuacién diferencial:

d/dx N 0 d/dx Ng = 0 (1.31)

Ax =

Considerando ¢nicamente el plano x|y la restriccién de que el gas B es insolu-
ble en el Itquido A, entonces nos damos cuenta que NBx en el plano x, es igual a ce
ro y concluimos que Npy es igual a cero a través de la columna y ademés de que es -

un gas estacionario.

El flujo molar constante para A es descrito por la ecuacién (1.18)

N = = ¢ Dag=sm— + 75 (Ny 4 Np) (1.18)
N 0 N cDap (1.32)
St - B mmm——— ———— 1.32
Bx = -
X AX ]_YA dX

esta ecuacién puede ser integrada en las siguientes condiciones de frontera:

e A A = YA

X = Xy YA T YA2

Asumiendo que el coeficiente de difusién es independiente de la concentraci6n y
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si d/dx Nyse = 0, donde NAx es constante a lo largo del trayecto obtenemos por in-

tegracién :

dy
A
Ny fdx = <Dy, f--;;--- (1.33)

resolviendo para N, obtenemos:

Ny, = ===mmm- In —m————— (1.34)

" (vao/ vB1) (1.35q)

en el caso de una mezcla binaria, esta ecuacién puede ser expresada en témminos del

componente A como sigue:

(=ya2) = O=-ya)  ya1-YA2

y " =] o= (1.35b)
B(m) = o[ (-yp2) /0-yaD ] In[(1-yp)/ (-y5)) ]
Insertando el valor de esta ecuacién en la (1.34) obtenemos:
cDh (Yar = Ya9)
AB VAl T VA2
NAx = (1.36)

27 7B (Im).

que puede ser escrita mediente las expresiones de la pégina No. 7:
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c=n/V = PRT Yo = PA/P
obteniendo una expresién equivalente a la ecuacién (1.36):

Dyq P bergi = Pas)
SR .. o (1.37)
Ax T RT (xgmx)) P8 (Im)

Las ecuaciones (1.36) y (1.37) son especiales para la difusién a régimen perma
nente de un gas a través de un segundo estacionario. Muchas operaciones de transfe--
rencia de masa involucran la difusién de un gas a través de otro que no se difunda -

como es el caso de la absorcién y la humidificacién.

1.5.- Contradifusién equimolecular
En la operacién unitaria de destilacién binaria, cuando los calores latentes molares —-
son esencialmente iguales, el flujo de un componente gaseoso es igual al del otro

componente pero actuando en direccién opuesta, esto es: NAx = NBx' siz

NA + acA/ o = RA =0 (1.38q)

pero al caso de transferencia de masa en régimen permanente, esta ecuacién se reduce

a VNp = Oy para la transferencia en la direccién de las x:
d/dx Np, = 0 (1.38b)

donde N, es constante a lo largo del proceso.
El flujo molar NAx para sistemas binarios a temperatura y a presién constante
es descrito nuevamente por la ecuacicn (1.18):

A
Nax = =Dpg ===+ 7 (Nax +Np (1.18)
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ahora con la restriccién de que NAx = NBx y substituyendo este valor en la ecuacién

(1.18) nos da una ecuacién que nos describe el flujo de A llamado contradifusién equi

molecular:

NAx S D Sssei (1.39)

Esta ecuacién puede ser integrada obteniendo:

Na fdx = - Dpp fch (1.40)
D
AB
1 I P - 1.41
Ax RT(XZ_X]) (CA'I CA2) ( )

la concentracién molar de A es relacionada con la presién parcial de A segén la ecua

cion (1.4) :

cp = np/V = pp/RT (1.4)

substituyendo la expresién (1.4) en la (1.41) tenemos:

(1.42)

las ecuaciones (1.41) y (1.42) son ecuaciones para contradifusién equimolecular a régi

men permanente.

1.6.~ Relacién entre la difusién molecular y la transferencia de masa por

conveccién

La ecuacién para transferencia de masa por conveccién es similar a la de --
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Fourier para transferencia de calor por conveccién, es decir para masa tenemos:

Nay = kc (AcA) = (CA] - cA2) (1.43)

Np =  Transferencia molar de masa del componente A, en Kg mol/hr mf2

Acy = Diferencia de concentracién entre el IImite de concentracién superficial y la
concentracién promedio de la corriente de las especies por las que se difunde
el componente, Kg mol A/mt2

ke = Coeficiente convectivo de transferencia de masa, en Kg mol A /hr mf2 Acp

La ecuacién (1.43) define al coeficiente kc en téminos del flujo de masa y
la diferencia de concentraciones desde la inicial hasta la final. Por esta razén el coe
ficiente incluye caracterfsticas de flujo laminar y de flujo turbulento.

La ecuacién (1.37) obtenida en la difusién a través de una pellfcula de gas
estacionario, es también usada para describir al coeficiente de transferencia de masa -
por conveccién mediante la teorfa de la pelfcula. Este concepto esta basado en el mo
delo en el cual la resistencia completa de la difusién de la superficie de un Itfquido a
la corriente del gas se asume que se lleva a cabo por medio de una pelfcula estaciona
ria de espesor delta (A).

En ofras palabras para este modelo, delta representa el espesor de una capa -
de fluido estacionario que ofrece la misma resistencia a la difusién molecular debido al
mezclado de fluido en movimiento. ST este modelo es confiable, el coeficiente de trans
ferencia de masa convectivo puede ser expresado en téminos del coeficiente de difusién

del gas. ST xp =x) es en conjunto igual a delta, la ecuacién(1.37) se transforma:

NP 4 e a1 - P2 (1,44
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y de la ecuacién 1.43 tenemos:

M

k/RT (1.45q)

N (1.45b)

Ax = kC (CA] = CA2)

y como conclusién podemos decir que el coeficiente de pelfcula es expresado por :

D D
AB P AB

kg = mmmmmmm === 0 k_ = =mmmme- . e (1.46)
e PB(Im) ¢ B(Im)

cuando el componente se esta difundiendo a través de un gas estacionario.
Ahora con respecto a la contradifusién equimolecular es interesante notar que el
concepto de pellcula es diferente al de difusién en un gas estacionario, pues para este

caso la ecuacién (1.46) se transforma en :
k' 2 —m—— ' (1.47)

esto es posible cuando la concentracién de A es muy pequefia y Pg (Im) es esencialmente
igual a P. Ademé&s segén Welty (17) el concepto de peltcula ficticia nos da la sugerencia
de que el coeficiente convectivo es directamente proporcional a la difusividad de masa.
Resumiendo lo tratado en este capftulo podemos decir que el coeficiente k_ es -
proporcional a la concentracién de la difusién a través de una pelfcula de gas estacio-

nario e independiente de la concentracién en contradifusién equimolecular,
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2.1.= Consideraciones fundamentales
Cuando el flujo pasa por una superficie se procuce una capa de separacién que muchas
veces es extremédamente delgada y que se encientra junto a esa superficie donde el flu
jo es laminar. En una capa la transferencia de masa se lleva a cabo por difusién. La =
difusién esta presente en cualquier proceso de conveccién. Ahora si el flujo es turbulen
to, habra un movimiento de materia por paquetes en forma de remolinos por lo que las
distinciones entre el flujo laminar y el turbulento juegan un papel muy importante en -
los anélisis de fenémenos convectivos, siendo esta la razén por la cual se dedicé el co-
pttulo | al estudio de la transferencia de masa en régimen laminar.

Cuando la transferencia de masa es debida a un soluto que se disuelve en régi-
men permanente desde una superficie s6lida y luego se difunde dentro de un fluido en -

movimiento, la transferencia de masa se define de la siguiente forma:

cA) (2.1)

NA = k¢ (CAs
Ny = Moles de soluto de A que dejan la interfase por unidad de tiempo y unidad de
de area interfacial.
cps = Composicién del soluto en la interfase y en el fluido, o composicién del fluido
en equilibrio con el sélido a la presién y temperatura del sistema.
UNE Composicién en algdn punto dentro de la fase Ifquida, o concentracién de A en

el borde de la capa de separacién. ST el fluido pasa por un ducto, entonces se-

ra la composicién de bulto.
Kg mol

hr m? (Kg mol / m°)

k. = Coeficiente de transferencia de masa, en

Establecido lo anterior podemos definir a la "conveccién" como la transferencia

de masa entre una superficie y un fluido o entre dos fluidos relativamente inmicibles o -
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el transporte de masa desde la interfase al seno de un fluido por medio de turbulencias.
Las medidas experimentales muestran que a altos Reynolds las difusividades de --
los gases son hasta de cien veces las de la difusividad molecular y en Ifquidos son has-
ta de 10 000 veces. St la difusién molecular es microscépica la turbulencia es macros-
cépica y el mecanismo que hace posible esta difusién turbulenta es la aparicién de re-
molinos.
En el flujo turbulento ciertos grupos de moléculas adquieren una velocidad mayor
o menor que la que tiene la masa del Ifquido en ese punto. Se forma entonces un remo
lino que viajar4 hasta encontrar un punto en la corriente en el que la velocidad sea la

misma que la que tiene y de esta manera desapareceré el remolino.

<"v/dv "

FIG. No. 5.- LONGITUD DE REMOLINO

Analizando la figura No. 5 podemos decir que la Longitud que tiene un remoli-
no fue estudiada por Prandtl (18) donde asume que el remolino lleva una velocidad "v"

una longitud que es la distancia necesaria para saltar una turbulencia para alcanzar

sU 'eIOCIdad' ] IQ dl‘USINdad 1UIEUIe ita se Ie leplese“iu FO| AAY pcl IO tanto Ilﬂh|u
dOS 1lpos de “Ulo.

Molecular: Na= - Dpp e (2.2q)

Turbulento: Np = = &y === (2.2b)
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y combinando los dos flujos encontramos el flujo to tal en donde quedan impltcitos los

dos mecanismos que son simultaneos:

Ny @ = B = 20 —— (2.2¢)

2.2.- Derivacién de la ecuacién de transferencia de masa convectiva en un

ducto

Sea un ducto cilthdrico con las caracterfsticas de la figura No. 6

Flujo entrante — Flujo saliente

chAY vScay+ ay)

FIG. No. 6.- TUBO O DUCTO CILINDRICO

v = Velocidad del flujo, en mt/seg o ft/seg

S = Area de seccién transversal, en mf2, ft

Cp = Concentracién del componente A por unidad de volumen, en Kg mol/m3
r = Radio del ducto, mt o ft

m = 3.1416

Balance de materia de y a y + Ay, cuando r = r

v(Tl'rz)cAy = v(@d Aty eay) * Ny @) 2.3)

N, = -
AT 24y Ay T “Ay+ Ay):l (24
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Balance cuando r = n:

YN .
Nap = --2-1-\-)'"_ [CAy T CAly + ay) (2.;)
Np = Ny (r/r]) . (2.6)
dCA
sabiendo qu Ny, (r/r) = = (D = £,,) ===—mm 2.7
que Al (/ ]) ( M) e ( )

rdr f
N, Srm—ee = - fde, (2.8)

donde el lado derecho de esta ecuacién es - n (CAS - cA) siendo c, una condicién en
el centro del tubo que no podemos medir, por lo que hay que substituir este valor por

algo que sea medible y asi definimos a ¥ como :

Y= =reem—e——— (2.9)

; rdr 18 -
NA] f """""""""" = "‘Y] (CAS-CA) =g i (CAS-CA) (2']0)

en la inftegral de la ecuacién (2.10) aparece el témino € 4 que es funcién de "vy r*

por lo que definiremos una difusividad de masa promedio que es constante (e-M) :
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2
r=dr 1 "
f oy - frdr ) s @.1)
(DA - £M) (Dap -Fm) 2 (DAB - £ M)
Igualando (2.10) y (2.11) obtenemos:
b B ( c,) (2.12)
__________ e = = (c - c 5
2(Dpg - =) e

Np = = oo M (2.13)

ahora definiendo un fdctor kc de proporcionalidad (coeficiente) :

HDpp - £y

¢ D' (2.14)

por lo tanto: NA = kc(::A - cAs) (2.15)

Esta definicién muestra que k_ es una funcién compleja de lo siguiente:
De la transferencia por difusién y turbulencia; de la distribucién de velocidades, de las
concentraciones indicadas por Y y de la geometrla del sistema D'. Ademés podemos de
cir que kc es funcién de las caracterfsticas de flujo ya que depende de "v'. Para ter-
minar diremos que el coeficiente de transferencia de masa es funcién de la concentra-
cién (o de la presién en los gases) en la difusién de un componente a través de un --

gas estacionario.
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2.3.= Parémetros significativos
Estos parémetros son ndmeros adimensionales frecuentemente usados en conveccién, asi
tenemos que en transferencia de momentum encontramos el ndmero de Reynolds y el de
Euler; en transferencia de calor tenemos el Prandtl y el Nusselt. En transferencia de -
masa también existen estos ndmeros adimensionales que son de gran utilidad. En esta -
parte consideraremos algunos de estos y su interpretacién fisica.

Las difusividades moleculares de los tres fenémenos de transporte se han defini-

do de la siguiente forma:

Difusividad de momentum: vz B0 (2.160)
Difusividad témica: a= k/eCp (2.16b)
Difusividad de masa: DaB (2.16¢)

v = Difusividad cinemética, en Stokes = cmz/seg
p = Viscosidad dinémica, en Poises = g/cm seg
k = Coeficiente de conductividad témica, en cal /hrm °C

Cp

Capacidad calortfica molar. en cal /Kg ©C
¢ = Densidad del fluido, en Kg/mso b/ cu ft
como sabemos estas difusividades tienen dimensiones de L2t~ por lo que la razén en-
tre las difusividades serd adimensional y asi tenemos que la relacién de la difusividad

de momentum a la difusividad de masa es designada como ndmero de Schmidt (Sc):

Difusividad de momentum

Sc B ——m & L (2.17)
Difusividad de masa DaB AB

El ndmero de Schmidt tiene un papel muy importante en transferencia de masa -

y es anélogo al ndmero de Prandtl en transferencia de calor: Cp/k. La difusividad ter
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mica a la difusividad de masa es designada como némero de Lewis (Le):

Difusividad témica k
=R ——— (2.18)
Difusividad de masa Cp Dag

El ndmero de Lewis se encuentra en procesos de transferencia de calor y masa
simultaneos, humidificacién, secado, etc. Cada uno de estos parémetros puede ser tra-
tado como una propiedad del sistema que se esta difundiendo, es decir:

Considérese la transferencia de masa de soluto A de un sélido a un fluido que.

pasa a través de una superficie sdlida los perfiles de concentracién se dibujan en la -

figura No. 7 .

Ve

as™ CAn

D) s~ Ca=lea = calty)

FIG., No. 7.- PERFILES DE CONCENTRACION

Para este caso la transferencia de masa entre la superficie y el fluido puede --

ser escrita de la siguiente forma:

N, = ke (cas = ) (2.19)

mientras que la transferencia en la superficie es por difusién molecular:

Np = =D, ==-mnn (2.20)
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cuando la composicién de Cps ©N la superficie sélido fluido es constante, la ecuacién

se simplifica:

Yy = 0 (2.2])
la ecuacién (2.19) y (2.21) pueden ser igualadas porque definen al mismo flujo del -
componente A dejando la superficie y entrando al fluido:

_______ S il (2.22)

multiplicando ambos miembros por una longitud L, obtenemos la siguiente expresién adi
mensional:

kel -d(cp _ cpg/dy 2.23)

Dag - (CAS - CA‘)/L

El lado derecho de esta ecuacién, es la razén del gradiente de concentracién
en la superficie, al gradiente de concentraciéﬁ global y se puede interpretar como la
razén de la resistencia del transporte molecular de masa.

Al cociente ke L/Dpp se le conoce como némero de Nusselt (Nupp) para la -
transferencia de masa aunque algunos autores (19) lo nombran también como ndmero de
Sherwood (Sh).

Estos tres parémetros Sc, Nupp y Le se encuentran frecuentemente en el anéli-

sis de transferencia de masa por conveccién.
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2.4.- Anélisis dimensional
El anélisis dimensional predice varios parémetros adimensionales, los cuales son de --
gran ayuda en las correlaciones de datos experimentales. Existen dos procesos de trans-
ferencia de masa que se considerarén:
- Transferencia dentro de una corriente fluyendo en conveccién forzada.

- Transferencia dentro de una fase cuyo movimiento es debido a conveccién natural.

2.41.- Transferencia dentro de una corriente fluyendo en conveccién forzada
Esta transferencia se estudia considerando un fluido que corre a través de un conducto
circular. La masa es transferida entre las paredes del conducto y la masa del fluido es
debida a una fuerza motriz de concentraciones (cpg - cA). Las variables sus stmbolos y

representacién dimensional se enlistan a continuacién :

VARIABLE SIMBOLO DIMENSIONES

Diémetro del tubo D L
Densidad del fluido ] ML -3
Viscosidad del fluido b ML !
Velocidad del fluido v Lt-!

o e . 2. -1
Difusividad del fluido DAB LT
Coeficiente de transf. de masa kc ' L =l

Estas variables incluyen téminos descriptivos de la geometrla del sistema, el -
flujo, las propiedades del fluido y la cantidad que es de interés primordial.

Mediante el método de Buckingham (20) de agrupacién de variables, podemos
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determinar que serén tres grupos dimensionales con Dapr & D como variables centra-

les, los tres grupos son:

c
f
]r2= DABd 0® D v
2 g h i
“3- DAB e D
Escribiendo 1T] en forma dimensiona l
b
T, = Dpg° ¢ D° ke

w2/ w3 L wm

=
1]

igualando los exponentes de las dimensiones a ambos lados de la ecuacién, tenemos:

L: 0=2a=3b-1¢-1

t: 0= -a -1

y asi Ty = k. D/DAB que es el ndmero de Nusselt para la transferencia de masa o ng-

mero de Sherwood. Los otros tres grupos T; pueden ser obtenidos de manera similar:
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El resultado del anélisis dimensional por conveccién forzada en ductos circula-

res indica la siguiente correlacién:

Nupg = f (Re, Sc) (2.24)

2.42 .- Transferencia dentro de una fase cuyo movimiento es debido a convec-
cién natural
Las corrientes de conveccién natural se desarrollan si existe una variacién en la densi-
dad dentro un Ifquido o fase gaseosa. La variacién en la densidad puede ser debida a
diferencias de temperaturas o a diferencias grandes de concentracién.
Un anélisis similar al anterior se hace para este tipo de transferencia, obte--

niéndose el siguiente resultado:

NUAB = f (GrAB, Sc) (2.25)

Grpp = Ndmero de Grashof
Para ambos mecanismos, conveccién natural y forzada, las relaciones que se -
han obtenido mediante el anélisis dimensional sugieren por los hechos experimentales -

que las variables se pueden reducir a tres en lugar de las seis tratadas. Esta disminucién
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en variables trajo como consecuencia cienttfica la creacién de las correlaciones que --
son ecuaciones emplricas desarrolladas por diversos investigadores y que en el capltulo

VI de esta tesis veremos las obtenidas para Destilacién en torres empacadas.

2,5 .- Analogtas entre la transferencia de momentum, energfa y masa
Las analogtas son una herramienta util para el entendimiento de los fenémenos de trans
ferencia y profesionalmente sirven para predecir el comportamiento de sistemas para --
los cuales hay pocos datos cuantitativos. Todas las analogfas tratan de encontrar las se
mejanzas existentes entre los diferentes transportes: masa, energta y momentum.

Para que pueda aplicarse una analogfa se requiere que existan las siguientes -
condiciones dentro del sistema:
1.- Que las propiedades ffsicas se mantengan constantes
2.~ Que no se produzca energfa o masa dentro del sistema. Esto no implica que una -

reaccién homogenea pueda ocurrir

3.- Que no haya emisién o absorcién de energfa radiante
4.- Que no haya disipacién de la viscosidad

5.- Que el perfil de velocidad no sea afectado por la transferencia de masa.

2.51.- Analogta de Reynolds.- El primer reconocimiento del conocimiento del
comportamiento anélogo de la transferencia de momentum y energfa fue reportado por -
Reynolds (21). Aunque esta analogta este limitada en su‘uplicccién ha servido como ba

se para el asentamiento de nuevas y mejores teorfas.

Reynolds postul6 que los mecanismos de transferencia de momentum y energla -

eran idénticos. Como se sabe en régimen laminar el némero de Prandtl es igual a la
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unidad. Es decir si consideramos un flujo laminar sobre un plato donde Sc = 1, la con
centracién y los perfiles de velocidad dentro de las condiciones de frontera estan rela-

cionados por :

gy SR (Vy/ Vo) (2.26)

cA Composicién del soluto A dentro de la fase fluida, en Kg mol o Ib mol
cps =  Composicién del soluto en la interfase

Cp = Composicién del soluto A en el fluido

Velocidad del fluido

Voo
Recordando que un plato cercano a la frontera "y" es igual a cero, se puede

expresar el flujo de masa en términos de la difusividad de masa :
0
Nay == Pag =5y la = cad | = keloas = o) 22)

Podemos combinar las ecuaciones (2.26) y (2.27) para que nos relacionen el

coeficiente de transferencia de masa y el gradiente de velocidad de la superficie :

(2.28)

El factor de friccién c; se relaciona de la misma manera con el gradiente de

velocidad :
26w/ v |y = 6 0 2.29)
Cf = =
Q0 VQ2 QV°2/2
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Usando la ecuacién (2.29), podemos rearreglar la ecuacién (2.28) para obte-
ner la transferencia de masa segin esta analogta y solo es aplicable a los sistemas en

los cuales el némero de Schmidt es igual a uno:
kc/v = ¢cf/2 (2.30)

esta ecuacién no debe usarse para describir situaciones en las que existe el fenémeno

de arrastre.

2.52.- Analogla de Chilton - Colbum.- En el anélisis de la
transferencia de masa por el método de la capa de separacién, se encuentra una expre

sién para una solucién que pasa a través de un plato.

3

Nupg = 0.33 Re/ZscY/ (2.31)

Nupg= Némero de Nusselt (adimensional)
Re = Nomero de Reynolds (adimensional)

Sc

Némero de Schmidt (adimensional)

0.33
St ambos lados de la ecuacién se dividen entre el Re, Sc obtenemos:

Nuag 0.332

7, = 2.32
ReXSc" Rex]/z ( )

Esta ecuacién resume la analogtade Chilton = Colbum (22) (23) cuando se subs-
tituye dentro de la expresién la solucién de Blasius (24) hasta el Itmite del régimen lo-

minar:

NU AB NU AB
: o = X Sc %3 = cf/2 (2.330)
ReXSc Re, Sc
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3 2/3
El factor NUXAB/ Rex Sc2/ = (kc/ Ve ) SC / fue desarrollado empiri-

camente por Chilton & Colburn y simbolizado como ip- Esta analogfa es vélida
para gases y ltquidos dentro de un rango de 0.6< Sc <2500,

La analogta de Reynolds se encuentra impltcita en la analogta de Colbum -
pues como ya vimos aquélla es vélida para Sc = 1.

La analogta de Colburn para transferencia de calor es:

. 2/3
Ih = h/@ Veo CP L PI’/ = Cf/z (2.34)

Por lo que podemos decir que la analogfa completa es:

ih = ip = /2 (2.35)

ip s iy = Factores empfricos para la anologfa de Chilton & Colburn
Pr = Nomero de Prandtl (adimensional)

Esta analogfa relaciona los tres tipos de mecanismos en una sola espresién y
que es satisfactoria para geometrfas en las cuales no se forma el fenémeno de arras-

tre. Ademés es valida para gases y Ifquidos en los cuales los rangos son los siguientes

0.6 <Sc <2500 y 0.6<Pr<100.

2.53.- Analogtas de Prandtl y Von Kéman (25).- En el estudio de transferen
cia de calor y momentum la analogfa para estos transportes se desarrolla considerando
el efecto de completa turbulencia. El mismo razonamiento puede ser usado para trans

ferencia de masa y asi Prandtl obtiene la siguiente expresién:

(c¢/2) Re Sc
Noag = 5(cg/2) V2 (Sc-1)

(2.47)
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Von Karman extendié la analogta de Prandtl considerando lo que el llamé un
estrato regulante , porque en la analogfa de Prandtl las difusividades de momentum y
masa de los remolinos se consideraban despreciables para el sustrato laminar. El estro-
to regulante se adicionaba al subestrato laminar y turbulencia total. Esta expresién a

barca los tres fenémenos de transporte y su ecuacién es la siguiente:

cf Re Sc
AB = 15 (/2% sc-1 - m[(1-550)/6]

N (2.37)
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3.1.- Consideraciones generales
En los capttulos anteriores hemos visto la transferencia de masa dentro de una sola fase
pero muchas operaciones industriales, involucran la transferencia de masa de una fase a
otra. Estas dos fases pueden ser dos |fquidos inmicibles; o sino una corriente de gas en
contacto con un Ifquido o con un fluido pasando a través de un sslida. Como ejemplo
de este tipo de operacién tenemos la operacién unitaria de Destilacién que separa los
componentes de una solucién y que depende de la distribucién de las substancias den--
tro de la fase Ifquida y gaseosa.

En este capltulo se apreciaré que la velocidad de difusién dentro de cada fase
depende del gradiente de concentracién que hay dentro de ella. Al mismo tiempo se -
ver4 que dichos gradientes del sistema interfacial son signo inequlvoco de la existencia
de un equilibrio (26) que al alcanzarse, la difusién tendré como valor cero. Es por e-
so necesario hablar del Equilibrio.

En la transferencia de masa de una fase a otra hay tres procesos que intervienen
1.~ Las moléculas viajan por difusisn molecular y turbulenta desde una fase a la inter-

fase.
2.- Esas moléculas pasan a través de la interfase y
3.~ Se difunden a la otra fase.

La existencia de una interfase es una hipétesis 16gica, ya que no podemos me-
dir u observar las condiciones en la interfase. Sabemos que hay un fuerte gradiente de
concentracién cuando una fase cambia a otra, pero no estamos seguros si esta zona se
extiende a una molécula o a cien moléculas dentro de la fase. La profundidad de esta

zona produce la diferencia en la resistencia interfacial. Sin embargo, cuando conside-

ramos el Equilibrio no hay transferencia neta, de modo que las composiciones de las -
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fases son uniformes.

Como no hay transferencia de masa, no hay fuerza directora o fuerza motriz -
(como la llamaremos indistintamente de esta pégina en adelante). St las fases no estan

en equilibrio las masas se transfieren a una velocidad determinada que depende del a-

lejamiento del equilibrio.

3.2.- Equilibrio
Siempre que una substancia se distribuye entre dos fases se origina una composicién fi-
ja cuando se alcanza el equilibrio.

El transporte de especies "A" ya sea por difusién o conveccién es funcién de -
un gradiente de concentracién en una sola fase. Lo que nos indica este gradiente, es
la existencia de un equilibrio en esta fase, logicamente cuando se establece éste el
gradiente de concentracién y el coeficiente de difusién de "A" son iguales a cero.

La transferencia entre dos fases también requiere la existencia de condiciones -
de desequilibrio entre las concentraciones de cada fase y esta es la razén primordial de
considerar al Equilibrio, como una ayuda para la mejor comprensién de la transferencia
de masa en la interfase.

Consideremos la absorcién de un soluto A en un sistema de dos fases: Ifquida y
gaseosa. Es decir "A" se encuentra formando una mezcla con el gas y al ponerse en --
contacto con el ITquido, el soluto empieza a disolverse en éste por lo que el soluto es
transferido hacia la fase Ifquida en la cual es soluble.

St la mezcla gas - ITquido es mantenida por cierto tiempo, entonces se estable-

ce un equilibrio dinémico entre las dos fases.

Esta condicién de equilibrio puede ser alterada por la introduccién de mas solu-
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to ; pero después de un cierto tiempo un nuevo equilibrio se alcanzaré con nuevos va-

lores de cy y P

Comunmente se emplean fracciones moles como unidades de concentracién. Esto

es util particularmente cuando se emplea la ley de Raoult para calcular el equilibrio a

partir de presiones de vapor .

y si el gas es ideal:

X
YA =

Pp =

Fraccién mol de A en el vapor

PA

A

= Fraccién mol de A en el lfquido

Presién de vapor del componente A

Presién parcial del componente A

Presién total

3.1)

(3.2)

Las figuras No. 8a y 8b ilustran los conceptos del Equilibrio que son frecuente

mente usadas en Destilacién. La primera es una distribucién de equilibrio de un soluto

entre una fase gaseosa y una lfquida, la segunda es un diagrama tlpico de la fraccién

mol de "A" contra la temperatura a presién constante.

PA

4n parcial de A en el gas
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Para sistemas binarios en donde "A" es el componente mas volatil y"B" el menos

volatil y si se aplica la ley de Raoult:

WA 0.9
“Av8  Pg '
donde: ¥g = 1—yA Xp = LEE Y
y 1 -x P
. = ..} = @ (3.4)

& ABS Volatilidad relativa de A y B
Existe ademds un témino llamado constante de equilibrio (K) o coeficiente de -
distribucién y que esta definido como la relacién de las fracciones peso soluto en las

dos fases:

K % ~oe (3.5)

Una de las herramientas mas Gtiles para el estudio del equilibrio entre las dos

fases “es la Regla de las Fases de J. Willard Gibbs :
0=C+2-F (3.6)

C = Nomero de componentes en el sistema
F = Nomero de fases del sistema
0 = Nomero de variables intensivas que pueden ser variadas independiéntemente.
ST la regla de las fases se aplica al equilibrio vapor -Itquido para una mezcla -

de etanol - agua se encuentra que :
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C=2
F=2
0=2

es decir que se pueden fijar dos variables. Las dos pueden ser cualquier combinacién -

de temperatura, presién y concentracién. En general los siguientes principios son comu-

nes para aquellos sistemas que dan lugar a la distribucién de una substancia entre dos
fases :

1.- A condiciones especificas como presién-temperatura, hay un conjunto de realciones
de equilibrio que se pueden mostrar gréficamente como una curva de distribucién -
de equilibrio.

2.- Cuando un sistema esta en equilibrio no hay transferencia de masa neta entre las
dos fases.

3.- Cuando un sistema no esta en equilibrio los componentes sern transportados de tal
forma que el sistema tienda al equilibrio si se le da suficientemente tiempo al sis-

tema.

3.3.- Teorfa de la doble resistencia
El caso de la difusién de un soluto en una fase hay solo una pelfcula y solo se utiliza
un coeficiente. En el caso de la absorcién de un gas por un Ifquido, el soluto debe di
fundirse hacia fuera de un fluido y entra a la otra fase. Como el soluto se difunde de
la fase gas a la fase Ifquida deben existir gradientes de concentracién en la direccién
de la difusién dentro de cada fase.

En la fase gaseosa la resistencia a la difusién se encuentra mayormente dentro -

de una delgada pelfcula laminar en la interfase, pero también hay parte en la zona --
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turbulenta del gas. Una situacién similar existe en el Ifquido. A la transferencia del

componente "A" desde el gas hasta el ITquido se ilustra gréficamente en la figura No.

9:

APA

S I

l

| :

| Fase lfzuida
|

1

FIG. No. 9.- GRADIENTES DE CONCENTRACION ENTRE DOS FASES

La concentracién promedio de "A" en la fase gaseosa es PAG Y la concentra-
cién en la interfase es Pa;e En la fase Ifquida la concentracién varfa desde cu; en la
interfase hasta c,; que es la concentracién promedio en la fase ITquida. Las concen-
traciones ppoG ¥ cap Mo son los valores en el equilibrio pues de otra manera no ha-
brfa difusién de soluto.

El concepto de las dos capas o doble resistencia fue sugerido por Whitman (27)
(28) y ha sido de gran utilidad para entender los procesos de difusién entre los fluidos.
Whitman también sugirié que no habrfa resistencia a la transferencia del soluto en la -
interfase. Como no hay una apreciable resistencia a la difusién en la interfase se supo
ne que las dos fases estan en equilibrio en todos los puntos sobre la superficie de con-
tacto.

En el caso de la transferencia entre un gas y un Ifquido, la concentracién cy;

y la presién pp; en la interfase estan relacionadas por las condiciones en el equilibrio.
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En otras palabras Pa; € la presién parcial del soluto sobre una solucién de concentra-

cién INE

3.4.- Coeficientes individuales de transferencia de masa
Limitando nuestro estudio a la transferencia de masa en régimen permanente podemos de
cir que la velocidad de difusién del componente A en la direccién de las "x" (segdn -
la figura No. 1) a cada lado de la interfase esta dado por las ecuaciones (3.7a) y
(3.7b) :

N

Ax = kg (Pag = Pap) (3.7a)

NAx kL (cp; - CAL) (3.7b)

Npy = Velocidad de transferencia de masa de A en el eje de las "x

PAG = Presién parcial de A en la fase gaseosa

PA; = Presién parcial de A en la interfase
cpj = Concentracién de A en la interfase
cpl = Concentracién de A en la fase Ifquida

kG y kL = Coeficiente individual de transferencia de masa en la fase gaseosa y en la -

fase Ifquida respectivamente, en :

(moles de A transferidos) (moles de A transferidos)

5 Y
(tiempo) (area interfacial) ( AP) (tiempo) (area interfacial) (A C)

Bajo las condiciones de estado estable, el flujo de masa en una fase es igual -
al flujo de masa en la segunda fase.

Combinando las ecuaciones (3.7a) y (3.7b) obtenemos:
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Nax = kg (Pag = Pai) = ki (oo = cp)) 8.9

La razén de los dos coeficientes de transferencia de masa puede ser obtenida -

mediante la ecuacién (3.9):

L PAG ~ Pai
kg CAL - CAi

+ gaseosc
Q
=

_______ ~ Curvo de cquilibrio

Presion parcial de A en la ta

Composicién de A en la fore lquida

FIG. No. 10.- COMPOSICION INTERFACIAL PREDECIDA POR LA
TEORIA DE LA DOBLE RESISTENCIA
Mediante la figura No. 10 podemos visualizar la aplicacién de la ecuacién (3.9), pues
esta ecuacién es util para la evaluacién de las composiciones interfaciales para un con
junto espectfico de composiciones globales representadas por el punto 0.
Cuando transferimos masa en un equipo industrial, generalmente se usan diferen
tes unidades tanto para la fase gaseosa como para la fase Ifquida, esto tiene por conse

cuencia que los coeficientes de transferencia de masa individuales esten dados en dife

rentes tipos de unidades. También es necesario tomar en cuenta el mecanismo de trans-



TABLA D

COEFICIENTES INDIVIDUALES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Fase gaseosa

Ecuacién de velocidad

Unidades del coeficiente

Difusién de un gas a tra=-
ves de otro estacionario

Contradifusién
equimolecular

moles de A transferidos

NA - kG £PA NA y kGI APA (tiempo) (area) (presién)

- moles de A transferidos

Na = kc Aen Na = kcl ACA (tiempo) (area) (mol/vol)

o moles“d-e A transferidos T

Na = ky Aa NA - kyl s (tiempo) (area) (frac. mo!)

moles de A transferidos

Na = by AYa (tiempo) (area) (mol A/mol B)

) Fase Itquida -
o moles de A fransferidbs

NA - kL Ap NA - kl" ~ (tiempo) (area) (mol/volumen)

----- moles de A t.ronsferidos
Ny = kx DX NA = kx' ALY

(tiempo) (area) (fraccion mol)

kg = ky/P = ko/RT

kG = kyl/P = kCI/RT

k' = kg PB (Im)/P

~
1

ky PB (Jm)/ P

~
1

ke pB(lm)/l:’ = ke C(Im)/c

ki' = ki cB(Im)/ C = ki xg(Im)

kx' = kxB (Im)
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porte, es decir si es a través de un gas estacionario (k) o si es contradifusién equimo-
lecular (k'), por lo que se presentan en la TABLA D. Esta tabla es muy util ya que &

Ila explica el porque &stos tienen diferentes unidades y sus interrelaciones entre ellos.

3.5.- Coeficientes globales de transferencia de masa
Normalmente es imposible medir la presién parcial y la concentracién en la interfase.
Es por tanto conveniente emplear coeficientes globales basados en una fuerza mo-
triz global entre las composiciones de masa: pAG ¥ cpp - Un coeficiente global puede
ser definido en téminos de una fuerza motriz de concentracién segin las ecuaciones -

(3.10a) y (3.10b) :

NA = KG (PAG = PA*) (3.]00)
NA = KL (CA* = CAL) (3.]0b)
pA* = Presién parcial de A en equilibrio con la composicién de bulto de la fase liqui
da, es decir con cp|
cp* = Concentracién de A en equilibrio con la composicién de bulto de la fase ga--

seosa, es decir con pAG
Kg ¥ KL = Coeficiente global de transferencia de masa en la fase gaseosa y en la fa-
se ITquida respecttvamente, con las mismas unidades que los coeficientes -
individuales.
La figura No. 11 ilustra las fuerzas motrices asociadas a cada fase y las fuer-
zas motrices globales.

La razén de la resistencia en una fase individual a la resistencia total, esta -
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determinada por las relaciones (3.11) y (3.12) :

PA 1/k
= & (3.11)
PAt 1/Kg
resistencia en la fase ITquida cA 1/k.
= = 7R (3.12)
resistencia global en ambas fases At G

una relacién entre estos coeficientes globales e individuales puede ser obtenida cuando

la relacién de equilibrio es lineal :

PAj = M Cp; (3.13)

esta ecuacién se cumple siempre a concentraciones bajas, que es cuando se obedece la
ley de Henry, entonces m = H. Generalmente en sistemas de transferencia de masa "m"
es igual a la pendiente de la curva de equilibrio a una concentracién dada.

Introduciendo el factor K5 en la ecuacién (3.11) obtenemos:

1 PAG~PA" PAG~PAi  Pai~PA"
- = = = + (3.14)
Ke Nax Ax NAx

y en téminos del factor m:
1 Pac = Pa: Cps = C
A A
o 2 Ty AL (3.15)

Ke Nax Nax :

substituyendo las ecuaciones (3.13) y (3.14) en la ecuacién (3.12) obtenemos una ex=

presién que relaciona al coeficiente global con el individual :

1/K = 1/mkg + 1/k (3.18)
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Ahora consideremos el caso de un soluto en la fase gaseosa que es muy soluble
en la fase Itquida tal que pequefios cambios de el soluto en la fase gaseosa producen -

grandes cambios en la composicién del soluto en la fase Itquida, como se indica en la

figura No. 12 :

Composicién de A en la fase Ifquida

Presién parcial de A en la fase gaseosa

FIG. No. 12.- RESISTENCIA CONTROLANTE (FASE GASEOSA)

donde m es la concentracién en la fase de interés. El factor de distribucién "m" de la

ecuacién (3.13) es muy pequefio, tal que m -=» 0 por lo tanto:

(Pai = Pag) > (PA* - PAG) (.19

y ademés: =0 |==e=——- o e

k K

G G (3.20)
por lo que podemos concluir que la razén de la resistencia total, ecuacién (3.11), es a
proximadamente igual a la unidad y se puede decir que la fase gaseosa es la resistencia
controlante. De la misma manera se puede hacer un razonamiento similar para la fase -
Itquida.

Ahora considérese el caso de un soluto de un gas que es relativamente insoluble
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en la fase Ifquida como se visualiza en la figura No. 13:

w
0 -
& P2 =1(ca)
)
c [Be - M
(] | |
< : I
|

8 |ne-i
] AR
2 [ [
8_ | |

| |

| |
8 pa.'*‘ Ca
.g Cal o
& Concentracién de A en el lfquido

FIG. No. 13.- RESISTENCIA CONTROLANTE (FASE LIQUIDA)

por un razonamiento similar a el caso anterior pero usando gradientes de concentracién

en la fase Itquida tenemos:

(caL - CAi) - (cAL- cp’) (3.21)
y por la ecuacién (3.12) : 1 1
T (3.22)
ke K

por lo que podemos decir que la fase Ifquida es la resistencia controlante.

- 000000 -
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4.1.- Destilacién
La diferencia de composicién en el equilibrio entre los fases de vapor y ITquido puede
utilizarse para separar a determinados compenentes o mezclas de éstos. El equipo in-
dustrial disefiado para las operaciones de transferencia vapor - Itquido se elabora de mo
do que sea posible el Intimo contacto entre ambas fases, asi como su separacién y mani
pulacién posteriores. En los aparatos los vapores burbujean por una fase Ifquida conti-
nua; las gotitas del Ifquido pueden caer en el seno de una fase de vapor, también --
continua y se puede establecer una amplia superficie de contacto entre las dos fases.

Diversos autores definen a esta operacién unitaria dando su particular punto de
vista o enfoque y asi podemos ver que :

Treyball (29) define a la Destilacién como la distribucién de las substancias -
entre el gas y la fase Itquida.

Ocon y Tojo (30) entiende con el nombre de Destilacién a la separacién de --
los componentes de una mezcla ITquida por vaporizacién de ella, de tal manera que la
composicién del vapor obtenida sea distinta de la composicién del ITquido residual.

Brown (31) espectficamente define a la Destilacién como la operacién de sepa-
rar los vapores desprendidos por los |Tquidos al calentarlos en una retorta o alambique
y condensarlos de nuevo. Comprende por lo tanto la evaporacién y la condensacién.

Van Winkle (32) conceptda a la Destilacién como la operacién unitaria utiliza-
da para la separacién de una serie de componentes por medio de la diferencia de vola
tilidades que existen entre ellos y es esencial que en este proceso exista un contacto
tntimo entre la fase fluida y la de vapor.

De las anteriores definiciones podemos extraer las siguientes caracterfsticas de -

este método de separacién :
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- Existe una relacién Intima entre la transferencia de calor y de muso-.

- La evaporacién o condensacién de las substancias que componen la mezcla nos hace
hablar de calores latentes de vaporizacién y algunas veces de calores de solucién.

- A la destilacién le concieme la separacién de soluciones donde la volatilidad de --
los componentes es apreciable.

- En vez de introducir una nueva substancia dentro de la mezcla para dar origen a u-
na segunda fase como en el caso de la absorcién, la nueva fase es creada de la so-

lucién original ya sea por vaporizacién o condensacién.

4,2.- Relaciones de equilibrio
Para separar los componentes de una mezcla Ifquida por Destilacién, es condicién ne-
cesaria el conocimiento de las relaciones de equilibrio entre ambas fases para la solu-
cién analftica de los problemas y equipos presentados al momento de destilar.

Aplicando la regla de las fases de Gibbs, dada por la ecuacién (3.6) encontra
mos que el ndmero de variables independientes o grados de libertad para un sistema bi-
naric es igual a dos (0 = 2) que significa lo siguiente:

Hay cuatro variables: la presién, la temperatura y la concentracién del compo-
nente "A" en la fase Ifquida y en la goseosa. ST la presién es constante, entonces solo
una variable podemos fijar quedando las otras dos como variables dependientes. St fija-
mos la concentracién en la fase Ifquida entonces la temperatura y la concentracién en
la fase gaseosa dependerén de las variables fijadas con anterioridad. Estas variables son
presentadas en diagramas como el expuesto en la figura 8b. Existen también los |lamados
diagramas de equilibrio que representan las composiciones del Itfquido frente a las del -

vapor a la temperatura de equilibrio y a la presién total constante, correspondiendo --
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al diagrama presentado en la figura No. 8a.

4,3, Tipos de destilacién
De una manera general podemos clasificar a este método de separacién mediante el si-
guiente cuadro sinéptico :
Destilacién cerrada o flash (B)

Destilacién simple
(sin reflujo) (A) [Destilacién diferencial o abierta (C)

DESTILACION

Rectificacién continua (E)
Rectificacién -
(con reflujo) (D) . Producto constante (G)
Rectificacién discontinua (F)
Reflujo constante (H)
Reflujo.- Se entiende por reflujo la porciéndel destilado que después de con--
densado retoma a la columna destiladora.

(A) Destilacién simple.- Consiste en la vaporizacién parcial de una mezcla de produc-
ccién de vapor mas rico en componentes mas volétiles que la mezcla Itquida ini--
cial quedando un residuo Itquido mas rico en componentes menos volétiles.

(B) Destilacién cerrada.- Llamada también destilacién de equilibrio pues en este caso
el Ifquido se lleva a una temperatura intermedia entre la inicial y la final o de -
ebullicién, dejando que la fase de vapor formada alcance el equilibrio con la fase
Itquida a aquella temperatura.

(C) Destilacién diferencial o abierta.- La operacién se realiza calentando la mezcla -

Itquida inicial hasta su temperatura de ebullicién retirando continuamente los vapo

res producidos a un condensador.

(D) Rectificacién.= Esta operacién consiste en hacer circular a comtracorriente el vapor



(E)

(F)

(G)

(H)
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de una mezcla procedente del mismo vapor, en un aparato denominado columna --
rectificadora que es donde se efectGa el contacto Intimo entre el Ifquido y el va-
por. El caldertn situado en la base de la columna es en donde se hace hervir la
mezcla a separar y el condensador de reflujo situado en la cdspide de la torre se
encarga de suministrar el |Tquido descendente para su contacto con el vapor.
Rectificacién continua.- También |lamada operacién de fraccionamiento pues ordi-
nariamente es posible separar la mezcla en cada uno de sus componentes recobrén
dolos con la pureza deseada.

Rectificacién discontinua.- Consiste en evaporaciones y condensaciones sucesivas,
de modo que las composiciones y temperaturas del destilado y residuo no varien --
con el tiempo.

Rectificacién a producto constante.- Para que el destilado tenga composicién cons-
tante es necesario variar continuamente la relacién de reflujo hasta alcanzar un -
valor Itmite méximo.

Rectificacién a reflujo constante.- Al permanecer constante la relacién de reflujo
la composicién del destilado varfa a medida que se modifica la composicién de la
mezcla contenida en el caldern.

Para terminar diremos que para lograr el ntimo contacto necesario entre las fa-

ses Ifquida y de vapor, interesa que la superficie y el tiempo de contacto sean suficien

tes.

En la préctica este contacto se logra con dos dispositivos diferentes: la columna -

de platos que retiene el Itquido a través del cual se ve obligado a pasar el vapor y -

el de las columnas o torres empacadas que es el siguiente punto a tratar.,

4.4.- Torres empacadas

La columna de rectificacién empacada consiste en un cilindro vertical cargado con un
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cierto tipo de material a los que denominamos empaques, de ahi el nombre de nues--
tras columnas. Estos cuerpos producen el contacto Intimo entre el Ifquido y su vapor -

al desplazarse el Itquido en forma de pequefias gotas y escurrir hacia abajo por el --

lecho empacado.

El empaque esta soportado sobre un enrejado o parrilla, situada en el fondo de

Tsul;m del qus

Entrada

—>
del lrquido |
- LTquido distribuidor

Estructura

Empoque vociodo -

al ozahor

Lrquido
redistribuidor

Soporte del empague

<— Entrada de gas

——> Salida del

Irquido

FIG. No. 14.- DIAGRAMA DE UNA TORRE EMPACADA
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la torre. El ITquido se carga por la parte superior de la seccién empacada mediante u-
na placa distribuidora (placa perforada) y el vapor se introduce por debajo del enreja-
do que sostiene al empaque.

Las ventajas del flujo a contracorriente y conductos méltiples se consiguen con
este tipo de columnas. La figura No. 14 es una tlpica torre empacada.

La estructura de la torre puede ser de madera, metal, cerémica, ladrillo, vi-
drio, pléstico, a prueba de Gcidos u otros materiales, dependiendo de las. condiciones
de corrosién. Por su facilidad de construccién usualmente son circulares.

Este tipo de torres se usan en corrientes que tienen puntos de ebullicién muy -
cercanos; con demasiadas etapas de equilibrio; poca retencién de ITquidos como la des-
tilacién de materiales termosensibles; de corrientes muy corrosivas; cuando se destilan -
materiales de alta viscosidad y cuando la caida de presién es baja.

La velocidad de transferencia de masa depende del contacto superficial entre el
ITquido y el vapor, esta velocidad se puede aumentar con cierfos accesorios como tobe-
ras u ofros dispositivos, pues como vimos el ITquido es introducido en forma de peque-
fias partfculas que preferentemente son turbulentas, mientras que el gas corre hacia arri

ba por los huecos de los empaques.

4.5.- Empaques
Como hemos visto las torres empacadas son columnas verticales que son llenadas con --
empaques o artefactos que proporcionan una gran superficie de contacto.

Estos empaques para que cumplan satisfactoriamente con su papel es necesario -
que tengan las siguientes caracterfsticas:

1.~ Una gran superficie interfacial entre el Ifquido y el gas. Es decir la superficie de
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el empaque por unidad de volumen o espacio empacado (ap) que debe de ser de -
gran magnitud.
2.- Caracterfsticas deseables de flujo. Es decir tener un gran volumen vacio (&).
3.- QuImicamente deben ser inertes a los fluidos
4.- Que su estructura sea de facil instalacién
5.- Bajo costo
Fundamentalmente los empaques pueden ser de dos tipos:
- Empaques distribuidos al azahar (anillos, sillas y otros)

- Empaques de distribucién regular.

Empaques en forma de anillos.- Se muestran en la figura No. 15 y como se ve
hay una gran cantidad de ellos. Los anillos Raschig son cilindros huecos donde el di&-
metro y la longitud del cilindro son los mismos y el espesor de su pared varfa con el
tipo de anillos, desde 1/32 hasta 3/8 de pulgada. Los anillos Lessing son anillos con
una divisién al centro lo que hace que el area interfacial se incremente ligéramente.
Los anillos con tabique en cruz estan hechos con un doble tabique, a veces se hacen -
acanalados para proporcionar una mayor area de contacto. Los anillos ranurados se ha-
cen con los canales por la parte de adentro. Los anillos Pall (33) son metélicos, de --
pléstico, de cerémica o de manufactura especial para dar altas areas superficiales y ba-
jas caidas de presién. Los anillos helicoidales, son anillos de un tipo especial que con-
tiene un pasaje helicoidal por dentro.

Generalmente los anillos son aprovechados en una gran variedad de materiales -
como cerémica, porcelana, carbén, pléstico y metales incluyendo el acero inoxidable,

cobre y aluminio.



Anillos hexagonales con tabique en forma de hélice

FIG. No. 15.- EMPAQUES EN FORMA DE ANILLOS
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Empaques en forma de silla.~ Los empaques en forma de silla fueron ideados -
para proporcionar una gran area superfic:iol, dar caidas de presién bajas a través del -
lecho empacado y mejorar la distribucién entre el vapor y el Ifquido para prevenir es-
tancamientos y el regreso del Itquido. Las sillas Berl y las sillas Intalox son ilustradas

en la figura No. 16.

FIG, No. 16.- EMPAQUES EN FORMA DE SILLA ; BERL e INTALOX

Las sillas Intalox son de mayor area superficial que las sillas Berl para el mismo

tamafio nominal y son hechas de porcelana y de cerémica.

Otros tipos de empaques.- Existe un gran ndémero de empaques construidos con -
el fin de incrementar el area superficial de empaque por unidad de volumen empacado
y hacer decrecer la caida de presién a través del lecho empacado, ademés de reducir
tanto el lecho como la tendencia al estancamiento del Itquido y del vapor asi como in
crementar la fuerza de empaque.

El empaque de acero inoxidable Mc. Mahon (34) esta hecho en forma de tela -
de alambre y bajo la foma de sillas Berl. El empaque Rosette o Tellerete (35) de un -

alto grado de eficiencia es hecho de polietileno. No puede ser usado donde la solubi-
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FIG. No. 17.- EMPAQUES TELLERETE Y PROTRUDED

lidad o la reactividad es un problema. Cannon (36), desarrollé el empaque .Protruded -
que tiene un alto grado de eficiencia y que es usado ampliamente en las columnas de

laboratorio.

Empaques de distribucién simétrica.- Estos pueden ser del tipo de los mostrados
en la figura No. 18 . Esta clase de empaque consiste de secciones uniformes de empa-
que que son puestos dentro de la columna de tal manera que el espacio intersticial en

tre el vapor y el Ifquido sea esencialmente uniforme a través del lecho. Este método
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FIG. No. 18.- EMPAQUES DE DISTRIBUCION SIMETRICA

tie empaque prevee el estancamiento y el retomo del Ifquido, ademés asegura un buen
contacto entre el Ifquido y el vapor. Entre estos empaques tenemos los siguientes: el -
Spraypak y el Panapak (37) hechos en forma de hojas de varias capas de metal expan-
dido. Rejillas de madera y lozas de rejilla (38) que son rejillas de cerémica o de bal-
dosas, féciles de apilar y proveen un contacto efectivo a bajas caidas de presién. Ani
llos Raschig y anillos helicoidales apilados a mano. Empaques Stedman (39). Son he-

chos de capas de telas de alambre de forma rectangular o segmentos fijos colocados a

determinadas distancias dentro de la columna. Este empaque se apila a mano y debe de

estar equipado uniformemente por seccién transversal de la torre.

4.6.- Auxiliares en torres empacadas
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Estos auxiliares son el plato distribuidor del ITquido, el plato redistribuidor y el plato
soporte para empaques.

El plato distribuidor del Ifquido es de gran importancia porque el Ifquido inicial
mente introducido por la parte superior de la torre debe estar adecuadamente distribui-
do, es decir que al escurrir el |fquido hacia abajo todos los empaques queden mojados,
pues los empaques secos son completamente nulos para la transferencia de masa por lo -
que hay varios tipos de platos para la distribu cién del Ifquido. Asi el que se presenta
en la columna de la figura No. 14 es usado para torres pequefias. Para diémetros mas

grandes se puede usar uno como el mostrado en la figura No. 19.

FIG, No. 19.- PLATO DISTRIBUIDOR DE LIQUIDO

Generalmente se considera necesario tener al menos cinco punto de introduccién
del Itquido por cada pie cuadrado de seccién transversal.

Plato redistribuidor del Ifquido.- Cuando una torre se carga con empaques distri
buidos al azahar, sucede que &stos tienden a que su ndmero sea mayor en el centro y

mucho menor en las paredes de la torre; esto trae como consecuencia que el Ifquido al

ir bajando tienda a irse hacia las paredes de la torre y el gas a fluir por el centro, es
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decir por los huecos de los empaques. Esta anomalfa se ve aminorada haciendo que el
empaque infroducido en la columna sea menor de 1/8 de su diémetro. No obstante lo
anterior es costumbre proporcionar a la torre con un plato redistribuidor de ITquido a -
intérvalos que varfan de tres a diez veces el diémetro de la columna o a intérvalos de
20 pies. Con estas dos precauciones se ve asegurado el ntimo contacto entre las fases,
necesario para la transferencia de masa.

Platos soporte de empaques.- En el fondo de la columna debe existir un espacio
abierto para que el gas pueda distribuirse dentro de los empaques, consecuentemente el
empaque debe estar soportado arriba de este espacio. El plato cumple con esta doble -
funcién y por supuesto debe ser suficientemente fuerte para soportar el peso de todo el
empaque que hay arriba de &l y ademés debe tener un area libre lo suficiéntemente am

plia que pemmita el libre flujo tanto del gas como del Itquido.

Carbén

2R

Cerémica qulmica

FIG., No. 20.- DIFERENTES TIPOS DE PLATOS SOPORTES

En la figura No. 20 se muestran algunos tipos de platos soporte de inyeccién de
gas, disefiados para dar una buena distribucién del vapor y Ifquido. con un area libre -
de mayor magnitud. En la columna de la figura No. 14 el plato soporte de esa es una

rejilla de oclusién.
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5.1.- Coeficientes volumétricos de transferencia de masa
Los equipos usados en Destilacién tienen una superficie interfacial definida, la cual, -
es virtualmente imposible de cuantificar, por esta razén se tiene que introducir un fac
tor de Ingenierfa "a" que representa el area de la superficie interfacial por unidad de
volumen del equipo de transferencia de masa. Ambos coeficientes "a" y "k " dependen
de la geometrfa del equipo y de las velocidades del flujo, de acuerdo con eso, dichos
coeficientes estan normalmente correlacionados y dicha correlacién se le conoce con el
nombre de "Coeficientes volumétricos de trunsfer-encio de masa: k_a". Sus unidades son.
moles de A transferidos/hora volumen (moles de A por volumen). En las secciones tres

- &
y cuatro del capitulo VI se ampliaré mas este concepto.

5.2.~ Lineas de operacién y alimentacién
Para obtener la ecuacién de disefio de una torre empacada para destilacién, primero —-
desarrollaremos los balances de materia que'don lugar a las lineas de operacién de enri
quecimiento y agotamiento asi como la de alimentacién para después definir lo que se
denomina unidad de transferencia y altura de cada unidad.

Podemos efectuar un balonce de materia (40) global en tomo a la figura No.

21:

Fa=D-8B (5.1)

y con respecto al componente A :
Fep = Do - B.g (5.2)

F = Velocidad del flujo de alimentacién, en Kg mol/hr

D = Velocidad del flujo del producto del domo, en Kg mol/hr
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B = Velocidad del flujo del producto del fondo, en Kg mol/ hr

xg = Fraccién mol de "A" en la alimentacién
xp = Fraccién mol de "A" en el domo
xg = Fraccién mol de "A" en los fondos

FIG No. 21 .- DIAGRAMA DE UNA TORRE DE DESTILACION

Balance de materia en el domo de la torre:

D=Vp- Ly (5.3)

y con respecto al componente A:

D VaYa = Laxa (5.4)

xp =
Balance de materia en el fondo de la torre:

B=Llg- Vg (5.5)
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y con respecto al componente B :

BXB — LBXB - VA )’A (5.6)

siendo L y V las velocidades de los flujos If;quido y de vapor respectlvamente en la --
zona de rectificacién (arriba de la linea de alimentacién) y en la zona de agotamien-
to (abajo de la linea de alimentacién).

Linea de operacién de la zona de rectificacién:

Por un balance de materia a lo largo de la columna tenemos:
La-Vp = Lg=V, (5.7)
LAXA-VB)’B -LB XB—VA)’A (5.8)

LAxa  VaYA=LaAXA 559
YA = V = v ( .
A A

restando Vo YA = Lp XA de la ecuacién No.(5.4) tenemos:

L D
A xD
X, = (5.10)

" B
AR TLTB AT LD

(5.11)

que es la ecuacién de la linea de operacién de la zona de rectificacién.

Linea de operacién de la zona de agotamiento:

De las ecuaciones (5.7) y (5.8) tenemos:
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LB VB )’B - LB XB (5 ]2)
= Xo = .

Yg = == xg = —nis e (5.13)

Yg = T Xg = mmmmea- (5.14)

que es la ecvacién de la linea de operacién de la zona de agotamiento.

Linea de alimentacién.- Introduciremos un factor "f" que define las moles de -
vapor en la seccién de rectificacién, por lo que "f" tendré los siguientes intérvalos pa
ra las distintas condiciones de flujo que son :

a) Alimentacién frfa: f<0

b) Alimentacién en su punto de burbuja (ITquido saturado): f = 0
c) Alimentacién parcialmente vaporizada: 0<f<1

d) Alimentacién en su punto de rocio (vapor saturado) : f = 1

e) Alimentacién en forma de vapor sobrecalentado : f>1

St la alimentacién es una mezcla de Itquido y vapor, "f" es la fraccién de va-
por y 1~ fes la fraccién Itquida por lo que la contribucién de la alimentacién comple

ta a vapor es f F:

Vzv-fF (5.15)
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y la contribucién de la aliment acién completa a un Ifquido en la zona de agotamien

to([)esF(]-f):

L= L-kl-f)F (5.16)

siendo V y L la velocidad de flujo de vapor y Ifquido en la zona de agotamiento.

Ahora escribamos las ecuaciones (5.4) y (5.6) de la siguiente forma:

Vy = L= Dxp (5.17)
W= L, - Bxg (5.18)

restemos una de ofra :
y (W=V} = {L= U, = Dxp - Big (5.19)

de la ecuacién (5.2) reempl acemos los dos Gltimos términos de la ecuacién (5.19) -
por su valor Fxg. También substit uyamos el valor de L - L de la ecuacién (5.16) y

V -V de la ecuacién (5.15) por sus respectivos valores y obtenemos :

Ffy = =(1-1f) Fx - Fxf (5.20)
1-f *F
LY = = f X = ; (5.2])

La ecuacién (5.21) es la ecuacién de una linea recta, llamada linea de alimen
tacién en la cual se cruza la linea de operacién de la zona de enriquecimientocon la
linea de operacién de la zona de agotamiento . La posicién de esta linea depende u-

ni camente de Xg Y f, su pendiente es - (1 - f) . Para visualizar mejor estos concept os
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presentamos un diagrama (figura No. 22) que muestra estas tres lineas. También ve-

remos los diferentes tipos de lineas de alimentacién.

"o

=
o

DX

x>

FIG. No. 22.- EFECTO DE LA ALIMENTACION SOBRE LA LINEA DE
ALIMENTACION

ra : Alimentacién lfquido frio = rb : alimentacién Ifquido saturado - rc : alimentacién

par cialmente vaporizada - rd : alimentacién vapor saturado - re : alimentacién vapor

sobrecalentado.

5.3.- Transferencia de masa por conveccién
En destilacién se presentan dos tipos de mecanismos de transferencia: difusién molecu-
lar y difusién turbulenta. Si el flujo es laminar la transferencia de masa seré debida
a la difusién molecular ; si predominan las condiciones turbulentas, el mecanismo que
controla ser el de difusién turbulenta. Ambos mecanismos contribuiran a la transfe-

rencia y ésta se llama por conveccién.

Consideremos la transferencia de masa @ una columna empacada, segén la figu
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ra No. 23 que representa una seccién de una torre empacada. Las ecuaciones diferen-

ciales que resultan deben ser integradas sobre la seccién empacada completa.

V+av L~dL
|
|
Z

/,/.’/' //”
2 /""’/i;~

%L)
:

Y

FIG. No. 23.- SECCION DIFERENCIAL DE UNA TORRE

La transferencia tiene lugar en la zona diferencial de altura dZ que puede es-

cribirse mediante un balance de materia:

dv = dL (5.22a0)

d(Vy) = d(Ly) (5.22b)

V = Velocidad mésica del flujo de vapor, en Kg mol/hr m?

-
n

Velocidad mésica del flujo del Ifquido, en Kg mol/hr m?

Fracciones molares de soluto en las corrientes gaseosa y Ifquida respectivamente.

X
-
~

n

La velocidad de la transferencia de masa por conveccién como vimos en el ca-

prtulo Il y Il se expresa en la siguiente forma:

NA = ky()’-)’i)A = kX (Xi-X)A (5.230)

=Ky (y - y*)A = K, (x* - x)A (5.23b)
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Na = Moles de material transferido por unidad de tiempo y de area interfacial
k = Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase gaseosa

k, = Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase Ifquida

K, = Coeficiente global basado en concentraciones gaseosas

K, = Coeficiente global basado en concentraciones Itquidas

y,x = Concentraciones en la fase gaseosa y Ifquida respectfvamente

Yir X; = Concentraciones gaseosa y Ifquida en la interfase

y*, x*= Concentraciones gaseosa y |fquida en equilibrio respectivamente.

St la difusién es escrita en forma diferencial:

dNp = ky (y - yi) dA (5.24q)
dNp = ky (x; - x) dA (5.24b)
dNp = Ky (y - y*) dA (5.24c)
dNp = Ky (x* - x) dA (5.24d)
donde: dA = aSdZ (5.25)
a = Area interfacial por pie cGbico de empaque
dA = Diferencial de area, en sq ft
dZ = Diferencial de altura, en ft

S = Area seccional transversal de la columna empacada
Relacionando la velocidad de transferencia basada en el balance de materia -
de la ecuacién (5.22) con la velocidad de transferencia de la ecuacién (5.24) y sa--

biendo que V y L son constantes tenemos:

Para la fase de vapor: k), (y-y;)a SdZ = Vdy (5.26a)
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para la fase Ifquida - ke (xj=x)aSdZ = Ldx (5.26b)
para la fase gaseosa global: Ky (y-y*)asSdzZ = Vdy (5.26c)
para la fase Ifquida global: Ky (x* =x)aSdZ = Ldx (5.26d)

5.4.- La unidad de transferencia
Este concepto ha resultado de gran utilidad en Ingenierfa Quimica y se obtiene agru-
pando las variables relativas a una sola fase de la ecuacién (5.26) y sabiendo que los

flujos molares de ltquido y vapor se mantienen constantes:

d k, a$
f LI f d4z (5.27a)
Y - Y; \
dx kaS
= dZ 5.27b
] (5.27b)

y-y* \%

dx Kxa S

S
f o n [z (5.27¢)
S

-z . f 4z (5.27d)
Al valor némerico del lado izquierdo de las ecuaciones, Colbum (41) las desig-
né con el nombre de "Unidad de Transferencia (N)" que esta basada en las fuerzas mo-
trices de las fases de vapor (Ny/); fase ITquida (NL); fase global de vapor (NOV) y -
fase global Itquida (Ngy).
Es dificil integrar las ecuaciones (5.27) debido a los cambios de composicién -
que experimenta el producto, en las propiedades fsicas de los fluidos que cambian no-

tablemente debido a las variaciones de temperatura relativamente grandes que suelen -
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presentarse en estos casos, Estas integrales se resuelven gréficamente calculando las con-
diciones de la interfase por las relaciones de equilibrio. Por lo general es mas convenien
te utilizar las ecuaciones (5.27¢) y (5.27d) por ser de mas facil solucién si se establece

la relacién que liga a "y", "x", "y*", "x*" medionte un balance de materia y las re-

laciones de equilibrio.

La complicada integracién de estas ecuaciones es un grave obst4culo para que
progrese la investigaci6n orientada a determinar los coeficientes de transporte ufilizg
bles en Destilacién.

Por Gltimo el lado derecho de las ecuaciones (5.27) cuando S = 1 m2 yVyl
son constantes podemos definir un nuevo concepto conocido con el nombre de "Altura

de la Unidad de Transferencia" (H).

H M H M
Ve ov T K
¥ (5.28)
L L
H = ==--—- H = ——m——
L kya oL K,

Asi en la préctica diaria, al disefiar una torre empacada lo que necesitamos sa
ber es la altura de la seccién empacada de la torre (Z) y ésta es igual al producto -

de un némero de unidades de transferencia por la altura de cada unidad.

Z = H N Z=H N

OL ‘oL

v Ny = Hov Nov

U 1MIGs
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5.5.- Altura equivalente a un plato teérico
Las columnas empacadas se han usado en sistemas a contracorriente por muchos affos -
particularmente para absorcién. En el caso de columnas empacadas usadas para Desti-
lacién, el desarrollo de los métodos de célculo ha sido retardado por el poco entendi-
miento de los cambios que ocurren en Rectificacién, el primero en expresar una forma
matemética de estos cambios fue Sorel (42) a principios de siglo.

Otros investigadores han esclarecido los problemas que presenta la operacién con
respecto a los métodos de célculo, pero a Peters(43) se le da el crédito de haber sido
el primero en idear el concepto matemético que nos permite una com.pcracién de la ha
bilidad de fraccién de las diferentes alturas y tamafios de una columna con respecto a
los tipos de empaque. Su método ahora fomliliar para nosotros es el de "Altura Equiva-
lente a un Plato Teérico” o HETP (como lo escribiremos en las péginas faltantes de -
esta tésis a menos de que se diga lo contrario).

En el caso de columnas empacadas para Destilacién, el HETP es la altura de -
empaque que da la misma separacién que un plato teérico, esto es el HETP es una -
seccién de empaque con una altura defermin;adc tal que el vapor que se eleva hasta lo
alto de la seccién tenga la misma composicién que el vapor en equilii)rio con el Ifqui-
do que desciende al fondo de la seccién.

La altura equivalente a un plato teérico puede ser expresado de la siguiente ma

nera:
HETP = Z/n (5.30)

Z = Altura de la seccién empacada

n = Nomero de etapas en equilibrio

Para una separacién binaria cuando las lineas de equilibrio y de operacién son
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rectas y paralelas, es decir cuando m Gm/Lm = 1 Hoy = HETP, la altura de un -
plato teérico es igual a la altura de unidad de transferencia.

Cuando se tienen valores experimentales del HETP unicamente, es necesario co-
nocer el némero de platos teéricos para una separacién dada de acuerdo con el méto-
do de Mc. Cabe - Thiele (44) y multiplicar este ndmero por el HETP en vez de calcu-

lar la altura de la columna.

5.6.- Diémetro y capacidad de la columna
La capacidad Ifmite, o sea el punto de inundacién de una torre empacada, es la con-
dicién para la cual el Itquido comienza a acumularse y a retroceder a cualquier nivel
en los empaques. Tal condicién se presenta al forzar el flujo de vapor, para un gasto
constante de Ifquido, hasta el punto en que el flujo neto del Ifquido descendente se -
hace constante o comienza a acumularse el Ifquido en los empaques. Esto es: para cual
quier sistema determinado de vapor- ITquido y empaque, el lugar geométrico de los --
puntos de inundacién puede representarse por una linea construida en el diagrama con
los valores de la intensidad de circulacién Itquida frente a los correspondientes del gas
to de vapor (Figuras 24 y 25):

Para un sistema particular determinado, cualquier combinacién de caudales |-
quido y g'useoso situada a la izquierda de la linea de la figura No. ‘24 es flsicamente
practicable. Cualquier ofra combinacién de variables que situe a la derecha del punto
figurativo representa una situacién no variable.

El punto de inundacién para una torre cargada al azahar, es decir, cuando el

empaque se distribuye desordenadamente, puede hallarse con ayuda de la relacién pre-

sentada en la figura No. 26. Sherwood (45) estudié el funcionamiento de un gran né-
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mero de torres empacadas y permite la prediccién de las velocidades de inundacién -
con una exactitud de ¥ 10 % .

Los flujos de Ifquido y de vapor varfan frecuentemente de modo considerable a
lo largo de la columna, el diémetro de ésta vendr& regulado por el punto de la torre
en donde existen los caudales méximos de Ifquido y de vapor, que suele ser la parrilla
de soporte y del material de relleno. El método para sostener el empaque deberé pro-
yectarse, por tanto, de modo que el propio soporte ofrezca una capacidad al paso del

ITquido y del vapor, de cuando menos igual a la del empaque.

5.7 .- Disefio de torres empacadas para Destilacién

El disefio de estas torres involucra tres tipos de selecciones:

1.- La seleccién del empaque y el diémetro de la torre para obtener velocidades de -
flujo razonables. Buen contacto entre las fases Ifquida y d;e vapor asi comé caidas
de presién pemisibles.

2.- La seleccién de la proporcién de reflujo .

3.~ La deteminacién de la altura de la seccién empacada.

Eckert (46) sugiere un método de disefio a seguir:
1.~ Conociendo la velocidad de la alimentacién o la velocidad de producto de-
seado, habiendo establecido el reflujo, seleccionar el empaque y calcular el siguiente
valor: (L/V) (PL/PV %
2.- Detemminar la velocidad de reflujo por unidad de area ya sea V o L (47) y
(48) usando una linea de caida de presién aproximada con estas referencias.

3.- Obtener el area de seccién transversal de la columna dividiendo la veloci-

dad de flujo V o L entre la velocidad por unidad de area. Obtener el diémetro.
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4.- Determinar el Ny, con los datos de equilibrio y con las ecuaciones (5.27)
o sino con cualquier correlacién para la unidad de transferencia

5.~ Deteminar la altura de la unidad de transferencia con las correlaciones del
capttulo VI.

6.~ Obtener la altura de la seccién empacada Z = Hy, Nv.

7 .- Seleccionar el empaque. El empaque es seleccionado en base a la economta

y a la optimizacién del disefio. Sin embargo la siguiente lista puede ser utilizada co-

mo gufa:
Tipo Diémetro de la columna (f.)
Anillos Raschig D/30
Sillas Saddles D/15
Anillos Pall D/10

El material seleccionado debe ser lo mas econémico posible pero al mismo tiem-
po debe ser fuerte y resistente a la corrosién.

8.~ Caida de presién.- La columna debe ser disefiada para operar a la mas ba-
jo caida de presién aunque la presién no debe pasar del 90 % de (AP) de inundacién,
aunque muchos disefiadores piensan que la caida de presién no debe pasar del 60 % -
de la (AP) de inundacién.

La presién de operacién en muchos casos nos diré cual seré la caida de presién
pemitida por pie. Usualmente es de 0.2 - 0.6 pulgadas de agua por pie de empaque
sobre condiciones atmosféricas y sobre el vacio menos de 0.1 pulgadas de agua por --
pie de empaque.

9.~ Distribucién y redistribucién del vapor y del Ifquido.- Eckert también re-
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comienda las siguientes reglas para la distribucién del Ifquido y del vapor.

a) Anillos raschig.- Debe haber redistribucién de 25 a 3 diémetros de columna o cada
20 ft. como méximq.

b) Sillas Intalox o berl.- La redistribucién debe ser de cinco a ocho diémetros de co-
lumna o cada 20 ft. como méximo.

c) Anillos pall.- Hay que proveer de redistribuidores a la columna cada 5 o 10 diéme-
tros o cada 20 ft. como méximo.

Una buena distribucién del Itquido se indica mediante la TABLA E.

TABLA E

DISTRIBUCION DEL LIQUIDO EN UNA TORRE EMPACADA

Diémetro Puntos de introduccién del Itquido por pie de --

area de seccién transversal.

1 - 1.25 32
2.5 16
4.0 o mas 4

y para el plato soporte, el autor de este artfculo recomienda los platos de inyeccién -

de gas para todos los servicios, excepto para los empaques apilados a mano.
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6.1.- Presentacién del capttulo
Hasta aqui hemos visto el fenémeno de transporte de masa en sus diferentes modalidades
como son por difusién, por conveccién y la interfase; asi mismo la operacién unitaria -
de Destilacién, su equipo y el disefio del mismo.

El estudio de los dos puntos anteriores tuvieron como objeto el de conocer las
bases cienttficas (siguiendo un desarrollo 16gico) en que se apoyan los trabajos realiza-
dos por diversos investigadores en el estudio de diferentes sistemas destilantes, estudios
que han partido de la base teérica ya expuesta y de la experimentacién.

La explicacién anterior viene a colacién porque el presente captiulo es la ex-
posicién de los resultados obtenidos en la bosqueda del coeficiente de transferencia de
masa para Destilacién en torres empacadas, resultados que se obtuvieron en forma de -
una Correlacién, entendiéndose por correlacién la relacién rectproca que existe entre
dos o varias cosas. Estas correlaciones se presentan en forma de una ecuacién o una -
gréfica.

Como se vié en el Capttulo Il referente a transferencia de masa en la interfo-
se, se hizo especial incapie en la dificultad o imposibilidad de medir el area interfa-
cial "a" razén por la cual en este capitulo se presentan algunas correlaciones que de-
t erminan dicha area interfacial (49).

Por otro lado, en este mismo capitulo tratamos lo referente a coeficientes de -
transferencia de masa volumétricos, que no son ofra cosa que el producto del coeficien

te de transferencia de masa (individual o global) aplicado a la fase en particular (Itqui

da o gaseosa) multiplicado por el area interfacial quedando como: k,a, k),o; Koa,

Kyc. La determinacién de dichos coeficientes son presentados en este capftulo por corre

laciones encontradas en la literatura correspondiente a la transferencia de masa en la --
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fase Ifquida (49).

Acto seguido vamos con la localizacién de correlaciones empiticas encontradas -
de diversos sistemas destilantes en particular, siendo necesario hacer notar que en ellas
el coeficiente de transferencia de masa se encuentra implicito, ya que la correlacién o-
riginal es la bdsqueda de la altura de la unidad de transferencia (H) siendo que el coe-

ficiente de transferencia de masa se encuentra incluido en ellas, de acuerdo con la e-

cuacién (5,298):

H ¥ H k
o6 = oL
(5.28)
G
Neg s e = 1o
) 4 X

Por dltimo presentamos una lista, en la TABLA F de los sistemas destilantes es-
tudiados, el tipo de empaques en ellos usados, el investigador o investigadores y el né-

mero de referencia bibliogréfica con que se encuentra regisirado en esta tesis,
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TABLA F

SISTEMAS DESTILANTES ESTUDIADOS EN ESTE CAPITULO

Sistema destllante Tipo de empaque Investigador (es) Ref.

Raschig de % in, Duncan & Koffolt 76

Acetona - Agua

Monturas Intalox U, S. Stoneware 101
Agua - Oxido de deuterio  Spraypak Jones 93
Agua pesada Stedman Noman & Hu 103

Mc. Mahon Fisher & Bowen 89
Benceno - Dicloruro Goodloe Bragg 90
de etileno Stedman Bragg 91

Sillas de cerémica Kirschbaum 73

Sillas de cerémica Kirschbaum 73
Benceno - Tolueno Panapak Scofield 92

Sillas Intalox U, S. Stoneware 101
Dietanol amina -

Raschig de 5/8 in, Hands & With 95
Trietanol amina
2, 2, 4 Trimetil pentano

Stedman Bragg 91
- Metil ciclohexano

Anillos y sillas de Kirschbaum 73

cerémica Kirschbaum & David 74
Etanol - Agua

Raschig de 3/8,1,2"

Furnas & Taylor 75

Sillas Berl
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Sistema destilante Tipo de empaque Investigador (es) Ref.

Raschig de % in, Duncan & Koffolt 76

Fibra de vidrio Minard, Koffolt & Withrow 78
Etanol - Agua

Anillos Raschig

Teller 100

Sillas Berl
Etil benceno -

Panapak Scofield 92
Isopropil benceno
Heptano (mezcla

Stedman Bragg N
isomérica)

TABLA J Murch 81

Raschig de 1 y 2" Ellis 84

Tubos empacados Chilton & Colbum 85
HETP

Varios Krauze & Serwinsky 86
Correlaciones generales

Anillos Raschig

Comell 87

Sillas Berl

Rosette Teller 88
Iso octano = Tolueno Sillas Intalox U, S. Stoneware 101

Raschig de % in, Deed, Schutz & Drew 96
Iso propanol - Agua

Anillos de % in, Teller 100

Raschig de % in. Duncan & Koffolt 76
Metanol - Agua Fibra de vidrio Minard, Koffolt & Withrow 78

* Anillos Hemman & Kaiser 79




- .

Sistema destilante Tipo de empaque Investigador (es) Ref.
Metil ciclohexano -

Anillos de 1/4 in. Garner, Ellis & Granville 82
Tolueno
n Butano = n Pentano Panapak Scofield 92
n Decano - Trans decalin  Varios Struck & Kinney 98

Varios Beatty & Calingaert 94
n heptano - Metil

Hélices, Sillas Berl
ciclohexano Myles, Feldman, Wender 97

helicoidales
Tetracloruro de carbono

Anillos de % in. Teller 100
- Benceno
Ortho -etil benceno - Anillos de  in, de

Bliss, Eschaya & Frisch 102

Ortho dicloruro benceno carbén
Tolueno - n Heptano Anillos y Sillas Furnas & Taylor 9
Tricloruro de etileno Raschig de % in, Duncan & Koffolt 76
- Tolueno Anillos de 3 in, Teller 100
Trifluoruro de boro

Stedman Con & Wolf 104

- Dimetil ether
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6424~ Area interfacial
Se ha encontrado que la variacién en el tipo y la extensién del area interfacial es fun
cién de la geometrfa del empaque y de las condiciones de flujo; puntos que afectan —-
también la velocidad de transferencia de masa del sistema. Weisman & Bonilla (50), -
Shulman (51) y Yoshida & Koyanagi (52) determinaron el area interfacial efectiva de -
transferencia en columnas empacadas. Se han adquirido conocimientos sobre el estudio
de areas de sistemas irrigados y sin irrigar. Lo secuela de estudios fue la combinacién
de los coeficientes de transferencia de masa para la unidad de area de transferencia y
el area efectiva de transferencia de masa obteniéndose resultados satisfactorios en este
renglén,

Teller (53) obtiene la variacién de la velocidad de transferencia de masa con -
el cambio del area efectiva a una velocidad de carga de Itquido constante:

Hoc Hog - g ' Hg o

Gm - G a; G

a m I m

1
+

a; = Area interfacial, sq ft/ cu ft

G, = Velocidad molar del flujo de vapor, Ibmol/hr sq ft

Hg = Altura de la unidad de transferencia de la fase de vapor, en ft

Hog= Altura de la unidad de transferencia global basada sobre la composicién de la
fase de vapor, en ft

t = Velocidad constante del ltfquido

Esta relacién es para anillos Raschig y sillas Berl,

Weisman & Bonilla {ref, cit.) determinaron el area interfacial efectiva, sobre -

un sistema de anillos Raschig de una pulgada basados en la expresién: a; = kga;/ kg
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Tacker & Hougen (54) obtuvieron datos sobre ke via evaporacién de agua sobre
anillos presaturadoss Mco Adams (55) obtuvo los correspondientes a kg a; a partir de -

un sistema aire - agua. Ambos autores proponen la siguiente ecuacién:

para el rango 540<L<2600 Ib/ (hr) (sq ft) o

Una gran dependencia sobre la velocidad del Itquido fue reportada por Shulman
(ref. cit,) quien obtiene el area interfacial efectiva a partir de la evaporacién sobre -
empaques tomando como resistencia la fase Ifquida. Los resultados obtenidos son presen-

tados en las figuras 26 y 27 para anillos Raschig y sillas Berl,
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FIGS, No. 26 Y 27,~ CORRELACION DE SHULMAN

Yoshida & Koyanagi (ref. cits) calcularon el area interfacial efectiva sobre a-
nillos Raschig y sillas Berl baséndose en la comparacién de velocidades de transferencia
de masa en una columna de aire constante, El efecto de la velocidad de irrigacién pa-

ra sistemas diferentes en tensién superficial en la zona de precarga son indicadas por -



las figuras No, 28 y

29:
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Una aproximacién diferente a la contribucién del célculo del area interfacial -
fue hecha por Pratt (56) quien usé el concepto de velocidad Ifquida mthima efectiva,
Este autor sostiene en contradiccién a ofros invétigadores que una velocidad de lfquido
mihima puede ocurrir para cualquier tipo de empaque bajo la cual el area interfacial -
no varfa. Asume lo anterior bajo la base de que Kga no cambia abajo de la velocidad
de irrigacién para los sistemas y rangos de estudios. La determinacién gréfica de la ve-

locidad mithima es indicada mediante la figura No. 30:
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FIG. No. 30,- DETERMINACION GRAFICA DE LA VELOCIDAD LIQUIDA MIN,
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Onda, Kamoto & Hunda (57) presentan una correlacién para el area interfacial

efectiva:

donde n = 0,083 d—

donde n = - 04495d

d

a
L 0.0545 1044551

9

0.48

y es aplicable a anillos Raschig.

ap 0.455n
-——- = 0,0185L
9

0.98

y es aplicable a sillas Berl

Tamafio nominal del empaque

= Area interfacial efectiva, sq ft/ cu ft
= Velocidad mésica de la fase Itquida, en Ib/(hr) (cu ft)
= Constante

Las figuras No. 31 y Noo 32 muestran el area interfacial efectiva en una colum

na empacada con esferas que estan irrigadas con agua y metanol (52):

4
L1y
A 7in 4 /;'
2e AT " A |1
(<3 // Qe //
2e p
ol /( / ag ., 41
Pz =
7
7] oc.0¥
0.0/8 IL ' 904
o6/ 2 4 6 /0 20 Y0 /(00 zoa 06/ Z 4 6 /0 20 Yo oo 208
f//pa,{, AREA FRACCIONAL AREA FRACCIONAC

FIGS, No. 31 y 32,- AREA FRACCIONAL EFECTIVA
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6.3.- Transferencia en la fase ltquida

Yoshida & Koyanagy (58) apoydndose en los estudios de Teller (ref. cit.) realizaron su

investigacién aduciendo que este modelo era limitable en su aplicacién ya que la fun-

cién L/m o P-] no reflejaba efectivamente el némero de Reynolds ya que el area efec-
tiva de contacto varfa con la velocidad de irrigacién. La correlacién de Sherwood & -
Holloway (66) implica que el area de contacto es independiente de la velocidad del It-
quido siempre y cuando el factor de caracterizacién de un empaque sea constante, por

lo que Yoshida & Koyanagy encontraron una relacién mas adecuada mediante el anélisis
dimensional:

H
L
Vs = CRe) (59°

que es similar al propuesto por Van Krevelen & Hoftijzer (59):

3
HL 1 L v 2/3

= (SC)
(12/02g /3 0.015 a, B

Hp = Altura de la unidad de transferencia para la fase ltquida
p = Viscosidad del ltquido, en Ib/ft hr

¢ = Densidad del Itquido, en Ib/ cu, ft.

g = Aceleracién de la gravedad: 4,17 X 108 ft/sq hr

Re = Nomero de Reynolds (adimensional)

Sc = Nomero de Schmidt (adimensional)

L = Velocidad del ltfquido, en Ib/ (hr) (sq ft)

a, = Area interfacial efectiva, en sq ft/ cu ft

Como se apreciaré el némero de Reynolds afecta a la altura de transferencia me
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diante el exponente "p". Este efecto lo mostramos en las figuras No. 33 y 34:
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FIGS., No. 33 Y 34,- EFECTO DEL NUMERO DE REYNOLDS EN LA ALTURA

DE LA UNIDAD DE TRANSFERENCIA,
De acuerdo con el factor "i" de la analogta de Onda, Sada & Murase (60)se -
encontré una solucién similar a la propuesta por Krevelen & Hoftijzer; asi como la de

Yoshida & Koyanagy:

Hy 1 L 1%t g

2/ 298" 7 To.021 | Tayw )

para anillos Raschig, donde o, es igual a la sup-erficie geométrica total del empaque.
Se ha obtenido un-acuerdo de ¥ 20 % para la altura de la unidad de transferen-
cia de masa para la fase Ifquida y los datos obtenidos para peltculas Ifquidas encontra-
dos por Sherwood & Holloway (66), para anillos de 3 in. Deed (61) para anillos de % in
Vivian & Withney (62) para anillos de 1 in. e Hikita (63) para anillos de 15 y 25 mm,
Shulman (ref. cit.) dice que el area de transferencia deberfa ser tratada indepen
dientemente del coeficiente de transferencia de masa y aquella deberia ser obtenida con
los datos disponibles con objeto de predecir dicha transferencia. El autor sugiere la si-

guiente ecuacién:
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Dp ™

para anillos Raschig y sillas Berl,
D; = Difusividad en la parte Ifquida, en sq ft/ hr
Dp = Diémetro de una esfera que posee el mismo diémetro en el empaque usado, en ft
kp = Coeficiente de transferencia de masa para la fase Itquida, en b/ (hr) (sq ft)

Las velocidades lfquidas utilizadas en la evaluacién experimental por los efectos
de la velocidad del gas fueron menores a 6 000 Ib/ (hr) (sq ft) .

Knoedler & Bonilla (64) presentaron una relacién empirica para los coeficientes
en la fase Ifquida, usando empaques Stedman de seis pulgadas de diémetro en una co--
lumna donde se trabajaba a bajas velocidades del gas:

0.53
0.77 L .
Kpe = 200D, L e e

°AL

Kpa = Coeficiente de transferencia de masa global para la fase Irquida, lbmol/(hr) (sq i)

Dy = Coeficiente de difusién para la fase Ifquida, sq ft/hr

L = Velocidad de flujo del ltquido, Ib/ (hr) (sq ft)
B = Viscosidad del lfquido, Ib/ (ft) (hr)
¢ = Densidad del ltquido, b/ cu ft

6.4,- Transferencia en la fase gaseosa
En el estudio de la transferencia de masa en la fase gaseosa no se han encontrado expre

siones adecuadas debido a las diferentes aplicaciones geométricas de los empaques. Los

principales obstdculos para el desarrollo de estas expresiones son los siguientes:
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1= La variacién del area de contacto efectiva como una funcién de la velocidad del
Ifquido y su tensién superficial,
2.~ La carencia del aprovechamiento de un verdadero sistema de fase gaseosa controlan
te agravada por los efectos calorificos, es decir que existe una vaporizacién del I¥
quido dentro de la fase de vapor,
Bond & Donald (65) explica lo anterior en la siguiente forma:
El calor de vaporizacién influye en la localizacién de los cambios de temperatura que
son reflejados en las constantes de equilibrio haciéndolas variar en las condiciones de -
bulto y también influye en los cambios de tensién superficial que puedan dar como re-
sultado el rompimiento de la peltcula y hacer cambiar el area de transferencia de masa
efectiva,
En la seccién 5.1 se vieron los coeficientes volumétricos de transferencia de ma
sa. Las ecuaciones para estos coeficientes fueron experimentales, obtenidos para cada -
tipo de operacién por Sherwood & Holloway (66). Los resultados experimentales para u-

na gran variedad de empaques son presentados por la siguiente ecuacién y por la TABLA

kpa L [1=n " 0.5
Drp o |TE XN
kpa = Coeficiente de transferencia de masa volumétrico, en Ibmol/ (hr) (cu ft)
L = Velocidad del ltquido, en Ib/ (hr) (sq ft)
B = Viscosidad del ltquido, en b/ (hr) (f1)
¢ = Densidad del ltquido, en Ib/ cu ft

Dpp = Difusividad del compohente A en el Ifquido B, en sq ft/hr

Los valores de la constante a y del exponente n se exponen a continuacién:
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TABLA G

CONSTANTES DE LA ECUACION DE SHERWOOD & HOLLOWAY

Relleno a n

Anillos Raschig de 2 X 2 in 191 0.22
Anillos Raschig de 1.5 X 1.5 in 214 0,22
Anillos Raschig de 1 X 1 in 524 0.24
Anillos Raschig de 0,5 X 0,5 in 1340 0.35
Anillos Raschig de 3/8 X 3/8 in 3120 0.46
Sillas Berl de 1,5 in 730 0.28
Sillas Berl de 1 in 900 0.31
Sillas Berl de 0,5 in 717 0.28
Tejillas de una sola espiral’ de 3 X 3 in 144 0.15
Tejuelas en espiral tabicadas de 3 X 3 in 58 0.09
Empaque de rejillas Noo, 6295 (¥) 654 0,31
Empaque de rejillas No. 6897 (*) 270 0.25
Empaque de rejillos No, 6146 (¥) 280 0.23

(*) Empaques de conducto continuo

El efecto de la velocidad del lfquido sobre la transferencia de gas en la pelfcy
la es indicado por Lynch & Wilke (67) en la figura No. 35 subrayando la variacién --

del area de transferencia,

Gamson, Thodos & Hougen (68) evaldan el comportamiento de los empaques en
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FIG No, 35, EFECTO DE LA VELOCIDAD DEL LIQUIDO SOBRE LA

TRANSFERENCIA DE GAS EN UNA PELICULA

forma de esferas y sillas en una torre empacada:

para valores del némero de Reynold mayores a 350,

Tacker &

Hougen (69) encontraron una relacién para un rango de ndmero de -

1
Reynolds entre 70 y 3000 siendo Re = G (Ap)2/i . Para anillos y sillas respectivamente,

1
G(AR" | -0.34 kg pgf Mm i ¥
) G eD,

2/3
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>
n

Superficie externa de la unidad de transferencia, en sq ft

Jp = Factor adimensional de Chilton & Colburn

D, = Coeficiente de difusién de la corriente gaseosa, en sq ft/ hr

D_ = Diémetro equivalente del empaque, en ft

G = Velocidad mésica de la corriente gaseosa, en b/ (hr (sq ff)

kg = Coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, en lb mol/ (hr) (sq ft) (atm)
Mm = Peso molecular promedio de la corriente gaseosa, en lb/ Ib mol

Pgf = Presién parcial de los insertos en la pelfcula gaseosa, en atm

b = Viscosidad de la corriente gaseosa, Ib/ (ft) (hr)
¢ = Densidad del gas, Ib/ cu ft
¢ = Fraccién vacia, adimensional

Thoenes & Kramer (70) generalizaron la aplicabilidad de la funcién "J" para co-
lumnas empacadas indicando que la influencia relativa del Reynolds y del Schmidt varfan

en forma significativa con las condiciones de transferencia de masa.

Sho ey Re 2 SEVH (ep el 0 5N, iy Rel

laminar turbulento estacionario

Sh = Ndmero de Sherwood
k] ; k2, k3 = Constantes del sistema
Molstad, Kinney & Abbey (71) presentan una correlacién para el coeficiente re-

ferido a la fase gaseosa:

m

K L

o = BGg G

donde los valores de las constantes B, n y m se presentan en la TABLA H
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TABLA H
Empaque Tamafio B n m
Anillos Raschig 2 in 0.048 0.88 0,09
Anillos Raschig 1% in 0,0142 0,72 0,38
Anillos Raschig 1 in 0,036 0.77 0.20
Ani"os ROSChig "2 n 0.0065 0.90 0.39
Sillas Berl 1 in 0,0085 0.75 0,40

Existen gran cantidad de datos en la transferencia de masa de la fase lfquida y
gaseosa, sin embargo la mayorta de éstos estan aplicados a la operacién unitaria de ab-
sorcién por lo cual nos abstenemos de indicarlas, pero todas ellas (72) han sido encauza-

das para el mejor funcionamiento de las operaciones de transferencia Ifquido - gas.

645.,~ Caractertsticas de operacién en torres usadas para Destilacién
Kirschbaum (73) y Kirschbaum & David (74) estudiaron las caracterfsticas de los anillos
de cerémica y los empaques en forma de sillos cuyos resultados son mostrados en las fi-
guras No, 36 y 37 donde la altura de transferencia de pelfcula gaseosa es proporcional
a la velocidad del gas elevada a la potencia 0.2 o 0,3, También podemos observar --
que el HETP primero se incrementa, baja a un valor mhimo y finalmente se incrementa
en forma repentina, El mthimo es atribuido al punto de carga, mientras que el incremen
to final se debe a que a esa velocidad ya nos encontramos en la zona de inundacién ,-

A velocidades que estan bajo este punto, el HETP es proporcional al tamafio del empaque
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e inversamente proporcional al area por pie cdbico. Las velocidades éptimas para varios

empaques se dan en la TABLA | y la correlacién a continuacién:

kS T
‘ o2
|
b3 lL
F e
1‘7 o L ENCENO = TOLVEND
=0 omeag .
&= = O
4R // |" StetAs r b I /
L T i - | genceno-prcconamo ereno |/ )
5 ’“ //- | | ~ }— e;-m»(o:.-nqu‘\r
L/ | R , \ TN
o ‘ ‘ ‘ . } : ¢s 1o 3 20 25
R T B e e YELOC/DAP DEL VAPOR f7/seg
VELOCIDAD DEL VAPOR fifsy
FIG. No, 36,- HETP PARA EL SISTE- FIG, No, 37.- HETP PARA VARIAS
MA ETANOL - AGUA A REFLUJO TO - MEZCLAS DESTILANTES A REFLUJO
TAL. TORRE DE 1,3 X 3,3 ft TOTAL., TORRE DE 4 X 0,32
TABLA |
CORRELACION PARA EL SISTEMA ETANOL - AGUA
EMPAQUE Velocidad éptima del vapor, en ft/seg
Anillos de 0,32 in 23
Anillos de 1 in 3.6
Anillos de 13 in 4,8

Sillas de 1 in 5.5
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Furnas & Taylor (75) investigaron la destilacién del sistema Etanol - Agua con -
empaques de anillos Raschig de 3/8, 1 y 2 in asi como sillas Berl de 3 in demostrando
que los datos de la zona de enriquecimiento de la columna estan relacionados por las -

ecuaciones:

38,2 G

ke [/mL/w |12

1.21
KGa = 0,0069 []/m (GL/ll) ]

(HTU)G GL
(HTU) Gg

m = Pendiente de la curva de equilibrio

G| = Velocidad del Itquido, en Ib/ (hr) (sq ft)
Gg = Velocidad molar del gas, Ib mol/ (hr) (sq ft)
p = Viscosidad, Ib/(ft) (hr)

Estos resultados ponen en evidencia la pequefia influencia del tamafio o tipo de
empaque y la muy grande del caudal del lfquido sobre el coeficiente de transporte, en
donde se deduce que la mayor resistencia a la transferencia la pone el lfquidos La con
centracién es otro factor muy importante por su efecto sobre la pendiente de la curva -
de equilibrio pero no se tuvo en cuenta en estos trabajos que se limitaron a estudiar la
rectificacién dentro de un intérvalo de concentraciones de 6.1 a 51.6 moles por ciento
en la fase de vapor. Los resultados obtenidos se ilustran en la figura No, 38, La rela-

cién implica que la fase Ifquida es la resistencia controlante y es independiente del -

fhjthvnfbf.



- 106 -

4.00
N
3.00 N

1.00

v
‘L 0.50 AN
¥ 030 \
9 0.20
J[E T
:,‘r \
X

0.0

005

0.0
320 30 50 {00 200300 500 {000
U/miLsu)

FIG, No. 38,- COMPORTAMIENTO DE LOS ANILLOS RASCHIG Y SILLAS
BERL EN LA DESTILACION DEL ETANOL - AGUA,

Duncan & Koffolt (76) hicieron investigaciones complementarias a los estudios de
Furnas & Taylor, ya que experimentaron los siguientes sistemas:
a) Tricloroetileno - Tolueno
b) Metanol- Agua
©) Acetona - Agua y Etanol = Agua
los experimentos se llevaron a cabo en una columna de 5 in de diémetro y 9 ft de al-
tura empacada con anillos Raschig de % in poniendo de relieve la coincidencia empifi-
ca de los resultados obtenidos, al representar gréficamente como en las figuras de
la No, 39 a la No, 42 el (HTU)G en funcién de la pendiente m, segdn la siguiente -
ecuacién para sistemas relativamente ideales como lo son el Metanol - Agua y el Triclo-

ro etileno - Tolueno

f[ dy/dx] dy

Y2 - N
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que siguen la ley de Raoult, sin embargo este método no tuvo éxito cuando se aplicé a
sistemas que presentan curvas de equilibrio irregulares, como en el caso del Agua- Eta-
nol y Acetona - Agua donde m cambia apreciablemente con la composicién del calor,
Granville (77) hizo notar una limitacién a la correlacién de Furnas & Taylor -
alegando que el HETP nomalmente decrece en el rango de la zona de carga y luego -

permanece constante o se incrementa en la zona de precarga como se indica en la figu

ra No, 43,
s0 il 3
—i12in AN1tLOS Ty
40 == —dligin, S/LCAS 8 {
€
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z Y ]
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FIG. No, 43,~ COMPARACION DEL FUNCIONAMIENTO DE LOS ANILLOS
Y DE LAS SILLAS, AMBOS EMPAQUES DE 13 PULGADAS,
asi la ecuacién de Furnas & Taylor no muestra una curva de infleccién y es limitada -
en su aplicacién. Granville establecié una relacién empitica para el comportamiento de
los empaques en la regién de carga Unicamente para empaques de 8 ft de altura asumien

1/3
do que la altura de la unidad de transferencia es proporcional a h / y proponiendo:

m
HETP = 28 Dp My ===

<
o
"

Pendiente promedio de la curva de equilibrio

Dp = Tamafio nominal de empaque, en in
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m

Pendiente de la curva de equilibrio

n

Noémero de platos
G, Ly = Velocidad de los flujos del Ifquido y del gas, en Ib mol/ (hr) (sq ft)

Se ha indicado que la confiabilidad de la ecuacién anterior es buena para ani-
llos Raschig y debe ser aplicada con cautela para otros empaques,

Resultados similares a los de Duncan y colaboradores son reportados por Minard,
Koffolt & Withrow (78). En este trabajo se tiene una columna de 12 in la cual esta em
pacada con fibra de vidrio. La columna es usada para destilar una mezcla de Metanol -
Agua y Etanol - Agua a reflujo total, la altura de la unidad de transferencia es de 0.6
a 0,9 ft, Después se llevan a cabo experimentos a reflujos finitos dando resultados va-
riables y se encuentra que el Hog depende de m y G/L. Valores mas altos del Hog
se han encontrado cuando se destilaron mezclas de Acetona - Agua a bajas proporciones
de reflujo y a alturas mas altas de 25 ft.

Datos adicionales son presentados por Herman & Kaiser (79) para la destilacién
del metanol en agua. Sus resultados muestran que el Hyg depende de la concentracién
de alcohol y también de la velocidad del vapor, los mejores resultados son obtenidos -
entre 4 y 6 ft/seg, ademés se recomienda que la columna opere abajo del punto de -
inundacién,

Recordando la correlacién de Furnas & Taylor donde indica que el tamafio nomi-
nal de empaque y el tipo de éste no afectaba la eficiencia del funcionamiento del pro
ceso destilante, Teller (80) estudia el sistema Etanol - Agua y encuentra valores para el
HTU a temperaturas equivalentes y condiciones de flujo con otros sistemas, haciendo --

las correcciones apropiadas para las pelfculas en la fase Ifquida y gaseosas

En forma generalizada, el autor de este estudio encuentra las siguientes correc-



ciones: Hg' DG'
_Fl_(;_ 2 _6.(.3_-
HY! b TE[ ¢, brw, o
HL T o Em B

siendo DL Y Dg la difusividad de la fase Ifquida y la fase de vapor respecttvamente.
Y para obtener el HTU global:

donde m es la pendiente de la curva de equilibrio "x = y", Sin embargo Furnas & Tay-
lor sostienen que la velocidad de transferencia de masa en la fase lfquida controla el
Hpoge Por esta razén cuando se trabaja con estos sistemas es necesario hacer las correc

ciones debidas empleando las ecuaciones anteriores,

6.6.~ Célculo del HETP
Una correlacién general se publicé para una gran veriedad de empaques y fue propues-
ta por Murch (81). Los resultados obtenidos muestran que el HETP depende de la veloci
dad del vapor, tamafio y tipo de empaque, asi como del diémetro, altura de la seccién
empacada y de las propiedades fisicas de los materiales fraccionantes. El proceso se lle
va a cabo a presién atmosférica, usando reflujo total o altas relaciones de reflujo. El

efecto de estas variables puede ser representadas por la siguiente ecuacién empitica:

HETP = Ky G2 3, /3 [__"‘_l‘_]
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G = Velocidad mésica del vapor, en Ib/ (hr (sq ft)

d = Diémetro de la torre, en in
h = Altura de la seccién empacada, en ft
a = Volatilidad relativa

p = Viscosidad del Ifquido, en centipoises
¢ = Densidad del lfquido, en gr/cm3
Kys K2, K3 = Constantes dadas en la TABLA J

La correlacién esta limitada a presiones atmosféricas o cercanas a ella, a velo-
cidades del vapor entre el 25 y 85 % de inundacién y columnas con un diémetro mayor
de ocho veces el tamafio del empaque.

Lo correlacién derivada por Murch como ya se dijo esta limitada a reflujos to-

tales o a_lfas lfelaciones de reflujo. Gamer, Ellis & Granville (82) estudiaron la destila
cién de la mezcla Metilcilohexano - Tolueno en una columna de 2 in de diémetro, -
empacada con anillos de 1/4 de in a reflujo total y a bajas relaciones de reflujo.
El HETP de las zonas de rectificacién y de agotamiento fueron obtenidas separadamente,
En todos los casos se encontré que la columna era mas eficiente cuando la velocidad -
del vapor se encontraba en su punto de carga. Ademés se encontré que el HETP es di-
rectamente proporcional al grupo m G,/ Ly, y fue correlacionado mediante la siguiente
ecuacién:

HETP = 4.3m Gpn/ Ly

el HETP es medido en pulgadas. La pendiente de la curva de equilibrio m se obtiene -
promediando los valores por cada plato teérico,

Robinson & Gilliland (83) proponen la siguiente relacién para el célculo
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TABLA J

CONSTANTES DE LA ECUACION DE MURCH

TIPO DE EMPAQUE — Ky Kp K3
Anillos Raschig 1/4 2.1 -0.37 1.24
3/8 2.1 -0.37 1.24
1/2 8.53 -0.24 1.24
1 0.57 -0.10 1.24
2 0.42 0.0 1.24
Stilas /2 5,62 - 0.45 111
1 0.76 -0.14 1.1
Mc., Mahon 1/4 0.76 -0,14 1.0
3/8 0.20 0.25 1.0
1/2 0,33 0.20 1.0
Protruded 1/4 0.39 0.25 0.3
3/8 0,076 0.5 0.3
3/4* 0.45 0.3 -—
1 3.06 0.12 0.3
Stedman 128 (2) 0.077 0.48 0.24
107 (3) 0.363 0.26 0.24
115 (6) 0.218 0.32 0.24

*Anillos Raschig de metal Protruded
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del HETP de una columna empacadas

d 0.2 G
o e— 126 -
HETP = -

v HPDp (L/w)073 (n/ e pp0+3

My = Peso molecular promedio del vapor
G,L= Velocidad del vapor y del Itquido, en Ib/ (hr) (sq ft)
H = Constante de Henry, |bmol/(cu ft) (atm)
P = Presién total, en aim
D) = Difusividad de la fase lfquida, en cm2/ seg
B = Viscosidad, en Poises
¢ = Densidad del ltquido, en gr/ am’
Ellis (84) desarrollé una relacién para el célculo del HETP usando anillos Raschig
de 1 y 2 in en donde la longitud de empaque y la masa de la vvelocidud del gas fue-

ron introducidas como varibles , no asi la viscosidad. La relacién encontrada fue:
0.5
HETP = [ 18D 12m (G/L -1 (h/10)

D = Diémetro del empaque
m = Pendiente promedio de la curva de equilibrio
G = Velocidad mésica del gas, en Ib/ (hr) (sq ft)

h = Altura del empaque, en ft

A reflujo total la ecuacién de Ellis queda simplificada de la siguiente forma:

HETP = 18D
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En el afio de 1935, Chilton & Colburn (85) propusieron una correlacién para el
célculo del HTU baséndose en estudios hechos a través de tubos empacados y donde el

HTU es expresado como factor "Jp"

G 1 B 2/3
HTU = -
KgaPMy, D DA

G = Velocidad mésica del gas, en lb mol/ (hr) (sq ft)

P = Presién, en aim
Mm = Peso molecular de la corriente de vapor, en Ib/Ib mol
Jp = Factor de transferencia de masa
Dpg= Coeficiente de difusién, en sq ft/h;'
# = Viscosidad, en Ib/ (hr) ()
¢ = Densidad, en Ib/ cu ft
Dado que se contaba con una gran cantidad de correlaciones entre el Reynolds
y el factor Jp (49) fue posible obtener los valores experimentales del HTU,
Krauze & Serwinsky (86) encontraron que los cambios en la velocidad del Ifqui-
do, reflujo y propiedades fisicas de la mezcla tienen influencia en el comportamiento

de la columna; los resultados experimentales se garantizan mediante lo siguiente:

0.3 -0.2 0.5
HL = 1.92Rep. Reg Sci

000 - 007 0-66
Hg = 0.155 Reg . Rep Sci
Hp y Hg = Altura de la Seccién empacada

Re Némero de Reynolds (adimensional)

Sc Némero de Schmidt (adimensional)

W
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Para el célculo de la altura de la unidad de transferencia, Cornell (87) propone

0.5
0.5 z g
H = @5 C{ ===
L L 10 }

Factor de correccién para H| a altas velocidades
Diémetro de la columna, en in

Altura de la seccién empacada, en ft

Sey = ky/ e Dy Némero de Schmidt para el vapor
= "L/OLDL Ndmero de Schmidt para el Ifquido
Velocidad mésica para el Ifquido
0.16 s .
= (“L/ l‘w) Razén de la viscosidad del lfquido a la del

agua a 20 °C

(e, /0 L)]°25 Razén de la densidad del agua a la del Ir-

quido a 20 °C

0.8
f3 = (o,/9)
x = 1,24 para anillos Raschig

Hy (L, fy, fp, f3)"

ch0'5

n = 0,6 para anillos Raschig

Razén de la tensién superficial del agua a
la del Ifquido a 20 ©C

x = 1,11 para sillas Berl

Determinado experimentalmente de los datos
de la figura No, 44

n = 0.5 para sillas Berl



- 116 -

HL 0.5
[ I — Determinado experimentalmente de los datos
Sep de la figura No. 45

El autor advierte que puede haber desviaciones en los resultados obtenidos y que

estas variaciones pueden fluctuar por el érden del 5.2 al 34.5 %
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FIG., No. 44,- CORRELACION DEL Hg PARA VARIOS TAMAMOS DE ANILLOS
RASCHIG Y SILLAS BERL, EN UNA COLUMNA DE 10 X 1 ft,

100 1,000 10,000
L, 1b/{nr)(f1?)

L, 1b/(hr)(£12)

FIG. No. 45,- CORRELACION DEL H, PARA VARIOS TAMANOS DE ANILLOS
Y SILLAS CON UNA INUNDACION MENOR AL 50 %.

6,7.~ Empaques de alta eficiencia
Los anillos Raschig y las sillas Berl son los empaques mas ampliamente usados en las to-
rres empacadas pero en la actualidad han aparecido otros tipos de empaques como se -
vié en la seccién cinco del capitulo IV, Teller (88) desarrollé un nuevo tipo de empa-

que llamado "Rosette o Tellerete". Su disefio esta basado en areas superficiales no ---
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mojadas, pero si sobre areas intesticiales donde el Ifquido es retenido en el empaque,
siendo esta la razén por la que es manufacturado de materiales humedecibles como el -
polietileno que ademés es resistente a la corrosién. La figura No. 46 muestra el funcio

namiento de este empaque comparado con otros empaques industriales,

15 ANILLOS DE CERAMICA

INANIKLOSDE VIpRIO

. 0S5/LLAS CERAMICA

i ;
Jx2-In ROSETTES BE
POLIETILENS

i ; T
08 ; 7 | ,__‘
| 3x2ngoserres e | |
PoOL/ETILEND | |
VO IR, SRpA SR
| V=500 1b/tho)(sq D)
! |
) | | | |
0 500 1000 1,500 2,000

L,1b.7(hr)(sq.ft)

FIG. No. 46.,- EMPAQUE ROSETTE COMPARADO CON ANILLOS Y SILLAS

Fisher Jr. & Bowen (89) estudiaron el funcionamiento de los empaques Mc. Ma-
hon de 3/8 y 1/2 in de acero inoxidable en una columna de 10 ft de altura y de 4
in de diémetro destilando una mezcla de Benceno - Dicloruro de etileno para obtener -
una correlacién del HETP en funcién de la velocidad de ebullicién, es decir ambas va-
riaban en proporcién directa, aunque los empaques de % in revelaron un HETP minimo -
en la zona de carga. Los valores del HETP anduvieron en el rango de 3 a 4 in para -

los empaques de 3/8 de in y de 3 a 4.5 para los de 1/2 in.
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FIG. No, 47,- CORRELACION DE FISHER & BOWEN

Las caracterfsticas primordiales de estos empaques son una gran area superficial
por unidad de volumen y una distribucién uniforme del Ifquido sobre la superficie.

Bragg (90) estudié y desarrollé un nuevo tipo de empaque llamado Goodloe he-
cho de alambres metélicos Monel enmallado o tejido formando largas tiras que enrolla-
das forman secciones de empaque con un diémetro particular variable. Se escogié una -
mezcla binaria de Benceno - Dicloruro de etileno para realizar todas las pruebas, las -
cuales se llevaron a cabo a presién atmosférica y a reflujo total. Los datos obtenidos -
para el HETP son mostrados en la figura No. 48 y la comparacién de los resultados ob-
tenidos con respecto a otros empaques considerando la alta eficiencia, indican que el
empaque Goodloe tiene altas capacidades de rendimiento de producto que la mayorta -
de é&stos, Esta alta capacidad es combinada con una eficiencia de plato tedrico que se

aproxima a los mejores empaques a velocidades de reflujo equivalentes,
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VAPOR, ft/fsey.
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FIG. No, 48.- CORRELACION DE BRAGG USANDO EMPAQUES GOODLOE

Bragg (91) estudié las caracteristicas de operacién de los diferentes tipos y tama
fios de empaques Stedman para tres sistemas destilantes a saber:
a) 2, 2, 4 Trimetil pentano - Metilciclohexano
b) Benceno - Dicloruro de etileno
©) Mezcla isomérica de heptano

La correlacién obtenida para el célculo de platos teéricos por pie y el HETP se
muestran en la figura No, 49 y los datos correlacionados en la TABLA K

Como conclusién de los datos presentados en esta correlacién podemos decir que
el HETP es independiente de la altura de empaque pero que es limitado por el diéme-

tro de la columna pues como se observard a diémetros de 1 y 11 ft, el HETP esta en-

tre 1,44 y 4.8,
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TABLA K

COMPORTAMIENTO DE LOS DIFERENTES TIPOS DE EMPAQUES STEDMAN

Empaque No, de empaque Diémetro (ft)  Gal/hr Platos teéricos HETP
Tipo cbnico 105 0.031 0.040 28,2 0.42 in
0,048 24,2 0.48 in
0,043 22,1 0.54 in
0.059 19.5 0.61 in
104 0.062 0.053 24,1 0.50 in
0,079 21.3 0 .56 in
0.110 18.3 0.64 in
0.130 16.8 0.71 in
0.160 15.3 0.78 in
112 0,082 0,053 21,9 0.55 in
0.110 17.4 0,69 in
0.160 15.5 0.77 in
0.210 14,1 0.85 in
0,260 12,3 0.98 in
Piramidal 128 0.173 0.750 12,2 0,98 in
triangular 1.1 10.3 1.17 in
1.5 9.1 1.32 in
2.0 8.4 1,43 in
2,5 7.4 1.62 in



Empaque No. Empaque

Didmetro (ft)

Gal/ hr

Platos teéricos HETP

107

115
Triangular en 116
forma de pir4-
mide triangular

129

0.257

0,507

].0

3.0

1.0
2.0
3.0
4.0
5.0
6,0
6.8
3.5
8,2
12,5
17.5
20.0
23.5
15.0
30,0
40,0
50.0
60,0
70.0
80.0

9.0

351

10.0
8.3
7.8
7.4
751
6.7
6.5
10.2
7.9
7.4
6.7
6.3
5.8
8.3
6.6
6.0
5.8
5.6
5.4
5.0

4.8

4.1

1.19i
1.45 i
1.55 i

1.62 i

1.7

1.78 i
1.86 i
1.18 i
1.52 i
1.61 i
1.78 i

1.91 i

2,1

1.44 i
1.82 i

1.98 i

2,1

2,12 i
2,22 i
2,38 i

2,46 i

2,91 i

in
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FIG. No. 49.,- CORRELACION DE BRAGG PARA EMPAQUES STEDMAN

6.8 Empaques de metal expandidos
En afios recientes han aparecido un determinado tipo de empaques de metal expandido -
para torres empacadas usadas en Destilacién, Ese material tiene la ventaja de un bajo
costo y proporciona grandes cantidades de espacio libre lo que permite altas velocidades
del vapor que no pueden alcanzarse con los empaques distribuidos al azahar.

Scofield (92) describié un empaque que posteriormente se conocié como Panapak
formado por capas prensadas de metal expandido que constaba de platos corrugados pren
sados de tal manera que formaban cimas y valles (como en una onda). Ensambles sucesi
vos se colocan en la torre hasta dar la apariencia de un enlatado de metal,

La méxima velocidad del vapor alcanzada fue del doble que la obtenida por --
platos con cachuchas con 1,5 ft. ‘de espaciamiento y de dos a tres veces que la alcoﬁ
zada con anillos Raschig y sillas Berl, Los experimentos mostraron que el empaque es -
muy eficiente q velocidades del vapor cercanas al punto de inundacién, pero la eficien-
cia decrece répidamente cuando la velocidad del vapor se reduce .

Para sus estudios Scofield selecciond tres tipos de sistemas destilantes a diferen-

tes condiciones de presién y cuyos resultados se dan en la figura No, 50 :
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FIG. No. 50.- SISTEMAS DESTILANTES USADOS EN LA CORRELACION DE
SCOFIELD

La muy alta eficiencia de este empaque se debe a que el vapor se burbujea en
el Ifquido dentro de la superficie metélica de las placas de metal expandido. ST la ve-
locidad del vapor es reducida abajo del punto de inundacién la accién burbujeadora --
disminuye y esto trae como consecuencia un incremento en el HETP,

Mc. Williams, Pratt, Dell & Jones (93), obtuvieron una correlacién para el cél
culo del HETP para los sistemas Tetracloruro de carbono - Benceno y en especial para -
el sistema Agua - Oxido de deuterio. El trabajo llevado por estos autores se hizo con -
objeto de encontrar un sistema en el cual el empaque proporcionara una alta eficiencia
a la transferencia de masa y ademés fuera de bajo costo ya que por métodos convencio
nales y a presién atmosférica era necesario evaporar 300 000 toneladas de agua para -
producir una tonelada de agua pesada, siendo esta la razén por la que se realizé el de
sarrollo del empaque del tipo de capa dnica de metal expandido conocido como Spraypak

Las pruebas para la obtencién del HETP se llevaron a cabo en una columna cua-
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drada de acero dulce con una altura de seccién empacada de 20 ft, Los valores &pti-
mos para el HETP para el empaque Spraypak se encontraron cercanos al 60 % del punto
de inundacién, Los resultados indican que el rendimiento del producto del empaque en
el punto de inundacién es de 150 a 200 % mayor que el mejor disefio hecho para co--
lumnas de platos con espaciamiento entre ellos de 1.5 ft por lo que tomando en cuenta
lo anterior obtenemos una reduccién en el volumen efectivo de la torre en un 5 a un

& % comparado con las torres de platos, La correlacién se ilustra a continuacién:
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FIG. No, 51.,- COMPORTAMIENTO DEL EMPAQUE SRAYPAK

6.9+.~ Mezclas binarias fraccionadas en torres empacadas
Numerosas mezclas binarias han sido estudiadas para apreciar el comportamiento de las
torres empacadas para Destilacién, La seleccién de una de estas mezclas esta en funcién

del tamafio de la torre y del ndmero de platos tedricos. Se pueden usar aquellas mezclas
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cwyas volatilidades relativas no sean muy altas, ya que éstas, estan en proporcién direc
ta con el HETP,

Beatty & Calingaert (94) muestran que el n heptano y el Metil cilohexano cons-
tituyen un sistema binario idgcl con una volatilidad relativa de 1,07 a presién atmosfé-
rica y con un ndmero de 100 platos teéricos.

Hands & Whitt (95) estudiaron el sistema dietanol amina - trietanol amina en una
torre de 1.5 mt de altura y de un diémetro de 75 cm, empacada con anillos Raschig -
de 5/8 de in y operando en condiciones de vacio (5 mm de Hg). La correlacién encon
trada es la siguiente:

70
HETP & s

[L/" ]~d]
L = Gasto de reflujo, Ib/sq ft)(hr)
By = Viscosidad del lfquido, Ib/ (ft) (hr)
d = Diémetro de los anillos (Raschig)

Para llegar a la ecuacién anterior, Hands & Whitt toman como Unicas variables
de importancia el tamafio del empaque, el gasto del Ifquido y la viscosidad. Para ope-
raciones con relacién de la columna de empaque de 8 a 10 mt y menores de 3 mt de -
altura, esta correlacién tiene una aproximacién de un 40 %.

Deed, Schutz & Drew (96) destilaron una mezcla de Isopropanol - Agua en una
columna de 6 in de diémetro empacada con anillos Raschig de % in y con una altura de
47 ino Los resultados experimentales se muestran en la figura No. 52 y fueron calcula
dos sobre resistencias globales. La razén Lm/ Gm varfa de 0.33 a 1 y la pendiente pro
medio "m" va de 0,3 a 16.7 . Los resultados muestran que el HQL varfa con el factor

m Gm/Lm de 0,43 a 1,06 ft.
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FIG, No. 52,- DATOS DE RECTIFICACION DE LA MEZCLA ISOPROPANOL - AGUA

De este trabajo se concluye que la fase lfquida es la resistencia controlante, a-
demds de que en este trabajo se pretende correlacionar estos datos con los de absorcién
del sistema Biéxido de carbono - Agua siendo ésta muy probre. -

Myles, Feldman, Wender & Orchin (97) evaluaron el efecto de la presién de o~
peracién sobre la eficiencia de empaques como las hélices, sillas Berl, empaques heli-
coidales usando como sistema destilante el n heptano - - metilciclohexano apareciendo que
que la presién éptima de operacién es de 20 mm Hg para todos los empaques, La velo-

cidad promedio de irrigacién estuvo basado en la media de la velocidad de inundacién.
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FIG, No, 53.- CORRELACION DE MYLES Y COLABORADORES
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Struck & Kinney (98) evaluaron el comportamiento de los anillos Raschig, héli-
ces, Cannon, empaques Protruded y Mc. Mahon en una columna de diémetro de 3/4
de in sobre presiones que iban desde 10 mm a la presién atmosférica habiendo obtenido
como rango éptimo el de 50 a 100 mm de Hg, El sistema destilante que sirvié para pro

bar esta columna fue el del n decano - transdecalth, Las conclusiones se muestran en

la figura No, 54:

EHTUA VN §ASTO DE 250 m ¢
r 5 F =E

) 1 T

| i P
® Raschig rings & Cannon packing

o Helices | © McMchon packing!
2.2 I gy vyl ] i ol
5 10 20 30 50 {00 32C 5C0 73¢
PRES/ON BE LA COLUMNA EN mw Hp

FIG. No, 54,- VARIACION DEL HTU CON LA PRESION PROMEDIO DE LA
COLUMNA A RENDIMIENTO DEL PRODUCTO CONSTANTE,

Furnas & Taylor (99) estudiaron el sistema Tolueno - n heptano en una gran varie

dad de reflujos y encontraron la siguiente correlacién:

ko = 6.75 12"

G(prom)

G(prOm) = Velocidad mésica del vapor promedio, en Ib/ (hr) (sq ft)

L = Velocidad mésica de la fase lfquida, en Ib/ (hr) (sq ft)

Teller (100), compara los datos del HETP para nillos Raschig y sillas Berl en ---
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tamarios comerciales como lo muestran las figuras No, 55 y 56, siendo obtenidos para -

situaciones inferiores al punto de inundacién,
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FIGS. No. 55 y 56,- COMPARACION DE LOS DATOS DEL HETP PARA ANI-
LLOS RASCHIG Y SILLAS BERL EN TAMANOS COMUNES

En este trabajo se not6 que se obtenian resultados similares para tamafios equiva-
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lentes en estos tipos de empaques, ademds se observé que las sillas Berl son mas estables
cerca de la zona de inundacién sosteniendo dicha estabilidad adn al 150 % de inunda~
cién. Las mezclas destilantes usadas en estas investigaciones se dan en la TABLA L.

La Cia. U, S, Stoneware (101) experimenté en sus laboratorios el funcionamien-
to de las sillas Intalox en una columna de 15 in de diémetro y con una longitud de em
paque de 10 ft. Los sistemas escogidos para sus pruebas fueron los siguientes:

a) Iso-octano - Tolueno
b) Benceno - Tolueno
c) Acetona - Agua

Al efectuarse los experimentos se aprecié la excelente distribucién del ltquido -
debido a una gran distribucién al azhar de los empaques. En la destilacién al vacio las
sillas Intalox produjeron bajas caidas de presién dando por consecuencia bajos puntos de
ebullicién lo que significa mayores producciones de destilado por unidad de tiempo. Los

datos obtenidos en estas investigaciones se ilustran en las figuras No, 57, 58 y 59

6,10~ Sistemas destilantes a presién reducida
Bliss, Eschaya & Frisch (102) estudiaron el efecto a la presién reducida en la destila—
cién del orthodiclorobenceno y del ortho etil benceno en una columna empacada de 3
in de didmetro con anillos de 3 in de carbén, Los experimentos se llevaron accabo a -
presién reducida de 4.98, 33.8 y 18.5 mm de Hg donde los valores respectivos al Hog
fueron de 1.1, 1,25 y 1,65 ft y las velocidades de destilacién de 40 a 25 Ib/ (hr) (sq ff)

Los resultados fueron correlacionados mediante la siguiente ecuacién :

N
Hog = 6.52 P~ 0%

siendo P la presién absoluta en mm de Hg
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TABLA L

SISTEMAS DESTILANTES USADOS EN LA CORRELACION DE TELLER

Empaque Sistema D* E L Hpg o HETP
Anillos de cerémica Isopropanol = Agua 6 4 150 0.3-0.6
de 3 in o de cdrbén " 6 4 450 0.3-0.6
CCly - Benceno 5 9 250 2.0 in

" 5 9 ”‘50 1.25 in

Tricloroetileno - 5 9 200 1.45 in

tolueno 5 9 700 1.25 in

" 4,8 5 500 0.87 in

" 4.8 5 1700 0.70 in

" 4.8 9 400 1,30 in

Sillas saddles de Etanol - Agua 5.0 9 550 1.00 in
de cerémica de 3 in ¢ 12.0 10 190 1,50 in
Monturas saddles de " 12,0 9 150 1,40 in
cerémica de 1 in " 12,0 9 960 1.10 in
Anillos de cerémica = 12,0 10 785 1.20 in
de1ly2in " 12,0 10 816 2,20 in

*D = Diémetro de la columna, en in
E = Profundidad del empaque

L = Velocidad del Ifquido, en Ib/(hr) (sq ft)
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La ecuacién anterior se puede escribir en funcién de la temperatura:

-7.2
Hog = T~

lo anterior sugiere que a la transferencia la controla la fase lfquida y a presiones muy

altas lo hace el vapor.

6.11.~ Separacién de isétopos por destilacién
La separacién de los isétopos de sus elementos por Destilacién requieren de un gran ndém
mero de platos teéricos debido a sus volatilidades relativas muy pequefias, lo que no los
hace apropiados para destilarlos en columnqs de platos. Las columnas empacadas han si-
do empleadas en procesos de este tipo y han servido para medir su eficiencia con valo-
res de HETP no muy grandes,

Norman & Hu (103), investigaron la destilacién de agua enriquecida con 0,3 %
en mol de deuterio en una columna de 6 in de diémetro con una altura de 9 ft usando
empaques Stedman. La figura No. &0 muestra los valores del HETP determinados a reflu
jo total, viéndose que estos valores eran de dos a cuatro veces mas altos que aquellos
medidos por mezclas de hidrocarburos,

Con & Wolf (104) separaron los is6topos del boro por destilacién de un comple-
jo de Trifluoruro de boro y Dimetilether, Se encontré que el HETP usando empaques S-

tedman era de 3.5 a 6.3 in,

6.12,- Resistencias Ifquida y de vapor en destilacién
De acuerdo con la teorfa de la doble resistencia para la transferencia de masa, es posi

ble calcular la altura de la unidad de transferencia para destilacién por medio de:
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los valores de Hg y H) son determinados medionte la teorfa de absorcién del gas. Sin
embargo existen dificultades en la aplicacién de los datos de absorcién a Destilacién -
porque el area superficial de los empaques es comunmente mayor para Destilacién que -
para absorcién a la misma velocidad del Ifquido debido a lo reducido de la tensién su-
perficial del Ifquido y la reduccién de viscosidad a altas temperaturas.

Morris (105) considera que el area superficial de los empaques es substancialmen
te constante dentro del rango de velocidades normales del Ifquido encontrades en la des
tilacién a presién atmosférica. Los métodos empleados para el disefio de torres de absor-
cién pueden ser ampliados para torres de destilacién (106) st se condiciona que el area
hémeda para destilacién es equivalente a la de absorcién a velocidades del Ifquido en -
exceso del mtimo de velocidad de humectacién, De acuerdo con lo anterior el coefi--
ciente de transferencia de masa para el vapor es calculado mediante la siguiente ecua-

cién, desarrollada por Carey & Williamson (107):
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kg RT " 0.5 - 25
G P B evd
. =z 0,04| ——————-
v P eD K

= Diémetro de la columna

Q.
1

Velocidad del gas (relativa a la velocidad efectiva superficial del Itquido)

<
n

Este coeficiente es multiplicado por el factor de empaque Rg que se muestra en

la TABLA M para obtener el coeficiente para este empaque asi tenemos:

H M

G~ kga P

TABLA M
Empaque Hg EN FT Hy en ft HoGg, en ft Rg
Anillos de 3 in 0.34 a 0,38 0.19 a 0,27 0.6 2.7
Anillos de 1 in 0.85 a 0,95 0.26 a 0.37 12013 27
Anillos de 2 in 1.69 a 1,88 0.49 a 0.65 2.3 a 2.5 27

(¢vd/u)02 (u/ e D)0
0.04 q Rg

Velocidad en el empaque

<
n

d = 0,083 ft

Espacio fraccional vacio

Para el coeficiente en la fase ltquida, Morrison (ref, cit.) lo expresa mediante:



0L 0,53 0.5 I‘ 0.7
kL = 20,8 | ===—- DL i
P'L QL
¢ 0053 n
k| = 20,8R | -=—=- 0,05 51907 =n| _L__
L P'L L QLQ

para empaques que se acomodan desordenadamente donde n = 0.75 para anillos Raschig
de 5 y 1 iny 0,85 para los anillos de 2 in.

La altura de la unidad de transferencia para la fase ltquida serd:

- 1-
" 2,32 % wsepe "
H, = =

L= e ko 20.8R) (¢)/wp %3 D05

Ry = Factor de empaque para la fase lfquida.

Los valores calculados de HG y HL para las mezclas Benceno - Tolueno; Cloruro -
de metileno - Cloroformo y Etanol - Agua con los valores encontrados mediante esta co-
relacién muestran una marcada dependencia con el diémetro del empaque. Los resulta-
dos para los tres sistemas a una velocidad del vapor igual al 65% de la velocidad de -
inundacién se sintetiza en la TABLA M,

Estos resultados muestran que la resistencia controlante recae en la parte del va-

por para valores de m GM/ Ly cercanos a la unidad,
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