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PROLOGO

En cualquier proceso donde ocurra la transferencia de una sustancia debido a
la difusion, por lo menos se ve involucrada la transferencia de momentum y
también puede haber transferencia de energia, como ocurre con la mayor parte
de las aplicaciones practicas de las operaciones de transferencia de masa, por
lo menos dos de los tres fenémenos estan interrelacionados entre si.

En el caso de que el problema sea tratado con las ecuaciones diferenciales que
describen la conservacion tanto de momentum como de masa y energia, la
posible expresion matematica resultante debido a la interrelacion de los
fenomenos de transporte, puede resultar bastante complicada. Ademas, en el
caso de las aplicaciones industriales muy a menudo se trabaja en condiciones
bajos las cuales prevalece el régimen de flujo turbulento, el cual no puede ser
descrito completamente mediante una expresion matematica, puesto que el
mecanismo de transporte turbulento es mucho mas complicado que el
mecanismo de transporte molecular. Como resultado de esto es necesario
combinar la teoria con la evidencia experimental para obtener una imagen
adecuada de la turbulencia.

Es por esto que para fines de disefio resulta mucho mas ventajoso si la
informacion que representa el fendmeno de transferencia de materia se
encuentra disponible en una forma mas sencilla que la ecuacién de continuidad
en su forma diferencial. Debido a lo anterior, resulta evidente la importancia de
contar con correlaciones empiricas para la estimacion de los coeficientes de
transferencia de masa asi como otros parametros (nimero de Sherwood, altura
de unidad de transferencia de masa, altura equivalente de plato teérico y
eficiencia de etapa teérica), los cuales se encuentran directamente
involucrados dichos coeficientes.

En el presente trabajo se presentan una serie de correlaciones empiricas para
estimar los coeficientes de transferencia de masa, Utiles para estudiantes de
ingenieria, asi como para aquellos profesionales que se dedican al disefio y

analisis de equipos y/o procesos. En el primer capitulo, se exponen una serie



de fundamentos tedricos referentes a los coeficientes de transferencia de
masa, como son, los coeficientes individuales y globales, numeros
adimensionales involucrados, asi como las teorias en las que se basan los
coeficientes de transferencia de masa.

En el capitulo |l se tratan los coeficientes de transferencia de masa en equipos
de contacto gas-liquido, haciendo especial énfasis en columnas de platos vy
columnas empacadas las cuales, han venido incrementando su uso debido que
en los Ultimos afos se han desarrollado empaques estructurados que
presentan una alta eficiencia para la transferencia de masa asi como
caracteristicas hidraulicas muy atractivas.

El capitulo lll esta dedicado a la transferencia de masa en equipos de contacto
liquido-liquido tratando los equipos de contacto por etapas, asi como los
equipos de contacto continuo presentando informacion necesaria para estimar
los coeficientes de transferencia de masa en los diferentes fenomenos o
patrones de flujo asociados a las operaciones de extraccion liquida.

En el capitulo IV se tratan los coeficientes de transferencia de masa para
equipos de contacto entre un sélido y un fluido, los cuales son de considerable
interés debido principalmente a que dentro de esta categoria se encuentran
muchas operaciones de importancia industrial.

Finalmente, en el capitulo V se trata el tema de los coeficientes de
transferencia de masa en reactores quimicos, especialmente se trata la
transferencia de masa en reactores cataliticos ademas de reactores biolégicos
y electroquimicos.



OBJETIVOS

Objetivos Generales

L]

Explicar el concepto de coeficiente de transferencia de masa.

Explicar la importancia de los coeficientes de transferencia de masa.

Objetivos Particulares

L ]

Presentar una serie de correlaciones empiricas, graficas y analiticas para el
célculo de coeficientes de transferencia de masa en diversos equipos de
proceso.

Presentar una serie de correlaciones empiricas graficas y analiticas para el
calculo de parametros que involucran directamente los coeficientes de
transferencia de masa, como son la altura de unidad de transferencia HTU,
la altura equivalente a un plato tedrico HETP, asi como eficiencia de etapa
tedrica.



INTRODUCCION

Las operaciones de transferencia de masa son de gran importancia en el
desarrollo de las actividades profesionales del ingeniero quimico debido a que en
la mayoria de los casos se requiere una purificacion de sustancias para la
obtencion de un producto con un alto valor agregado.

Las operaciones de transferencia de masa se llevan a cabo debido a un gradiente
de concentracion lo cual es posible mediante la formacién de dos fases ya que se
basan en la distribucién desigual en el equilibrio de las sustancias que han de
separarse entre dos fases mutuamente insolubles.

Para la formacién de dichas fases es necesaria la presencia de un agente de
separacion, el cual es una corriente de masa y/o energia que permite la formacién
de las dos fases.

Existen dos formas generales para llevar a cabo un proceso de transferencia de
masa que son:

» Operaciones de contacto continuo o diferencial. En las cuales las
sustancias se encuentran en contacto a todo lo largo del equipo.

» Operaciones de contacto discontinuo o por etapas. Son aquellas en las que
se permite que las fases entren en contacto entre si para que exista
transferencia de masa vy posteriormente se puedan separar
mecanicamente.

La velocidad de transferencia de masa depende del grado de desviacion del
equilibrio que se encuentre en el sistema asi como del régimen de flujo, las
propiedades fisicas de las fases y de las condiciones de operacién.

Como ya se menciond anteriormente, la velocidad de los procesos de
transferencia de masa se encuentra gobequa por la desviacion del estado de
equilibrio que pueda haber en el sistema. Asi mismo, la velocidad con la cual un
sistema se acerca al estado de equilibrio es funcidn de los coeficientes de
transferencia de masa.

Por esta razon, los coeficientes de transferencia de masa intervienen
directamente en el tiempo de contacto y por consiguiente en el tamano que tendra
un determinado equipo de proceso destinado a llevar a cabo una separacion.
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Mas aun, los coeficientes de transferencia de masa también intervienen en
equipos en los que no es la funcién obtener una separacion como es el caso de
los rectores quimicos. Por ejemplo, la rapidez con la cual se efectla una reaccion
quimica entre dos fluidos en presencia de un catalizador sélido, esta
frecuentemente determinada por la rapidez de transferencia masa de la manera
siguiente:

1. Transporte de los reactantes del seno del fluido a la interfase fluido-sdlido
(superficie externa de la particula catalizadora).

2. Transporte de los reactantes en el interior de la particula (si ésta es
porosa).

3. Adsorcién de los reactantes en puntos internos de la particula catalitica.

4. Reaccion quimica de los reactantes adsorbidos formando productos
adsorbidos (reaccion superficial).

5. Desorcion de los productos adsorbidos,

6. Transporte de los productos de los puntos internos a la superficie externa
de la particula del catalizador.

7. Transporte de los productos de la interfase sélido-fluido a la corriente del
seno del fluido.



CAPITULO |

ANTECEDENTES

1.1 DEFINICION DE COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA

Cada molécula de un sistema tiene una cierta cantidad de masa, energia térmica
y cantidad de movimiento asociados con ella. El transporte de masa tiene lugar
cuando se encuentran presentes en la misma fase diferentes clases de
moléculas. Si la concentracion de un tipo de molécula es mayor en una region del
gas que en otra, la masa sera transferida de la regién de mas alta concentracién
a la zona de concertacion inferior. En el transporte en régimen laminar o
molecular, las moléculas se mueven en una direcciéon erratica. Considérese el
caso de la figura 1.1 la cual, representa un tubo de vidrio dentro del cual fluye
agua a cualquier velocidad media deseada. En el centro del tubo se introduce,
mediante un tubo capilar, un pequefio chorro de un colorante soluble en agua, asi
que, el delgado filamento de colorante se inyecta en la corriente de agua; la
velocidad de la corriente de colorante es igual a la del agua en el punto de
introduccion.

Refiriéndose a la figura 1.1a se ve que a bajas velocidades del agua, el filamento
de colorante mantiene su identidad con la corriente de agua, a este patrdn de flujo
se le conoce como flujo laminar, en el cual, la velocidad de transferencia de masa
puede ser estimada por medio de la ecuacién 1.1, la cual representa la ley de
Fick.

&, oC,

N, =(NA+NB)_(‘:”_DAB 52 (1.1)

La ecuacién 1.1 representa difusion unidireccional en estado estacionario, para un
uso mas general tomando en cuenta difusién en tres dimensiones, estado
transciende, asi como reaccién quimica la ley de Fick se representa por medio de
la ecuacion 1.2.
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FIGURA 1.1 PATRON DE FLUJO

Con una velocidad media ligeramente superior, el flamento de colorante se rompe
en trozos, como se aprecia en la figura 1.1b. A una velocidad media bastante
mayor, como en el caso de la figura 1.1c, la actividad de los trozos se vuelve
extraordinariamente violenta y la regién del colorante homogéneo se aproxima al
punto de entrada del colorante, es en este punto donde se produce lo que se
conoce como flujo turbulento, en donde a diferencia del flujo en régimen laminar
en el que fluyen de manera erratica las moléculas, porciones relativamente
grandes de fluido llamadas remolinos se mueven con rapidez de una regién a
otra, en estos remolinos existe material disuelto, por lo que el movimiento de

remolino contribuye apreciablemente a la transferencia de masa. Las velocidades



longitudinales también parecen oscilar en forma cadtica con respecto a su valor
promedio. El tratamiento matematico turbulento es extremadamente dificil y hasta
ahora no se conoce ninguna solucién “exacta’, es decir, estrictamente racional,
que describa un flujo turbulento.

Se ha observado que cuando un fluido fluye sobre una superficie sélida, en
condiciones en las cuales, por lo general, prevalece la turbulencia, hay una regién
inmediatamente contigua a la superficie en donde el flujo es predominantemente
laminar. Al aumentar la distancia desde la superficie, el patrén de flujo cambia
gradualmente hasta llegar a una zona en el seno del fluido en donde el patrén de
flujo es completamente turbulento.

La transferencia de masa por conveccion (o transferencia de masa en régimen
turbulento) es la que se realiza entre la superficie limite del sdlido y el fluido en
movimiento. La ecuacion que describe la rapidez de transferencia de masa en

estas condiciones tiene la forma:

N,aAC, (1.3)

En donde Na es la rapidez de transferencia de materia o flujo difusional de una
sustancia A (en algunos casos llamado flux de A) medido en (cantidad de
materia)/(tiempo)(area normal a la direccion de la transferencia o area interfacial).
En la ecuacion 1.3 se puede observar que la velocidad de transferencia de
materia es proporcional a la diferencia de concentracion (AC,) que pueda existir,
la constante de proporcionalidad entre la velocidad de transferencia de materia y
la diferencia de concentracién es conocido como coeficiente de transferencia de
masa.

1.2 COEFICIENTES BINARIOS PARA BAJAS VELOCIDADES DE
TRANSFERENCIA DE MASA

La forma de representar la velocidad de transferencia de masa se convierte

entonces en

N, = kcAC, (1.4)



Debido a que la concentracion puede ser definida de diversas maneras, existen
diversas dimensiones en los coeficientes para cada situacion dependiendo de la
manera de expresar la fuerza impulsora de tal forma que la velocidad de

transferencia de masa puede ser expresada por medio de las expresiones:
N, =ke(Pai—Pa2)= k}-()’al_ Yz )=ke(Cri—=Cis) (1.52)

N, :kx(xA]_xA2)=kL(CAI_CA2) (1.5b)

Debido a esto, hay diversas maneras de expresar los coeficientes de
transferencia de materia asi como la fuerza impulsora para el gradiente de
concentracion.

Los coeficientes de transferencia de masa en las ecuaciones 1.5 a) y b) son
denominados coeficientes de transferencia de masa tipo k", los cuales pueden
ser utilizados bajo ciertas restricciones que son:

« Bajas velocidades de transferencia de masa.

« Transferencia de una sustancia A en una sustancia B no transferible o

contratransferencia de masa equimolar.

1.3 COEFICIENTES BINARIOS Y MULTICOMPONENTES DE
TRANSFERENCIA DE MASA

Cuando ocurre la transferencia de masa en condiciones que no cumplan las
restricciones antes mencionadas, es conveniente expresar la velocidad de
transferencia de masa mediante un coeficiente local de transferencia de masa, el
cual depende intrinsecamente de la velocidad de transferencia de materia,
mediante la ecuacién:

L NG
_ Np N G (1.6)
A T TN

N @

En donde Caz es la concentracion al final del camino de la difusion, Ca; es la

concentracion en el principio del camino de la difusion, C es la concentracion total



en el sistema, Na es la velocidad de transferencia de masa de la sustancia A, N es

la suma de las velocidades de transferencia de masa de las distintas sustancias

presentes N=ZN, y F es el coeficiente de transferencia de masa local o
i=N

coeficiente de transferencia de masa tipo “F", definido para un lugar particular
sobre la superficie limite de la fase. Puesto que el valor de F depende de la
naturaleza del movimiento del fluido, que puede variar a lo largo de la superficie,
es conveniente utilizar un valor promedio de F.

Cabe sefalar que siempre que sea posible es conveniente expresar la velocidad
de transferencia de masa mediante el uso de coeficientes tipo “F" ya que éstos no
tienen las restricciones que tienen los coeficientes tipo “k". Sin embargo, hay que
resaltar que en el caso de que se tenga contratransferencia de masa equimolar,
NA = -NB, por lo que la ecuacién 1.6 se indetermina; bajo estas circunstancias, la
ecuacion 1.4 se simplifica a la ecuacion 1.5.

Existen equivalencias entre los distintos coeficientes de transferencia de masa las
cuales son de la siguiente manera:

PBim Pom _ Ky 0 0 o Pr
G0 Tr e SRT M, T 7 TEPRT 07
F, =Kk Xgm =k X C=kiC=k] LAY, (1.7b)

ﬁ_x

En donde el superindice ° significa que el coeficiente de transferencia de masa es
para alguna situacion en donde ocurre la contratransferencia de masa equimolar
como en el caso de operaciones de destilacion, los coeficientes que no tienen el

o

superindice ° son para operaciones de transferencia de masa en donde se

transfiere un soluto A mientras que el solvente B no es transferido.



1.4 PARAMETROS IMPORTANTES EN LOS COEFICIENTES DE
TRANSFERENCIA DE MASA

La mayor parte de la informacion sobre coeficientes de transferencia de masa es
empirica, particularmente lo que se refiere a las aplicaciones que incluyen el flujo
turbulento. Debido a lo anterior, es necesario expresar las operaciones que
incluyen los diversos fendmenos de transporte en forma matematica relativamente
sencilla partiendo de las correlaciones de los datos experimentales.

Cada uno de los mecanismos puede ser descrito en términos de diversas
variables. Considérese, por ejemplo, un sistema en el cual se predicen tres
mecanismos A, B y C mediante examen cualitativo, experiencia o intuicion. Estos
mecanismos estan representados por variables, tales como velocidad,
conductividad térmica, difusividad molecular, etc., arregladas en grupos tales que
las dimensiones de los mecanismos A, B y C, sean las mismas. Por lo tanto, las
relaciones (A/B), (A/C) y (A/C) sean adimensionales. La relacion empirica entre A,
B y C puede escribirse como una serie de términos exponenciales

A =KB’C* 1.8
Donde
K = Término constante sin dimensiones.
b,c = Exponentes constantes sin dimensiones.
En una ecuacion de este tipo, el mecanismo A esta completamente descrito en
términos de los mecanismos B y C. Esto es una serie exponencial de términos
similares, difiriendo entre ellos solamente en el valor numérico de las constantes.
La ecuacion 1.8 puede dividirse entre B dando

A B® ..
gngc (1.9)

El miembro izquierdo de esta ecuacion es adimensional, y K se define también sin
dimensiones. Por lo tanto, para que la ecuacion sea dimensionalmente
consistente, B”'C® debe ser adimensional, esto es (-b + 1) = ¢. La ecuacién 1.9

también puede ser escrita de la forma



A Y
] =
B [B) (1.10)

El mismo razonamiento puede ser aplicado a una ecuacion que incluya n
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Los mecanismos que dependen de la turbulencia generalmente no pueden ser

mecanismos.

descritos en forma exacta, pero generalmente puede arreglarse un grupo de
variables que dé como resultado méas bien un ndmero proporcional, que un
numero igual al efecto del mecanismo.

A menudo se utilizan parametros adimensionales para relacionar los datos
relativos a la transferencia convectiva de masa o difusion turbulenta. En la
transferencia de momentum es importante el numero de Reynolds, en
transferencia de calor, son importantes los nimeros de Prandtl y Nusselt. Algunos
de estos parametros resultan de utilidad en la correlacién de coeficientes de
transferencia de masa.

Las difusividades de los tres fendmenos de transferencia se definen de la
siguiente manera:

» Difusividad .de momentum = v = w/p

« Difusividad térmica = a = k/pCp

+ Difusividad de masa = Dag

Cada una de las difusividades tiene las dimensiones Longitud?/tiempo, por lo que
la relacién de cualquiera de ellas debe ser adimensional. La relacion a la
difusividad molecular de momentum a la difusividad molecular de masa se le
denomina nimero de Schmidt:

(1.12)



El nimero de Schmidt tiene una importancia en la transferencia convectiva de
masa analoga al numero de Prandtl en la transferencia convectiva de calor. La
relacion de la difusividad molecular de calor a la de masa es denominada nimero
de Lewis:

_ k

~ pC.D (1.13)

El numero de Lewis aparece cuando un proceso involucra de la transferencia

Le

simultanea de calor y masa. Los numeros de Schmidt y Lewis son combinaciones
de las propiedades de los fluidos por lo que cada uno de ellos se puede
considerar como una propiedad del sistema en difusion.

En todo caso es evidente que los coeficientes de transferencia de masa pueden
estar influidos por la magnitud de la difusividad y por consideraciones
hidrodinamicas que influyen en el movimiento del fluido. Es costumbre y es (util
describir los coeficientes de transferencia de masa en funcion de grupos
adimensionales como los grupos mencionados anteriormente (Sc y Le), entre los

grupos mas importantes ademas de Sc y Le se encuentran los siguientes:

FI__ ko /RTpy, _ ke ! _ KePow !

CD xp PrD s D ) PD s Bt

Sh =

La ecuacion 1.14 corresponde al nimero de Sherwood en donde / es una
dimensidn lineal apropiada para el sistema. Este grupo es el usado como principal
entre los que contienen al coeficiente de transferencia de masa. Puede ser visto
como la relacion de la dimension [ al espesor de la “pelicula efectiva” y es
analogo al nimero de Nusselt en transferencia de calor.

_fuw

Re n (1.15)

La ecuacion 1.15 es el nimero de Reynolds. Este numero sirve como una
medida del grado de turbulencia y es importante en la conveccion forzada. Es una
relacion entre la fuerza de inercia y la viscosidad.



2
I*A
Gr=u(ﬂ] (1.16)
pu

El grupo adimensional que aparece en la ecuacion 1.16 representa el nimero de
Grashof, el cual es importante en casos de conveccion natural.

g (1.17)

La ecuacion 1.17 representa al nimero de Froude, o razén entre la fuerza de
inercia y la gravitatoria, importante cuando han de tenerse en cuenta ondas en la
superficie y otras condiciones semejantes.

_pu’l

OLc

We (1.18)

El nimero de Weber o razén entre la fuerza de inercia y la tensién interfacial,
importante de modo particular en el contacto de dos fases inmiscibles. El nimero
de Weber se encuentra representado en la ecuacion 1.18.

1.5 COEFICIENTES GLOBALES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Hasta ahora se ha hablado de coeficientes de transferencia de masa en una sola
fase; sin embargo, en las aplicaciones practicas del fenomeno de difusién como
son los procesos de separacion, se lleva a cabo la transferencia de masa entre
dos fases mutuamente insolubles, como pueden ser los casos:

« Transferencia de masa entre un liquido y un gas.
+ Transferencia de masa entre dos liquidos.
¢ Transferencia de masa entre un sélido y un gas.

+ Transferencia de masa entre un liquido y un sdlido.



Como se menciono anteriormente, la transferencia de masa ocurre debido a un
gradiente de concentracion (la verdadera fuerza impulsora de un fenémeno de
difusion es un gradiente de potencial quimico, sin embargo, para fines practicos,
en el caso de soluciones diluidas dicha fuerza impulsora se considera como el
gradiente de concentracion). Cuando se alcanza el equilibrio, el potencial quimico
en las dos fases en cuestion se iguala, en este punto el nimero de moléculas de
la sustancia que se difunde que pasa de la fase A hacia la fase B es el mismo
nimero de moléculas que pasan de la fase B hacia la fase A. Dicho de otra
manera, la fuerza impulsora para un proceso de difusion es el alejamiento que se
tenga del equilibrio debido a que cuando se llega a alcanzar el estado de
equilibrio la concentracién de la sustancia que se difunde es uniforme en toda la
fase, lo cual no implica que la concentracion de la sustancia que se difunde sea
igual en las dos fases.

A este mecanismo de difusion se le conoce como transferencia de masa entre
fases o transferencia de masa interfacial.

En la transferencia de masa interfacial ocurren tres pasos en la transferencia de
masa total que son:

« Transferencia de masa desde el seno de una primera fase hacia la

superficie interfacial.

« Transferencia de masa en la interfase.

« Transferencia de masa desde la interfase hacia el seno de la segunda fase.
Para el anélisis de este fendmeno de transferencia de masa, se involucran las
siguientes consideraciones:

« La rapidez de transferencia de masa esta controlada por la rapidez de

difusion a través de las fases que se encuentran separadas por la interfase.

« No hay resistencia a la transferencia de masa en la interfase.

Ahora considérese la transferencia de masa entre una fase gaseosa y una fase
liquida tal como la absorcion de un soluto A desde la fase gaseosa a la fase
liquida como se puede observar en la figura 1.2.

En donde el gradiente de concentracion en la fase gaseosa se expresa como un

gradiente de presion parcial y en la fase liquida como un gradiente de



concentracion molar, los subindices G, L e i significan que son las condiciones en
el seno de la fase gaseosa, liquida y en la interfase respectivamente.

La velocidad de transferencia de masa del soluto A en las dos fases puede ser
expresado por:

N, :kG(pAG_pm) (1.198)
1.19b
N:\=kL(CA:_CAL) ( )
Intertase
Pac
PaiN Cai

Fase caseosa

Concenftracron
del goluto A

Diztancia

FIGURA 1.2 CONCEPTO DE DOBLE RESISTENCIA.

En donde ke y ki son los coeficientes de transferencia de masa en la fase
gaseosa y en la fase liquida respectivamente. En condiciones de estado
estacionario, se pueden igualar las ecuaciones 1.19a y 1.19b para expresar la
velocidad de transferencia de masa de A de la siguiente manera:

Ny= kG(pAG_- pm)= kl,(Cm_ CAL): _kL(CAL_ Cm) (1.20)

La ecuacion 1.14 se puede reordenar de la forma:



- k_!_, . pr\G_ pr\i

k(; CAL*CA. (1.21)

La ecuacion 1.21 sirve para poder conocer las composiciones interfaciales, la
ecuacion 1.21 también se puede expresar en funcion de coeficientes de
transferencia de masa locales tipo “F", dando como resultado la ecuacién 1.22.

N N
ﬁ_hi ﬁ‘xm_
= (1.22)
NN
N AG N Ai

En las determinaciones experimentales de la velocidad de transferencia de masa
se mide la concentracion del soluto en el seno de cada fase ya que no es posible
realizar mediciones en la interfase, es por esto que es preferible utilizar
coeficientes globales de transferencia de masa los cuales toman en cuenta la
resistencia a la difusion en ambas fases.

Considérese el caso de la figura 1.3, ya que la curva de distribucion de equilibrio
es Unica a una temperatura y presion dadas para un determinado sistema,
entonces p,q' en equilibrio con Ca, es una medida de Ca. tan adecuada como lo
es CaL por si misma. Entonces el efecto completo de la transferencia de masa de
las dos fases puede medirse en funcion de un coeficiente global de transferencia
de masa en base a la fase gaseosa, Kg:

Ny = KG(pAG_p:\) (1.23)

A partir de la geometria de la figura 1.3:

Pac— p:\ =(Pac—Pai) +(Pa— p;)‘_“ (pAG“ Pa )+ m(C,i—Cyp) VB2
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FIGURA 1.3 RELACIONES ENTRE FASES PARA TRANSFERENCIA DE MASA.

En donde m es la pendiente de la cuerda CM.

De las ecuaciones 1.19 ay b, despejando la fuerza impulsora se tiene:

Pag—P N
6 A
Al Ai kG
N
CM._CA. A
kL

Sustituyendo las ecuaciones 1.25 y 1.26 en 1.24 se obtiene:

N, _N,  mN,
KG kG kL
1_1.m
KG kG l"‘L

(1.25)

(1.26)

(1.27a)

(1.27b)
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Por otra parte, CaL es una medida de pac y puede utilizarse para obtener el
coeficiente global de transferencia de materia en base a la fase liquida, K,



T
td

I= 1 +_1_
K, mks; k. (1.28)

En donde m’ es la pendiente de la cuerda MD en la figura 1.3.

Ahora considérese el caso en que el soluto de la fase gaseosa es muy soluble en
la fase liquida, tal que pequefios cambios en la concentracion de soluto en la fase
gaseosa produciran grandes cambios en la concentraciéon del soluto en la fase
liqguida como puede observarse en la figura 1.4

Pagh-----=------ P ———————————— Ty

Pl = —mmim e oo s i "M

L ;{f‘ l
CaL Cai Ca

FIGURA 1.4 RELACIONES ENTRE FASES PARA SOLUTOS MUY SOLUBLES.

Suponiendo que el punto P represente la concentracion del soluto en ambas fases
totales, entonces la pendiente m que seria la pendiente de la cuerda CM seria
relativamente pequefia y el término m/kL en la ecuacién 1.28 se vuelve poco
importante, siempre y cuando los coeficientes sean del mismo orden de magnitud
en estos casos se tiene que

Ko kg (1.29)

De la ecuacion 1.29 se puede concluir que la relacion de resistencia de la fase
gaseosa a la resistencia total es aproximadamente la unidad y que la fase
gaseosa constituye la resistencia mas importante.



El caso contrario es aquel en el que el soluto dentro de la fase gaseosa es
relativamente insoluble en la fase liquida, la figura 1.5 muestra este
comportamiento.

Pac

l]Al

PPa

FIGURA 1.5 RELACIONES ENTRE FASES PARA SOLUTOS POCO SOLUBLES.

La pendiente m" de la cuerda MD es muy grande y el término m'kg de la ecuacién
1.28 se vuelve poco importante y la resistencia principal a la transferencia de
masa se encuentra en la fase liquida, de esta manera se tiene

1
k_L (1.30)

Existe un tercer caso en el que la resistencia a la transferencia de masa puede
cambiar a lo largo del proceso de transferencia de masa, tal es el caso que se
muestra en la figura 1.6.

Ya que esta curva es una combinacién de los diagramas mostrados en las figuras
14 y 1.5 en donde se puede apreciar que en la figura 1.6 que a bajas
concentraciones del soluto en el liquido , la resistencia principal a la transferencia



de masa se encuentra en la fase gaseosa, conforme aumenta la concentracion
del soluto en la fase liquida, la resistencia a la transferencia de masa en la fase
liquida se vuelve cada vez mas importante, hasta que a concentraciones altas del
soluto en la fase liquida, la resistencia principal a la transferencia de masa se
encuentra en la fase liquida.

Cuando se trabaja en situaciones en las cuales no se cumplen las restricciones de
los coeficientes de transferencia de masa tipo “k” se deben usar coeficientes de
transferencia de masa locales tipo “F", la aproximacién general es la misma, sin
embargo, las expresiones resultantes son mas complicadas que aquellas en las
cuales se utilizan los coeficientes de transferencia de masa tipo “k”.

Pa

4

L AL

FIGURA 1.6 DIAGRAMA DE FASES CON VARIACION DE SOLUBILIDAD DEL SOLUTO CON
LA CONCENTRACION DE SOLUTO EN EL LiQuIDO.

Si se trabaja con coeficientes de transferencia de masa locales, se pueden

obtener las expresiones para los coeficientes de transferencia de masa globales

Foc Y FoL. Las dos expresiones generales son:

1 _L(I_YA)'.M +_m_(]_xa)m

Foo  Fo (]‘)’,\)-M F. (I —yA),M (1.31)




(1 i XA)iM

l 1 (- yA)iM 1
E, (I =¥& )'M (1.32)

s W =
Fou m'F; (I‘xa)vm

Donde

(1-ya)m = media logaritmica de 1-yac y 1-yai
(1-ya)-m = media logaritmica de 1-yag y 1-y-a
(1-xa)im = media logaritmica de 1-xaL y 1-Xai

(1-xa)-m = media logaritmica de 1-xaL Y 1-X-a

En los casos en que exista contratransferencia de masa equimolar (Na=-Ng),
como ya se menciono anteriormente, la ecuacion 1.6 toma la forma de la ecuacion
1.5, por lo que los coeficientes globales de transferencia de masa para las fases
gaseosa Yy liquida respectivamente son:

11 m
FOG FG FL (1.33)
At 1
Fo F mEg (1.34)

1.6 TEORIAS DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA

En la mayor parte de las aplicaciones practicas, la corriente principal esta en un
régimen turbulento en lugar de ser laminar. Aunque muchos investigadores han
hecho grandes aportaciones a la comprensién del flujo turbulento, hasta el
momento nadie ha tenido éxito en la prediccion de coeficientes de transferencia
de masa o factores de friccion por el analisis directo, lo cual no resulta
sorprendente si se tiene en cuenta que en el flujo turbulento, cualquier punto esta
sujeto a fluctuaciones irregulares en direccién y velocidad. De acuerdo a esto,
cualquiera de las particulas del fluido sufre una serie de movimientos efectuados
al azar sobrepuestos al flujo principal. Estos movimientos en forma de remolino,

propician el mezclado en la zona turbulenta. A este proceso se le conoce como



difusion de remolino. En flujo turbulento, la difusividad de remolino es mucho
mayor que la difusividad molecular.

Las pruebas indican que para los nimeros de Prandtl y Schmidt cercanos a la
unidad, como para la mayoria de los gases, las difusividades de remolino de calor
y masa son similares a la difusividad de remolino de cantidad de movimiento en
todas las regiones de la turbulencia.

Los coeficientes de transferencia de masa que cubren la transferencia de materia
desde una zona laminar hasta la zona turbulenta, dependen de la difusividad total
(molecular y de remolino) Dag y €. El éxito de que dicha transferencia de materia
se calcule tedricamente en base al modelo para el flujo laminar

aC,

NA = _(DAB+ E) aZ {135)

Depende del conocimiento de como varia la relacion €/Dag en toda la longitud de
la trayectoria de la difusién, y esta relacidn no puede predecirse dadas las
caracteristicas aleatorias del movimiento turbulento. Ain mas, la complicacién
aumenta si se considera la zona de transicion entre ambos regimenes de flujo, en
la cual coexisten, en proporciones no determinables, ambos regimenes de flujo: el
laminar y el turbulento.

Por lo anterior es que se ha convenido utilizar un factor que permita estimar la
velocidad del proceso difusivo completo, desde la zona de flujo laminar hasta la
zona en régimen turbulento. Este factor ha sido llamado coeficiente de
transferencia de masa y su determinacion esta basada en la observacion directa y
las condiciones geométricas y de configuracién fisica del ambito en donde se da
tal proceso de transferencia de masa.

1.6.1 TEORIA DE LA PELICULA

Cuando un fluido fluye turbulentamente sobre una superficie sélida™, al tiempo
que la transferencia de masa se efectia desde la superficie hacia el fluido, la
relaciéon de concentracion-distancia es parecida al perfil de concentracion que se
muestra en la figura 1.7 cuya forma esta controlada por la relacion continuamente



cambiante de € a Dag. La teoria de la pelicula postula que la concentracion
seguira la linea punteada de la figura, de tal forma que la diferencia de
concentracion total, Cay — Caz se atribuye a la difusién molecular dentro de una
pelicula "efectiva” de espesor Zg. Respecto a la utilizacion de esta teoria, hace
tiempo se reconocié que la pelicula debia ser muy delgada a fin de que la
cantidad de soluto dentro de la pelicula fuese muy pequefia en relacion con la
cantidad que pasa a través de ella.

La teoria de la pelicula predice que los coeficientes locales de transferencia de
masa tipo “F", asi como los coeficientes de transferencia de masa tipo "k" son
directamente proporcionales al valor de la difusividad molecular para diferentes
solutos que se encuentren transfiriéndose bajo las mismas condiciones de flujo de
fluidos. Por otra parte, se observa una dependencia

CAI

Espesor efectivo
\ | de la pelicula

Ze Distancia Z
FIGURA 1.7 TEORIA DE LA PELICULA.

menor para el flujo turbulento, proporcional a Dag", en donde n puede ser desde
casi cero hasta 0.9, segun las circunstancias.



1.6.2 TEORIA DE LA PENETRACION

Esta teoria fue propuesta por primera vez por Higbie®®, quien hizo hincapié en
que en muchos casos es pequefio el tiempo de exposicion de un fluido a la
transferencia de masa, y que, por ende, no llega a desarrollarse el gradiente de
concentracion de la teoria de la pelicula, caracteristico del estado estacionario.
Esta teoria fue concebida para describir el contacto entre dos fluido como se
muestra en la figura 1.8 en donde se observa que una burbuja de gas asciende a
través de un liquido que absorbe al gas, una particula de liquido que se encuentra
inicialmente en la parte superior de la burbuja, estd en contacto con el gas
durante el tiempo © que la burbuja requiere para ascender una distancia igual a
su diametro, mientras que la particula liquida resbala a lo largo de la superficie de
la burbuja. En estas condiciones, la particula liquida esta sujeta a difusion en
estado no estacionario o penetracién del soluto en direccion Z. El proceso es de
estado no permanente y la integracién de la siguiente ecuacion:
oC, _p FCa
50 U AB 822 (1.36)

Cuando hay tiempos cortos de exposicion y una difusion lenta en el liquido, las
moléculas del soluto en solucion nunca puede alcanzar la profundidad z,
correspondiente al espesor del remolino; por ello, desde el punto de vista del
soluto, z, es basicamente infinito. Entonces las condiciones a la frontera para
resolver la ecuacion 1.36 son

Cao €n B =0 para toda z

Cajenz=0 paratoda8>0

Cao enz == paratoda®

Resolviendo la ecuacién 1.36 con las condiciones a la frontera impuestas y
procediendo como se indicé anteriormente con respecto a la pelicula
descendente, se obtiene velocidad instantanea de transferencia de masa en el
tiempo de exposicion



30

'D
N, = ﬁ(cm_cm) (1.37)

Para la aplicacion de esta idea a un proceso continuo, se imagina que la
operacion descrita se repite muchas veces, con la mezcla intima del liquido entre
exposiciones sucesivas. La ecuacién 1.37 se aplica también a un liquido que se
mueve paralelo a una superficie en flujo laminar, siempre que la penetracion sea
tan corta que el soluto experimente una velocidad del liquido practicamente
constante. Cuando se aplica a ciertos procesos simples, la ecuacion 1.37 da flujos
medios de Na de la misma forma que la ecuacién anterior 1.36 con otros valores
del radical, segun las circunstancias.

Liquido p

ien el liquido)
Burbuja Ul Gas

de gas an}“@ Cao ) Cao T

A7 Tiempo ®  Liquido

(B Cus Can{b)

FIGURA 1.8 TEORIA DE LA PENETRACION.

1.6.3 TEORIA DE LA RENOVACION DE LA SUPERFICIE

Esta es una ampliacion de la teoria de la penetracion propuesta por
Danckwerts®). En esta teoria se considera un liquido en flujo turbulento en donde
continuamente son arrastrados a la superficie remolinos de concentracion de
soluto uniforme, Caz, quedan en ella breve tiempo, experimentan penetracion de

soluto, en estado constante, por difusion molecular (el tamano del remolino es tal



que la profundidad fraccionaria de penetracion es pequefia) y son arrastrados de

alli para ser remplazados por otros. Esto conduce a

N, = \/‘Dmss(cm_caz) 3.80;

En donde S es la velocidad fraccionaria media de produccion de nueva superficie
liquida por la llegada de remolinos. De cualquier forma al observar la ecuacién

1.38 se puede deducir que el coeficiente de transferencia de masa k esta
relacionado con Dag®™°.

1.6.4 TEORIA COMBINADA DE RENOVACION DE LA SUPERFICIE DE LA
PELICULA

Esta teoria fue propuesta por Dobbins®® se interesé en la velocidad con que los
arroyos Yy rios en movimiento absorben oxigeno; sefal6 que la teoria de la pelicula
supone que los elementos superficiales estan lo suficientemente expuestos para
que el perfil de concentracion dentro de la pelicula sea caracteristico del estado
estacionario; asimismo, indicoO que las teorias de la penetracion y de la
renovacion de la superficie suponen, por el contrario, que los elementos
superficiales se encuentran a un profundidad infinita y que el soluto, que se esta
difundiendo, nunca alcanza la region inferior de concentracion constante. La
dependencia observada, kaDag" con n dependiendo de las circunstancias, puede
explicarse permitiendo que los elementos o remolinos tengan una profundidad
finita.

De acuerdo con lo anterior, reemplazé la tercera condicién de frontera en la
ecuacion 1.36 por Ca = Cao, para Z = Z,, en donde Z, es finita. Utilizando la
rapidez de renovacion de los elementos superficiales de Danckwers, obtuvo

2

SZ
kw =,/DM}S coth D b (1.39)

AB

Para penetracion rapida (Dag grande), para la rapidez de renovacién superficial

pequena (S pequefa) o para elementos superficiales de poco espesor, los
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coeficientes de transferencia de masa adquieren el caracter descrito por la teoria
de la pelicula; por el contrario, para penetracion lenta o renovacién rapida, se
sigue la ecuacion 1.39. En consecuencia, kiaDag", en donde n puede tomar
cualquier valor entre 0.5 y 1.0.

. |Ee uacion
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Do/ 1.39
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1.38
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§zs
\D..
FIGURA 1.9 TEORIA COMBINADA DE LA PELICULA Y DE RENOVACION DE LA
SUPERFICIE.

1.6.5 TEORIA DE ESTIRAMIENTO SUPERFICIAL

Lightfoot® y colaboradores han aplicado los conceptos de penetracion-
renovacion de la superficie a situaciones en donde la superficie interfacial a
través de la cual ocurre la transferencia de masa cambia periédicamente con el
tiempo.

Ejemplo de la anterior es el caso de una gota de liquido, como acetato de etilo,
asciende a través de un liquido mas denso, como el agua, y en que la
transferencia de masa de un soluto, como &cido acético, se efectia desde el agua
hacia la gota. Dicha gota, si es lo suficientemente grande, tiembla, oscila y cambia
de forma, tal como se muestra esquematicamente en la figura 1.10.
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FIGURA 1.10 GOTA DE LIQUIDO QUE ASCIENDE A TRAVES DE OTRO LIQUIDO.

Si la porcion central de la gota es completamente turbulenta, la resistencia a la
transferencia de masa de la gota reside en una capa superficial de diferentes
espesores. Suceden situaciones similares mientras se forman gotas y burbujas en
boquillas y cuando las superficies liquidas se ondulan o agitan. Para estos casos,
la teoria lleva a la ecuacién 1.40.

(1.40)

La integral de la ecuacién 1.40 puede ser evaluada una vez que se haya
establecido la naturaleza periédica de la variacion de la superficie.
A = Superficie interfacial dependiente del tiempo.

A, = Un valor de referencia de A, definido para cada situacion.



¢ =Una constante, con dimensiones de tiempo, definida para cada situacion. Por

ejemplo, para la formacién de una gota, 6, debe ser el tiempo de formacién de la
gota.

1.6.6 TEORIA DE LA CAPA LIMITE

Cuando una de las fases es un sdlido, la velocidad del fluido paralela a la
superficie de la interfase debe ser cero. En la figura 1.11

Un fluido con una velocidad uniforme u, y una concentracion uniforme de soluto
Cao Se encuentra con una superficie solida lisa AK. Puesto que la velocidad

ux es cero en la superficie y aumenta a u, a cierta distancia arriba de la placa, la
curva ABCD separa la region de velocidad u, de la region de menor velocidad,
llamada la capa limite. La capa limite puede caracterizarse mediante el flujo
laminar, como en la parte inferior de la curva AB; empero, si la

velocidad u, es lo suficientemente grande, el flujo en la totalidad de la capa limite
sera turbulento como en la parte inferior de la curva CD.

D

Capa limite
turbulenta

N

\X/ K
7 A

Capa limite laminar  Zona de transicion

FIGURA 1.11 CAPA LIMITE DE UNA PLACA PLANA.

Si la transferencia de masa se realiza desde la superficie hasta el fluido, tal como
sucede cuando un soélido se sublima en un gas o cuando un sdélido se disuelve en
un liquido, la concentracion del soluto en el fluido es Ca;en la superficie del solido

y es mayor que Cpo en regiones con valores mas elevados de Ca, que
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corresponden a una capa limite de concentracién. En la region en donde solo
existe una capa limite con flujo laminar, se pueden resolver simultaneamente las
ecuaciones de transferencia de momentum y continuidad para obtener el perfil de
concentracion y por consiguiente, el coeficiente de transferencia de masa en
régimen laminar.

En el flujo laminar con bajas velocidades de transferencia de masa y propiedades
fisicas constantes sobre una superficie sélida, como la capa limite bidimensional
de la figura, un balance de momentum para la direccion en x resulta

du, du, (81 u, 0 u‘}
S T s

“ox Tz o T a2 (1.41)

Considerando que no hay reaccioén quimica, la ecuacion de continuidad para la
sustancia A resulta

oC, oC, g'C, GZCA
AB =

uN

(1.42)

+ - — &
ox i oz ox? oz’

y si existe transferencia de calor entre el fluido y la placa, la ecuacion de balance
de energia resultante es

Lo o (P P
*0x ‘o0z ox*> 0z’ KE2)

Se deben resolver simultaneamente las ecuaciones de continuidad, (balance de
momentum, masa y energia) las condiciones limite con las que se deben resolver
dichas ecuaciones son

u,— (u-\,z:{l = 0)
uo_ ux.z:ﬂ = 0
CA—CM

CAO_CM



La resolucion de estas tres ecuaciones proporciona soluciones idénticas para los
perfiles de velocidad, temperatura y concentracion respectivamente. En base a

esto se pueden calcular los coeficientes locales de transferencia
acC, .
N, =_D.-\8[ o J :kL(CM_(’AO)
OZ Jz-0

i a[a(‘%)] = h(ti- to)

(u p)} f
=y == == -0
Tgc v{ a Z s 2 uﬂ (puo )

en donde f es el factor de friccién y el término fu,/2 se puede considerar como un

coeficiente de transferencia de momentum. Cuando los coeficientes de calculan y
se arreglan en grupos adimensionales, todos los resultados son de la misma
forma. De esta manera, los coeficientes de transferencia de masa son
proporcionales al valor de la difusividad con una potencia de 2/3 (Dag??) lo cual es
tipico de los resultados de los calculos de capa limite.

NOMENCLATURA

C = Concentracion del soluto (si tiene subindice), densidad molar de una solucion,
kmol/m®.

Cp = Capacidad calorifica a presion constante, J/kg*’K.

¢ = Operador diferencial.

Dag = Difusividad molecular del soluto, m?/s.

¢ = Difusividad de remolino, m%s.

Fe = Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase gaseosa,
kmol/m®*s.

F. = Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase liquida,
kmol/m?*s.

Fos, FoL =Coeficiente global de transferencia de masa para la fase gaseosa y
liquida respectivamente, kmol/m?s.



¢ =Aceleracion de la gravedad, m/s”.

g, =Factor de conversién, 1(kg*m)/(N*s?).

k = Conductividad térmica, J/(m*s*°K)

k. =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase gaseosa,
kmol/(m®*s*(kmol/m®)).

k; = Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase gaseosa,
kmol/(m**s*Pa).

k, =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase liquida,
kmol/(m?*s*(kmol/m®)).

k, =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase liquida,
kmol/(m?*s(fraccion mol)).

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

kmol/(m?*s(fraccion mol)).

Ko, Ke, Ki Ky Ky = Coeficientes globales de transferencia de masa,
kmollmz*s*(diferencia de concentracion).

I =Longitud caracteristica, m.

m =Pendiente de la curva de equilibrio, adimensional.

M = Peso molecular.

Na = Flujo difusional de soluto, kmol/m?*s.

Nu = Numero de Nusselt, adimensional.

P = Presion total del sistema, Pa.

P, = Presion parcial del soluto, Pa.

Psim = Diferencia media logaritmica de presion del componente que no se difunde,
Pa.

R = Constante universal de los gases, 8314 (m*Pa)/(kmol°K).

Re = Numero de Reynolds, adimensional.

S = Rapidez fraccionaria de reemplazo del elemento de superficie, 1/s.

Sc = Numero de Schmidt, adimensional.

Sh = Numero de Shewrwood, adimensional.

T = Temperatura, °K.

u =Velocidad local, m/s.



x, =Concentracién del componente A en el liquido, fraccion mol.

v, = Concentracion del componente A en el gas, fraccion mol.
« = Difusividad térmica, adimensional.

1 =\Viscosidad, kg/(m*s).

p.; =Densidad, kg/m®.



CAPITULO I

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN EQUIPOS DE
CONTACTO GAS-LiQUIDO

GENERALIDADES

Los sistemas de contacto gas-liquido se utilizan para la transferencia de masa,
calor y momentum entre las fases, con limitaciones del equilibrio fisico y quimico.
Los equipos de procesamiento para estos sistemas se disefian para realizar las
operaciones apropiadas de transferencia con un consumo minimo de energia.
Algunas operaciones tipicas de transferencia de masa de contacto gas — liquido
son:

» Destilacién. Es la separacion de los constituyentes de una mezcla
liguida mediante la vaporizacion parcial de la mezcla y la recuperacion
por separado del vapor y residuos.

> Rectificacion. Es la separacion de los elementos que constituyen una
mezcla liquida mediante destilaciones sucesivas (vaporizaciones
parciales y condenaciones) y se realiza mediante un proceso integral o
diferencial. Este proceso permite tener separaciones de productos de
un alto grado de pureza.

» Agotamiento o Desorcién. Es la transferencia de un gas disuelto en un
liquido, a una corriente de gas. Este término también se le da a la
seccion de una columna fraccionadora que se encuentra por debajo de
la alimentacion.

» Absorcion. Es la transferencia de un componente soluble de una mezcla
en fase gaseosa a un absorbente liquido, cuya volatilidad es baja a las
condiciones de proceso.

~» Humidificacion y deshumidificacion. Se refiere a la transferencia de
agua entre una corriente de gas y una corriente de agua.

Los equipos de proceso que se utilizan para contacto gas-liquido se basan en
una combinacion de principios de operacion de las tres categorias:
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Sentido de flujo de las corrientes
~ A contracorriente.
~ A corriente paralela.
» En flujo cruzado.
Tipo de contacto de las fases
» Contacto conituno.
~ Contacto por etapas.
Dispersion de fases
» Gas.
» Liquido.

2.1 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS
EMPACADAS

Las columnas empacadas para el contacto gas liquido son ampliamente utilizadas
en las operaciones de absorcion y destilacion. Una columna tipica consiste en un
envolvente o cuerpo, generalmente de seccion transversal circular que contiene
uno o varios lechos empacados cada uno con un soporte distribuidor de liquido.
Se encuentran comercialmente muchos empaques, cada uno de los cuales
posee ventajas especificas para el contacto gas-liquido, a partir de los aspectos
de costo, disponibilidad de superficie, regeneracion interfacial, caida de presion y
resistencia a la corrosion.

Los empaques utilizados en las torres pueden ser empaques distribuidos al azar,
los que simplemente se arrojan a la torre durante su instalacién y se dejan caer en
forma aleatoria. En la figura 2.1(a) se muestran algunos ejemplos de este tipo de
empaques. Sin embargo, durante los pasados afios se han desarrollado una
nueva familia de empaques estructurados como los mostrados en la figura 2.1(b).
Estos empaques muestran caracteristicas muy atractivas para su funcionamiento
especialmente en lo que se refiere a la baja relacion de caida de presion contra
numero de etapas tedricas.

La columna empacada funciona de modo caracteristico con las fases a
contracorriente. Debido a que no es posible medir las concentraciones de un
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soluto en la interfase gas liquido, es deseable expresar la rapidez de transferencia
de masa solo mediante coeficientes globales de transferencia de masa en lugar
de coeficientes individuales. Por otra parte, es frecuente expresar los coeficientes
de transferencia de masa como coeficientes volumétricos globales de
transferencia de masa Kya,, Keae, Focae, FoLae; €n donde a. es el area interfacial
efectiva para la transferencia de masa por unidad de volumen del lecho
empacado.

FIGURA 2.1 EMPAQUES PARA COLUMNAS.

Un parametro importante en la evaluacion del area interfacial es lo que se conoce

como retencion liquida.

La retencién liquida total (h.) es la cantidad de liquido en el empaque en

condiciones dinamicas por unidad de volumen del lecho empacado, la cual consta

de dos partes, que son:
> Retencién liquida estatica (hs). Es la cantidad de liquido que permanece en
el empaque en forma de lagunas o charcos en intersticios protegidos del
empaque, principalmente charcos estancados y que son reemplazados
muy lentamente por liquido fresco.

» Retencion moévil o de operacion (ho). Consta de liquido que se mueve
continuamente a través del empaque y que es reemplazado continua y
rapidamente por liquido fresco.



La retencidon total afecta el porcentaje del volumen hueco que ofrece cada
empaque en particular para el flujo de la fase gaseosa.

Con frecuencia, los valores de los coeficientes de transferencia de masa varian
mucho en funcién de los flujos de las fases. Pero la relacion de tales coeficientes
y los flujos de las fases varian mucho menos de hecho, es casi constante. A estas
relaciones se les llama alturas de unidades de transferencia HTU y significan la
altura del lecho empacado que se requiere para una separacion dada. Las alturas
de unidades de transferencia en base a la fase liquida y fase gaseosa
respectivamente pueden ser expresadas por:

(2.1a)
F a, kj_acCL
HTU, = Sn __ Ou

Foa, Kga,ppy (2.10)

En donde L, y Giy son las masa velocidad molares de las fases, liquida y gaseosa
respectivamente, asi como F k. y Fg, ke, ki son los coeficientes de transferencia
de masa de ambas fases y a. es el area efectiva interfacial para la transferencia
de masa.

De la misma manera se pueden obtener alturas globales de unidades de
transferencia, a partir de las correspondientes alturas individuales mediante las
mismas relaciones utilizadas para obtener coeficientes globales a partir de
coeficientes individuales de transferencia de masa.

mG,, HTU, (1= x)y __ G, (2.2%)
L, (1-¥) K¢2,Poun

HTU s = HTU g+

HTUg, = HTU, U8y Loy (=9 L
(1-x)y mG, “1-xh KiaC

(2.2b)

Otra cantidad atil en el analisis y disefio de torres empacadas, es la altura
equivalente de plato tedrico HETP, la cual se define como la altura equivalente de
empaque que produce un cambio de concentracion igual al cambio que produce
un plato tedrico. Tanto la HTU como HETP, se usan a menudo para expresar la



eficiencia de los lechos empacados debido a que entre menor sea el valor de
ambos términos, sera mayor el coeficiente de transferencia de masa y por lo
tanto, es mayor la eficiencia del empaque.

2.1.1 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS CON
EMPAQUES AL AZAR

Para la obtencion de los coeficientes volumétricos de transferencia de masa,

Shulman(i?ﬂ.130.131 132)

y colaboradores presentan una serie de correlaciones para
el célculo de los coeficientes de transferencia de masa, asi como para la
estimacion del area interfacial.

Para obtener los coeficientes de transferencia de materia en el caso de que los
empaques sean anillos Raschig y sillas Berl, Shulman propone la siguiente
correlacion, para la fase gaseosa:

2

Z 036
kgMgPgiScg _ 1_195|: dsG } (2.3)
G me(l-¢o)

En donde € es el espacio hueco fraccional de operacién en el empaque; dado
por €o = (€ - hy), h. es la retencion liquida total y ds es el diametro de una esfera
con la misma superficie que una pieza de empaque, € es la relacion de volumen
hueco y volumen empacado, G la masa velocidad de la fase gaseosa, pgm €s la
presién media logaritmica de los compuestos no transferibles, Scg, Mg ¥ g son el
nimero de Schmidt, peso molecular y viscosidad de la fase gaseosa
respectivamente. Las propiedades del fluido deben evaluarse a las condiciones
promedio entre la interfase y el seno del fluido.

El coeficiente de transferencia de masa para la fase liquida se obtiene de la
siguiente correlacion

0.45
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En la que D, es la difusividad de la fase liquida, L es la masa velocidad del
liquido, Sc. y pL son el nimero de Schmidt y la viscosidad de la fase liquida
respectivamente (a menos de que se indique lo contrario las unidades de todas
los parametros se encuentran en el sistema internacional y se encuentran al final
del capitulo). Shulman proporciona una serie de correlaciones graficas para el
calculo de las areas interfaciales y retencion liquida para la absorcion y desorcion
con agua o soluciones acuosas muy diluidas aawe, para condiciones por abajo del
punto de carga. Tales correlaciones para el calculo de la retencion como del area
efectiva interfacial se pueden encontrar en forma grafica en las referencias
g128130131132) o en otras fuentes®. Para poder extender el uso de
dichas correlaciones a otros sistemas que no sean soluciones acuosas se tienen

originale

que realizar correcciones a los datos obtenidos para las soluciones acuosas;
estas correcciones tienen que ser por viscosidad del liquido (u), por su densidad
(pL) y por tension superficial del liquido (o). Treybal*® presenta las correlaciones
obtenidas por Shulman en forma analitica.

2, =mG"L? (25)

Constantes utilizadas en la ecuacion 2.5.

Empaque Tamano Rangodel m n p
(mm) Kg/m’s
Anillos
Raschig
13 068-20 28.01 0.2323L-0.30 -1.04

20-6.1 1469 0.01114L+0.148 -0.111
25 068-20 3442 0 0.552
20-6.1 68.2 0.0389L -0.07963  -0.47
38 068-20 36.5 0.0498L-0.1013 0.274

20-6.1 40.11  0.01091L -0.022 0.140



Empaque Tamano Rangodel m n p
(mm) Kg/m’s
Anillos 50 068-20  31.52 0 0.481
Raschig
20-6.1 34.03 0 0.362
Sillas Berl
13 068-20 16.28 0.0529 0.761
20-6.1 25.61 0.0529 0.170

25 068-20 5214 0.0506L - 0.1029 0
20-6.1 73 0.0310L-0.0630  -0.359
38 068-20 40.6 -0.0508 0.455

20-6.1 62.4 0.05240L-0.0996 -0.1355

Para la absorcion o desorcion con liquidos no acuosos, el area efectiva interfacial
ape esta dada por:
aN: - aAWc h

i (2.6)

Y para el contacto de un gas con un liquido puro, como la evaporacion, las areas
efectivas interfaciales son
b

a,, =0.85a,, ™ 2.7)

Ayye = 0.852 D

i (2.8)

Las correspondientes relaciones para la retencion son:
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h, =hg+h, (2.9)
hw =hew+ how (2.10)
hy =hgH (2.11)

Los subindices w significan que se trata del caso de agua y H es el factor de
correccion debido a la tension superficial, viscosidad asi como de la densidad.
Para anillos Raschig de ceramica

~0.0486p,""c"”

hs d 121 _ 037 (2.12)
S L
2.09(10°(737.5L)
hyw = dsz (2.13)
b 0.000247
g (2.14)
ﬁ — lsogdfi?(p (2.15)

Para liquidos no acuosos, los factores de correccion debido a la viscosidad son:

Sip <0.012 kg/m*s.

B 975? Ll]._'i?pL"”' (
p."(2.0241°~1){ 0.073

)0. 1737-0.2621ogL.

(1.16)

Si p>0.012 kg/m*s.
_ 2] 68 Lil_ﬂ'u L(1.3| [ )IHHT—U.ZGHU‘;L -
an 84 (2.024 10430 _ l) 0.073 (1.17)

Para anillos Raschig de carbén



B 0.023 " Lu_llzou 23

he =
S 121 . 037
dg " p,

_ 734010 (737.5L)

h
LW 2
d s

5.94!10_4 '
4L

hsw =
B:]-IOMSU.SM

Los factores de correccion debido a la viscosidad son:
Si g <0.012 kg/m*s.

pLﬂ.M (1 393 LD.SIS - 1) 0.073

)U 1737-0.262 logL

Si p > 0.012 kg/m*s.

_ 901 LU.S?!J.LOJI [
p "H(1.3931°-1)00.073

Ju.m?-u.zaz logl

Para sillas Bert:

0.00423p, 6"
hg = 156 _ 037
ds " py

L 2320073751
LW — d;

5.014!10'5 l
hsw = dlsq.

376
B=1.508d,’

(2.18)

(2.19)

(2.20)

(2.21)

(2.22)

(2.23)

(2.24)

(2.25)

(2.26)

(2.27)

47
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Los factores de correccion debido a la viscosidad son:

Si p < 0.02 kg/m’s.

1404 L”‘”p 0.13 0.2817-0,262logL.
H = i
e (T |)[0.073) (2.28)
Si p > 0.02 kg/m’s.
_ 2830 Lt)__‘?ul.{ljl [ 0.2817-0.262 logL. o
pLu.sq (3.24 L(|.~il3_ l] 0.073 (2.29)

Diametro de una esfera con la misma superficie que una pieza de empaque.

Empaque Tamaio nominal mm (ds). m
Anillos Raschig 13 0.01774
De ceramica 25 0.0356
38 0.0530

50 0.0725

Anillos Raschig 25 0.01301
De carbon 38 0.0543
50 0.0716

Sillas Berl 13 0.0162
De ceramica 25 0.0320
38 0.0472

Onda, Takemuchi y Okumoto®

correlacionaron una gran cantidad de datos para
liquidos organicos, asi como también para agua. Sus datos experimentales fueron
hechos con anillos Raschig, sillas Berl, anillos Pall, esferas y barras.

Los coeficientes de transferencia de masa en fase gaseosa y liquida

respectivamente se obtienen con las siguientes correlaciones:

0.70 ]
ksRT [ G i 3 v
o= ('I[ ] [ - J (anP) ’ (2:30)

a,Dy dplg PcDg
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|
k,_(i)' = 0.005 1(1—]
gH,. au

En donde Cy es 5.23 para anillos y sillas mayores de 12.7 mm. Para empagues

| b

o o

menores, el valor de Cy es 2.00. d, es el diametro o tamarno nominal del empaque.
El area efectiva interfacial para la transferencia de masa utilizada en esta

correlacion es:

L 0.10 g Lz -0.05 Lz 0.20 -0.75
Ze _1—exp| -1 .45( } [‘1" . J [ J {iJ (2.32)
ap Aply gPL a4,0p, Oc

Onda estipula las siguientes limitaciones de su correlacién

(}.04»(L (500
ai,
L2
a,0p,
. al?
DL 10_)(—3—-3(1.8* 1072
gpL

1.2*%107%¢ (0.27

0.32<(2.0
o

En donde o es la tension superficial del liquido, oc es la tensidn superficial critica
del material de empaque, a, es el area superficial especifica del empaque y g es
la constante gravitacional.

Tension critica de materiales de empaque.

Material ( oc )N/m
Carbon 0.056

Ceramica 0.061
Vidrio 0.073

Parafina 0.020
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Material ( o¢c )N/m

Polietileno 0.033
Cloruro de polivinilo 0.040
Acero 0.075

Cabe senalar que en la correlacion de Onda, los autores consideran al area
efectiva interfacial para la transferencia de masa como el area mojada del
empaque®® % o cual no es necesariamente cierto. De hecho hay
investigadores que sugieren que el area mojada del empaque no solo no es
equivalente al area interfacial, sino que ni siquiera son directamente
proporcionales estos dos parémetros"sf’"as" Mas aln, para idénticas condiciones
de flujo de las respectivas fases, el area efectiva interfacial no es la misma para
diferentes operaciones de transferencia de masa; ademas, el area efectiva
interfacial se encuentra fuertemente ligada a la tension superficial del
]fqt.lidO(23'145'155},

Por ejemplo, bajo las mismas condiciones de flujo, el area efectiva interfacial para
vaporizaciones es considerablemente mas grande que para operaciones de
absorcion''®: esto concuerda con el hecho de que las alturas de unidades de
transferencia para operaciones de absorcion son mas grandes que las
correspondientes en operaciones de vaporizacion y las areas efectivas
interfaciales son mayores en operaciones de destilacion que en operaciones de
absorcion. Esto puede explicarse por que en la destilacion existe
simultaneamente la condensacién como la vaporizacion, lo cual proporciona
mayor superficie interfacial debida a la formacién de gotas. Ademas el area
efectiva interfacial sera mayor en sistemas de baja tension superficial debido
precisamente a que esto permite una mayor formacion de gotas. Hay
investigadores que consideran que las areas interfaciales tanto para destilacién
como para absorcién son esencialmente las mismas bajo las mismas condiciones
de flujo, siempre y cuando se haga una correccion debida a la tension superficial.
Gamson, Thodos y Hougen® evaluaron el comportamiento de columnas
empacadas con esferas y sillas. Obtuvieron las siguientes correlaciones para la
transferencia de masa y calor en la fase gaseosa
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e 041
- KgPemMg [ Hg J _ {}_99[dP(JJ (2.33)
‘ G PeDg Ko

2 041
| st (L’G“G )" —1.064 38 (2.34)
= Gl o

Para nimeros de Reynolds mayores de 350. En donde Dg, pg, he, k ¥ Ceg son la

difusividad, densidad, coeficiente de transferencia de calor, conductividad térmica

y capacidad calorifica de la fase gaseosa respectivamente.

Taecker y Hougen® obtuvieron correlaciones para los coeficientes de
transferencia de masa y calor respectivamente para sillas Berl con un intervalo de

validez de 70 < G,{Ap/pﬁ < 3000.

, =0.85 G_VI GpBImMC[ Hg T (2.35)

G psD
GJK— -0.34 2
AT ek A R N [——-CPG“GT (2.36)
B CocsOG\ k

Para anillos Raschig las correlaciones son.

_1070[0\' ] kepsM {“G T (2.37)

G P6Dg
041 2
(=114 Syes (M] (2.38)
C,,GG k

Withney y Vivian® evaluaron el comportamiento del sistema SO,-aire-agua en
columnas empacadas con anillos Raschig de 1 pulgada. Encontraron que en este
sistema, tanto la resistencia de la fase gaseosa como de la fase liquida son
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importantes. Bajo la suposicion de que el flujo de gas no afecta a la rapidez de
transferencia en la pelicula liquida, desarrollaron la siguiente correlacion para el
calculo del coeficiente de transferencia de masa global en la fase liquida dentro
del rango de valores 920 < L; < 11700 y 65 < G; < 800. La correlacién es:
1 _ 1 i H®
K., 0441°% 0.028G""1" a9

cl

En donde:

Kwa.i = coeficiente volumétrico global de transferencia de masa,
Ibmol/(h*pie*(Ibmol/pie)).

H°= constante de la ley de Henry, (Ib mol/pie®)/atm.

L = masa velocidad de la fase liquida Ib/h*pie?.

G, = masa velocidad de la fase gaseosa Ib/h*pie’.

Furnas y Taylor®® desarrollaron una correlacion para predecir el coeficiente
volumétrico global de transferencia de masa en columnas de 0.3048 m de
diametro empacadas con anillos Raschig de ceramica de 9.5, 25 y 50 mm vy sillas
Berl de ceramica de 13 y 25 mm utilizando operaciones de destilacion con el
sistema etanol-agua, sus resultados indican que el coeficiente volumétrico global
de transferencia de masa en la fase gaseosa Kca. es funcion de la velocidad
masa y viscosidad del liquido, asi como de la pendiente de la curva de equilibrio
(m), su resultado es el siguiente

1.21
K.a, = 4.5517(10"{ll—“J (2.40)
mp,

Bravo y Fairl'® desarrollaron una correlacion para la transferencia de masa en
columnas empacadas con sillas y anillos, la cual, aseguran que es de aplicacion
mas general que las correlaciones publicadas anteriormente. Tal correlacion
utiliza los modelos de coeficientes de transferencia de masa de las fases liquida y
gaseosa desarrollados por Onda ec. (2.30) y (2.31), los cuales, son multiplicados



por el area efectiva interfacial obtenida por Bravo y Fair para obtener los
coeficientes volumétricos de transferencia de masa.

0-"'5 L G 0.392
ac=l9-76ap[zm L ggL o ] (2.41)
L L “pPrG

Los empaques utilizados en el desarrollo de este modelo fueron sillas Berl de 25

mm, anillos Raschig de 13 hasta 76 mm y anillos Pall de 16 hasta 50 mm. Segun
los autores, este modelo se puede extender a otros empaques que no hayan sido
incluidos en la parte experimental ya que los empaques tienen un tamano nominal
identificable. Por ejemplo, las sillas Intalox no fueron incluidas en la parte
experimental, sin embargo, su forma es parecida a la de las sillas Berl. El término
de la altura del lecho empacado Z, es para tomar en cuenta los efectos de la mala
distribucion del liquido.

Se han desarrollado modelos de coeficientes de transferencia de masa en los que
se involucra directamente la caida de presion de la fase gaseosa, ya que varios
investigadores coinciden en el hecho de que ambos fenémenos o mecanismos, la
hidraulica y la transferencia de masa se encuentran intimamente relacionados. Un
ejemplo de estas correlaciones fueron obtenidas para el calculo de los
coeficientes volumétricos de transferencia de masa''®” de la fase liquida y
gaseosa respectivamente para anillos Raschig y sillas Intalox de 1"

El coeficiente volumétrico de transferencia de masa en la fase liquida fue obtenido
con el sistema aire-oxigeno-agua, siendo

D (1]
k,a, =0.12 E‘{S[WJ (2.42)
AP,
E = (?J Uy (2.43)

De la misma manera, se obtuvo el coeficiente de transferencia de masa para la

fase gaseosa por medio de la absorcion en el sistema amoniaco-aire-agua
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. (AP

Donde:

Dy = Difusividad de la fase liquida, cm?ls.

k,a, =Coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, I|b
mol/s*pie**(fraccion mol).

k,a, =Coeficiente de transferencia de masa para la fase liquida,
Ibmol/s*pie**(Ibmol/pie®).

Ug; = Velocidad de la fase gaseosa, pie/s.

Uy = Velocidad de la fase liquida, pie/s.

(APyZ) = Caida de presion de la fase gaseosa por unidad de longitud del
empaque, (Iby/pie?)/pie.

Doan®®” obtuvo modelos para los coeficientes de transferencia de masa en
columnas empacadas con sillas Intalox de 50 mm en columnas de 1.2 m de
diametro con masa velocidad de gas de 0.5436 a 2.1744 kg/s*m? y masa
velocidad de liquido de 3.8889 a 12.9722 kg/s*m’. Las alturas del lecho
empacado utilizadas experimentalmente fueron 0.91 y 1.8 m respectivamente. El
sistema utilizado fue la deshumidificacién de aire con soluciones de cloruro de
calcio, en el cual, se espera que la resistencia controlante al proceso de
transferencia de masa sea la resistencia en la fase gaseosa.

Las correlaciones obtenidas para los lechos empacados con alturas de 0.91 m es
funcion de los numeros de Reynolds Reg y Schmidt Scg de la fase gaseosa y
para alturas del lecho empacado (Z) de 1.8 m el coeficiente global de
transferencia de masa es funcién del nimero de Reynolds del gas, asi como de la
velocidad masa del liquido respectivamente son:
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Sh, = 0.015Re;"”Sc, "™ (2.46)

a =1. 0710-? R n.wLu_nza
Kgsa, 3 ( ) € G

Los estudios de Doan sugieren que el coeficiente de transferencia de masa es

afectado por la altura del lecho empacado.

Wang!"®" desarrollé correlaciones para el calculo de los coeficientes de
transferencia de masa y calor en procesos de deshumidificacion de aire con
soluciones de cloruro de litio. Para desarrollar sus correlaciones hizo
experimentos en una columna de vidrio de 0.1524 m de diametro y una altura de
lecho empacado de 0.40 m. Los empaques utilizados fueron Flexirings de
polipropileno y sillas Berl de ceramica. Sus resultados fueron:

2 0.27
K).ac(ihéwd" }=].326(10‘4X1—X)"°'94(%] Scg Re (2.48)

6P

d2 LY
hsa., {—"] =5.2(107)(1- xf—”[-] Pry > Reg’
k G (2.49)

En donde X es la fraccion peso de cloruro de litio en la solucion, Mw es el peso
molecular del agua, L y G son las velocidades masa de liquido y gas
respectivamente en kg/m’s, Ka. es el coeficiente volumétrico de transferencia de
masa global basado en la fase gaseosa, kmolf(s*mz* fraccion mol) y hga.y es el
coeficiente volumétrico de transferencia de calor, k es la conductividad térmica de
la fase gaseosa en KW/m°K.

2.1.2 ALTURAS DE UNIDAD DE TRANSFERENCIA HTU Y ALTURAS
EQUIVALENTES DE PLATO TEORICO HETP EN COLUMNAS CON EMPAUQE
AL AZAR.

De una forma general, en las operaciones de transferencia de masa intervienen
dos resistencias de pelicula. En el caso de existir contacto directo entre dos fases
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como ocurre en las columnas empacadas, el empleo de un valor global de HTU
simplifica grandemente los calculos, debido a que la HTU global no varia
grandemente'® de un sistema a otro.

Sherwood y Holloway®* propusieron correlaciones para el calculo de las alturas
de unidad de transferencia para empaques al azar, dichas correlaciones son

] 0.50
L W
HTU, =¢| — -
) ¢(}‘1LJ[pLDLJ 0
Gﬂ 0.50
o Mg
HTU, = e
¢ =7 [pGDG] (2.51)

Las unidades de HTU obtenidas con estas correlaciones son metros, las
respectivas constantes utilizadas en las correlaciones de Sherwood y Holloway se

dan a continuacion.

Constantes utilizadas para el calculo de HTU_ en la ec. (2.50)

Tamano de (D) (J) Rangode L
Empaque, mm ll(g;\'s"m2
Anillos Raschig

9.525 0.000926 0.46 0.5424-20.34

13 0.001607 0.35 0.5424-20.34

25 0.003895 0.22 0.5424-20.34

38 0.004323 0.22 0.5424-20.34

50 0.004868 0.22 0.5424-20.34
Sillas Berl

13 0.002774 0.28 0.5424-20.34

25 0.002448 0.28 0.5424-20.34

38 0.002603 0.28 0.5424-20.34



Constantes utilizadas para el calculo de HTUg en la ec. (2.51)

Tamario (a) (B) (y) G L
de kg/m?s kg/m’s
Empaque
(mm)
Anillos
Raschig
9.525 0.61965 045 047 0.2712-0.678 0.678-2.034
25 060847 0.39 0.58 0.2712-1.0848 0.542-2.034
0.55718 032 0.51 0.2712-0.8136 0.678-6.102
38 0.83003 0.38 0.66 0.2712-0.9492 0.678-2.034
0.68909 0.38 040 0.2712-0.9492 2.034-6.102
50 0.89406 041 0.45 0.2712-1.0848 0.678-6.102
Sillas Berl
13 0.54045 030 0.74 0.2712-0.9492 0.678-2.034
0.36736 030 0.24 0.2712-0.9492 2.034-6.102
25 0.46107 036 040 0.2712-1.0848 0.542-6.102
38 0.65237 0.32 045 0.2712-1.356 0.542-6.102

Cornell®" desarrollé correlaciones para el calculo de las alturas de unidad de
transferencia individuales basadas en estudios con el sistema aire-agua asi como
en la aplicacién a destilacion de diversos liquidos organicos binarios en columnas
con diametros comprendidos entre 0.2032 y 0.6096 m rellenas con anillos
Raschig, sillas Berl y sillas Intalox, las correlaciones de Cornell predicen los
valores de HTU en metros. Dichas correlaciones son:

HTU =i5c°-5(i)u-ls 2.52
L=328" + (305 @

ASc’Z*¥Dg

s "(1000) [ 0.072)* |
L[_EL} [ : ] (2.53)
0.001 Py o
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Donde:

A =0.017 para anillos y 0.029 para sillas.

m=1.24 para anillos y 1.11 para sillas.

n= 0.6 para anillos y 0.5 para sillas.

El valor de las constantes @ y y de las ecuaciones 2.52 y 2.53 se encuentran en
el apendice A.l.

Fellinger® obtuvo correlaciones graficas para la estimacion de HTUog en
operaciones de absorcién de amoniaco para anillos Raschig y sillas Berl; asi
mismo, Shultes'"** también correlacioné datos graficamente para la estimacion de
HTUos y kiae basados en la absorcion de amoniaco y didxido de carbono
utilizando como empaque anillos Super- Raschig. Los resultados obtenidos por
ambos investigadores se encuentran en el apéndice A.ll.

En lo que se refiere al calculo de HETP Strigle™® presenta una correlacién
empirica para el célculo de dicha magnitud basada es estudios hechos en
procesos de destilacion atmosférica, en la cual se puede observar que HETP; (en
pies) es una funcion de la tension superficial y viscosidad de la fase liquida. Esta
ecuacion es aplicable para un rango de tension superficial (o;) de 4 a 36 dinas/cm

y una viscosidad (uy) de 0.08 a 0.83 cp. La correlaciéon propuesta por Strigle es:
InHETP, = n—0.187 Ino,+ 0.213 Inp (2.55)

Constante “n” para cada empaque en particular utilizada en la ecuacion 2.55.

Empaque Valor de n
IMTP #25 1.13080
IMTP #40 1.31850
IMTP #50 1.56860
Anillos Pall de 1" 1.13080
Anillos Pall de 1.5" 1.35820
Anillos Pall de 2" 1.65840
Sillas Intalox de 1" 1.13080
Sillas Intalox de 1.5 1.39020

Sillas Intalox de 2" 1.72330



Generalmente los valores tanto de HETP como de HTU tienen un cierto valor
promedio. En el apéndice A.lll se da una lista'"** de valores tipicos de HTU y
HETP para diferentes sistemas para que puedan servir como punto de referencia.

2.1.3 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN EMPAQUES
ESTRUCTURADOS

Henriques® determiné el area especifica interfacial para la transferencia de
masa en empaqgues estructurados Mellapak 125Y, 250Y y 500Y utilizando
operaciones de absorcion con reaccion quimica, en la cual se absorbia CO;
disuelto en aire en soluciones de NaOH. En este proceso la velocidad de
transferencia de masa es independiente de la fase liquida por lo que se puede
decir que k¢ = Ke. Obteniendo los siguientes modelos para estimar el coeficiente
de transferencia de masa en la fase gaseosa asi como el area efectiva interfacial

(1L80 l
She =S :0.033&[ *Pe U ]3[ Po T (2:56)
Dgsa, apicos45° PcDg
0.30
Y 0.465(&] (2.57)
dp K dp

Rocha y colaboradores!" "% sugieren que el area interfacial es equivalente al
area superficial del empaque en condiciones de operacidon cercanas a la
inundacion lo cual, es una condicién indeseable.

Hay investigadores que sugieren que el liquido no moja completamente la
superficie del empaque, especialmente en el caso de soluciones acuosas.
Mientras el liquido se extiende para cubrir la superficie entera, una porcion de
liquido llegara a estancarse y no participara en el proceso de transferencia de
masa, se encontrd que esta area inactiva es una fuerte funcion del flujo del
liquido.

Utilizando operaciones de destilacion para desarrollar modelos de transferencia

de masa en columnas empacadas con empaques estructurados en rangos de
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presiones de operacion de 0.05 a 4.14 bar, con la suposicién de que el flujo a
traves de los empaques estructurados es similar al flujo ocurrido en una columna
de pared humeda, de esta manera el coeficiente de transferencia de masa para la
fase gaseosa esta dado por:

0.80 0.333
E= 00541:(Uﬁd+uu.r)9(,8] { Hg ]
Dg He Dgpo

(2.58)

En donde la longitud caracteristica S es la dimensién del lado de la corrugacion
de seccidon transversal del empaque y las velocidades efectivas de las fases
gaseosa Uges y liquida UL respectivamente son definidas de la siguiente manera:

U
Uge =——5%—
0 g(l—h, )send (2.59)
o UL
“ gh, (send) (2.60)

Donde Ug y UL son las velocidades superficiales de las fases gaseosa y liquida
respectivamente, h, es la retencion liquida total, la cual se encuentra comprendida
por dos partes que son la retencion liquida estatica (hs) y la retencion liquida
movil o de operacién (ho), € es la relacién de volumen hueco entre el volumen del
lecho empacado, 6 es el angulo del canal de flujo con respecto a la horizontal y y

es el angulo de contacto tal como se muestra en la figura 2.2

4. (4
h, = (g] Fd-+ [E]Foao -

En donde Fs es un factor de correccion debido a la superficie que no ha sido
mojada cuando solamente ocurre la retencion estatica y Fo representa la
correccion correspondiente cuando estd presente el flujo del liquido y 8o y 3s
representan el espesor de las peliculas liquidas que contribuyen a las retenciones
de operacion y estatica
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FIGURA 2.2 DIAGRAMA SIMPLIFICADO DE EMPAQUE ESTRUCTURADO.

Para la retencion de operacion se tienen las siguientes expresiones:

0.76(We Fr, )" 5.648"*"
Re Ln.zo g (l -093 costsenB )0'3"

F, = 7.2453[ (263)

- =0.50

Uy

P AP] 1 (2.64)
eh g 1-P9 K [ 22 | | |sen0
PL Lg[ o, ’(AZ [PLg sen |

8o =| 31,
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5 =|26 1 —cosy
pLg[ —p—G]san (2.65)
L
En donde
K. = (p—po)e
! (ﬁ) (2.66)
AZ inundacion

Las correlaciones para la retencion liquida fueron obtenidas para el sistema aire-
agua a presion atmosférica con rangos de U, de 0.0068 a 0.340 m/s y Ug de
0.461 a 4.367 m/s.

Debido a que la contribucion de la retencion estatica al valor de la retencién total
es muy pequefia y su calculo implica cierto grado de complejidad, se puede hacer
una simplificacién de la ecuacién para el calculo de la retencion liquida total, el
cual consiste en despreciar el término de retenciéon estatica. Esto da como
resultado una aproximacion bastante razonable en la magnitud de retencion
liquida con una exactitud satisfactoria. Esta simplificacion conduce a:

2 1
hoofaEP[ 3mUl | (2.67)
= S ) \ pLegsend
£ = 29.12(We Fr, )*"°5.64 8%
"l Re, """ (1-0.93 cos y)sen )"

(2.68)

En donde g es la gravedad efectiva que actla sobre el fluido, la cual esta dada
por:

PL=Pg (N)az)
g =g[ ]1_. : (2.69)
! (&%Z inundacion



El coeficiente de transferencia de masa en la fase liquida se basa en la teoria de
la penetracién con el reconocimiento de que para algunos sistemas el tiempo de
exposicién no puede ser tomado como una simple funcion del flujo del liquido y la
longitud de la corrugacion.

Debido a que en algunos procesos de transferencia de masa, como es el caso de
la destilacion, es pequefia la contribucion de la resistencia del liquido a la
resistencia global a la transferencia de masa, es aceptable usar una aproximacion
de la teoria de la penetracion para el calculo del coeficiente de transferencia de
masa en la fase liquida con una modificacion en el tiempo de exposicion t:

S

f=—
CEUL«' (2.70)

En donde Cg es un factor ligeramente menor a la unidad. Experimentos realizados
con el sistema oxigeno-agua-aire muestran que para muchos empaques bien
conocidos Ce ~ 0.90. De esta manera, el coeficiente de transferencia de masa en
la fase liquida puede ser calculado mediante la siguiente relacion:

D CeU

By =20 — o 2.71)

Los valores de los coeficientes de transferencia de masa que proporcionan las
relaciones anteriores deben multiplicarse por al area interfacial para obtener los
coeficientes volumeétricos correspondientes.

Para el calculo del area interfacial para el caso de empaques estructurados
metalicos se puede utilizar la relacion:

a, 29.1(We, Fr )" 8%
—=Fg

a, Re, "*e"*(1-0.93cos y)sen 0)* 72

En donde el factor Fse toma en cuenta variaciones en el aumento de la superficie
y el angulo de contacto por la humectabilidad del material. Los nimeros de Weber
(Wey), Froude (Fr) y Reynolds (Re.) se definen en base a la longitud del canal S
como la longitud caracteristica de la siguiente manera
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U, ’p,S
Wity s 2.73
L g, (2.73)
U 2
Fr, = -
L= gp (2.74)
U,Sp
R — —LYFL
‘L i, (2.75)

Para empaques metalicos
Para o > 0.045N/m

cosy =5.211(107¢%)
Para o < 0.045 N/m
cosy =0.90

En la siguiente tabla se muestran valores de ap, S, €, Fse y 8 para algunos
empaques estructurados comunes.

Caracteristicas de algunos empaques estructurados comunes.

Empaque (ap) S, m. (€) Fse (9),
m?/m® Grados
Flexipac-1 443 0.0090 0.91 0.35 45
Flexipac-2 233 0.0180 0.95 0.35 45
Flexipac-3 11 0.0359 0.96 0.35 45
Flexeramic 28 282 0.0120 0.70 45
Flexeramic 48 157 0.0220 0.74 45
Flexeramic 88 101 0.0440 0.85 45
Gempak 2 a 233 0.0180 0.95 0.344
Gempak 2AT 233 0.95 0.312
Intalox 1T 315 0.0152 0.94
Intalox 2T 213 0.95 0.415
Maxpak 229 0.0175 0.95 0.364

Mellapak 250Y 250 0.0135 0.95 0.350 45
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Empaque (ap) S, m. (e) Fse (8),
3

m?/m Grados
Mellapak 350Y 350 0.93 0.350
Mellapak 500Y 500 0.91 0.35
Sulzer BX 492 0.0090 0.80 60

Weiland""®® hizo determinaciones para el calculo de los coeficientes de
transferencia de masa, asi como de las areas efectivas interfaciales para
empaques Goodle y Motz A2 (similares a Sulzer BX). La determinacion del
coeficiente de transferencia de masa en la fase gaseosa se llevd a cabo por
medio de mediciones de SO, absorbido en soluciones de sosa caustica.

El area interfacial efectiva para la transferencia de masa fue medida
experimentalmente por medio de la absorciéon de CO de una corriente de aire en
soluciones diluidas de NaOH en condiciones de una reaccion quimica de pseudo
primer orden.

Finalmente, el coeficiente de transferencia de masa de la fase liquida fue
determinado por la absorcion de CO2 en wuna solucion buffer de
carbonato/bicarbonato 0.44N y 0.22N respectivamente. La longitud caracteristica
en la cual se basaron los calculos del nimero de Reynolds es el diametro
equivalente para los canales de flujo, el cual es 4 veces la fraccion hueca (g)
dividida entre el area especifica superficial del empaque (ap).

Los resultados obtenidos para el célculo de los coeficientes de transferencia de
masa para la fase gaseosa fueron:

Para empaques Goodle:

Sh, =0.0567 Re,'"Sc, 276

Para empaques Montz A2
1

Sh, = 0.0373 Rel”Sc @.77)
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En ambas correlaciones, el rango de niumeros de Reynolds es de 236 — 470.
De la misma manera, los coeficientes de transferencia de masa en la fase liquida
estan dados por:
Para empaque Goodle:
I

ShL =3.4Re L“mSCE (2.78)

Para Montz A2:

1
Sh, =5.2Re;""Sc? (2.79)
No se espera (segun Weiland) que el flujo de gas tenga influencia sobre el
coeficiente de transferencia de masa en la fase liquida, a menos de que el gas
tenga influencia sobre la turbulencia o patrén de flujo del liquido.
Se encontré que la magnitud del area interfacial se encuentra relacionada
directamente con el factor F del lado de la fase gaseosa (F = Factor de flujo del
gas, Uspa’™®, (m/s)(kg/m*)>®) y es independiente del flujo de la fase liquida. De
tal forma que las ecuaciones para el calculo de las areas interfaciales son:
Para empaque Goodle

a, =356F°% (2.80)

Para Montz A2
a, = 265F4 (2.81)

La mayoria de las correlaciones para el calculo de coeficientes de transferencia
de masa en la fase liquida desprecian la velocidad del gas asi como la altura del
empaque. Mientras que la velocidad del gas es ciertamente despreciable para Re_
por debajo de las condiciones de carga, el efecto de la altura del empaque sobre
los coeficientes de transferencia de masa debe ser verificado con exactitud, ya
que hay investigaciones que sugieren que existe una relacion entre ambas
variables. Para tomar en cuenta este efecto, Brunazzi®? propone la siguiente
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correlacion para el calculo del coeficiente de transferencia de masa en la fase

liquida, el cual es funcion de los nimeros de Graetz (Gz) y Kapitsa (Ka) siendo

Gz"

Sh, =A _Ka = (2.82)
- (2.83)

sh, -

DL

0'3[)

Ka=—t (2.84)

Hy &

)

Gz =Re, Sc, o (2.85)

Las constantes de Brunazzi utilizadas en la ec. (2.81) son:

Empaque Material A B c
Mellapak Y Metal/Plastico 16.43 0.915 0.09
Sulzer BX Plastico 63.10 0.676 0.09

En donde d es una longitud caracteristica para los grupos Re y Sh. Por esta razén
Shy se define como una funcion de la altura de la pelicula y no se basa en el
espesor de la misma. El ultimo parametro que tiene que ser definido es la
distancia de flujo H, la cual puede ser funcién tanto de la dimension del canal asi
como de la altura del empaque. Finalmente, la distancia de flujo puede ser
calculada por:

Z
. seny (2.86)

El area especifica interfacial para la transferencia de masa esta dada por

0.5

a d _senf

;c" a { °4B Jh[’[35‘-i ] ..... (2.86) (2.87)
P | bl -
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Donde a. es el area especifica interfacial m', ap es el area superficial del
empaque m', 8 el angulo del canal de flujo con respecto a la horizontal, U, la
velocidad superficial de la fase liquida en m/s y h. es la retencion liquida. El
diametro equivalente del canal d. es:
_4e

d
‘T a, (2.88)

La dimension caracteristica de la pelicula liquida d, se define como
d=4% (2.89)

En donde 0 es el espesor de la pelicula liquida. Si la fase liquida es un liquido
Newtoniano y fluye en flujo laminar, dicho espesor puede ser calculado por

0.50
5=| 3t U (2.90)
p_gseny h, seny

El nimero de Reynolds es

_ pdU
Hy

Re, (2.91)

En donde las velocidades efectivas de las fases liquida y gaseosa
respectivamente propuestas por Brunazzi son

U
Uy =—
“ T h seny (2.92)
U
Ugy =7—o—
% (e=hy, )send (2.93)

Para el coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, Brunazzi
propone utilizar la misma correlacion desarrollada por Rocha, Bravo y Fair ec.
(2.58)
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Este modelo desarrollado por Brunazzi tiene una validez para rangos de flujos
volumétricos de liquido y gas de q. = 1.2-21.6 m/m°h y qg = 0.44-1.4 m*/m?h
respectivamente, la altura del lecho empacado de la columna utilizada
experimentalmente es de 1.90 m.

El primer tipo de modelos presentados para el calculo de los parametros
involucrados en la transferencia de masa en empaques estructurados fabricados
de metal, toman en cuenta la hidraulica de la torre al momento de calcular la
retencién liquida y asi, calcular el area interfacial. Sin embargo, hay
investigadores®" que sugieren que tanto la hidraulica como la transferencia de
masa sean analizadas al mismo tiempo, tal es el caso de Gualito y
colaboradores®™, ya que ellos enfatizan el hecho de que en un proceso de
transferencia de masa, como pudiera ser el caso de la destilacién, ocurren
simultaneamente los fendmenos de transferencia de momentum y masa, esto es
tomado en cuenta para el desarrollo de modelos para el analisis de hidraulica y
transferencia de masa en columnas rellenas con empaque estructurado,
generalizando un modelo para empaques de metal, ceramica y plastico
(polipropileno), y para trabajar con presiones altas y bajas.

Para estos autores, la retencion liquida es el parametro que relaciona los dos
fenomenos de transferencia, de momentum y masa. Para el analisis hidraulico, el
incremento en la velocidad de cualquier fase, incrementa el espesor de la pelicula
liquida y la retencion liquida de peliculas o gotas, y esto produce un incremento
en la caida de presion.

Por otro lado, el aumento en la retencién liquida, produce un incremento en el
area interfacial dando como resultado, altos valores de coeficientes volumétricos
de transferencia de masa.

Una consideracion importante en el modelo general desarrollado por Gualito, es el
factor de correccién por retencion F; de tal forma que

a, (We, Fr, )" A,S™
a, ReLu.zusu_m(l 093565 szen 9)0.30 (2.94)
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Este es un parametro importante en la prediccion de la retencion liquida, asi como
del area interfacial en el que los parametros A; y Az son constantes que dependen
del material de empaque.

A continuacion se presentan las ecuaciones utilizadas en el modelo generalizado
propuesto por Gualito para el calculo de los parametros de transferencia de masa
e hidraulica respectivamente.

D (U +U ) S .80 0333

kc=0.054[—°J[ Ger ™ et JPg } [ ale ] (2.58)
S He Dgpg
D, U
k, =2 % (2.95)
O | S
% g(1-h, )send (2.59)
= _Yp

“f " ¢h, senf (2.60)

En donde el area interfacial esta dada por

a_c: FIFSE et

(2.96)
% 1+0.20exp3 U

Los numeros adimensionales que aparecen en la ecuacién anterior son:

U 2|;) S
Woj, =i 2.73
" 08¢ it
U 2
Fr, =L
I Sg (2.74)
RCL = ULSpL

. (2.75)
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En el calculo de la retencién liquida se ve directamente involucrado el calculo de
caida de presion, para lo cual es necesario realizar un proceso iterativo como se
muestra a continuacion.

1.0  Estimar la caida de presion en seco:

0.40 P
(g] - Pg [ C:IEDGUG o Sz!-lGUG (2.97)
Z Jseco  \ Pae.isav Se?(sen0)’  S’e(send)
2.0  Calcular el factor de correccién debido a la retencion total:
B (We, Fr, )" A;8*
“a, Re ""e"(1-0.93cosy)sen0)"* (2.94)

Parag < Oreferencia

cosy =0.90

Para 0 > Oreferencia

cosy = B,(IOB"’)

3.0 Sefijan las condiciones iniciales para las iteraciones:
[AP] B (AP)
Z )ueva Z Jseco

4.0 Se ejecuta el proceso de iteracion:

od | =

2 (2.98)
[4F:]3 3p Uy

PL=P J i (ﬁ%?)mvo

/" AZ/inuNDACION




%)
AP Z SECO

7 ) [l . (}:)I+ [)IS)hL}‘i (299)

5.0 Verificar la correspondencia:

a) Si

(A%z) * (AP AZ)NUEvo Regresarse al paso 4.0
b) Si

&%Z ~ (A%Z)NUEVO Parar

Constantes Utilizadas en el Modelo de Gualito.

Constante Material de Empaque
Metal Ceramica Polipropileno

A4 29.12 11.54 21.67
A; 0.36 0.36 0.13
B4 521 1.52 5.58
B, -16.83 -3.51 -25.17

(Oreferencia), N/m 0.045 0.065 0.035
C 0.177 0.244 0.134
C. 88.7 0.0 44.06
Dy 0.614 0.532 0.633
D; 71.35 92.22 130.94
Fse 0.35 0.46 0.46

Se ha observado que se tienen mejores eficiencias en las columnas empacadas
cuando es alta la presion de operacion. Gualito reporta que a presiones menores
de 10 bar, la eficiencia del empaque aumenta conforme aumenta la presion; en un
rango de 10 a 15 bar, la eficiencia del empaque no es afectada por la presion,;

pero a presiones mayores a 15 bar, la eficiencia del empaque disminuye al



aumentar la presién. A presiones altas, el area interfacial observada es mayc- Jue
el area superficial del empaque, esto puede ser atribuido a la formac.on de c~das
y gotas de liquido dispersas en la fase gaseosa. Es por esto, que para el czzulo
del area interfacial se agrega un factor de correccion que es el cocante de ado
derecho de la ecuacion 2.96 de tal forma que

2 _FF 1.2

t*SE c
(2
% 1+0.20exp30 oL
2U,

A bajas presiones (hasta 4.14 bar), no tiene un efecto considerable z adiciz- de
este factor de correccién y de hecho, se puede utilizar el modelo c-opues:z oor
Rocha para el célculo del area interfacial.

i

El modelo desarrollado por Gualito es de aplicacion general en opsracionss de

destilacion, ya que es aplicable a empaques de metal, ceramicz y pléstco.
Ademas, es aplicable a cualquier presion de operacion.

Wang'"®" desarrolld correlaciones para el calculo de los cosicientes de
transferencia de masa y calor en procesos de deshumidificacior de aire zon
soluciones de cloruro de litio. Para desarrollar sus correleciones =izo
experimentos en una columna de vidrio de 0.1524 m de diametro y _na altuz de

lecho empacado de 0.40 m. Los empaques utilizados incluye~ empzz.es
estructurados de PVC.

2

M.d 0.10
K,a,| —— :2.25(10"11—)()*’-”(%] Seg "Reg'” (2,100

Dgpg

dp2 -6 s LYY s 1
hoaa) o =2.78(10)1 - X) o] Pre"Re (2101

En donde X es la fraccion masa de cloruro de litio en la solucion, Mw es el z2so
molecular del agua, L y G son las velocidades masa de licuido y zas
respectivamente en kg/m’s, Kya. es el coeficiente volumétrice globz de
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transferencia de masa de la fase gaseosa y hga.n es el coeficiente volumétrico de
transferencia de calor, k es la conductividad térmica de la fase gaseosa en
kW/m°K.

2.1.4 ALTURA EQUIVALENTE A PLATO TEORICO HETP EN EMPAQUES
ESTRUCTURADOS

Los métodos cortos son ampliamente usados en los disefios de ingenieria
quimica para la evaluacion rapida en un rango de opciones y dan un
acercamiento de los resultados que se esperan obtener por medio de métodos
rigurosos de calculo. Existen una serie de correlaciones empiricas para el célculo
de HETP.

Una primera propuesta para el calculo de la altura equivalente a un plato teérico
es para empaques estructurados con un angulo de corrugacion de 45¢.

2.102
HETP = 20 @10
ap

En donde ap es el area superficial del empaque. Kister recomienda dividir el valor
obtenido por 0.1 para obtener un valor conservador. Sin embargo, esta ecuacion
no dice nada acerca de la influencia de las propiedades fisicas del sistema.
Striegle'®® proporciona una correlacion para el calculo de HETP(m) para
empaques estructurados Intalox en funcion de la tensidn superficial (N/m) y la
viscosidad (kg/m™s).

logHETP = n—1.01-0.187logo+ 0.213logu, (2.103)

En donde la constante n es:

Empaque Valorde n
Intalox 1T 0.76830
Intalox 2T 1.01280

Intalox 3T 1.38680
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Lockett® propone una correlacion para el calculo de HETP en empaques
estructurados para condiciones de operacion de la columna referentes al 80% de

inundacion
-0.060
1 '54gu_sn(pL_ P n.iu[_ﬁl__]
HETP = sy
ap[l " 0.73[9_0] exp(0.00058a, )] (@
P

2.1.5 CORRELACIONES PARA EL CALCULO DE COEFICIENTES DE
TRANSFERENCIA DE MASA VALIDAS TANTO PARA EMPAQUE
ESTRUCTURADO COMO PARA EMPAQUE AL AZAR

Existen modelos para el calculo de los coeficientes de transferencia de masa en
columnas empacadas, los cuales se pueden aplicar tanto a empaques
estructurados como a empaques al azar.

Billet y Schultes!"®'” obtuvieron correlaciones para las alturas de unidades de
transferencia de masa para las fases liquida y gaseosa respectivamente validas
para empaques estructurados y al azar. Las correlaciones de Billet y Schultes son

1 1
HTU, ! (l)"’ _4he P U (2.105)
12) \D,a U, } 8,
3 1
HTUG=—(8— )[ ]{U“"G] [“G JB[UG'&P] (2.106)
apbg PcDg Dga,
1
Uzp |' L2
2
h, =| 128 [ELT:[QMT[ELT (2.107)
Uiy | \ap gPL ap
a?“‘L

En donde a;, es el area especifica hidraulica del empaque, la cual viene dada por:



Re(5:  Re=YtP

aphy,
ﬂ:Ch[UL
ap Al
Re2>5
ih—=0.85ch[ULp'-
Bs aph,

0.150 2
PLJ [UL ap
g

-

025 2\
g

Cv, C.y Cy que se encuentran en las ecuaciones 2.105, 2.106, 2.108 y 2.109

son constantes para cada tipo de empaque.

EMPAQUE AL AZAR

Empaque
Sillas Berl

Sillas Intalox

Anillos Pall

Tamafo

25 mm
13 mm
50 mm
50 mm
50 mm
50 mm
35 mm
25 mm
15 mm
50 mm
35 mm
25 mm

25 mm

Material
Ceramica

Ceramica
Ceramica
Plastico
Ceramica
Metal
Metal
Metal
Metal
Plastico
Plastico
Plastico

Carbén

Ch
0.620

0.833

1.335
0.784
0.644
0.719
0.590
0.593
0.718
0.528

0.623

Co
1.246

1.364

1.227
1.192
1.012

1.440

1.239
0.856
0.905

1.379

(2.108)

(2.109)

Cy
0.387

0.232

0.415

0.410

0.336

0.368
0.380
0.446

0.471
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Anillos
Raschig
25 mm
156 mm
10 mm
6 mm
15 mm
EMPQUES ESTRUCTURADOS
Empaque
Euroform PN-110
Gempak A2 T-304
Impulse 110
Impulse 250
Mellapak 250Y
Montz B1-100
Montz B1-200
Montz B1-300
Montz C1-200
Montz C2-200
Ralu Pak YC - 250

Ceramica
Ceramica
Ceramica
Ceramica

Metal

Material
Plastico

Metal
Ceramica
Metal
Plastico
Metal
Metal
Metal
Plastico
Plastico

Metal

0.577
0.648
0.791
1.094

0.455

Ch
0.511

0.678
1.900
0.431
0.554
0.626
0.547

0.482

1.361
1.276
1.303

1.130

0.973

1.317

0.983

0.971
1.165
1.006
0.739

1.334

0.412
0.401

0.272

Cy
0.167

0.327

0.270

0.390
0.422

0.412

0.385
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Ortiz del Castillo® propone una serie de correlaciones para el célculo de los

coeficientes de transferencia de masa en columnas empacadas con empaques

estructurados y al azar para operaciones de desorciéon con vapor de compuestos

organicos volatiles de corrientes de agua. Las correlaciones obtenidas son:

k
c d,

_0.10Dg {dP(UGcF+ Upe)Pg

0,2405

pcD

(2.110)
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02337 L

k :0‘3415DL [dP(UGc{-'-ULct‘)pL) [ My T (2.111)

L
dp Hy p.Dy

2 2 0,150
[(UL prdp ](UL D c
1 apd,
a, _ 4 gdp 2.112)

0.20
. [L LPLd J (1 - cosy)

Para o > 0.045N/m

cosy =5.211(1076%)
Para g < 0.045 N/m

cosy =0.90

En donde la constante ¢ en ec. (2.112) depende del tipo de empaque.
Sulzer BX Mellapak 250Y Fleximax 1” Flexirings 1"
0.9772 0.7312 0.5005 0.6298
Las velocidades efectivas son.
Para empaque al azar

= G
Uger = 8(]—1'1,_) (2.113)

~sh. (2.114)
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Para empaques estructurados.

U
.
“r g(1—h, )send (2.59)
__U
“I gh, sen (2.59)

En este modelo se considera que los fenémenos de transferencia de masa y
momentum ocurren simultaneamente, por lo que se deben resolver
simultaneamente las ecuaciones de hidraulica de la columna asi como las de
transferencia de masa.

6(1-¢) (2.115)
dp = a
P
Re, = Ugped, (2.116)
Hg
o o . C, . (2.117)
Re; /Reg ’
_ fa, psUs 118
AP, SECO — "8_ JRID
0.50 \0-66 1.5 \025 2 010 (2.119)
8. =3 Uga, ™ Hpap ap O
LO gu.sn pLgu.sn L p.e
2) (2.120)
pLg )
(2.121)
& =Gy 20
(pL_pG)g
6hL (2.122)
L
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AP _a +a, [ g T = (&1
AP0 ap e—h,
X =3600&>+186480h, e+ 32280d, a,e+191844h °

2124
+95028d, h,,+10609d, *a,’ =

En la ecuacién 2.121 C. = 0.40 para empaque al azar y 0.80 para empaques
estructurados.

Constantes de Stichimair para estimar el factor de friccion, ec. 2.117.

Tipo de (o C; Cs
Empaque
Esferas 24 4 0.28
Anillos Raschig 48 8 2.0
de metal
Anillos Raschig 60 1 7.5
de ceramica
Anillos Pall 33 7 1.4
Sillas 32 7 1.0
Empaque 18 4 0.20
estructurado

220 TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS DE PLATOS

Las columnas de platos son cilindros verticales en donde se ponen en contacto el
liquido con el vapor por medio de platos o charolas. El liquido entra en la parte
superior de la columna y fluye de manera descendente por gravedad, mientras
que el vapor se introduce en el fondo de la columna y fluye de manera
ascendente a través de la columna pasando por cada plato a través de orificios,
logrando con esto que el gas sea burbujeado dentro del liquido y por
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consiguiente, un contacto intimo entre las fases para que se pueda llevar a cabo
el proceso de transferencia de masa.

fc;':lfc.—; - “.‘3 :;

{.r zi;u}o "?.-:;D'_—‘_ ”

.f‘x Ve

1,,

FIGURA 2.3 DIAGRAMA ESQUEMATICO DE UN PLATO PERFORADO DE FLUJO
TRANSVERSAL.
La altura de la compuerta del plato es hw, Z es la longitud del recorrido de la fase
liquida sobre el plato y z es la anchura promedio del flujo promedio del liquido
sobre el plato. Con el flujo ascendente del gas a través de la columna, éste
atraviesa la laguna de liquido que hay sobre el plato produciendo una espuma la
cual es deseable por que asi se obtienen grandes areas de contacto entre el
liquido y el gas aumentando la eficiencia en el proceso de transferencia de masa.

Los platos pueden ser de diferentes disefios, entre los que se encuentran:
> Platos perforados.
» Platos con borboteadotes (cachuchas de burbujeo).
» Platos con valvulas.

FIGURA 2.4 PLATO DE VALVULAS.



2.21 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS
DE PLATOS

Azrak™? realizd experimentos de absorcidon de H,S y CO; de corrientes de gas
con soluciones de dietanolamina y monoetaloamina respectivamente, con el fin de
obtener correlaciones tanto para el area interfacial por unidad de area activa del
plato ae"(mzlmz), como para el coeficiente volumétrico de transferencia de masa
en la fase gaseosa utilizando columnas de platos de valvulas de tipo Glitsch con
las siguientes condiciones experimentales:

Velocidad de la fase gaseosa Ug = 0.23-0.83 m/s, flujo volumétrico de liquido Q.
por longitud de la compuerta del plato W, Q /W = 0.355(10°)-7.58(10%) m*s*m y
altura de la compuerta hy =0.029 - 0.102 m.

Los resultados fueron:

0.130
.50 Y36 .
a"c=9?.ﬁ[%~] (UGpG( l)“ hy' ™ (2.125)
0.38
kca"c=0.00239[%] (Uapa™ )™ by, (2.126)

Se han propuesto correlaciones® para el calculo de los coeficientes
volumétricos de transferencia de masa tanto para la fase liquida como para la
fase gaseosa en platos perforados Chan y Fair obtuvieron eficiencias de platos de
un banco de datos de operaciones de destilacion y dedujeron la siguiente
expresion para el coeficiente de transferencia de masa de la fase gaseosa.

ea, = D, (1030f+8672) o
(h, )" L

Para la fase liquida se tiene que para platos perforados

k,a, = (3.85(10' D, )/*(0.40U,,p%+0.17) (2.1282)

Para platos con borboteadotes



k.a, = (4.127010° D, )/*(0.21U,p%+0.15) (2.128b)

Donde la altura de liquido claro sobre el plato es h, el término Uaps”® en
m/s(kg/m*)®®, U es la velocidad activa de la fase gaseosa definida como la
relacién del flujo volumétrico del gas Qg dividido entre el area activa A,, la cual es
el area ocupada por las perforaciones del plato y f es la relacion de la velocidad
de operacion de la fase gaseosa (Ug) con respecto a la velocidad de inundacién
(Ugr) f=(Us/Usr).

2.2.2  EFICIENCIA EN COLUMNAS DE PLATOS

La eficiencia de los platos se define como el cambio real de las concentraciones
de una fase en el plato en relacion con el cambio de concentraciones si esa fase
hubiese salido en equilibrio con la otra fase.

La eficiencia global de la columna, Eo, es definida como la relacion del nimero de
platos tedricos dividido entre el nimero de platos reales de la columna

E = Nreoricos )

N REALES

La figura 2.5 representa un plato n, en el cual se alimenta liquido de un plato n-1
con una composicion promedio X, fraccion mol del componente transferido y
produce liquido de composicion x, al plato inferior. Al mismo tiempo, la fase
gaseosa de composicion yn+1 Se eleva desde el plato inferior y como resultado de
la transferencia de masa, el gas abandona el plato n con una composicién y,. De
tal forma que la eficiencia puntual Eog del plato a la transferencia de masa en
base a la fase gaseosa, se define como

E = Ynlocal ™ Ynsllocal
%Y o= Y n+tiocal ene0)
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Plato n-1

yn local A
..7:‘3-’ e U;:i &)

J'k'\ -
\\\P \'

el

T

X local

L1

X Yn+1 local

Plato n

FIGURA 2.5 EFICIENCIA PUNTUAL Eog DE PLATOS.

Considérese que el gas se eleva con una masa velocidad molar de Gm
(moles/(tiempo)(area de seccion transversal)). Sea la superficie efectiva interfacial
entre el gas y el liquido a., area/volumen de espuma liquido gas. Cuando el gas
se eleva una altura diferencial dh,, el area de contacto por unidad de area del
plato es adh,. Si mientras tiene una concentracién y, sufre un cambio de
concentracion dy en esta altura, y si la cantidad de gas permanece
esencialmente constante, la rapidez de transferencia de masa del soluto es G,dy:

Gmdy = K}'acdhL(YIo:al_y) (2131}
Entonces

(2.132)

¥ nlocal d adh
ol el

Puesto que y'k,cm es constante para xj.ca cOnstante,
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—In y'locul_ Y nlocal .. In{[ - Y niocal — ¥ n+1local ] -

y.local ~ Y sliocal y.lo‘:al_ Y n+t1ocal (2.133)
K.ah, '
—In(l-Eyg)=—"—
( or_;) G,
Por lo tanto
— K\achL
Eos=1—exp ———— =1—€xP(NTU00) (2.134)

Donde h, es la altura promedio del liquido sobre el plato y NTUgg es el nimero de
unidades de transferencia de masa globales de la fase gaseosa, la cual, se puede
obtener de forma similar que los coeficientes de transferencia de masa globales, a
partir del numero de unidades de transferencia individuales, de la forma

1 I mG, I

+
NTU,, NTU, L, NTU, (2.135)

La eficiencia puntual del plato, se basa en la relacién de concentraciones locales.
De igual manera que Eqg se define la eficiencia de Murphree, la cual también se
define como la relacién del cambio de concentraciones producidas por el plato
real entre la diferencia de concentracion efectuada por un plato teérico, sin
embargo, en este caso se utilizan concentraciones promedio en el plato. De
manera que, en base a la fase , la eficiencia de Murphree es

yn-‘ym
Eye =7 1 (2.136a)
y “_yrul -

De la misma manera que para la fase gaseosa, se puede definir la eficiencia de
Murphree basada en el cambio de concentraciones en el liquido
F — xnw xn-l

ML o n =X, (2.136b)
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Un factor de gran importancia al considerar la eficiencia de un plato es el arrastre
fraccional E, que es la cantidad de liquido que es arrastrado por el gas hacia un
plato superior respecto de la cantidad de liquido alimentado al plato disminuyendo
asi, la eficiencia del plato. Este efecto es acumulativo y las cargas en platos
superiores pueden llegar a ser excesivas.
Existe una relacion entre Eog y Emc en la cual, existen dos casos extremos que
son:
» Liquido perfectamente mezclado, de concentracion uniforme x, en todos
los puntos. En este caso Eog = Emc.
» Liquido en flujo tapon sin mezclado; cada particula permanece sobre el
plato durante el mismo periodo, en este caso

L E..mG
Ema=m(l; CXP[OGTE"]—IJ (2.137)

En este caso m es la pendiente de la curva de equilibrio (m = y/x).
El caso intermedio, el cual es mas probable, el transporte de soluto se puede
describir en funcion de una difusividad de remolino Dg, de la forma

Eye  1-e®P) L el
B (2.138)
9% (q+Pc{l+n+PeJ n[l+ 1 ]
| n+ Pe
P 4mG Eos )
e m
=2l gt e | 2139
=73 [ L,Pe ] S
Z?.
Pe= D6, (2.140)

En donde €, es el tiempo de residencia del liquido sobre el plato y Z es la longitud
que recorre el liquido sobre el plato.
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Para corregir la eficiencia de Murphree debido a los efectos que pueda tener el
arrastre fraccional de liquido, es necesario hacer correcciones a Eug por efecto de

E de tal forma que:

EMG

Evee = (2.141)

E
4B —
1-E
Las siguientes correlaciones para calcular los parametros correspondientes
validos para platos perforados fueron desarrolladas por el AIChE"®. El nimero
de unidades de transferencia en cada fase son funciéon de la altura de la
compuerta hw, la velocidad del gas basada en el area activa del plato Ua, el
espesor de flujo promedio sobre el plato z (z=(Diametro de la torre + longitud de la
compuerta)/2) y la longitud de trayectoria sobre el plato Z

0.776 +4.57hy,—0.238U ,p. "+ 104.6%-

NTU, = (2.142)

0.50
Se,

NTU, =40000D,"*(0.213 U ,p"*+0.15 )0, (2.143)

La difusividad de remolino De y el tiempo de residencia del liquido 6, son
respectivamente

2
DE=[3.93(10"3)+0.0171UA+3.67QZ-'“—+O.1800}1W] (2.144)

_h2Z

Oy, = Q, (2.145)

Bennett!:'2*19  desarrolld correlaciones para las eficiencias de platos
perforados. Segun Bennett, existen tres zonas en un plato de contacto gas liquido
como se muestra en la figura 2.6: la zona de liquido continuo, la zona de dos
fases y la zona fase gaseosa continua. Bennett sugiere que en muchas
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ocasiones, gran parte de la transferencia de masa ocurre en la regién continua de
liquido.

Para el desarrollo de este modelo se utilizan dos zonas como es mostrado en la
figura 2.6. En este modelo se considera que hay una regién continua de fase
liquida localizada cerca del la piso del plato y una regiéon continua de fase
gaseosa arriba de la region continua de liquido.

e e

Q)% ?.r oD Q™
h ﬁ]tbq D&ﬁbq Da aq}% S o B%
LC <
WP ol g @

FIGURA 2.6 DESCRIPCION DEL MODELO DE LAS DOS ZONAS.

La region continua de liquido tiene una altura hc (m) y una densidad efectiva
promedio de espuma ® ¢ (adimensional). La regiéon continua de fase gaseosa
tiene una altura hyc y una densidad efectiva promedio de la espuma ®.

hy =@, he =y hyy =g hy o+ dyc hye (2.146)

En donde h la cantidad de liquido total sobre el plato; ®¢. y hee son la densidad
efectiva promedio y altura respectivamente de la espuma; @20 y hye son la
densidad y altura respectivamente de las dos fases.

(2.147)

Y h, es obtenido por
|1L =Hhe ¢e (2.148)



89

fad |

Q

L
= "
e = hy+C P (2.149)
&, :exp(—12.55 Ks"-"'”) (2.150)

En donde Ks es la velocidad del gas corregida por densidades sobre el area de
burbujeo, QU/W es la relacién del flujo volumétrico del liquido entre la longitud de
la compuerta.

Ks=U, |—Po_

2.141
PL—Pg ( )

Y la constante C es:
C=0.501+0.439exp(-137.8h,) (2.152)

La altura global de la espuma es funcion de la cantidad de liquido sobre el plato,
el diametro de los orificios del plato do, del nimero Froude de la fase gaseosa,
asi como del area de los orificios Ap y del area activa Aa.

h -1.83
FE“—=I+ l+6.9{—ll'“—] g (2.153)

Fe (4] 2

Donde

9" o B ” )
¢c( %a) (2.154)
u,’
Frg :i (2.155)

Bennett recomienda el uso de la siguiente correlacion para calcular el punto de
eficiencia global basado en la region continua de fase liquida
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B, =henp —— = 0029 X¥y*z|  (2159)

l+m )

L A,
04136 0.6074 ~0.3195
Xz(pGUHhFC} Y__'[h_LJ Z=(h}
Kg ' do ' A,

El grado en el que la fase gaseosa se encuentra mezclado puede ser estimado en

Donde:

base al nimero de Peclet para el gas de acuerdo con

U,z

Pe
° DEG(TS h,,) 190

Se recomienda el valor de Dgg = 0.01 m%s. Si hyo/Ts 2 1, la fase gaseosa no se
encuentra mezclada.

Cuando la fase gaseosa se encuentra bien mezclada pero la fase liquida se
encuentra parcialmente mezclada, se puede estimar la eficiencia de Murphree
(Emc(E=0)) considerando cero el arrastre fraccional (E) para rangos de 0.5 A <
3.0,04<Eos< 1.0y 0<Pe <1000

N
AE
1+( "GWJ |
N (2.158)

Cuando la fase gaseosa no se encuentra mezclada, la eficiencia de Murphree

Eyg(E=0)=

depende de la direccion de flujo. Para flujo paralelo y para rangos de 0.5 <A < 3.0,
0.4 <Eog s 1.0y 0 < Pe_ <1000, y puede ser estimada mediante la ecuacién
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{l + {LE;:IG“‘
)

N
Evg(E=0)= = 1 - 0.03352. 05255 gL petaes

Para el caso de flujo transversal y pararangos de 0.5 <A <3.0,04<Epc<1.0,0
< Pe < 1000.

Donde N es el nimero de células de mezclado y es funcion del nimero de Peclet
del liquido.

{l [l - ]:lN

+ ‘ =

E (E—O)— N [1 0.0335) L0722 25184 p 0,1?524]
MG - = T 0G, ¢ €y

A
_Pe +2
L 2 (2.161)
_ oz
PeL - AAhLDeL (2.162)

La difusividad de eddy se calcula por

1
Dy, = 0'096(3112& )2 (2.163)

La eficiencia de Murphree corregida por efecto del arrastre asi como del
escurrimiento de liquido a través del plato puede ser obtenida mediante la
siguiente correlacion

G (2.164)

—EMG =l—0.8EOGukU'mE—
EMG(E = 0) L

El arrastre es definido por

T =110 0,5
E=0.0035[h—5) ("—LJ 8 (2.165)

lg



Donde ¢2¢ = h;_fhch, y

B=0.5{1—tanh| 1.3 ln(E—LJ—O.IS (2.166)

0

Las condiciones experimentales bajo las cuales se desarrollé ésta correlacion
son:

Parametro Minimo Maximo
Diametro de los orificios, do m. 0.0032 0.0217
Espaciamiento entre platos Ts, m. 0.3 0.61
Altura de la compuerta hy, m. 0.038 0.051
Relacion del area de los orificios al area activa 0.08 0.14
Aol Aa
Relacién liquido gas, L/G 0.90 18.3
Pendiente de la curva de equilibrio, m 0.633 1.139
Relacién de la curva de equilibrio a la linea de 0.043 1.13
operacion, A = mG/L
QuUW, m*ls/m 0.00015 0.0212
Inventario de liquido hy, m. 0.0076 0.066
Reviquioo 9200 69700
Scuauino 3.09 920
Scgas 0.75 1.70
(pL-pa)lps 2.37 1465

Bennett encontré que la correlaciéon anterior es valida para un amplio rango de
nimeros de Froude, con una posible excepcion, cuando los nimeros de Fraude
son menores de 0.40, la correlacion predice eficiencias mas bajas que las
encontradas experimentalmente.
Kessler y Wanakat''” proponen las siguientes correlaciones para la estimacion
del porcentaje de eficiencia global de las columnas de platos.

Para destilacién



E, = 0.54159—0.29377log(ap, ) (2.167)

Para absorcion

E, =0.13247+0.1 laselog{i—_J +
Kp M,

2
0.024816 log[piL] (2.168)
Kp, M,

Dickamer y Bradfor correlacionaron la eficiencia global del componente clave que
se absorbe en mezclas de hidrocarburos, en la cual, involucran la viscosidad
media del aceite hidrocarburo con la cual entra o sale del absorbedor a la
temperatura promedio a la que opera el absorbedor en un rango de viscosidades
de 0.19 a 1.58cp. La correlacion es

E, =19.2-57.8log(y,,) (2.169)

0'Conell® desarrollé una expresion para el célculo de la eficiencia global de la
columna en procesos de absorcién de uso mas general, donde no solamente
incluye el término de la viscosidad de la fase liquida (p; en cp), sino que también
incluye la densidad del liquido (py; en lbfpiea) asi como el valor de la constante de
distribucidn (K=y/x) de las especies que se absorben, la correlacién es

logEo =1.597 —0.199 Iog[%‘—]
PL

2
= 0.0896':]0g[~K—M—-5‘—"l—1-‘i—Il (2.170)
Pui

Jacimovic® propone la siguiente correlacion para estimar la eficiencia de
Murphree basada en estudios experimentales con procesos de destilacion de
mezclas etanol-agua.
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E g = 0.726 x"—’*"""exp[o.o457 MJ

A (2.171)

El uso de esta correlacién es valido para platos perforados y de valvulas, y su uso
se recomienda en los siguientes casos:
» Para mezclas binarias etanol-agua.
» Para columnas con diametros comprendidos entre 0.314 y 1.20 m.
» Cuando el arrastre fraccional es relativamente pequefio.
» Con rangos de la relacion entre la pendiente de la curva de equilibrio y
la linea de operacién A = 0.10 — 15, (\=mG/L) y velocidades de la fase
gaseosa Ug=0.3-1.5m/s.

En el apéndice A.IV se da una lista de eficiencias para diversos tipos de platos y
sistemas medidas experimentalmente, las cuales pueden servir como un punto de
comparacion al momento de calcular dichos parametros.

2.3.0 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS
DE BURBUJEO

Una columna de burbujeo es un equipo en el cual una corriente de gas se
introduce en un liquido. El gas se burbujea en el liquido desde el fondo de la
columna, en donde el gas pasa a través de un difusor, el cual puede ser un
simple tubo abierto en el fondo de la columna o un tubo con varios orificios por
donde pasa el gas. También pueden utilizarse como difusores platos porosos
hechos de plastico, ceramica o metalicos.

En este tipo de aparatos en donde la fase gaseosa se dispersa en forma de
burbujas en el liquido, la resistencia principal a la transferencia de masa se
encuentra en la fase liquida, por lo que las correlaciones para el calculo de los
coeficientes de transferencia de masa son generalmente para la fase liquida. Se
han realizado revisiones bibliograficas®®"'*” asi como desarrollo de nuevas
correlaciones para estimar el coeficiente de transferencia de masa de la fase
liquida.
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Hughmark®® obtuvo una correlacion para el calculo del coeficiente volumétrico de
transferencia de masa para la fase liquida con los sistemas aire-agua, aire-
glicerina y CO.-agua, valida para velocidades del gas de 0.004-0.45 m/s en
columnas de diametro mayor a 0.10 m y un difusor de multiorificio.

kpdg -2
I:)L
0072 1.61
d U p 0.484 u 0.339
+0.018 ( Gl 2 L J
D,3 p Dy
(2.172)
hg
e = 63; 2.173)
Siendo el diametro de la burbuja dg
0.60 0.20
(4] 1000
dg =0.635[0072) [ o ] (2.174)
. L
La retencion de la fase gaseosa, hg, esta dada por
1
hg = T (2.175)
L0 35( PO )3
Ug \0.072

Fair*® presenta una ecuacion teérica para calcular el coeficiente volumétrico de
transferencia de masa para la fase liquida

| 1
ka =3.3{DL"G]( b ]“[dapLUoT 17
¢ dgz p.DL Hihg

Akita y Yoshida® obtuvieron una correlacion para el calculo del coeficiente

volumétrico de transferencia de masa para la fase liquida con los sistemas aire-
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agua, aire-glicerina, metanol-aire, agua-helio y COs-agua valida para velocidades
del gas de 0.003-0.4 m/s y velocidades de liquido de 0-0.44 m/s en columnas de
diametros comprendidos entre 0.152 y 0.6 m, densidad de la fase liquida de 800 a
1600 kg/m®, viscosidades de la fase liquida de 0.00058 a 0.021 kg/m*s y un
difusor de orificio simple.

. BN o o WRT s 7 g
Lac e 060( My } [g C pL] [g C 1pL J hGl-l“ 2.177)
D, pLDL o Hy

Donde la retencién de la fase gaseosa esta dada por:

| 1
he _ 0.20[8DCZPL ]s(gDcstz ]”[ Ug (2.178)
(1-he)’ o ™ JeDc

Hikita®® obtuvo una correlacion para el calculo del coeficiente volumétrico de

transferencia de masa para la fase liquida con los sistemas aire-agua, oxigeno-
agua, Hidrégeno-agua, metano-agua, solucién de sacarosa-aire, butanol-aire y
metanol-aire valida para velocidades del gas de 0.042-0.38 m/s en columnas de
diametros comprendidos entre 0.10 y 0.19 m, densidad de la fase liquida de 998 a

1230 kg/m?®, viscosidades de la fase liquida de 0.0008 a 0.011 kg/m*s y un difusor
de orificio simple.

178 ~0.248
k,a.Ug =l4.9[UGUL) (PL%]
g ° PO’

0243 -0.604
*(u_o] [u_] (2.179)
Hy p.D,

Ozturk®” hizo experimentos con 17 liquidos organicos puros y 17 mezclas de

liquidos utilizando como fase gaseosa helio, aire, nitrégeno, CO-, e hidrégeno; el
rango de velocidades del gas fue de 0.008 a 0.10 m/s, la difusividad de la fase
liquida debe estar en un rango de 0.29*10° a 5.85*10° m7s, la densidad de la
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fase liquida entre 714 y 1593 kgim”. la densidad de la fase gaseosa entre 0.09 y
2.46 kg,*'m3 . El resultado obtenido es

0.50 2 \033 5. 31029
Sh, :0_62[ [ ] {gpLdﬂ ] (EPL dy
pLDL o u;_z

1168

004
vedsg PL

(2.180)

2137

Sotelo y Benite proponen una correlacion para el calculo del coeficiente

volumétrico de transferencia de masa en la fase liquida en la cual se incluye un
nuevo parametro adimensional, que indica la relaciéon del diametro del poro del
difusor dp con el diametro de la columna D¢. Su correlacion es

2.14 ~0.518 0.047
kLacUG:m_g[UGuL) (ut“gJ [E_G_]
g o pLo’ Hy
-0.038 0.908
p.D, D¢

Se ha propuesto una correlacion® para el caso en el que la fase liquida en la

(2.181)

columna sean liquidos pseudo plasticos. La parte experimental se llevé a cabo
con columnas de 5, 10,15 y 20 cm de didametro interno y 250 cm de altura. La fase
gaseosa la constituyeron aire puro y una mezcla aire-CO, Dando como resultado

3 0.50 2 0.75
kLaeDC = 0030{ My ] gDC pL
D, p.D, c

3 2 0.39
*[g[)c Py ] G (2.182)
2
My gD

En donde la viscosidad de la fase liquida varia de la forma



98

n-|

U

G
"%

2.183
po=K { )

2.40 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS
DE PARED HUMEDA

Las columnas de pared himeda o de pelicula descendente se han llegado a
aplicar en estudios tedricos de transferencia de masa debido a que la superficie
interfacial puede ser bien conocida y mantenida bajo control. Industriaimente se
han utilizado para operaciones de absorcién para sistemas que provocan una
gran evolucion de calor. Se dispone de areas grandes de superficie abierta para la
transferencia de calor para una transferencia de masa dada en este tipo de
equipos, debido a la lenta transferencia de masa inherente a los equipos de pared
humeda. Este tipo de equipo consiste en una envolvente de seccion circular en la
cual la fase liquida fluye de manera descendente por la superficie interna de la
envolvente mientras que la fase gaseosa fluye en forma ascendente a través del
centro de la columna.

Gilliland y Sherwood“® encontraron que, para la vaporizaciéon de liquidos puros
en corrientes de aire con un rango de presiones de 0.145-3.06 atm y Reg = 2000
— 27000, el coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa se obtiene
de:

Shg =0.023Re,""'Sc " (2.184)

Kafesjian®” realizd experimentos con evaporacién de agua en un rango de
nameros se Reynolds de Reg = 2000 - 17000 y Re, = 25 -1200, obteniendo una
correlacion adimensional para Shg, la cual, muestra dependencia de los nimeros
de Reynolds tanto del liqguido como del gas

Shg = 0.0065Re,"“Re, " b:189)
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Braun y Hilby?" investigaron el efecto de la humedad H para la absorcion de
amoniaco en soluciones diluidas de acido sulfirico y encontraron que Shg es
independiente de la humedad cuando H > 80%, pero es funcion de la longitud de
la columna Z. Su correlacion es valida para Z/Dc < 35 siendo

Shy, = 0-13§R€GH'NRCLU'mSCGO'“(l i 6.4X_u'?5) (2.186)

Donde

X es la relacién adimensional Z/Dc y

§=l—(l—l-l)‘9 (2.187)
9 =1.8X"PRe, 00 (2.184)
T G

Lamourelle y Sandall™ estudiaron la absorcion en columnas de pared himeda
con longitudes de 91 a 188 cm y diametro interno de 1.6 cm con Re, = 1300 a
8300 obteniendo

050 D

_ = 1.506, e
ShL—l.?6(10 )RGL Sc, 5, (2.188)

En donde &, es el espesor de la pelicula liquida en metros.

Hendstock y Hanratty®” estudiaron la absorcién de O, en agua en columnas de
diametro interno de 2.54 cm y longitud de 90-210 cm. Con Reg = 3500-34100 y
Re_ = 280-10600.

1
Sh, = 0.0077S¢;? [(0.203 Re{”+2.796 Re;-ZS)“-*]/z

. [1+1.18exp(- 30F)] (2.189)
61.

En donde F es el parametro modificado de Martinelli
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F= (hl[[’i} (2.190)
Mg A PL

Yih y Chen"'®® estudiaron la absorcién de O, y CO, en agua en una columna de
183 cm de longitud y 2.72 cm de didmetro obteniendo

32
Sh, = 9‘777(10-4 )ReL:J_asln4SCLu.5n[2c_g3_l3ll___) —
Ko
Nielsen® investigo el flujo de las fases liquida y gaseosa en una columna a
escala piloto de 3.26 cm de diametro y una altura de 5 m. Se determinaron
correlaciones empiricas para el calculo de los coeficientes de transferencia de
masa en las fases liquida y gaseosa:

ShL = 0'01613RCG(I.6MR{:L0.4EGSC LEJ..‘-O (2192)

Shg =0.00031Re; “Re, "*"Sc, "™ 2.13)

Las cuales son validas para los rangos de numeros de Reynolds Reg =7500 -
18300 y Rei= 4000-12000, condiciones de relevancia industrial. Estas
correlaciones muestran que, tanto Shg como Sh. dependen de los nimeros de
Reynolds de ambas fases debido al cambio de las areas interfaciales ocasionadas
por los altos valores de Re utilizados en la parte experimental. La presencia de
particulas inertes puede influir en la transferencia de materia. Se observé una
disminucién del 15% en la transferencia de masa cuando la concentracion de
solidos es de 0-30% en peso, aunque no se pudo relacionar tal efecto de manera
cuantitativa con los coeficientes de transferencia de masa.

Matsuda y Honda® reportan correlaciones para el calculo de las alturas de
unidades de transferencia en columnas de pared himeda obtenidas a partir de
operaciones de destilacion al vacio en columnas de 0.485, 0.9, 1.6 y 2 cm de
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diametro, a presiones de 533 Pa hasta presion atmosférica, utilizando los
sistemas ciclohexano-tolueno y n-heptano-tolueno obteniendo para flujo laminar

HTUg _ RegScg (D% z)

= (2.194)
Z 0.0503( Re,Sc, %J
3.657+ ;
1+0.031 l(ReGScG E]“
z
Para flujo turbulento
1 2
HTU,; =0.0632 Re? Sc; T

NOMENCLATURA

An = Area activa (porcion perforada del plato), m?.

a . =Area efectiva interfacial para absorcién de soluciones acuosas, m%/m®.

a, =Area efectiva para la transferencia de masa, m?/m’.

4. = Area efectiva interfacial para absorcion, desorcion y destilacién en m*m?.

a, =Area especifica hidraulica del empaque, m%/m®.

a, =Area especifica superficial del liquido, m%/m”.

a,, =Area efectiva interfacial para la vaporizacién de un liquido puro en una
corriente gaseosa, m2/m”.

a,, =Area efectiva interfacial para la vaporizacion de soluciones acuosas, m%/m?>.
Ao = Area total de los orificios del plato, m?.

a, =Area superficial especifica del empaque, m/m’.

Ap = Superficie externa de una unidad de empaque, m®.

Ce = Factor de correccion para flujos elevados de gas.

C. = Concentracion de la fase liquida, kmol/m”.

C. = Constante para el calculo del didametro de la particula: 0.4 para empaque al
azar y 0.8 para empaque estructurado.
Cp = Calor especifico a presion constante, J/kg°K.
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d, = Diametro de la burbuja, m.

D¢ = Diametro interno de la columna, m.

d, =Diametro equivalente del canal, m.

De = Difusividad de remolino, m/s.

D = Difusividad de la fase gaseosa, m%/s.

d, =Diametro de las particulas liquidas, m.

d,, =Diametro de los orificios del plato, m.

D, = Difusividad de la fase liquida, m?/s.

Dy = Difusividad de la fase liquida, cm?/s.

d, =Diametro medio de la particula, m.

d, =Diametro del por del difusor, m.

d, = Diametro de una esfera de la misma superficie que una Unica particula de
empaque, m.

E = Arrastre fraccional.

Emc,Em. = Eficiencia de Murphree para las fases gaseosa y liquida
respectivamente.

Eo = Eficiencia global de los platos.

Eoc = Eficiencia puntual basada en la fase gaseosa.

f =Factor de friccion, adimensional.

f =Relacién de velocidades de operacion y de inundacion Ug/Ug para la fase
gaseosa.

Fs, FL = Coeficiente local de transferencia de masa para las fases gaseosa y
liquida, kmol/m?*s.

F = Parametro de Martinelli modificado, (¢, /u; Xos /0, )" -

F = Factor de flujo del gas, Usps”*®, m/s(kg/m*)*>°.

Frg, Fro = Nimero de Froude de las fases gaseosa y liquida respectivamente.

Fse = Factor adimensional.

F: = Factor de correccién de la retencion, adimensional.

¢ =Aceleracion de la gravedad, 9.81 m/s’.

g., =Gravedad efectiva, mis?.
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G = Velocidad masa de fase gaseosa, kg/s*m?.

G; = velocidad masa de la fase gaseosa Ib/h*pie’.

Gm = Velocidad masa molar de fase gaseosa, kmol/s*m?

Gz = Numero de Graetz, adimensional.

H = Distancia de flujo, m.

H = Humedad, utilizada en la ec. (2.160).

H = Factor de correccion para la retencién liquida debido a la viscosidad.
H° = Constante de la ley de Henry, (Ib mol/ft*)/atm.

HETP = Altura equivalente a un plato tedrico, m.

HETP; = Altura equivalente a un plato tedrico, pies.

h., =Altura efectiva de la espuma, m.

h; =Retencion de la fase gaseosa, adimensional.

h;a,, =Coeficiente volumétrico de transferencia de calor, kW/m°K.

h, =Cantidad de liguido sobre el plato, expresado en altura de liquido claro, m.

h, =Retencion liquida, m® de liquido / m® del lecho empacado.

h, =Altura de liquido continuo sobre el plato, m.

h,, =Retencion liquida total para soluciones acuosas, m?® de liquido / m*® de lecho
empacado.

h, =Retencién liquida de operacién, m* de liquido / m* de lecho empacado.

h,; =Retencién liquida de operacion para soluciones acuosas, m® de liquido / m®
de lecho empacado.

hs =Retencion estética, m* de liquido / m® de lecho empacado.

hy, =Retencion estatica para soluciones acuosas, m® de liquido / m® de lecho
empacado.

h, =Pérdida de carga total expresada en altura de liquido claro, m.

HTUg = Altura individual de unidad de transferencia de masa basada en la fase
gaseosa, m.

HTU, = Altura individual de unidad de transferencia de masa basada en la fase
liquida, m.

HTUog = Altura global de unidad de transferencia para la fase gaseosa, m.
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HTUqL = Altura global de unidad de transferencia de masa basada en la fase
liquida, m.

h,- =Altura de la region de vapor continuo sobre el plato, m.
h,, =Altura de la region de dos fases sobre el plato, m.

h,. =Altura de la compuerta del plato, m.

J, = Grupo adimensional para la transferencia de masa.

Ju =Grupo adimensional para la transferencia de calor.

k = Conductividad térmica de la fase gaseosa, J/Im*s*°K.

K = Constante de distribucion, y/x (adimensional).

Ka = Numero de Kapitsa, adimensional.

k. =Coeficiente individual de transferencia de masa de la fase gaseosa, m/s.

Kcae = Coeficiente volumétrico global de transferencia de masa para la fase
gaseosa, 1/s.

k. =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase gaseosa,
kmol/s*m**Pa.

Kaae = coeficiente volumétrico global de transferencia de masa (kmol/(m**s*Pa)).
k, = Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase liquida, m/s.

k,a, =Coeficiente volumétrico individual de transferencia de masa para la fase

liquida, referido al volumen de la dispersion, s’

Kiae = coeficiente volumétrico global de transferencia de masa,
kmol/(s*m>*(kmol/m?)).
Kiaei = coeficiente volumeétrico global de transferencia de masa,

Ibmol/(h*pie**(Ibmol/pie®)).

k,a, =Coeficiente de transferencia de masa para la fase liquida,
Ibmol/s*pie**(Ibmol/pie®).

k,a,= Coeficiente individual volumeétrico de transferencia de masa basado en la
fase gaseosa, kmolf(s'mz’* fraccion mol).

k,a,=Coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, Ib
mol/s*pie**(fraccion mol).

Ks = Velocidad del gas corregida por densidades, m/s.
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Kyae = Coeficiente volumétrico de transferencia de masa global basado en la fase
gaseosa, kmol/(s*m** fraccion mol).

L = Velocidad masa de la fase liquida, kg/s*m?.

L; = velocidad masa de la fase liquida Ib/h*pie”.

L. = Velocidad masa molar de la fase liquida, kmol/s*m?

m =Pendiente de la curva de equilibrio, adimensional.

m =Espesor adimensional de la pelicula liquida.

Mg = Peso molecular de la fase gaseosa.

M. = Peso molecular de la fase liquida.

NTUg = Numero individual de unidades de transferencia de masa en base en la
fase gaseosa, adimensional.

NTU, = Namero individual de unidades de transferencia de masa en base a la
fase liquida, adimensional.

NTUog = Numero global de unidades de transferencia de masa en base a la fase
gaseosa, adimensional.

P = Presion del sistema, Pa.

(AP/Z) = Caida de presion de la fase gaseosa por unidad de longitud del

empaque, Pa/m.

(APyZ) = Caida de presién de la fase gaseosa por unidad de longitud del

empaque, (Ibdpie?)/pie.

Pu.= Presion parcial media logaritmica de los componentes inertes en la fase

gaseosa, Pa.

Pe = Numero de Peclet, adimensional.

Q. = Flujo volumétrico de liquido, m*/s.

Qu/W = Flujo volumétrico de la fase liquida por longitud de la compuerta, m/s*m

R = Constante universal de los gases, 8314 (Pa*m®)/(kmol*°K).

Reg = Numero de Reynolds para la fase gaseosa, adimensional.

Re. = Numero de Reynolds para la fase liquida, adimensional.

S = Dimension del lado de la corrugacion del empaque, m.

Sce = Numero de Schmith para la fase gaseosa, adimensional.

Sc = Numero de Schmith para la fase liquida, adimensional.

Shg = Numero de Sherwood para la fase gaseosa, adimensional.
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Shy = Nimero de Sherwood para la fase liquida, adimensional.

T = Temperatura, °K.

Ts = Espaciamiento entre platos, m.

Ug = Velocidad superficial de la fase gaseosa, m/s.

Ua = Velocidad activa de la fase gaseosa (basada en el area activa del plato), m/s.
Uger = Velocidad efectiva de la fase gaseosa, m/s.

Ugi = Velocidad superficial de la fase gaseosa, pie/s.

Uy = Velocidad de la fase gaseosa a través de las perforaciones del plato, m/s.

U = Velocidad superficial de la fase liquida, m/s.

ULer = Velocidad efectiva de la fase liquida, m/s.

Uy = Velocidad superficial de la fase liquida, pie/s.

W = longitud de la compuerta del plato, m.

X = Coeficiente para el célculo de la caida de presion en condiciones de
inundacion.

X = Fraccién peso de cloruro de litio en solucion.

z = Espesor de flujo promedio del liquido sobre el plato, m.

Z = Longitud del recorrido de la fase liquida sobre el plato, m.

Z = Altura del empaque, m.

B = Constante empirica para la retencién liquida.

¥ =Angulo de contacto entre el sélido (empaque) y la pelicula de liquido, grados.
&, =Espesor medio de la pelicula liquida, m.

£ =Fraccién hueca de empaque.

@ =Angulo con respecto a la horizontal de una pelicula descendente o
corrugacion del canal, grados.

8, = Tiempo de residencia del liquido sobre el plato, s.

p,; =Densidad de la fase gaseosa, kg/m®.

p, =Densidad de la fase liquida, kg/m®.

o = Tension superficial en N/m.

o =Tension superficial critica del material de empaque, N/m.
o, =Tension superficial, dinas/cm.

U = Viscosidad de la fase gaseosa, kg/m’s.
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4, =Viscosidad de la fase gaseosa, kg/m™s.

u,, = Viscosidad de la fase liquida, cp.

A =Relacién de pendientes entre la curva de equilibrio y la linea operante
MGu/Lm, adimensional.

#..0,.8,+ =Densidad efectiva de la espuma, de la regién de liquido continuo y
de la region de vapor continuo respectivamente, adimensional.

@ = parametro de correlacion para un empaque dado (Apéndice A.l).

Ce = factor de correccion para flujos elevados de gas.

Y = parametro para un material dado de empaque (Apéndice A.l).
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CAPITULO 1l

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN EQUIPOS DE
CONTACTO LiQUIDO-LIQUIDO

GENERALIDADES

Al poner en contacto directo dos liquidos inmiscibles que no estan en equilibrio
entre si, comienza inmediatamente una migracion espontanea por difusion de las
diversas sustancias que componen los liquidos, como un intento de establecer el
equilibrio dltimo para todo el sistema. De esta manera se logra la separacion por
extraccion de las sustancias.

La velocidad de transferencia de masa puede aumentar por medio de la
dispersion de uno de los liquidos en finas gotitas, inmersas en un continuo del
otro liquido, lo cual se traduce en una grande 4&rea interfacial efectiva para la
transferencia de masa.

Hay dos clases de equipos para la extraccion liquida:

» Los que procuran etapas discretas, en las que los liquidos se mezclan, se
deja que ocurra la extraccion y se sedimentan las fases insolubles, que se
retiran por separado (mezcladores / sedimentadores).

> Los de contacto continuo a contracorriente entre las fases insolubles. Se
puede construir un equipo de una sola pieza, equivalente a tantas etapas

como se deseen o como sean practicas, sin separacion intermedia de las
fases

3.1 EQUIPO DE CONTACTO POR ETAPAS: MEZCLADORES-
SEDIMENTADORES

La funcion de una etapa es poner en contacto los liquidos, permitir una cierta
aproximacion al equilibrio y efectuar su separacién mecanica. El contacto y la
separacion corresponden a la mezcla de liquidos y la separacion a la dispersion
resultante, por lo que a esos dispositivos se les llama mezcladores -
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sedimentadores. Las operaciones pueden llevarse a cabo en forma intermitente o
continua.
Los equipos para transferencia de masa entre dos fases liquidas se pueden
clasificar como sigue:
l. Mezcladores. Contacto, dispersion y transferencia de masa.
A. Mezcladores en linea o de flujo.
» Con agitacion mecanica.
» Sin agitacion mecanica.
B. Recipientes agitados.
» Con agitacion mecanica.
» Con agitacion por gas.
Il. Sedimentadotes. Coalescencia y separacion de fases.
A. No mecanicos.
» Por gravedad.
» Centrifugos (Ciclones).

B. Mecanicos (Centrifugos).

Cualquier mezclador se puede acoplar a un sedimentador para proporcionar la
etapa completa. Hay varias combinaciones especialmente populares. Por lo
comun, en dispositivos de funcionamiento continuo las funciones de mezcla y
asentamiento se realizan en recipientes separados; en los dispositivos que
funcionan en forma intermitente, se puede utilizar el mismo recipiente para las dos

funciones.

3.1.1 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN TANQUES
AGITADOS

Con frecuencia se utilizan tanques agitados para servicio discontinuo o continuo.
En este ultimo, se pueden dimensionar los recipientes para que proporcionen un
tiempo de residencia adecuado.

En este tipo de recipientes se utiliza una hélice giratoria sumergida en el liquido
para obtener la mezcla y la dispersion.
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Los tanques agitados pueden agitarse por la accién rotatoria o reciproca de
miembros internos, por uso de gas o por balanceo o agitacion de todo el
recipiente. Para la extraccion liquida, por lo general se usa alguna forma de
impulsor rotatorio, y unos cuantos aparatos usan agitacién por gas. El balanceo y
la agitacion solo se aplican en los aparatos de laboratorio mas pequefios.

El tanque es un cilindro vertical generalmente con el fondo céncavo por dentro
con la superficie interna lisa de altura similar al diametro, salvo algunos casos en
los que son colocados deflectores en las paredes del tanque, esto con el fin de
disminuir la formacién de vortices indeseables en los procesos de extraccién.

Deflector

Impulsor tipo
turbina S [

| ——

Pantalla del estator

FIGURA 3.1 TANQUE AGITADO.

El contenido del tanque se agita por medio de un impulsor, dispuesto en un eje
vertical o inclinado que entra por las parte superior del tanque, dichos impulsores
son generalmente hélices, turbinas, palas y sus variantes, los cuales se disponen
de modo que entren por la parte superior del recipiente.

Las mediciones simples de la magnitud de la extraccion en un tanque agitado
llevaron a los coeficientes volumétricos globales de transferencia de masa Kpae y
Kcae, los cuales se establecen a partir de los coeficientes individuales de la misma
forma que los coeficientes globales para las operaciones gas-liquido, de tal forma
que
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111 (3.1)

(3.2)
=—+

1
Ko ke
-

Los coeficientes de transferencia de masa se ven afectados por la velocidad de
coalescencia y dispersion de las gotas, la presencia de agentes tensoactivos en la
superficie, la turbulencia interfacial, la distribucién de los tamafios de gotas, asi
como de las condiciones de operacion.
Existe un gran nimero de mediciones para particulas sélidas y burbujas de gas
suspendidas en liquidos agitados. Una correlacién clasica de estos datos fue
propuesta por Calderbank® en la cual propone una expresion para los
coeficientes de transferencia de masa y calor respectivamente para la fase
continua. La nomenclatura se presenta al final de la seccién.

2
. Cc
“@%ﬁch (Pr. )i =013 Vel (63)

pPc Pc

Para particulas sélidas"®”, asi como gotas pequeiias de liquido (de < 2.5mm), el
coeficiente de transferencia de masa en la fase continua puede ser expresado
mediante la siguiente correlacion:

kedp _

—€Zr = 24031
= [ (3.4)

C HelVe

3
dp |p p~Pc l]
Skelland y Moetti'®, obtuvieron una correlacion para el coeficiente de
transferencia de masa de la fase continua en tanques agitados por medio de
turbina con 9 paletas (deflectores), utilizando como fase dispersa clorobenceno, o-
Xileno y benzaldehido. Como soluto utilizaron los acidos benzoico, heptandico y
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nonandnico y como fase continua utilizaron agua. La correlaciéon que obtuvieron

fue la siguiente

1

3(d?
deP =I327(10—5{ He J [d:NpCJ
D D

c Pcle He

5 (3.5)

5T
g

| r

d

1 1 3
o 9| d_P}z ppdpg ‘¢ -03
dp T c P

En la que la constante 1.327(10°) es un valor promedio obtenido de 180 corridas .
experimentales, en las cuales el valor de la fraccidon en volumen de la fase
dispersa (®) debe ser menor o igual a 0.09.

Skelland y Lee!'® determinaron una correlacion para el coeficiente individual de
transferencia de masa para la fase continua en sistemas agitados mecéanicamente
con turbinas de seis paletas localizadas al centro con deflectores colocados en
forma radial para tanques en los cuales el diametro (T) es igual a su altura (H).

0.548 (3.6)
e =2.932(10-?);;s,,'°-’°‘[9tj Re'*"
(ND,. )z T

Una variante de la ecuacién anterior, da como resultado el coeficiente volumétrico
individual de transferencia de masa para la fase continua para sistemas agitados
mecanicamente con turbinas de seis paletas localizadas al centro con deflectores
colocados en forma radial.

ND i 1.582
kca, “—*2.621(104)\) : c éDo,sm[(’ir_.) Re!2Qp 0% 37)

i

Skelland y Kanel™® hicieron una recopilacién de correlaciones obtenidas por
varios investigadores para la transferencia de masa en dispersiones liquidas en
estado transitorio. En dichas correlaciones se calcula la transferencia del soluto
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solamente durante el movimiento libre de las gotas a través del recipiente en
donde ocurren instantaneamente la coalescencia y rompimiento.

El area efectiva interfacial, el tiempo y el coeficiente de transferencia de masa
para la fase continua y dispersa respectivamente durante el rompimiento son;

ap = 1?!:(?11,2 (3.8)
0.0386 (3.9)
t, =1.53 d,,"'we“"”[ij
Pc
1 (3.10)
D, )2
kg = 0.447 —<
tpm)

(3.11)

2
Kpg = 0447 22
ts™)

Para la libre circulacion el area efectiva interfacial, el tiempo de circulacion y los
coeficientes de transferencia de masa para las fases dispersa y continua
respectivamente son

8 =d. (3.12)
2 (3.13)
te = 0.85[}} %J—

. (3.14)

d 3 A, 64Dyt

kpe =——21In| =) B.exp|l - 2

Ty sg s T

(3.15)
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Constantes de Groeber utilizadas en la ecuacion 3.14.

Kcedp/ De (A1) (A2) (As) B, B. Bs

3.20 0.262 0.424 1.49 0.107

5.33 0.386

8.00 0.534

10.7 0.680 492 . 1.49 0.300

16.0 0.860 5.26 1.48 0.382

21.3 0.928 5.63 1.47 0.428

26.7 1.082 5.90 15.7 1.49 0.495 0.205
53.3 1.324 7.04 14.5 1.43 0.603 0.298
107 1.484 7.88 19.5 1.39 0.603 0.384
213 1.560 8.50 20.8 1.31 0.588 0.396
320 1.60 8.62 21.3 1.31 0.583 0.391
() 1.656 908 222 129 059 0.386

Durante la coalescencia y superficie plana

a.=dx (3.12)
te =0.4461 (3.16)
2 2 2
d ), 2(R2 Y
=2.02p | = |B S| — (247
=2l (%)
- 3.18
k = _Dcé a [i.‘.i[L.}.i_]].F Jln[&] ( )
cc 2
(1+n2)fh,—h,)| 8y " 24v[8y 32y h,
fuie Do
3 V.h (3.19)

n

Donde

a, =Area efectiva interfacial de transferencia de masa, m?m®.
a..a,, =Area efectiva interfacial para la coalescencia, la libre circulacién y el

rompimiento, m?.
B = Constante = 1(10%), adimensional.
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B, = Constante de Groeber, adimensional.

Cp = Capacidad calorifica a presién constante de la fase continua, J/kmol°K.

Dc = Difusividad molecular de la fase continua, m%/s.

Dp = Difusividad molecular de la fase dispersa, m?/s.

d, =Diametro del impulsor, m.

d, =Diametro de la particula o gota, m.

g =Aceleracion de la gravedad, 9.81 m/s?,

H = Altura del recipiente, m.

h,h,, h, =Distancia entre gotas, m.

h. = Coeficiente de transferencia de calor para la fase continua, J/(s*'m?**°K)

k. =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase continua, m/s.

ke, ko =Coeficiente de transferencia de masa para la fase continua para el

rompimiento, la libre circulacion y la coalescencia, m/s.

kps .k =Coeficiente de transferencia de masa para la fase dispersa para el

rompimiento, la libre circulacion y la coalescencia, m/s.

N = Velocidad del impulsor, revoluciones por segundo.

Oh = Nimero de Ohnesorge, . / (p.dio)*®

(P/v.)=Potencia disipada por el agitador por unidad de volumen de ia fase

continua, W/m®.

Pr. = Nimero de Prandtl para la fase continua, Cppg/k

Sc, = Numero de Schmidt de la fase continua pe/Depe

T = Diametro del recipiente, m.

V, = Velocidad neta de aproximacion de dos gotas durante la interaccion, m/s.
_D.

Y="Ly n adimensional.
& = Potencia suministrada por unidad de masa, W/kg.
1
0.438uY 32.50 )2
g =
o ppdy

n =Constante de separacién, adimensional.

4, = Constante de Groeber, adimensional.
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4, =Viscosidad de la fase continua, kg/m*s.
p. =Densidad de la fase continua, kg/m”.

o = Tension interfacial, N/m.

¢, =Retencién de la fase dispersa, adimensional.

3.1.1.1 EFCICIENCIA DE ETAPA PROPORCIONADA POR UN TANQUE
AGITADO

Muy a menudo no hay datos especificos para sistemas de dos liquidos, en estos
casos''* se sugiere que se considere a las gotas de fase dispersa como esferas
circulantes, con una difusividad efectiva D'p que puede variar desde Dp hasta
2.5Dp, segun el grado de circulacién interna.

Una gotita de fase dispersa en un recipiente agitado esta sujeta a la difusion de
soluto en estado no constante. Groeber integré la ecuacion de velocidad para la
situacion comparable en la transferencia de calor y calculdé el acercamiento al
equilibrio térmico para una esfera rigida inmersa en un liquido de temperatura
uniforme, cuando se conocen el didametro y la difusividad térmica de la esfera, asi
como el ooeﬁciénte de transferencia de calor de la fase continua por medio de una
analogia entre transferencia de calor y masa; obtuvo un método para estimar el
acercamiento al equilibrio de transferencia de masa en la fase dispersa. El
resultado de su aplicacion es mostrado en la figura 3.2.

Los datos para las hélices, turbinas en espiral y turbinas de aspas planas se
correlacionaron empiricamente para d, = 0.10 a 0.25 m en tanques tanto con
desviadores como sin ellos con una velocidad de flujo para producir un tiempo de
residencia © = 648 s, y una relacion de queroseno/agua = 1.57 por volumen por

medio de

0.138(10" (‘Tjrl] (3.20)

Rc3.1pol.37

Donde a = 0 para el funcionamiento con desviadores y 1.6 para las operaciones

Eo=1-

sin desviadores. Con la hélice de 8 pulgadas centrada en el recipiente con
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deflectores, el efecto de la velocidad de flujo (o tiempo de residencia) fue
estudiado y, como podria preverse, se obtuvieron eficiencias de etapa mas altas
con tiempos de residencia mas largos. Los datos para este caso, con una razén
queroseno/agua = 1.57, estan correlacionados empiricamente por

0.255
0.0003989P
Ei; = ln[——————OAZSB] (3.21)
«
“
2
Rl 1.0 | \\\\ =
o 0.9 ln‘kCH_-—"l 04 ™
5 0.8 T“ﬁ%ﬁ%ijq
2 0-? ___--“0.5\ _\\\ I..__\~
P ok \\\\\\
o 0.5 [ — \. ™. \ N
E . | 0.3 — \ \..‘ —‘\
g 04 - “‘0&%\ N
Z 0.3 *““50.15% T r
s 0.2f— e e e
2 0.1 == 0.05 -
o
:5 01 0.2 04 06 1 2 4 6 10 20 40
] mk.dg,
g A3

FIGURA 3.2 EFICIENCIA DE MURPHREE DE LA FASE DISPERSA PARA TANQUES
AGITADOS.

Donde

d, =Didmetro del impulsor, m.
Eo = Eficiencia de etapa total de una cascada sin arrastre.
g,. = Factor de conversion, 1 (kg*m)/(N*s?)

P = Potencia , W

5

Yer | N . :
P! PeN A} adimensional.

Po = Numero de potencia,
Q = Flujo volumétrico, m*/s.
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d;Npc!He  adimensional.

Re = Numero de Reynolds de un impulsor,
T = Diametro del recipiente, m.

4. =Viscosidad de la fase continua, kg/m*s.
p. =Densidad de la fase continua, kg/m”.

6 =Tiempo de residencia, s.
3.1.2 MEZCLADORES EN LINEA O DE FLUJO

Los mezcladores de flujo o mezcladores de “linea” son aparatos en los que se
efectiia dispersion de un liquido en otro mientras las fases, ya en las proporciones
debidas fluyen por el aparato y en que el requerimiento de energia deriva del flujo
del liquido. Se usan solo para operacién continua o semicontinua. Este tipo de
equipo proporciona un tiempo de residencia muy breve para los liquidos. Se debe
de proporcionar un recipiente con el volumen necesario para poder llevar a cabo
la extraccion. Puede tratarse de una tuberia larga de diametro grande, equipada
con desviadores segmentales; pero con frecuencia se utiliza un sedimentador que
sigue al mezclador.

3.1.21 MEZCLADORES A CHORRO

En su forma mas simple, el mezclador a chorro consiste en dos tubos conectados
en forma de Y, en los cuales se bombean por separado los dos liquidos a las
ramas para que fluyan juntos por el vastago.

Dependen del choque de un liquido contra otro para obtener una dispersion y uno
de los liquidos se bombea por una boquilla u orificio pequefio, sobre la corriente
del otro.

Trice™¥ utilizo dos recipientes cilindricos, T = 0.10 y 0.15m, por los que bombed
liquidos insolubles. El coeficiente de transferencia de masa para la fase continua
esta dado por
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0.88 0.50 (3.22)
E‘I=003[TUDPC} { IJ'C J
D(‘ u(‘ pCDC

Dc = Difusividad molecular de la fase continua, m?/s.

Donde

k. =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase continua, kmol/
s*m?(kmol/m®).

T = Diametro del recipiente, m.

Up = Velocidad de la fase continua, m/s.

p.= Densidad de la fase continua, kg/m”.

4. =Viscosidad de la fase continua, kg/m*s.

3.1.2.2 TUBOS EMPACADOS
El flujo en corrientes paralelas de liquidos inmiscibles por un tubo produce un
contacto de una etapa, caracteristico de los mezcladores en linea. Para el flujo de
isobutanol-agua por un tubo de 0.5 pulgadas de diametro, empacado con 6
pulgadas de cuentas de vidrio de 3mm, Leacock y Churchill®® descubrieron que

kea, =0.00178L."*L,, (82360
3.23b
k.a, =0.0037L,""L;"" B

En donde la fase dispersa es el isobutanol Lp = 4.746 a 36.612 kg;rs'm2 y la fase
continua el agua L¢ = 8.136 a 43.392 kg/s*m’.

3.2 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS DE
PLATOS

Dos fases liquidas parcialmente miscibles pueden ser puestas en contacto para
llevar a cabo una extraccion en forma discontinua o por etapas por medio de
columnas de platos (de forma similar a lo que ocurre en las operaciones de
transferencia de masa entre una fase gaseosa y una liquida) los cuales cuentan

119
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con un bajante para facilitar el flujo descendente de la fase continua. En el caso
de las operaciones de contacto liquido-liquido, solamente se utilizan platos
perforados, debido a que tanto los platos de valvulas como los platos con
borboteadotes utilizados en las operaciones de contacto gas-liquido resultan
inefectivos debido a la pequena diferencia entre densidades de las fases, la baja
tension interfacial y la alta viscosidad de la fase dispersa.

Zonade
Coalescencia Plato n
Plato n+1

FIGURA 3.3 COLUMNA DE PLATOS PARA EXTRACCION LiQuIDO-LIQUIDO.

El procedimiento para calcular la cantidad de soluto que se transfiere en las
columnas de platos involucra las ecuaciones de transferencia de masa durante la
formacion de las gotas en las perforaciones de los platos, durante el libre camino
ascendente de las gotas y durante la coalescencia por debajo de cada plato, para
localizar la curva de pseudo equilibrio.

Cuando es bajo el flujo de la fase dispersa, la formacion de las gotas y la
separacion ocurre en las perforaciones de cada plato. Sin embargo, a altos flujos
de fase dispersa, las gotas se forman en la salida de las perforaciones.

En la figura 3.3 se muestra un plato “n” de una columna de extraccion, en donde
la transferencia de masa es de la fase continua hacia la fase dispersa. Si la fase
dispersa sale de una perforacion de un plato que no estd completamente
humedecido con el liquido disperso, la gota se formara en el orificio y su tamafo
sera uniforme a una velocidad dada a través del orificio. A cierta velocidad
moderada, un chorro de liquido disperso sale del orificio y las gotas se forman al
romperse ese chorro. La formacion de las gotas se pueden llevar a cabo vy la

agitacion resultante del movimiento de las gotas garantiza un valor constante de
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ya para un plato dado. El flujo difusional del plato “n" puede ser escrito en
términos de la fase dispersa de la siguiente manera

N,a, =Kpsa, (yM.— Ya )LM + KDFacF(}}An._ yAF)LM (3.24)

+Kprae (yAn._ Y Ar )LM +Kpeac (yﬁm-_ YAC)LM

De tal forma que el coeficiente global de transferencia de masa basado en la fase
dispersa durante la existencia del chorro, la formacién de las gotas, la elevacion
libre y la coalescencia, es obtenido de los correspondientes coeficientes
individuales de transferencia de masa para cada fase dando por resultado

1 1 m (3.25)
= +

KDJ.F.RUC kDJ,F.RoC kC!.F,RuC

En donde las distintas formas de los coeficientes individuales de transferencia de
masa se calculan con las siguientes correlaciones'''?, las cuales fueron
desarrolladas para el caso de una sola gota inmersa en un liquido inmiscible, de
tal forma que se pudieran obtener datos para los distintos patrones en los que
puede existir la transferencia de masa.

1
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(3.36)

(3.37)

(3.38)

Las respectivas areas efectivas interfaciales para la transferencia de masa estan

dadas por
d,+d,
a, =ngn 5 L;
2
a, =ngynd;
A,— Ay \H.—h
a_= (Ao=ApXHc=hc )y (Superficie por gota)
Volumen por gota
ac =Ao-Ap
Donde:

Ap = Area transversal de la bajante, m2.

(3.39)

(3.40)

(3.41)

(3.42)

a,,a,,a,a =Area total interfacial entre dos platos consecutivos para las

respectivas etapas de chorro, formacién de la gota, elevacion libre y coalescencia,

m2.
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Ao = Area de seccion transversal de la columna, m®.

Dc, Dp = Difusividad molecular de soluto en la fase continua y dispersa
respectivamente, m?/s.

d . =Diametro del chorro, m.

d, = Diametro de la perforacién, m.

d, =Diametro de la gota (asumiendo forma esférica), m.

¢ =Aceleracion de la gravedad, 9.81 m/s?.

g =Factor de conversién, 1 (kg*m)/(N*s?)

hc = Espesor de la capa de coalescencia, m.

Hc = Espaciamiento entre platos, m.

Koy, Kor, Kor, Kpoe, Coeficientes globales basados en la fase dispersa durante el
chorro, la formacién de la gota, libre ascenso y descenso, y la coalescencia, kmol
Im?s.

ks kep keg- ko = Coeficientes individuales de transferencia de masa para la fase

continua durante el chorro, la formacion de la gota, libre ascenso y descenso, y la
coalescencia, kmol/m?s.

kpy kpr kg kpe = Coeficientes individuales de transferencia de masa para la fase

dispersa durante el chorro, la formacion de la gota, libre ascenso y descenso, y la
coalescencia, kmol/m?s.

L; = Longitud del chorro, m.

M = Peso molecular.

n, =Numero de perforaciones sobre el plato.

t =Tiempo de libre ascenso o descenso de una sola gota, s.
¢, = Tiempo de exposicion, s.

t, =Tiempo de formacién de una sola gota, s.

U, =Velocidad del chorro, m/s.

U/, =Velocidad a través de la perforacion del plato, m/s.

U/, =Velocidad de deslizamiento, m/s.

p:pe. pp =Densidad; de la fase continua y la dispersa respectivamente, kg/m®.



o = Tension interfacial, N/m.

¢, =Fraccion en volumen de la fase dispersa.

3.2.1 EFICIENCIA EN COLUMNAS DE PLATOS PARA EL CONTACTO
LiQuiDO-LiQuIDO

Para sistemas de tension interfacial relativamente baja, el diametro de los orificios
y el area total de las perforaciones tienen relativamente poco efecto sobre la
eficiencia del plato. En sistemas de tension interfacial alta, sin embargo, la
disminucion substancial en el tamafo de gota producida por orificios menores se
traduce en considerable mejora en las velocidades de extraccion. El aumento en
el espaciamiento entre los platos aumenta la eficiencia de la etapa debido a
tiempos mas largos de contacto de los liquidos. La eficiencia de la etapa sera
mayor en cuanto mayor sea la tensién interfacial.

Treybal"** desarrollé una correlacién para el calculo de la eficiencia de los platos

perforados obteniendo:

= 0-005647HC°-5“ [ U, ]U.nn

U, (3.43)

0
o

Una manera alternativa para el calculo de la eficiencia de Murphree basada en la
fase dispersa del plato para extraccion liquido-liquido es la siguiente!"®

2
4.41(2,,_(«;1[,] , 6K ¢y (He=h)

U, \d d,U
b = 0 0 : Pn (3.44)
14 040K (dp | 3Kpe gy(Hc—h)
Uo \do dpU,

Eo = eficiencia total de la etapa.
Hc = Espaciamiento entre platos, m.
o = Tension interfacial, N/m.

Up = Velocidad superficial de la fase dispersa, m/s.



Uc = Velocidad superficial de la fase continua, m/s.

d,, =Diametro del orificio, m.

d, =Diametro de la gota, m.

Ewmp = Eficiencia de Murphree para la fase dispersa.

h = Profundidad de liquido coalescido que se acumula sobre el plato, m.

Koy, Kor, Kor, Koc, Coeficientes globales basados en la fase dispersa durante el
chorro, la formacién de la gota, libre ascenso y descenso, y la coalescencia, kmol
Im%s.

Uo = Velocidad a través del orificio o perforacion, m/s.

Un = Velocidad basada en el area de seccion transversal (An= area de la torre —
area de los vertederos) de la torre, m/s.

¢, =Fraccion volumen de la fase dispersa.

3.3 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN COLUMNAS
EMPACADAS

De la misma manera que en el caso de operaciones de contacto gas-liquido, para
operaciones de extraccion liquido-liquido se utilizan columnas empacadas. Los
empaques reducen el mezclado axial.

Para la fase continua, Pratt"** ha sugerido una correlacion para el coeficiente
individual de transferencia de masa para la fase continua, el cual esta corregido
aproximadamente por efecto de mezcla axial. Esta ecuacion fue til para la
prediccion del coeficiente de transferencia de masa desde agua a un disolvente
organico, pero dio valores bajos para la transferencia de masa en direccidn
opuesta

(0.95-2.4d;) 05 15
kcedo =5.3(10" {——d rolcPe ] {1 - ] (3.45)
Uc Ke Un(l _¢D)

La retencién de la fase dispersa esta descrita por
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Up , Ue
£y 8(]_(35'[)

Uk es la velocidad caracteristica definida por la velocidad media limite de las

):UK(lb‘?“’D) (3.46)

gotas a Uc = 0, para valores bajos de Up y U, es la velocidad terminal de
sedimentacion. La velocidad caracteristica ha sido medida para anillos de hasta

1.5 pulgadas y sillas hasta de 1 pulgada. La figura 3.4 permite estimar dicho
parametro.

El diametro medio de la gota esta dado por

d _dPoUK8¢D
A ) 3 )
U, (3.47)
d A G A 03 0.475
- :1.42{ e ] (3.48)
He Hcg

El area efectiva interfacial relacionada con la retencién esta dada por
" 6egd, 6U,

Y ody Al (3.49)
1.0
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FIGURA 3.4 VELOCIDAD CARACTERISTICA DE GOTAS EN COLUMNAS EMPACADAS



a, =Area efectiva interfacial, pie’/pie”.

d, = Diametro del empaque, pie.

d, =Diametro medio de la gota, pie.

g =Aceleracion debida a la gravedad, pie/h®.

k. =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase continua,
Ibmol/h*pie**Ac.

Uc = Velocidad de la fase continua, pie/h.

Up = Velocidad de la fase dispersa, pie/h.

Uk = Velocidad caracteristica de gotas, pie/h.

U, = Velocidad terminal de sedimentacion de la gota, pie/h.
& = Fraccién de espacios huecos del empaque.

U =Viscosidad de la fase continua, Ib/h*pie.

p. =Densidad de la fase continua, Ib/pie>.

Ap =Valor absoluto de la diferencia de densidades, Ib/pie’.
o = Tension interfacial, Ib/h?.

¢, =Retencion de la fase dispersa.

Se dispone de datos sobre altura global de unidad de transferencia para la fase
continua en operaciones de extraccion de solutos entre dos liquidos, una de las
fuentes mas completa existente hasta el momento fue la obtenida por Leibson y
Beckman, estos investigadores usaron extractores de 3,4 y 6 pulgadas de
diametro empacados con anillos Raschig de porcelana. En la figura 3.5 se
resumen la mayoria de sus resultados.

Seibert, Reeves y Fairl''®, desarrollaron un modelo para la transferencia de masa
en columnas empacadas con empaques al azar IMTP de metal No. 25 y 40 y
empaques estructurados Intalox 2T en una columna de 42.5 cm de diametro y una
altura del lecho empacado de 700 cm.

Sus resultados son los siguientes:

El coeficiente individual de transferencia de masa para la fase continua esta dado

por:
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FIGURA 3.5 ALTURA DE UNIDAD DE TRANSFERENCIA EN COLUMNAS EMPACADAS
PARA EXTRACCION LiQuIDO-LiQUIDO

El coeficiente individual de transferencia de masa para la fase dispersa depende
del parametro @, el cual es un criterio de aplicabilidad del modelo del coeficiente

de pelicula de transferencia de masa de la fase dispersa
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L (3.65)
Ke ke mk,
Ue
HTU,. = —
% K a, (3.66)

Donde

a. = Area efectiva interfacial para la transferencia de masa, m?/m®.

a, =Area superficial del empaque por volumen de la columna, m%/m®.

d, =Diametro medio de la gota, m.

C’ = Concentracién en el equilibrio, kg/m®,

Dc = Difusividad molecular de la fase continua, m%s.

Dp = Difusividad molecular de la fase dispersa, m%/s.

¢ = Constante gravitacional, 9.81 m/s%.

HTUoc = Altura global de unidad de transferencia basada en la fase continua, m.
k. =Coeficiente de pelicula individual de transferencia de masa para la fase
continua, m/s.

k, = Coeficiente de pelicula individual de transferencia de masa para la fase
dispersa, m/s.

Kc = Coeficiente global de transferencia de masa basado en la fase continua, m/s.
m =Coeficiente de distribucion, m = "‘-%C :

Re. = Numero de Reynolds basado en la fase continua, p.Usde/pe.

Sc. = Numero de Schmidt basado en la fase continua, e pcDe.

Scp = Numero de Schmidt basado en la fase dispersa, pp; PoDo.

U = Velocidad superficial, m/s.

Uic = Velocidad intersticial de la fase continua, m/s.

Us = Velocidad de deslizamiento, m/s.

Uso = Velocidad de deslizamiento caracteristica, velocidad de mezclado a bajos
flujos de fase dispersa, m/s.

Ap =Diferencia de densidades, kg/m”.



& = Fraccion hueca del empaque.

¢ =Factor adimensional de tortuosidad, apda/2.

1 = Viscosidad del liquido, kg/(m™s).

n =Factor de correccion por el tamaiio de la gota.
p. =Densidad de la fase continua, kg/m>.

o = Tension interfacial, N/m.

¢, =Fraccion de la fase dispersa (retencion) en la seccion de contacto.

Las correlaciones desarrolladas por Seibert, Reeves y Fair mostradas
anteriormente, pueden ser utilizadas para el disefio de columnas de extraccion a
escala industrial en tipos de empaques, tamarnos de columna asi como sistemas
distintos a los utilizados en la parte experimental.

3.4 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN EXTRACTORES A
CONTRACORRIENTE AGITADOS MECANICAMENTE

En este tipo de equipo se incluyen extractores en los cuales las piezas movidas
mecanicamente dentro del extractor agitan a los liquidos a medida que pasan por
el extractor, y también los extractores en los que la agitacién es transmitida
hidraulicamente al contenido del extractor.

Las torres a contracorriente agitadas por medios no mecanicos han dado
magnificos resultados en el contacto gas-liquido, en donde el inconveniente de la
tension interfacial relativamente alta entre los fluidos en contacto ha sido vencido
por la densidad, relativamente grande, del orden de 50 Ib/pie® (801 kg/m>), que da
energia necesaria para la dispersién de un fluido en otro. En la extraccién liquida,
en que es mas probable que las diferencias de densidad sean de una décima
parte de las anteriores, no se puede lograr una dispersion suficiente en sistemas
de alta tension interfacial sin la aplicacion de energia externa. Para estos
sistemas es necesario utilizar extractores agitados mecanicamente.
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3.41 EXTRACTORES ANULARES ROTATORIOS

Este tipo de extractores constan de un cilindro exterior estacionario, dentro del
cual gira un cilindro concéntrico. El contacto liquido-liquido ocurre en el espacio
anular entre los dos. Este es probablemente el tipo mas simple de los extractores
agitados mecanicamente.

Para este tipo de torres, a velocidades del orden de la mitad de la velocidad de
inundacién, y en la transferencia de acetona entre agua y un disolvente organico,
las velocidades de transferencia de masa estan descritas por la ecuacion

3.67
Ue pry (3.67)

HTU,e = HTU .+

mU,

HTUc se toma como un valor constante!™* igual a 0.067 m y HTUp esta dada por

HTU TNE -0.74 T 231
D =C — 3.68
() ( g J [d] .

En donde C = 0.32 y 0.44 para acetato de butilo como disolvente, 0.44 y 0.57 para

tolueno. El valor mas bajo en ambos casos se aplica cuando la transferencia de
soluto es al liquido organico y el mas alto para el sentido inverso.

d, =Diametro del rotor, m.
g =Aceleracion debida a la gravedad, 9.81 m/sZ.

HTU¢ = Altura individual de unidad de transferencia para la fase continua, m.
HTUp = Altura individual de unidad de transferencia para la fase dispersa, m.
HTUoc = Altura global de unidad de transferencia para la fase continua, m.

T = Diametro de la torre, m.

3.4.2 EXTRACTOR DE SHEIBEL

Este tipo de extractor consta de compartimientos alternos agitados con

impulsores situados en el centro, con los otros compartimientos llenos de una tela
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metalica de tejido abierto, con 97 a 98 por ciento de huecos. La altura relativa de
las secciones de relleno y la mezcla puede variarse segun las circunstancias.

Ha habido diversos disefios, uno de los mas recientes es como el que se muestra
en la figura 3.6.

Los impulsores son de tipo turbina y las mamparas que los rodean, del tipo de
dona, estan sujetos por aros verticales de union.

Los datos para capacidad y transferencia de masa de este tipo de extractores han
sido obtenidos en columnas de diametros entre 25 y 300 mm y para tres
diferentes sistemas liquido-liquido. La capacidad reportada de la columna
depende de las propiedades del sistema, pero varios datos son para un rango de
flujo de aproximadamente 3.89(10°) a 6.66(10°%) m*/s*m? (350 a 600 gal/h*pie?).
La eficiencia de Murphree basada en la fase dispersa‘''?'* para cada etapa
puede ser correlacionada de la manera siguiente

| » (3.69)
Ewo _ 000282 (Nd M {t]
! == E‘MD bC
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—

FIGURA 3.6 EXTRACTOR TIPO SHEIBEL.



La ecuacion anterior es valida para columnas de 12 pulgadas de diametro. El
efecto del diametro de la columna sobre la altura equivalente a un plato teérica
(HETP) varia de acuerdo a la raiz cuadrada del diametro de la forma

0.50
HETP, _ ( D, J

HETP, (D, s

Donde

« = Actividad en la fase dispersa.

Cp = Concentracion de la fase dispersa, kmol/m”.
D = Diametro de la columna, m.

d, =Diametro del rotor o impulsor, m.

Ewmp = Eficiencia de Murpree de |a fase dispersa.

Hc = Espaciamiento entre compartimentos, m.

HETP = Altura equivalente a plato teérico, m.

N = Velocidad rotacional, revoluciones/s.

& = Operador diferencial.

Ap =Diferencia positiva de las densidades de las fases, kgfm”.

o = Tension interfacial, N/m.

3.4.3 EL EXTRACTOR DE DISCOS ROTATORIOS

Consiste en una columna en la cual se encuentran fijados a las paredes internas
de la misma una serie de anillos estatores horizontales, mamparas que dividen al
extractor en varios pequefios compartimentos, cada uno de altura He. Una serie
de discos planos, dispuestos en un eje central en cada compartimiento, giran para
proporcionar agitaciéon mecanica como se muestra en la figura 3.7.

Existen correlaciones para el calculo de los coeficientes de transferencia de
masa‘'** en extractores de discos rotatorios en diferentes casos:

Para gotas quiescentes, sin circulacién



3 2n’D,

Kp 3d, (3.72)

ke =0.001Ug (3.73)
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FIGURA 3.7 ESQUEMA DE EXTRACTOR DE DISCOS ROTATORIOS.

Para gotas con circulacién

0.00375U  27°D, 3.73)
kp = +
1+He 3dy
He

0.50 (3.74)
k, =i.id Pels
C dp

Al-Aswald y Mumford® proponen un modelo para el calculo del coeficiente de
transferencia de masa global para extractores. Dicho modelo toma en cuenta la
contribucion que hace cada régimen de flujo dentro del extractor, de tal forma que
el coeficiente de transferencia de masa global es

Ko = Ksps+ Kepet+ Kopo (3:75)

En donde ps, pc ¥ Po Son las fracciones en volumen de las gotas en estado
estancado, circulante y oscilante respectivamente, de igual manera, Ks, K. y Ko
son los coeficientes de transferencia de masa globales para cada régimen de
flujo.
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Las correlaciones que recomiendan para el calculo de los coeficientes de

transferencia de masa individuales para cada fase son las siguientes:

Para flujo estancado:
2
_ 4n°D,

k
DS 3d,

Shc.s = 20?6 Rell_ﬁilscil 30

Para flujo circulante:

_17.9D,

k
DC d,

Sh.. =-126+1.8Re"*'Sc"*

Para flujo oscilante:

kpo = 0.45(wD, )"

Donde

She.o = 50+ 0.0085ReSc"™

Donde

D¢ = Difusividad molecular de la fase dispersa, m?/s.
Dp = Difusividad molecular de la fase dispersa, m?/s.

d, =Diametro medio de la gota, m.

(3.76)

(3.77)

(3.78)

(3.79)

(3.80)

(3.81)

(3.82)

(3.83)

k. =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase continua, m/s.



K.a = Coeficiente global de transferencia de masa, m/s.
k, =Coeficiente individual de transferencia de masa para la fase dispersa, m/s.
Us = Velocidad de deslizamiento, m/s.

4 =Viscosidad de la fase continua, kg/m*s.

u,, = Viscosidad de la fase dispersa, kg/m*s.

Re = Numero de Reynolds.

Sc = Numero de Schmidt.

Sh = Numero de Sherwood.

p = Densidad, kg/m”.

u = Viscosidad, kg/m*s.

@ =Frecuencia de oscilacién, 1/s.

& = Amplitud de la oscilacion.

£, =Funcion de la amplitud de oscilacion.

3.4.4 COLUMNA DE DISCOS RECIPROCANTES

Este tipo de extractor es uno de los mas ampliamente estudiados, el cual es
simple en su construccion y exhibe un alto grado de flexibilidad, en |a figura 3.8 se
muestra un esquema de una columna de discos reciprocantes.

Para poder hacer una escala de este tipo de extractores de un tamafo de
laboratorio a otro de aplicacion industrial, se utiliza la siguiente correlacion

0.38
HETP, (D,
HETP, | D,

(3.84)

Para este tipo de extractores, se ha desarrollado una correlacién generalizada
para el calculo de HETP!''?

HETP u2 Y (. ) 0.625
—1.03 P cVYr ° , (3.85)
D DApg AFt, Dp Uz
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Esta correlacion fue basada en datos obtenidos en columnas con diametros
comprendidos entre 0.0254 y 1m y se encuentra restringida para fluidos con baja
viscosidad y 0.01 < AF < 0.10 m/s; 0.002263 < Uy < 0.02263 m*/s*m?, 0.010< 0 <
0.040 N/m y 0.055 < (1 — yc) < 0.075.

| ]
L 1

(] A

FIGURA 3.8 EXTRACTOR DE DISCOS RECIPROCANTES.
Donde
A = Amplitud de reciprocacién, m.
D = Diametro de la columna, m.
F = Frecuencia de reciprocacion, 1/s.
¢ = Aceleracion de la gravedad, 9.81 m/s?.
Hc = Espaciamiento entre platos, m.
HETP = Altura equivalente a plato teérico, m.
t,, = Espesor medio del plato, m.
Ur = Flujo volumétrico total, m*/(m?®*s)
p.- = Densidad de la fase continua, kgfma.
Ap = Valor absoluto de la diferencia de densidad, kg/m®.

o = Tension interfacial, N/m.
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CAPITULO IV

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN EQUIPOS DE
CONTACTO SOLIDO-FLUIDO

GENERALIDADES

Las operaciones de transferencia de masa en esta categoria son adsorcion-
desorcién, intercambio iénico, secado y lixiviacion. Teoricamente, los mismos
equipos que son utilizados en adsorcién para contacto gas-sélido o liquido-sélido,
pueden utilizarse en las operaciones correspondientes a secado vy lixiviaciéon. Sin
embargo, en la practica se encuentran tipos especiales de equipos en estas tres
categorias. Probablemente esta situacion se deba a que durante muchos arfios las
aplicaciones practicas de éstas operaciones se desarrollaron sin comprender que
basicamente son muy similares. No se han inventado todavia equipos ideales. No
obstante, es razonable prever una reduccion en el nimero de diferentes equipos y
mayor interaplicacion entre las operaciones al irse resolviendo los muchos
problemas sobre el manejo de sélidos.

4.1 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN MEMBRANAS

Una membrana es una barrera delgada que separa dos fluidos. La barrera impide
el flujo hidrodinamico, por lo que el trasporte a través de la membrana es por
adsorcion o difusion. La propiedad de la membrana que afecta a la velocidad de
trasporte es su permeabilidad. Una membrana es semipermeable si, en
condiciones idénticas, trasporta diferentes especies moleculares con velocidades
distintas.

Las peliculas poliméricas se pueden considerar, en general, que son regiones
cristalinas y amorfas alternas. La region cristalina, que tiene estructuras regulares,
se supone por lo comin que es impermeable para los gases y los liquidos. Los
segmentos poliméricos en la fase amorfa pueden tener un movimiento térmico e



impulsarse hacia un lado para dejar espacio para las moléculas que se permean.
El proceso de permeacion por una membrana polimérica tiene tres etapas:

1.- adsorcion de las moléculas que se permean del lado de la corriente arriba de
la membrana-

2.- difusién de esas moléculas a través de la membrana.

3.- desorcion del lado de corriente abajo de la membrana.

El dispositivo donde se realiza la operaciéon con membranas es el modulo. El
modulo es la unidad fisica donde se lleva acabo la separacion (dialisis, filtracion,
etc.) que cuenta con una configuracion apropiada en su disefio, asi mismo
requiere de algunos aspectos importantes para su disefio.

Existen diferentes configuraciones de los modulos, uno de los aspectos criticos
en el disefio de los modulos es la caracteristica de la transferencia de masa del
dispositivo. Para obtener altos valores de transferencia de masa es necesario
tener altas velocidades tangenciales y/o turbulencia en la vecindad de la
membrana, esto se puede lograr usando el flujo cruzado en el cual el flujo de
alimentacion es paralelo a la membrana y perpendicular al filtrado. Los moddulos
de las membranas que estan disponibles comercialmente pueden ser clasificados
en 4 tipos: fibras huecas, tubular, placa y marco, y devanado en espiral.

Para la region de gel-polarizado donde el flujo difusional es independiente de la
presién, se puede escribir

CE
T =K == @.1)

b

Donde K es el coeficiente de transferencia de masa equivalente a la difusividad
molecular sobre el espesor de la capa limite y la concentracion en la superficie de
la membrana C,. La ecuacién 4.1 demuestra que en la ultrafiltracion, la rapidez de
transferencia de masa depende unicamente de la concentracién de soluto fija en
la corriente C, y de las condiciones de transferencia de masa existentes en la
region adyacente a la superficie de la membrana.
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Las analogias entre los fenémenos de transferencia de masa y calor hacen
posible la evaluacion de los coeficientes de transferencia de masa K.

Las soluciones de Graetz Leveque'™" para transferencia convectiva de calor en
canales, comportamiento modificado para transferencia de masa, pueden ser
usadas para evaluar el coeficiente de transferencia de masa para el caso en que
se asume un perfil parabdlico de velocidad, la solucion de Leveque es

Kd 0.33
Sh=—"=1.62 ReSc—=
D [ L ) (4.2a)
UDE 033
K =1 .62[ J (4.2b)
yL
Para canales rectangulares planos, donde dy, = 2b (b = altura del canal)
6 UDE 033 6 QDZ 0.33
K =0.816 =0.816
[ bL ] [waLJ L
- —— - — ____L__- - -l

FIGURA 4.1 MEMBRANA DE CANALES RECTANGULARES.

Haciendo una revision de las ecuaciones anteriores''*® (4.2 y 4.3) es claro que el
coeficiente de transferencia de masa se incrementa el incrementar la velocidad
del canal (U o Q)o al disminuir la altura del canal.

En algunos casos se ha notado una dependencia mas grande del coeficiente de
transferencia de masa con respecto al flujo del canal que el mostrado por la
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ecuacion (4.3). Groeber obtuvo una correlacion para el caso especial en el que los
perfiles de velocidad y concentracion se desarrollan completamente en la longitud
del canal.

066 017 0.5 0.66 017
L S
L p bwL The

Una de las mejores correlaciones para flujo turbulento totalmente desarrollado es

propuesta por Dittus y Boelther

0477108 67
p U DUG

d{h:.zpu.-n (4.5)

K =0.023

El la cual, su rango de aplicacion debe ser para Re < 10000. Sin embargo, en el
caso actual de dispositivos de ultrafiltracion de canales delgados, la geometria de
entrada es tal que el flujo turbulento totalmente desarrollado ocurre a nimeros de
Reynolds mucho menores. Mediciones de la velocidad del fluido contra caida de
presidbn muestran una transicion definida del flujo laminar a flujo turbulento
totalmente desarrollado a Re = 2000. Para canales rectangulares planos donde dp,
= 2b se tiene

0477 10.8740.67 0.47 ~0.8140.67
p"UTD p QD
K=002"————=002"——"F——+—

bu,z“n.n bwa.s“u.ﬂ (4.6)

Como en el caso de flujo laminar, el coeficiente de transferencia de masa puede
ser incrementado al aumentar el flujo Q y disminuir la altura del canal. Sin
embargo, el efecto es mas drastico en flujo turbulento, debido a que el coeficiente
de transferencia de masa varia en una potencia de 0.8 con el flujo e inversamente
con la altura del canal. Ademas, el coeficiente de transferencia de masa es
independiente de la longitud del canal debido a que los perfiles de velocidad y
concentracion se establecen rapidamente en la primera seccioén del canal.

Donde

b = Altura del canal.

D = Difusividad molecular del fluido.
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d, =Diametro hidraulico.
K = Coeficiente de transferencia de masa.
Q = Flujo volumétrico.

Re = Numero de Reynolds, Upd, 4

Sc = Numero de Schmidt.

L = Longitud del canal.

U = Velocidad media del fluido.
w = Espesor del canal.

p = Densidad.

u = Viscosidad.

4.2 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN TANQUES
AGITADOS

Una revision literaria® sobre la transferencia de masa en tanques agitados en
operaciones solido-fluido demuestra que existe un amplio rango de divergencia
sobre los resultados, correlaciones, asi como de las teorias. Esto es de esperarse
debido al gran numero de variables que afectan la transferencia de masa; dicho
conjunto de variables hacen muy complejos a los sistemas agitados. Las
diferentes conclusiones obtenidas por los investigadores se pueden deber a las
diferentes condiciones experimentales utilizadas. Sin embargo, el hecho de que
hasta ahora no se ha propuesto ninguna correlacion que resulta satisfactoria para
un amplio rango de condiciones, indica que no hay un entendimiento claro de la
transferencia de masa de particulas en turbulencia generada por la agitacion
mecanica de los recipientes.

A continuaciéon se presenta un resumen de las correlaciones existentes hasta
ahora para la transferencia de masa de particulas sélidas hacia liquidos en
recipientes agitados mecanicamente.

Hixson y Baum utilizaron el sistema éacido benzoico en agua, benceno y

etilenglicol con sal en recipientes de 0.26 — 0.61 m de diametro, con impulsores
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de 0.078 - 0.178 m, particulas de 0.004 — 0.0067 m de diametro y numeros de
Schmidt de 748 — 430000.

kg T = 3‘5(10_4{‘[\1’[“[)1_] Sc, 7)
D, My

Barker y Treybal''? utilizaron acido borico y acido benzoico en agua y sacarosa en
recipientes de 0.15 — 0.65 m de diametro, con impulsores de 0.05 — 0.325 m, con
tamanos de particula de 0.009 — 0.14 m de diametro y con nimeros de Schmidt
de 735 - 62000.

) ) \08
D, My

Harriott utilizé acido benzoico, sulfato en agua, dextrosa; zinc en acido clorhidrico
en recipientes de 0.1 — 0.51 m de didmetro, con impulsores de 0.0375 — 0.175 m,
con tamarios de particula de 0.000015 — 0.0003 m de didmetro y con nimeros de
Schmidt de 325 — 107500.

ShL =2+0.6 -dPU—TpL S(.‘-Lll33 (4.9)
-

Sykes y Gomezplata utilizaron Cadmio y particulas de cobre en yodo y soluciones
de yodo y sacarosa en recipientes de 0.15 — 0.65 m de diametro, con impulsores
de 0.13 m, con tamarfos de particula de 0.0003 m de diametro y con nimeros de
Schmidt de 770 - 11300.

N2 033703
Sh, =2+0.10 [_pt}(wﬂ] Sc,** (4.10)
Ko Yor

- P8
v p N*’d’ (4.11)
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Nienow utilizé K;SO4, NH4CI, aluminio y sal en agua en recipientes de 0.12 - 0.14
m de diametro, con impulsores de 0.036 — 0.073 m, con tamanos de particula de
0.00019 — 0.0091 m de diametro y con nimeros de Schmidt de 405 — 1790.

035
Sh, =2+ 0.72("*‘”—”’LJ S, > (4.12)
Hy

Miller utilizé acido benzoico en agua en recipientes de 0.15 — 0.69 m de diametro,
con impulsores de 0.10 — 0.45 m, con tamafios de particula de 0.00039 m de
diametro y con nimeros de Schmidt de 1000.

05
Sh, =0.0267 2+1.l[d*‘U7T"L} S, 2 [N (4.13)
My

Levins y Glastonburry utilizaron resinas de intercambio idnico en acidos, bases,
cobre, hierro, I-Kl-sacarosa, acido estearico en etanol, naftaleno en metanol en
recipientes de 0.063 — 0.10 m de diametro, con impulsores de 0.13 m, con
tamanios de particula de 0.00003 — 0.00196 m de diametro y con nimeros de
Schmidt de 267 — 35000.

r 50.62
% P A
d 028 VP V_ PL
Sh, =2+0.47 (—] L Sc, 0% (4.14)
T My

Sano utilizd acido benzoico, B-naftol, KMnO4 en agua, resina de intercambio
ionico en HCIl en recipier:tes de 0.095 — 0.40 m de diametro, con impulsores de
0.03 — 0.13 m, con tamarios de particula de 0.0000107 — 0.000285 m de diametro
y con nimeros de Schmidt de 217 - 1410.

Sh L= ¢l2 + 0-4(RCK )u_:!i SCLU.BJ (4.15)
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Kuboy utilizo resinas de intercambio iénico en NaOH en recipientes de 0.09 — 0.63
m de diametro, con impulsores de 0.1045 m, con tamanos de particula de 0.00029
m de diametro y con numeros de Schmidt de 730.

Sh, =2+0.35Re!"Sc, "’ (4.16)

Lal utilizo acido barico en agua, CMC y glicol en recipientes de 0.145 — 0.25 m de
diametro, con impulsores de 0.04 — 0.10 m, con tamarnos de particula de 0.0054 —
0.02 m de diametro y con nimeros de Schmidt de 300 - 2000.

Para 1<Re, <800

Sh, =2+0.474Re;"Sc, " A7)

Para Re, >800
Sh, =2+7.525Rel¥Sc, @18

Asai” utilizo resinas de intercambio iénico en acidos, bases, cobre, I,-Kl-sulfato
en agua - glicerina en recipientes de 0.09 — 0.132 m de diametro, con impulsores
de 0.045 — 0.066 m, con tamafios de particula de 0.00002 — 0.00195 m de
diametro y con nimeros de Schmidt de 624 — 10000.

I

0.58 58 158
6"3 dl.33p - (4.19)
2 S Pu| g

Sh, =[2%* + 0.61(
My

Armenate y Kirwan'® utilizaron resinas de intercambio iénico en NaOH, glicerol,
resinas de intercambio idnico en AgNO; + NaNOj en recipientes de 0.19 m de
diametro, con impulsores de 0.0635 m, con tamarfos de particula de 0.0000006 —
0.000424 m de diametro y con numeros de Schmidt de 420 — 130000

Sh, =2+0.52Re%""Sc, " (4:20)
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Jadhav y Pangarkar®®

utilizaron el sistema acido benzoico en agua, CMC
(carboximetilcelulosa) en recipientes de 0.15 — 0.57 m de diametro, con
impulsores de 0.05 — 0.19 m, con tamafos de particula de 0.00055 — 0.00358 m y
con numeros de Schmidt de 800 — 4000.

116 i (4.21)
kg, = 1.72(] 0 Iﬁ] Sg, 0%

Ns
Donde
d = Diametro del impulsor, m.
d, =Diametro de la particula, m.
D = Difusividad del soluto, m?s.
f =Factor de friccién.

g, =Constante gravitacional, m/s”.

3 2 T .
Ga = Numero de galileo, Ga = d”p:‘["

i

H = Altura del liquido en el recipiente, m.

k,, =Coeficiente de transferencia de masa para la transferencia desde particulas

de solidos hacia liquidos, m/s.

N = Velocidad de agitacion, rev/s.

Ns = Velocidad critica de suspensién de las particulas, rev/s.

P = Potencia proporcionada por el impulsor, W.

pPd,p’
vu'

Rek = Numero de Reynolds basado en la teoria de Kolomogoroff, Re, =

Sc = Numero de Schmidt, (u/pD)

Sh = Numero de Sherwood, (ks dp/D)

U = Velocidad caracteristica, m/s.

Us = Velocidad de mezclado, m/s.

Ut = Velocidad terminal de sedimentacion, m/s.

T = Diametro del tanque, m.

P/V = Potencia disipada por unidad de volumen, m%/s>.

u, =Viscosidad del liquido, kg/m*s.
p, =Densidad del liquido, kg/m”.
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Ap =Diferencia de densidad entre el solido y el liquido, kg/m>.
¢ = Factor de forma de la particula.
w,; =Numero de potencia de la turbina.

i, =NUmero de potencia del impulsor.

4.3 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN LECHOS
EMPACADOS

Los fluidos supercriticos, también llamados gases densos, han incrementado sus
aplicaciones en procesos industriales y de proteccion al ambiente. Hay dos
caracteristicas principales que hacen a los fluidos supercriticos (SCF) muy
atractivos desde el punto de vista de la ingenieria quimica. La primera es la
adaptabilidad de sus propiedades termodinamicas (densidad parecida a la de un
liquido, alta capacidad de solvatacion) asi que es posible igualar el parametro de
solubilidad del fluido al soluto por cambios modestos de presion, temperatura o
ambos. La segunda es que los fluidos supercriticos utilizados como solventes
tienen favorables propiedades de transporte (viscosidad y difusividad en magnitud
parecida a la de la mayoria de los gases), lo que proporciona altos valores en los
numeros de Schmidt y Grashof y por consecuencia, grandes valores en el nimero
de Sherwood.

Para la transferencia de masa de gases y liquidos en lechos empacados se

103)

tienen una serie de correlaciones''® , en muchos casos desarrolladas para el

contacto entre un sélido y un fluido supercritico (CO2)

_0.765 & 0.365
Jp€= Re®® | Rl (4.22)

La correlacion anterior tiene validez dentro de cierto rango de numero de
Reynolds

Para gases: 10 < Re £ 15000

Para liquidos: 0.01 < Re < 15000
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Para solidos, liquidos 0 gases a bajas presiones, Re de 3 — 3000, Sc de 0.5 -

10000

Sh=2+1.1 Rc“"’SC% (4.23)

Para aceites/fluido super critico (SCF), con velocidades de SCF de 0.00004 —
0.0028 m/s, Sc =8

[J (.54
kga, = 1.55(—‘] (4.24)

&

Para solidos/SCF, Re de 2 -40, Scde 2 - 20

425
Sh = 0.38Re"®Sc/ e

Para solidos/SCF, Re de 2 — 70, Gr de 78 — 3.25 (107)

Sh R 0,356

c

W = 1692{W} (4.26)
r

Para so6lidos/SCF, Re de 4 — 140, Scde=2 - 11

/
2 % 3/
(S (Sih)uz-.-=0.181 —-—-——ReGSC (Re}éSc%) : (4.27)
cGr) ™ r
Ky s

2 3
+12149 | B2 o165

Gr

Para sustancias naturales/SCF, Re = 100 - 2000, Sc =1 - 10

Sh=0.13Re"’S -“-“z(dh ]0'3
= V. C Z’ (4.28)
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Para lechos empacados de acido benzoico / acido y naftaleno / SCF y conveccion
natural

SV

05¢ ';.‘
ST P i 429}
(ScGr) ok

Puiggené!"® propone que el nimero de Sherwood se encuentra constituido por la
contribucién de la conveccion natural asi como de la conveccion forzada, por lo
que define un “numero de Sherwood total”, de tal manera que

Shi = Shy+ Sh; (4.30)
Sh, = 0.395Re"**sc”> sy
Shy =2+0.001(GrSc)"” (4.32)

Para transferencia de masa en la fase liquido en un lecho empacado con resina
de intercambio i6nico””, el coeficiente de transferencia de masa para la fase

liquida es
L 262/D.U,
o T e (4.33)
ap \/a
Donde

d, =Diametro de la particula, m.

d, =Diametro hidraulico, m.

g =Aceleracion de la gravedad, 9.81 m/s’.

drglp-p’|

=2l )
M .
[ p) P

Kg = Coeficiente global de transferencia de masa para la fase gaseosa, m/s.

Gr = Numero de Grashof, Gr =

L = Longitud del lecho empacado, m.
Re =Numero de Reynolds, (Updp/y)
Sc = Ndmero de Schmidt.



Sh = Numero de Sherwood, (Kgde/D)
U = Velocidad superficial, m/s.
£ = Fraccion de espacios huecos.

4.4 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN LECHOS
FLUIDIZADOS

Los lechos fluidizados han sido ampliamente usados en la recuperacion de
vapores a partir de mezclas vapor-gas,; en forma extensa, para la desorcion, para
el fraccionamiento de vapores de hidrocarburos ligeros con carbén y para otros
propositos.

Considérese un lecho de sélidos granulados a través del cual fluye un gas; el gas
presenta buena uniformidad de distribucién en la seccion transversal del fondo del
lecho. A bajos flujos de gas, este sufre una caida de presion. Al aumentar la
cantidad del gas, la caida de presion iguala por fin a la suma del peso de los
solidos por unidad de area del lecho y la friccion de los sdlidos en las paredes del
recipiente. Si los solidos estan fluyendo libremente, un incremento en la velocidad
del gas causa que el lecho se expanda; la caida de presion del gas iguala el
peso/area del lecho. Un incremento mayor en la velocidad del gas causa un
mayor alargamiento del lecho y el espacio vacio aumenta lo suficiente para que
las particulas del sélido se muevan localmente. Esta es la condicion de un “lecho
fluidizado tranquilo”. Un aumento todavia mayor en la velocidad del gas
expendera todavia mas el lecho; las particulas de sélido se moveran libremente
(estan circulando completamente por todo el lecho) y se podran formar burbujas
bien definidas de gas que ascenderan a través del lecho. El lecho se parece
bastante a un liquido en ebullicidén; una interfase clara entre la parte superior de
los sélidos y el gas que escapa permanece evidente; la caida de presion del gas
es muy parecida al estado fluidizado tranquilo. Un aumento mayor en la velocidad
del gas continia expandiendo el lecho; finalmente los sdlidos son acarreados
junto con el gas. En la figura 4.2 se encuentra una representacién de los patrones
de flujo que se pueden tener en un lecho fluidizado dependiendo de la velocidad

del gas. Se ha visto que el patrén de flujo tiene influencia sobre la transferencia
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de masa entre sodlidos y fluidos, no solo en lechos fluidizados, sino también en el
caso de que se encuentren los solidos sobre una superficie plana extendida como
pudiera ser el caso de secadores de charolas en donde aquellas charolas
situadas cerca de la entrada de aire se encuentran en condiciones notablemente
de aquellas situadas al final de la trayectoria del flujo de aire. Como resultado, el
material sobre algunas charolas se seca mas rapidamente que en otras, lo que en
algunas ocasiones provoca que el material se chamusque. Una variacién de esta
configuracion del equipo podria ser una charola con fondo de malla,
particularmente Utiles en materiales que puedan tener formas definidas, en este
caso, el flujo de aire se dirige de tal forma que atraviese los solidos colocados
sobre la charola. Este dispositivo acorta el tiempo de secado.

I I

Velocidad Velocidad Velocidad Velocidad Velocidad
muy baja baja intermedia mas alta alta

FIGURA 4.2 MOVIMIENTO DE PARTICULAS EN UN LECHO FLUIDIZADO

Se han propuesto una serie de correlaciones para la estimacion del coeficiente de
transferencia de masa entre una fase liquida y el sélido en lechos fluidizados, a
continuacion se presenta un resumen‘’* de algunas de ellas:

Evans y Gerald*"

2ShRe p,

=1.66(10° )Re' "d,
Sc”Ga Ps— Py ( I

(4.34)



En la ecuacion 4.34, dp esta en cm.

Fan, Yang y Wen*?

Sh = 2+ 0.46 Re**¥Sc/

Rowe y Claxton'™

sh=—2— + 27 pergc
1-(1- E)A &
2-30 _ 4 65Re™
3n-1

Damrongled, Courdec y Angelino®*

Sie<0.815

Sh = 0.301 Re"**Ga 395/

Sie>0.815

Sh = 0.138 Re " Ga 128/
Vanadurogan, Laguerie y Courdec!'*?
Sie<0.815

Sh = 0.215 Re"*"'Ga *3%g 043 Ps— Py
P

Sie>0.815

Sh = 0.125Re "G 395 c0436 Ps—PL
P

Tournig!"*¥

(4.35)

(4.36)

(4.37)

(4.38)

(4.39)

(4.40)

(4.41)
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0.3
Sh = 0.245Ga"**'S¢"* [MJ (4.42)
PL

Riba, Routie y Courdec''®"!

Sh — 0264 RC 0.l IGa{l.3t|SCll_33 (443}
Para 265 < Re < 3100, 10° < Ga < 3(107), 550 < Sc < 1450.

Para el coeficiente de transferencia de masa'® tanto para el gas como para el
liquido en lechos fluidizados se tiene

d 059 %
Sh =0-6|‘V[ Up, dp J [ ad J (4.44)
6PL‘|’(1_5) p.D

En donde y es el factor de forma, el cual depende de las caracteristicas de las
particulas soélidas siendo:

Particula Esfera Cilindro
1.00 0.91 0.81
Para esferas dp = Didgmetro de la esfera, para no esferas

d, =0.567,/Area Superficial

Para transferencia de masa entre liquidos y sélidos en lechos fijos y lechos
fluidizados para numero de Reynolds entre 1y 10:

11068
Ip€= Rc" 72 (4.45)
St )
fae—Be gty 3. GR o B
Re Sc? & # Y

Para liquidos en lechos fijos y lechos fluidizados con un rango de numero de
Reynolds entre 2 y 25 se tiene
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|
k dg _0386 dePL[ ad? ]" (4.46)
D e u \p.D,

Para liquidos se han propuesto las siguientes correlaciones dependiendo de la

cantidad de espacios vacios

Parae <0.85
0.023 5 3\ 0306
k d i 3 2
L*S =025 dPUpL deng (447)
D Ko My
0.282 041
pL p.D
Parae>0.85
0057 ¢ 5 5 0332
Kide _ 304 42UPL dop. & (4.48)
D Mo My

0.297 0.404
(Ps pLJ [ iy J
PL p.D

1.6 < Re < 1320, 2470 < Ga < 4.42*10°% 0.27 < (ps — pu)/pL <1.114, 305 < Sc <
1595.

Se han obtenido correlaciones®®® para obtener los coeficientes de transferencia de
masa y calor de una fase gaseosa en lechos fluidizados con un rango de nimero

de Arquimedes comprendido entre 10% < Ar < 107

Shy =2+0.6Re"’Sc,"™” (4.49)

Donde
D = Difusividad molecular.

d, =Diametro de particula.



g =Aceleracion de la gravedad.

k, =Coeficiente de transferencia de masa para la fase liquida.

P, .ps =Densidad del liquido y sélido respectivamente.

u = Viscosidad.

¢ = Fraccion de espacios vacios.
Re = Numero de Reynolds.

Ga = Numero de Galileo.

Sc = Numero de Schmidt.
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CAPITULO V

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES

GENERALIDADES

Las reacciones quimicas entre un gas y un liquido o entre dos liquidos, con o sin
la presencia de un catalizador sélido proporcionan una amplia gama de
aplicaciones industriales en la industria quimica, petroquimica, asi como en la
industria bioquimica. Algunos ejemplos podrian ser reacciones de oxidacion,
hidrogenacioén, hidroformilacion, aminacion y carbonilacion, entre otros. Para
estos propositos se utilizan una gran variedad de reactores heterogéneos los
cuales incluyen tanques agitados, columnas de burbujeo, reactores de lecho
catalitico fijo, asi como reactores de lecho fluidizado.

Independientemente de qué tan activa sea una particula catalitica, solo puede ser
efectiva si los reactantes pueden llegar a dicha superficie. La transferencia del
reactante del seno del fluido a la superficie externa de la particula catalitica
requiere de una fuerza impulsora, que en este caso es la diferencia de
concentraciones. El que esta diferencia de concentraciones entre el seno del
fluido y la superficie de la particula sea significativa o despreciable, depende de
las caracteristicas de la velocidad en el fluido cercano a la superficie, de las
propiedades fisicas del fluido, y de la velocidad intrinseca de la reaccion quimica
en el catalizador; esto es, depende del coeficiente de transferencia de masa entre
el fluido y la superficie, y de la constante de velocidad para la reaccién catalitica.
En cualquier caso, la concentracion de reactante en la superficie catalitica es
inferior a la que prevalece en el seno del fluido. Por tanto, la velocidad observada,
esto es, la velocidad total, es mas baja que la correspondiente a la concentracion
en el seno del fluido.

5.1 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES DE
LECHO FIJO

Los reactores de lecho fijo o empacado se refieren a sistemas de dos fases en

los que el fluido reaccionante fluye a través de un tubo relleno de particulas o
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granulos cataliticos estacionarios: En estos reactores habra regiones cerca de la
superficie externa de las particulas en las que la velocidad del fluido sera muy
baja. En estas regiones, que resultan especialmente evidentes cerca de los
puntos de contacto entre las particulas, la transferencia de masa y energia entre
el seno del fluido y la superficie del granulo se produce primordialmente por
difusion. A medida que aumenta la distancia de la superficie, el mecanismo
dominante sera la conveccién. La complejidad de las trayectorias de flujo
alrededor de un granulo individual suspendido en una corriente de fluido es
considerable. Cuando esto se combina con interacciones entre los granulos, tal
como sucede en este tipo de reactores, el problema de predecir o correlacionar
las velocidades locales no tiene solucion en la actualidad. Por tanto, las
velocidades de transporte se definen por lo general en términos de coeficientes
promedio de transferencia de masa y energia. Aun cuando los datos
experimentales demuestran que existen variaciones, se supondra que el
coeficiente promedio se puede aplicar a toda la superficie del granulo. Con estas
suposiciones es posible usar un solo valor de coeficiente de transferencia de
masa o calor, para describir las velocidades de transferencia entre el seno del
fluido y la superficie de los granulos.

El error que se introduce al usar un coeficiente promedio no es tan serio como
podria suponerse, pues las correlaciones entre los coeficientes de transferencia
de masa y de calor estdn basadas en datos experimentales para lechos de
particulas.

Existen muchos estudios experimentales''?® de transferencia de masa en lechos
fijos. Para nimeros de Reynolds mayores de 10, la siguiente relacion entre jp y el
nimero de Reynolds representan muy bien los datos disponibles

~(407
. _0458(d,G 61
P € Hg ‘

Donde € es la relacién entre el volumen de huecos y el volumen del lecho
empacado, G la velocidad masa de la fase gaseosa, g la viscosidad de la fase
gaseosa y dp es el diametro de la particula de catalizador. Los reactores de lecho
catalitico fijo o lecho percolador (TBR del inglés Trickle Bed Reactor) para la
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reaccion entre una fase gaseosa y una fase liquida consiste en un lecho de
particulas cataliticas fijas, las cuales se ponen en contacto con los reactantes
liquidos y gaseosos respectivamente. Generalmente este tipo de reactores a nivel

comercial operan adiabaticamente, a altas temperaturas y altas presiones.

Para estimar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa para la fase
liquida en reacciones entre un gas y un liquido en reactores TBR, Reiss y
Charpentier proponen la siguiente correlacion en donde relacionan la caida de
presion por unidad del lecho empacado del reactor (AP/Z), la velocidad superficial
de la fase liquida U, asi como de la difusividad de la fase liquida D,.

(5.2)

Yaici y colaboradores!'®? determinaron el coeficiente volumétrico de transferencia
de masa para la fase gaseosa en reacciones gas-liquido utilizando liquidos
organicos e inorganicos para velocidades masa de gas de 0.03 a 0.35 kgimz‘s y
velocidades masa de liquido de 1 a 8 kg/m®*s. Sus resultados indican que el
coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa esta fuertemente
involucrado con el flujp de gas y es casi independiente del flujo de liquido,
ademas de ser funcién de la superficie geométrica de las particulas cataliticas Se,
del diametro de las particulas cataliticas dp, asi como de la retencién de la fase
liquida hi. Su correlacion es:

-1.56 ~0.67
ShGa dp S 033 4087 .05[ d
—G P =003 %] Re"Rel 'Scy| =
-h, [di] anke [D] °

Aunque se pueden identificar varios patrones de ﬂujo‘z’ en los reactores (TBR),
hay consenso en clasificarlos en dos grupos que son, patron de baja interaccion
(LIR) y patron de alta interaccion (HIR).

El patron (LIR) o flujo percolador (TBR) se presenta a bajos flujos de fase
gaseosa y liquida y es caracterizado por una débil actividad interfacial gas-liquido.
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FIGURA 5.1 REGIMENES DE FLUJO EN REACTORES DE LECHO PERCOLADOR (TBR)

La interaccion gas-liquido en el patron (LIR) puede ser incrementada al aumentar
los flujos de gas y liquido respectivamente asi como a presiones elevadas; el
liguido que puede ser o no espumante descendera por el lecho catalitico en forma
de riachuelos o peliculas de una particula a la otra, mientras que la fase gaseosa
continua ocupara el espacio sobrante de huecos. El patron de alta interaccién
(HIR) es caracterizado por un flujo moderado a intenso de las fases liquida y
gaseosa. Como resultado de esto, este patron de flujo depende en gran medida
de la retencién, asi como de la tendencia de la fase liquida a formar espuma.
Bajos flujos de fase gaseosa y flujos de liquido suficientemente altos propician el
flujo de burbujas, siendo la fase liquida la fase continua la cual, contendra
pequefias burbujas esféricas. A flujos medios de gas pero con altos flujos de
liquido, la fase liquida seguira siendo la fase continua pero la fase gaseosa se
encontrara en forma de burbujas elongadas, este régimen es el considerado como
flujo de burbujas dispersas. Cuando se tiene bajo flujo de liquido y flujos de gas
de moderados a altos se tiene el régimen de flujo pulsante, aqui se observa una
especie de niebla y el gas se encuentra como la fase continua y el liquido se
encuentra en forma de pequefias gotas. Hay autores!''"'?®’ que proponen graficas
o0 mapas en los cuales se puede estimar el patron de flujo que existe en un TBR



dependiendo de los flujos de gas y liquido dentro del reactor, tal es el caso de la
figura 5.1.

A continuacion se presentan las correlaciones? para estimar los coeficientes de
transferencia de masa en la fase liquida, las cuales estan funcion la relacion de
Lochart Martinelli Xg, asi como de los numeros de Reynolds Re,, Weber We_ y
Schmidt Sc, para la fase liquida respectivamente.

Para baja interaccion
34

1
042 ! .
%&:2.8(10" XgReEWeiScE[ideT (54)
L —&

Para alta interaccion

I
042 L & 1 1 1
kacdy _ o4 XéRcEWeEScf[a d“] =2
Para el régimen de transicion
k,a%d? tozo oz =(a.d in
—L%e 7K _ 0,091 XéRe{WefSc%“[—P K] (5:6)
i S 0 -
Donde
kLac = (kLac)O + kl.(Sh=2>(ac_ a?) (57)

Asi mismo se han propuesto correlaciones para estimar el area interfacial

Para la baja interaccion
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0.7

a l— a.d %
Ze =10 XGRcheL[ ; “] (5.8)
ap 1-¢

Para alta interaccion

aY ! a,d. )" P
—==1550 XGRc{’;WeL[ IP :) (5.9)
. -
Para el régimen de transicion
1 4 5705
:—°=21.3 XGRef_WeL(aiP K] (5.10)
y —

El diametro de la particula esta dado por

- 16¢°
* =Vonli—ey (5.11)

Muchas correlaciones de transferencia de masa relacionan el grupo adimensional
ShpSc'm a numeros adimensionales que caracterizan el flujo de gas y liquido.
Estas correlaciones se basan en mediciones hechas en el empaque. En el flujo
TBR el solido puede mojar parcialmente el lecho empacado y los resultados de
transferencia de masa generalmente son interpretados por el producto ShpySc'?
donde w es la eficiencia del humedecimiento del lecho. Dichas correlaciones
relacionan este grupo de parametros de transferencia de masa con el nimero de
Reynolds intersticial Re;, tomando en cuenta la fraccién hueca del lecho asi como
la saturacién del liquido B

_Updep

R
G B, (5.12)



En los regimenes de alta interaccion generalmente se admite que el sélido se
encuentra completamente mojado y g equivale a uno. La definicion de longitud
caracteristica para estimar el nimero de Reynolds varia con cada autor. Debido a
esto, Rode y colaboradores!"'” hicieron modificaciones a algunas de las
correlaciones de transferencia de masa propuestas en donde involucran a Re; asi
como el numero de Kolmogoroff, Ko. Las correlaciones son:

Para interaccion alta, esferas d, = 6.25 mm, £=0.4, 3(10%) < Ko < 2(10'%)

Sh,Sc ™ = 0.2Ko"® (5:13)

Para particulas solidas cilindricas 3x3 y 6x6 mm, la fase gaseosa constituida por
N2, He y Ar. Flujo pulsante, 7(107) < Ko < 2(10°)

ShPSc_% =0.334 Ko"2® (5.14)

Para interaccion alta, cilindros de 3x3 y 6x6 mm, £=0.38, We > 0.1, 300 < Re; <
2000

2 0311
Sh,Sc ™ =54Re?2| FL (5.15)
P i pLdPU

Para lechos empacados con sillas Berl de 6.35 mm de diametro nominal, 0.59 < e
<0.64
a) Baja interaccion, Re; < 330.

N 5.16
£Sh,ySc e =0.122Re}’ el

b) Alta interaccion
Re; > 600
(5.17)

10° < Ko < 10"
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Sh,S¢ ™ = 0.43Ko"® IRy

Para baja interaccion, particulas esféricas de 4 mm de diametro y ¢ = 0.375, 40 <
Re; < 140

ShpySe 7 =0.187Re!"* (5.19)

Para lechos con particulas cilindricas de 3x3 y 6x6 mm, € = 0.35 - 0.36

a) Bajainteraccion, 70 < Re; < 250

Sh prc‘% =0.24Re"" (5.20)
b) Alta interaccién, 150 < Re; < 1200
eSh PSC_% =(0.58Re"” (5.21)
7(10%) <Ko < 10"
(5.22)

Sh,Sc ™ =0.23Ko"?

Para baja interaccion con lechos rellenos de particulas cilindricas de 6.1x4.7 mm,
£ =0.31, Re; < 1500.

Sh,Sc 7 = 0.76Re"* =28

Existen diversas correlaciones para estimar la eficiencia en el humedecimiento de

lecho empacado y, a continuacion se presenta las dos mas recientes

y=1-exp(-118U) (5.24)
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AP l .
+
w=l 104[PLULdp] P&z (5.25)
n (1-¢) | dipies’
THED

5.2 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES DE
TANQUE AGITADO

La caracteristica distintiva de un reactor catalitico de tanque agitado es que
existen particulas pequefias de catalizador suspendidas en el liquido. En un
sistema de tres fases, las burbujas de gas se elevan a través de la suspensién
agitada. A diferencia de los reactores de lecho catalitico fluidizado, existe poco
movimiento relativo entre las particulas y el fluido, aun cuando el fluido se agite
mecanicamente. Las particulas tienden a moverse con el liquido. La disminucién
del coeficiente de transferencia de masa se debe al tamafio pequefio de las
particulas, su baja difusividad en los liquidos y a la poca velocidad relativa. Por
consiguiente, la transferencia externa de masa puede retardar significativamente
la velocidad global, no obstante, la conductividad térmica de los liquidos es
relativamente alta, incrementa el coeficiente de transferencia de calor. Esto,
aunado al pequefio calor de reaccién por unidad de volumen de la suspension,
significa que existe muy poca diferencia de temperatura entre la particula y el
liquido. Resulta razonable pensar que el liquido y las particulas de catalizador de
un reactor de tanque agitado se encuentran bien mezclados.

Los fermentadores del tipo de tanque agitado es el tipo de reactor bioldégico mas
empleado en los procesos industriales en los que se lleva a cabo una
fermentacion.

En este tipo de bioreactores, el proceso de difusién del oxigeno desde el seno de
la fase gaseosa hasta un organismo es controlado por la resistencia a la
transferencia de masa en la fase liquida. El coeficiente de transferencia de masa

para la fase liquida es funcion del tipo de reactor, condiciones de operacion, la
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potencia suministrada P, el volumen del liquido V|, la velocidad de la fase
gaseosa Ug, la velocidad de agitacion del tanque N, el diametro del impulsor d, el
diametro del tanque Dy, asi como de las propiedades fisicas.

Jackson®"

correlacioné datos de transferencia de masa para fermentadores con
aun amplio rango de tamanos de equipos que son: 76 mm de diametro y 21 m de
profundidad, 1.8 m de diametro con 13 m de profundidad y 7.6 m de diametro con

10 m de profundidad, todos ellos a 20 grados centigrados, obteniendo

0 114 (5.26)
kLae=7.l749[—GJ Z:%

T

Donde:

k,a, = Coeficiente volumeétrico de transferencia de masa para la fase liquida, 1/s.
Z = Profundidad del liquido, m.

Q = Flujo de fase gaseosa medido a O°C y 1 atm, m®/s.

Ar = Area de seccion transversal del tanque, m?.

Se han hecho extensas revisiones bibliograficas’® concernientes a coeficientes de
transferencia de masa en reactores biolégicos de tanque agitado, a continuacion
se presentan los resultados.

van't Riet"'®" propone dos correlaciones para estimar el coeficiente volumétrico
de transferencia de masa en la fase liquida de acuerdo con la naturaleza de la
solucion.

Para liquidos no viscosos coalescidos, por ejemplo agua

04
LY P
kLac=2_6(102{V—J -2 (5.27)

L

Para liquidos no viscosos no coalescidos, como soluciones de sal en agua
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07 (5.28)
k., =2000°)] | v
c VL

Reuss''% obtuvo una correlacion para el coeficiente volumétrico de transferencia
de masa para la fase liquida por medio de mediciones hechas a partir de la
fermentacién de Saccharomyces cerevisiae obteniendo la siguiente correlacion

1
: 3 N3 07
[l\Lac J( uLz SCL"J = 55(10—4{ P J (529)
Us Ap.'g ViUgp.Lg

El nimero de Schmidt ha sido introducido para aplicar los mismos datos

correlacionados de la fermentacion de acido gluconico con Aspergullus niger. Las
altas concentraciones de azicar y acido gluconico (mas de 300 kg/m®) dieron
como resultado un incremento en la viscosidad, asi como un decremento en la
difusividad molecular, la cual debe ser considerada en el grupo adimensional (Sc)
para tomar en cuenta los efectos del transporte molecular en el coeficiente de
transferencia de masa.

La situacion es mucho mas complicada en el caso de liquidos no Newtonianos
altamente viscosos. A continuacion se resumen algunas correlaciones que
aparecen normalmente en la literatura

5 5 L1l 0.5

kiad _ 21_2(diNPLJ [ Mot ]

D, Hep pLDy
045 0.7
*(MCFUG} [H_G]
(4] l«ld
15 0.5 0.6
kl.aedi2 _ O.OG(dENpL ] ( Her J (p'chG ]
D, s pLDy Y

dN 2 019 Nd 0.32 G
5 —(.6
* { ] (—J [1 +2(AN)™ ]
g U

(5.30)

(5.31)

G



y 5 L8 05 1.39
kLacdi 225(10—4{d|NpL] [ ’J'cl' ] [p_ch
D, Hop pLDL My

*[1+100(N)]

0.0248( P )"
kia, =— Y. | = WGA
DY |V,

A =0.551
D'r

041 0.13 0.69
k'Lae =0.078 d:a.[\'lpL pLde? Nd|
N [T o s

COLUMNA DE BURBJUJEO

correlacionados mediante la siguiente ecuacién

F
k.a, =Ch3(p, Q2 dge™ | —2—
2. =Chelp.Qq a5 ) 101300

& -0.546
he = l.18UG°'°79[0 076]

B
*CXP{A(’J‘-QédBJG_IL{)][;ooJ }

(5.32)

(5.33)

(5.34)

(5.35)

(5.36)
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5.3 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES DE

Kojima, Sawai y Suzuky hicieron estudios en columnas de burbujeo con un
rango de presiones de 0.1 — 1.1 MPa y encontraron que la magnitud tanto de la
retencion de la fase gaseosa hg como el coeficiente de transferencia de masa
kiae aumentan con la presion. El coeficiente volumétrico de transferencia de

masa, asi como la retencion de la fase gaseosa respectivamente fueron
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En donde p es la presion de operacion de la columna, Qg el flujo volumétrico de la
fase gaseosa, do el diametro interno de la boquilla y el valor de 101300
representa la presion estandar en Pa, asi como o es la tension superficial del
liquido y 0.076 es la tension superficial del agua a 20°C. El valor numérico de las
constantes A B,C,D.E y F utilizadas en las correlaciones anteriores depende de la

concentracion de enzimas utilizada.
Agua Solucion Buffer de Enzimas

Concentracién en mg/dm®

299 82.8 163
A 1.27*10* 1.27*10* 4.96%*10° 1.07*102
B 1.00 1.31 0.336 0.0
Agua Soluciones Buffer de enzimas (oxidasa de

glucosa), Concentracion en mg!dm*

2.99 82.8 163
C 0.00733 0.303 0.175 0.151
D 0.702 1.06 0.871 0.862
E 0.122 -0.0116 -0.0496 -0.106
F 0.151 0.155 0.0339 0.0705

Godbole™” correlaciond datos para la fermentacion de soluciones de
carboximetilcelulosa (CMC) en columnas de burbujeo con diametros de 0.305m y
altura de 3.4m. En sus resultados experimentales observé una gran dependencia
del coeficiente volumétrico de transferencia de masa hacia la viscosidad de la
fase liquida, su correlacion es

k,a, =835(107 Uty (5.:37)

Zlokarnik"®® desarrollé sus relaciones por medio de mediciones en una columna
de burbujeo para reacciones biolégicas con aereadores tipo boquilla en planta
piloto, encontré que para un medio inhibidor de coalescencia
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’ 'l
kLac[LLTJ prfiet (5.38)
pLE p(U.g')”
Con un rango de validez de
S AV
0.05<—! v‘-4 —<1.0
p.(U.g)

o U
2(10 5)< kia‘,[g—;} < 2(]0-4)
Para un medio de promotor de coalescencia

-1 0.5
ka,|—%| =1.5(10 (5.39)
- [VL QGPI.(@UL)“%

Con un rango de validez de

P

Q P (gU )u.(:ﬁa <106
GFL L

4(10*)<

k-a.V
3<12 VL 10

Q6
Popovic y Robinson('® recomiendan la siguiente correlacién para estimar el
coeficiente volumétrico de transferencia de masa en reactores de columnas de
burbujeo con fluidos Newtonianos (soluciones de azucar) y no Newtonianos
soluciones de Carboximetilcelulosa (solucion CMC)

.85
A e
k,a, =0.5(]0'2)UGru'szD‘ﬂ'”p:_'”{]+A—“] He o (5.40)

r



0.03 s Ugs0.26 mis
0 < AJA, < 0.444
0.02 < p e 0.5 Pas
0.33<D_ 10°<252 m%s
1.003 < p_ < 1.240 kg/m®
59 < oL *10% < 79 N/m.

Donde A4 es el area del bajante, A, el area de la seccion transversal del elevador
y Ug, es la velocidad superficial del gas en el elevador.

Schumpe propuso la siguiente correlacién basada en mediciones con glicerol,
CMC, PAA

K ad 2 021 £ 0.6 U 0.49
212%c 0,021 |t (g CpL) {g ‘-'szJ 8 (5.41)
D, pD\ © Her dc\@

5.4*10° < k 2d.2/Dy < 1.8*10°
2.2*10° < pedDipL < 2.3*10°

4.9*10* < gdc’pL / 0 s 1.2*10*

1.3*10° s gdc® p 2/ p £ 1.1*10"°

5.4 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES DE
LECHO FLUIDIZADO

En un reactor de lecho fijo, las particulas de catalizador son relativamente
grandes y estacionarias. En contraste, en un reactor de lecho fluidizado, las
particulas pequefas (50 a 250y) se desplazan de una manera que depende de la
velocidad del fluido reaccionante. A velocidades bajas, las particulas no se
perturban, por lo que, en esencia, se produce un comportamiento de lecho fijo. En
el otro extremo, la velocidad es tan alta que las particulas se elevan hacia la parte
superior del reactor con el fluido. En la mayoria de los reactores de lecho
catalitico fluidizado, el fluido es un gas y las condiciones normales de operacién
consisten en un régimen de burbujeo.
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Una de las caracteristicas importantes de los lechos fluidizados es la casi total
uniformidad de la temperatura que se logra en todo el reactor. Esto se debe al
mezclado en la fase de emulsién, causado por burbujas de gases, y la gran area
de transferencia de calor por unidad de masa del catalizador, que esta asociada
con las particulas pequefias. Esta misma area, se encuentra disponible para la
transferencia de masa. Por consiguiente, las diferencias de temperatura y
concentracion entre el fludo y la superficie del catalizador suelen ser
insignificantes. Esto contrasta notablemente con los reactores de lecho fijo, aun
cuando los coeficientes de transferencia de masa y de calor en reactores de lecho
fluidizado suelen ser de menor magnitud que los correspondientes a reactores de
lecho fijo.
Este tipo de reactores se utilizan para una gran variedad de aplicaciones que van
desde pruebas en platas piloto hasta la utilizacién en reacciones de importancia
industrial como es el caso de la desintegracion catalitica fluidizada (FCC) desde
principios de la década de 1940. Las olefinas se cloran para obtener cloruros de
alquilo en un lecho fluidizado simple, el naftaleno se oxida por medio de aire para
producir anhidrido ftalico en un reactor de lecho fluidizado de burbujeo, el
acrilonitrilo se produce al hacer reaccionar propileno, amoniaco y oxigeno (aire)
en un reactor de lecho fluidizado de un catalizador complejo, el nitrobenceno se
hidrogena para obtener anilina, etc.
Kunni y Levenspiel han resumido los datos disponibles de transferencia de masa
y calor'®™ en funcion del nimero de Reynolds, dichos resultados pueden ser
expresados en funcion de factores j como

d,G

044
in =iy =1.7N ———=
Jo = Ju |:1.!(] ~ 55):| (5.42)

En el intervalo de 30 < dpG/u(1-gg) < 5000, en donde los factores j son definidos
por

2

;

ig=kch an | Mg | (5.43)
' G \a, \psDg




2
. __h h(cl’“ﬁ}‘ (5.44)
Ji T
C,G a, | k,

Donde an, y a; son las areas efectiva y total del lecho catalitico por unidad de
masa del catalizador, kg el coeficiente de transferencia de masa para la fase
gaseosa, h coeficiente de transferencia de calor, Cp la capacidad calorifica y k¢la
conductividad térmica de la fase gaseosa.

Para la transferencia de masa entre la fase gaseosa y el catalizador solido,
McConnachie propone la siguiente correlacion para numeros de Reynolds

d,Ugp
She=2+0.75 |5
el <o

Kato y Kubota® correlacionaron datos de sublimacion de naftaleno con

mayores a 100

diametros de particulas dp comprendidos entre 0.004 y 0.00016 m en corrientes
de aire para estimar el coeficiente de transferencia de masa entre la fase gaseosa
y el solido. Su correlacion es valida tanto para lechos empacados como para
lechos fijos, con restricciones en cuanto al valor del producto del niumero de
Reynolds y la relacion de diametro de la particula dp a la altura del lecho Z.

Para 0.1 < Rep (d+/2)°%< 5

Sh dU " d 0.6 7095
.. So7abg | Cp 5.46
Sc? ¢
Para 5 < Rep (d/2)*® < 10°
Sh dup (a, "
=125 (1_[))[7?} (5.47)
- —&
Sc? K

Ostergaard® obtuvo correlaciones para coeficientes volumétricos de
transferencia de masa para la fase liquida en lechos fluidizados de tres fases en
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columnas de 0.2286 m de diametro con diferentes tamafios de particulas solidas,
sus resultados son:

Para particulas de 1Tmm, 0.043 < Ug < 0.124 m/s y 0.015 < U, < 0.046 m/s
- 0.76 5.48
k,a, =0.04323 U (5:48)

Para particulas de 3mm de didmetro, 0.043 < Ug < 0.128 m/s y 0.043 < U, < 0.073
m/s

k,oa,=0.6149U, U (5.49)

Para particulas de 6mm de diametro, 0.047 < Ug < 0.127 m/s y 0.068 < U < 0.097
m/s

k,a, =0.4246U%" (5.50)

Zheng y colaboradores® estudiaron la transferencia de masa en reactores de
lecho fluidizado de tres fases con particulas sélidas esféricas de 0.52 a 0.755 mm,
ellos mencionan que existen diferentes regimenes de flujo en los lechos
fluidizados, los cuales se caracterizan por diferencias en cuanto a retencion hg y
velocidad Ug de la fase gaseosa. Dichos regimenes de flujo son: régimen
homogéneo de burbujeo (HBR), régimen de transicion (TR) y régimen turbulento
de burbujeo (TBR), donde la transferencia de masa se encuentra intimamente
ligada al régimen de flujo, en la literatura se pueden encontrar estudios mas
completos de la hidrodinamica de lechos fluidizados de tres fases**®'®2'% pe
acuerdo a la velocidad de la fase gaseosa, Zheng obtuvo una correlacion para la
estimacién del coeficiente volumétrico de transferencia de masa para la fase
liquida

k.a, = AUBUSA2 (1 - hy)*(1+Fh +Gh) (5.51)

En donde las constantes A,B,C,D,E,F y G dependen del régimen de flujo que se
tenga en el reactor, hs es la retencion de sdlidos, h es la distancia axial del
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distribuidor, Ugk: ¥ Uskz son las velocidades de la fase gaseosa de transicion de

HBR a TR y TR a TBR respectivamente. Los criterios de flujo son:

Ug < Ugk1, en HBR; Ug = Ugki, en el punto de transicion entre HBR y TBR.
Ugk1 < Ug < Ugke en TR; Ug = Ugkz en el punto de transicion entre TR y TBR.
Ug > Ugkz en TBR.

Donde

4.2
g s| 1-0.88vh +0.19h
Wags :3.56(10‘3)U‘["'d‘,§'”(1—hs)"""'[ 88/h +0 ] (5.52)

1-0.85vh +0.18h

4.2
1-0.89vh +0.20h
U, =1L11{1072 U4 235(1 - b )Y 553
oKz (10 Jud(1-1,) 1-0.88Vh +0.19h el

Parametros HBR TR TBR
utilizados en la
ec. (5.53)

A 11.05 2.89 0.99
B 0.98 0.74 0.50
(3 0.92 0.95 0.97
D -0.087 -0.18 -0.27
E 0.09 0.32 0.53
F -0.85 -0.88 -0.89
G

0.18 0.19 0.20

5.5 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES DE
ROCIO DE TRES FASES

Para los reactores de rocio de tres fases (TPSR del inglés three phase sparged
reactor) existen tres diferentes regimenes de flujo, los cuales son:
1. Régimen de flujo homogéneo de burbujas.

2. Régimen de flujo heterogéneo o de mezcla turbulenta.
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3. Régimen de flujo de ariete (slug).
Para columnas industriales de grandes diametros operando a velocidades de gas
moderadamente altas (>0.08m/s) predomina el flujo homogéneo de burbujas®?.
Por otra parte, para condiciones similares de velocidad y en columnas de
laboratorio (diametro < 0.1 m), se presenta el flujo de ariete (slug). Estos dos
regimenes son de caracteristicas completamente diferentes. El régimen de flujo
heterogéneo es caracterizado por una vigorosa circulacion interna, lo cual tiene
como resultado altas velocidades de transferencia de masa y calor, asi como de
mezclado axial. En régimen de ariete (slug), prevalecen largas burbujas de gas,
en este caso la circulacién del liquido decrece significativamente. Se han
recopilado correlaciones para el coeficiente de transferencia de masa entre las
particulas sélidas y la fase liquida en reactores (TPSR), la mayoria de ellas son
para columnas de pequefios diametros.

0.33 0.112 0.33 (5.54)
Sh, =240 212[_*‘1?‘5%] (dech] [U_(,J
) :

4 D L Wy U L
Para Rex > 1
Sh, =2+0.65Re%*S¢, " (5.55)
Para Rex < 1
Sh, =2+2.067 I~"\e‘:;'3“ScL°'33 (5.56)

La ecuacion (4.15) también puede ser utilizada en este tipo de reactores® 2,

Para dp < 1100(10°) m

0.278
Sh, =2+ 0.42[-9‘191‘&} Se, = (5.57)
Hp
Para 1540(10°) < dp < 3680(10°)
U d 044
Sh, =2+ 0.408(~—‘33'=~—'1] So 0 (5.58)
Hy

Para dp < 1100(10°) m
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i 0.625
Sh, = 0.09]5{L—Jp‘“—dpJ SCLlI o (5.59)
My
G 0.75
Sh, = 0-102[2'%%] Se;, " (5.60)
L

Para 1540(10°) < dp < 3680(10°) m

033
U"=0.43{gD{UG—hGUbi—hSUT[ps_pLH} (5.61)

I

Las condiciones bajo las cuales se obtuvieron las correlaciones anteriores son:

Ecuacion Sistema Utilizado Rangode Rangode Rangode
dp (10m  Dg m Ug, mls
5.56 Disolucion de acido 10-1000 Z/Dg=2-9 0.02-
benzoico, a-naftol, B-naftol 0.1
en agua

556ayb Resina de intercambio 115- 874 0.08 0.01-0.10
idnico en agua, soluciones
acuosas de glucosa, glicol.
5.57y5.58 Disolucién de acido 50-370 0.1 0.08-0.35
benzoico en agua,
soluciones acuosas de

glucosa y CMC
5.59,560y Disolucion de acido 50-370 0.1-04 0.09-0.35
5.61 benzoico en

Agua, soluciones acuosas
de glucosa y CMC
Donde U, es la velocidad de elevacion de las burbujas, U" es la intensidad media
de la turbulencia, Uy es la velocidad terminal de sedimentacion de las particulas,
Dr el diametro del reactor, hg y hs son la retencion de gas y solidos

respectivamente.
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La diferencia en las correlaciones presentadas anteriormente son que las primera
fueron obtenidas para reactores diametros pequefios, mientras que la ultima se
obtuvo para diametros de la columna de 0.1 — 0.4 m y como se menciond
anteriormente, bajo condiciones similares pero con diametros diferentes de la
columna, se puede presentar diferencia en cuanto a los patrones de flujo.
Ademas, las dos correlaciones presentadas por dichos investigadores, presentan
diferencias en la forma en que se encuentra definido el nimero de Reynolds.

5.6 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES
ELECTROQUIMICOS

La bibliografia ofrece una serie de correlaciones tedricas y empiricas®” que
expresan el coeficiente de transferencia de masa entre el flujo de fluido (en
circulacion, agitado, oscilante, pulsado, etc.) y una superficie sélida que puede
cumplir el papel de electrodo. Sin embargo, existen algunas configuraciones
basicas que, sin duda, se deben tener en primera aproximacion al momento de
disefiar un reactor electroquimico industrial.

5.6.1 ELECTRTODOS PLANOS PARALELOS

En el compartimiento de espesor h, y de diametro hidraulico dy, el flujo puede ser
laminar o turbulento. Se distingue el caso de electrodos cortos en la direccién de
flujo por que la transferencia de masa no esta establecida sobre ellos.
Dimensiones caracteristicas

* |*
=2 i h Shszdh R€=Udhp

" l+h D, u
Para flujo laminar 75<Re <7000 y 0.05<dyL <20
(5.62)

Sh = I.SS[ RcScdf")J
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Contra-Electrodo

L // "
oo = /1/

Electrodo
L >

FIGURA 5.2 ELECTRODOS PLANOS PARALELOS.

Para flujo turbulento Re > 4000

Sh = 0.023 Re**Sc” .63}

5.6.2 ELECTRODO DE CILINDROS COAXIALES

En este caso, el electrolito se introduce en el espacio entre dos cilindros de radio
R1 y R2 como se muestra en la figura 5.3. Para algunas aplicaciones, se puede
utilizar solamente la rotacién del electrodo cilindrico interior (w # 0; U = 0) o tener
en cuenta cierta preponderancia sobre el flujo axial (w # 0; U muy pequefa). Para
este caso se conocen varios regimenes de flujo posibles®®: laminar, laminar de
remolinos, turbulento con remolinos bien definidos, turbulento.

Los remolinos (o inestabilidades) que se pueden presentar en el espacio
interelectrodico se conocen como remolinos de Taylor.

Existen varias correlaciones que hacen intervenir un nimero de Reynolds
caracteristico de la rotaciéon. Existen también situaciones donde el flujo axial se

superpone de manera neta a la rotacién del cilindro interior, dando lugar a
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correlaciones que tienen en cuenta a la vez, los nimeros de Reynolds Re, y de
Taylor Ta.

c—

—m—
'.__

FIGURA 5.3 ELECTRODO DE CILINDROS COAXIALES

Numero de Reynolds axial

= UpZ(Rz— R})

Re,
u (5.64)

Numero de Reynolds de rotacién

g u
Diametro hidraulico
d, =2(R,-R,) (5.66)
Sinflujoaxial U=0
s Laminar con remolinos.
¢ Turbulento (relacién de Eisenberg)
07 (5.67)
kD_le = 0,0791{2"_[{_12,9 B_l} Qchs6
B R,
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Para 10° < Re,, <10°

Flujo Solamente axial (w = 0)
« Laminar no establecido: teoria de la capa limite laminar.
« Laminar establecido (y electrodos cortos)

Y (5.68)
Kody _ 1 614 F{ReaSc d—h}
D Ii;

Para 10* < Re,Sc(dy/L) < 10°, I' = Coeficiente de correccion que depende de
(R2/Ry)

Para flujo turbulento

kpd, (5.69)

= 0.023Re"*Sc”3

5.6.3 PROMOTORES INERTES DE TURBULENCIA

La presencia de un obstaculo (quimica y electroquimicamente inerte) cerca o
contra la superficie del electrodo, perturba el flujo del electrolito en sus
inmediaciones, lo que acarrea la reduccion del espesor medio & de la capa
limite difusional ficticia que se desarrolla en el electrodo.
Ademas, un promotor de turbulencia de textura granular puede mejorar la
uniformidad de la distribucién de coeficientes locales de transferencia de masa
sobre el electrodo. Evidentemente, los promotores de turbulencia solo
encuentran aplicacion cuando es inexistente la turbulencia natural en el flujo
del electrolito.
El esquema anterior muestra un promotor de turbulencia del tipo de tela
aislante que se encuentra colocado sobre un electrodo plano; es necesario
distinguir entre:
» Promotores inertes, es decir que solamente promueven la turbulencia del
electrolito.
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» Promotores activos, que desempenan simultaneamente el papel de

electrodo y de promotor de turbulencia.

Tela aislante

— OO0

FIGURA 5.4 PROMOTOR DE TURBULENCIA.

Entre los promotores del tipo inerte se tiene:

1.

Lechos granulares, y particularmente lechos fluidizados, donde el
electrodo se encuentra sumergido en un lecho granular o situado
en la frontera de éste. La porosidad en este lecho puede variar
en un amplio margen, desde 0.3 — 0.4 para un lecho fijo hasta
0.45 — 1 para un lecho fluidizado.

Las rejillas. En ciertos reactores, el espacio interelectrédico (o
solo uno o los dos compartimentos, si la celda es
compartimentada) puede estar ocupado por una rejilla inerte que
tiene por efecto: a) por un lado, mantener constante el espesor
del canal considerado, sobre todo para el caso en que se utiliza
membrana. b) por otro lado, promover la turbulencia si las
velocidades medias de flujo son moderadas.

La diagonal mayor (LD) es paralela al sentido del flujo del
electrolito. La promocion de turbulencia existe pero es débil.

La diagonal menor (CD) es paralela al sentido del flujo. En este
caso, el efecto de la rugosidad es maximo y el electrolito se
desvia.

Para lechos granulares (granos esféricos)®®

Lechos fijos



k—UDESc% ~1.09Re" A

Para flujo laminar Re < 6

%’SSc% =0.24Re"

Para Re"< 3000
"__ Up dP

-9

Lechos fluidizados
k :
Xp. 807 = 0.84(Re") "%
U
Para 10 < Re” <1000
Promotores de tipo rejilla o tela

Telas de la celda: Swiss-Roll®?
Para 5 < Re <80

Promotores de la celda SU®Y
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(5.70)

(5.71)

(5.72)

(5.73)

(5.74)

(5.74)
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Para 100 < Re < 2000

Koy _} 11Ret 5/ &7
D
Para 20 < Re < 2100
Ko _ 0346Re" 50 R
D
Promotores de tipo desplegado®®”
Para 20 < Re < 500
k,R UR,p) “(R, )™ . 1
S0%h 0,11 —uP — Sc/s (5.77)
D u A
£
R, =———
" a (l-¢) (5.78)

a, =Area especifica del desplegado

5.6.4 MATERIALES TIPO ELECTRODO - PROMOTOR DE TURBULENCIA

Se trata de electrodos unicos, no apilados, colocados en una celda (o uno de sus
compartimentos) y que, sea por su estructura, sea por que generan burbujas de
gas, o por que coexisten los dos fenémenos, cumplen el papel de promotores de
turbulencia.

Las correlaciones correspondientes a una rejilla de metal desplegado que
actua como electrodo en el espesor h de un canal paralelepipedico, o bien, en el
seno de un apilamiento de rejillas idénticas inertes. Los estudios han demostrado
que la orientacion del desplegado no tiene importancia y que las correlaciones
son todavia validas para electrolitos bifasicos (suspensiones, emulsiones). Asi, el
paso de una emulsion en flujo forzado a través de un sistema de este tipo, sirve

para mantener la estabilidad de la misma.
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FIGURA 5.5 REJA UNICA DE METAL DESPLEGADO EN UN CANAL.

Para una reja Gnica.
Para 1000 < Re < 200

k[)dh 0.75 %
——==(.083Re""'Sc (5.79)
Para una reja de metal desplegado entre rejas inertes.
Para 400 < Re < 3000
k,d 1 (5.80)
=25 1.16Re"Sc/?

Los estudios han demostrado que la orientacion del desplegado no tiene
importancia y que las correlaciones son todavia validas para electrolitos bifasicos
(suspensiones, emulsiones, etc.) Asi, el paso de una emulsién en flujo forzado a
través de un sistema de este tipo, sirve para mantener la estabilidad del sistema.
5.6.5 ELECTRODOS POROSOS
La circulacion forzada del liquido en los poros tortuosos del electrodo genera
remolinos mejorando asi la transferencia de masa. Debido a que generalmente no
se conoce la superficie del electrodo, las correlaciones para los coeficientes de
transferencia de masa generalmente se presentan de tal forma que se involucra el
area especifica, resultando correlaciones para coeficientes volumeétricos de
transferencia de masa. Este tipo de electrodos pueden ser:

» Electrodos granulares de lecho fijo de granos conductores.
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» Electrodos constituidos por apilamiento de telas metalicas.
~ Apilamiento ordenado de rejillas de metal desplegado.
~ Electrodos de espuma metalica.

Separador.__

é Rejas inertes

FIGURA 5.6 REJA UNICA DE METAL DESPLEGADO ENTRE REJAS INERTES.

A continuacion se presentan las correlaciones para este tipo de electrodos.
Electrodos granulares.

( %
= .{—Upp"] 380_%2
k. 2 H (2.81)

U -0.55
= 1_3@[&]
i

La primera correlacion es para 0.04 < Re < 30 y 1700 < Sc < 11000 y la segunda
para 18 < Re < 325 y Sc = 1040.
Electrodos de tela metalicas.

-0.507
Ei-)wSc% = 0.40{392] (5.82)
U H

4 < Re < 150, d = Diametro del hilo.
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Electrodos de metal desplegado apilado.
Malla 16-20-06

kpa, =8.05(107 Ju®* (5.83)

Malla 10-10-06
kpa, =1.21(107 Ju** (5.84)

Para 0.02 < U < 0.15 m/s, D = 6.5(10"% m%s, Sc = 1430.

Nomenclatura

a, =Area efectiva interfacial, m*m?.

a, =Area especifica del electrodo, m%/m”.

a” =Area efectiva interfacial a presién atmosférica, m*/m>.
a, =Area especifica superficial entre el liquido y la biomasa.

A., Aq = Area de seccion transversal del elevador y el bajante, m?.
a, =Area especifica del lecho empacado, m%/m®.

D = Difusividad molecular, m%/s.
Da. = Difusividad efectiva de los reactantes al catalizador, m?/s.
d. = Diametro de la columna, m.

Des = Difusividad efectiva.

d, =Diametro hidraulico, m.

d, =Diametro del impulsor.

d, =Diametro hidraulico de Krischer-Kast, m.
Dt = Diametro del tanque, m.

D, = Difusividad del liquido, m*/s.

d,, = Diametro interno de la boquilla, mm.

d, =Diametro de la particula, m.

Dgr = Diametro del reactor, m.

¢ =Aceleracion de la gravedad, 9.81 m/s”.
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G = Velocidad masa de la fase gaseosa, kg/m?*s.
h = Espesor de un canal o distancia interelectrodica, m.
h = Distancia axial del distribuidor, m.
HBR = Régimen homogéneo de burbujeo.
h; =Retencién de la fase gaseosa, m*/m”.
h, =Retencién de la fase liquida, m*/m”>.
he =Retencién de solidos, m*/m®.
k, =Coeficiente de transferencia de masa, m/s.
k,a, =Coeficiente volumétrico de transferencia de masa para la fase liquida, 1/s.
& )v,dior
Py 5)9#;
(AP/Z) = Caida de presién por unidad de longitud del lecho empacado, N/m?%/m.

Ko = Numero de Kolmogoroff, Ko =

| =Altura de un canal paralelepipédico, m.
L = Espesor de un electrodo plano, m.

N = Velocidad de agitacion, revoluciones/s.
p =Presion, N/m?.

P = Potencia suministrada, W.

Qg = Flujo volumétrico de la fase gaseosa, m’/s.
Re = Nimero de Reynolds, pUdp/p

Sp = Superficie geométrica de las particulas, m%
Sc = Numero de Schmidt, u/Dp

Sh = Numero de Sherwood, (ks dy/D).

Shy, = Nimero de Sherwood para la particula, kd, / D.
TBR = Régimen turbulento de burbujeo.

TR = Régimen de transicién.

Ug = Velocidad superficial del gas, m/s.

Ugr = Velocidad superficial del gas en el elevador.
U = Velocidad caracteristica de la particula, m/s.

U" = Intensidad media de la turbulencia, m/s.

Uy~ = Velocidad de elevacion de las burbujas, m/s.
U, = Velocidad superficial del liquido, m/s.



U, = Velocidad de sedimentacion de la particula, m/s.

Us = Velocidad de particula en campo turbulento, m/s.

Ut = Velocidad terminal de sedimentacion de las particulas, m/s.
V. = Volumen de liquido, m®.

We = Numero de Weber, p,U}d, /o,

Ug | Pq

Xe = Relacion de Lockhart-Martinelli,
U,lp.

S = Saturacion liquida total dada por unidad de volumen, adimensional.

£ =Fraccion hueca del lecho.
4, =Viscosidad del liquido, kg/m*s.
u,, =Viscosidad efectiva.

U, =Viscosidad del agua.

2., Ps =Densidad de |a fase liquida y gaseosa respectivamente, kg/m?®.

ps =Densidad del sélido, kg/m®.
Ap =Diferencia de densidad entre el sélido y el liquido, kg/m®.
o = Tension superficial, N/m.

@ =Velocidad angular, radianes/s.
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CAPITULO VI

DISCUSION Y CONCLUSIONES

Las correlaciones para estimar coeficientes de transferencia de masa se basan en
datos obtenidos experimentalmente y por consecuencia en mediciones directas
para sistemas, geometrias y condiciones de operacion particulares, la
aplicabilidad de dichas correlaciones se encuentra restringida a los rangos dentro
de los cuales se encuentren algunos parametros (como numeros de Schmidt,
Sherwood, Reynolds, velocidades, presiones, temperaturas, etc.) definidos por
cada autor ademas, aunque existe cierto consenso en cuanto a los grupos
adimensionales involucrados en las correlaciones para algunas situaciones en
particular, existen diferencias en cuanto a los parametros involucrados para definir
estos grupos adimensionales por mencionar un ejemplo, la longitud caracteristica
para calcular un nimero de Reynolds , y como es de esperarse, los resultados
obtenidos al aplicar las diferentes correlaciones varian en cuanto a su magnitud.
Resulta evidente la importancia que tiene la hidraulica sobre los procesos de
transferencia de masa. Esto es de esperarse ya que en régimen turbulento
disminuye la resistencia a la transferencia de masa; mas adn, investigaciones
mas recientes sugieren que la hidraulica juega un papel fundamental, no solo por
el hecho de que define el régimen de flujo con el que se esta trabajndo, sino que
se propone que la caida de presion asi como la potencia suministrada al sistema
afectan directamente los coeficientes de transferencia.

Debido a que hasta el momento no existe una correlacion que sea valida en
cualquier situacion, se considerd necesario hacer un trabajo que pudiera ser
consultado tanto por estudiantes de ingenieria asi como por profesionales
dedicados principalmente al disefio y analisis de equipos y/o procesos que se
interesen por el tema de la transferencia de masa, por esta razon este trabajo es
una herramienta util para aquellas personas interesadas en las operaciones de
transferencia de masa ya sea en un proceso de separacién o en una reaccion

quimica catalizada por un solido .



Para la realizacion de este trabajo se hizo una amplia revision bibliografica con el
fin de poder reunir la mayor cantidad posible de informacion sobre coeficientes de
transferencia de masa aplicables a situaciones industriales. Es légico pensar que
no se puede reunir toda la informacion que pueda existir sobre coeficientes de
transferencia de masa, esto es debido a que continuamente son publicadas
investigaciones sobre este tema y por consiguiente, nunca se acabaria de reunir
toda la informacion ademas, el propdsito de este trabajo fue recopilar la mayor
cantidad de informacién en un lapso de tiempo razonable.

Agui se presenta informacién que ha sido utilizada en las dltimas décadas
faciimente localizable en la literatura, asi como informacion reciente que aln no
se encuentra publicada en la literatura tradicional para ingenieros, principalmente
aquellas investigaciones realizadas en los Gltimos 20 afios.

Uno de los-aspectos-que tal vez resulte mas atractivo de este trabajo, es-lo que se
refiere a columnas empacadas con empaques estructurados (también llamados
empaques de alta eficiencia) asi como los anillos Stuper-Raschig los cuales, han
venido incrementando su uso debido a que ofrecen grandes ventajas tanto en la
hidraulica-como -en la transferencia de masa , los trabajos que parecen ser los de
uso mas amplio en el caso de operaciones de contacto gas-liquido son las
referencias 95 y 50 los reportadas en la bibliografia, cabe sefalar que los
coeficientes de transferencia de masa en columnas empacadas con empaques
estructurados para el contacto gas-liquido, fueron obtenidos en operaciones de
destilacion, en donde frecuentemente ocurre la contratransferencia de masa
equimoloar, es por esto que si se quieren ocupar estas correlaciones en
operaciones distintas a la destilaciéon, se debe hacer la conversion entre los
coeficientes para las distintas situaciones como se menciona en la seccion 1.3,
Un tratamiento mas amplio de este tipo de equipos se puede encontrar en las
referencias 84,127, 138 y 155.

Para operaciones de contacto liquido-liquido la referencia 119; presenta un
tratamiento de uso general en lo que se refiere a columnas empacadas; para
tanques agitados las investigaciones mas amplias son las reportadas en las
referencias 121, 122, 123, 124, 125 y 126. Los extractores a contracorriente
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agitados mecanicamente en realidad son muy pocas. Para un tratamiento mas
detallado en cuanto a este tipo de operaciones como los equipos utilizados en
ellas se pueden consultar las referencias 136, 144 y 155.

La transferencia de masa en las operaciones sélido-fluido es quizas, el tipo de
operaciones en las que se presentan mayor discrepancias en los resultados
experimentales, esto es de esperarse debido al gran nimero de variables que
afectan la transferencia de masa; dicho conjunto de variables hacen muy
complejos a los sistemas solido-fluido. Las diferentes conclusiones obtenidas por
los investigadores se pueden deber a las diferentes condiciones experimentales
utilizadas. Ademas, la mayor parte de las correlaciones obtenidas son para los
coeficientes de transferencia de masa del fluido, ya que lo que se refiere al sélido,
el proceso de transferencia de masa se trata de un caso de transferencia en
estado transitorio y/o si el sélido es poroso, la transferencia de masa se puede
llevar a cabo por mecanismos de difusion que pueden ser difusion tipo Fick o
difusion tipo Knudsen; no es el objetivo de este trabajo analizar estos casos de
transferencia de masa.

Los procesos de transferencia de masa como parte de la hidraulica de los
reactores de lecho fijo catalitico, pueden ser analizados con las correlaciones
presentadas en la seccién 5.1, un tratamiento mas amplio de este tipo de
reactores puede ser encontrado en las referencias 105, 115 y 128. La mayor parte
de los reactores biolégicos son de tanque agitado y columnas de burbujeo, en las
secciones 5.2 y 5.3 se presentan varias correlaciones que cubren un amplio rango
de condiciones de operacion, en la referencia 8 se presenta un estudio muy
completo sobre este tipo de reactores. Finalmente, en la seccion 5.6 se presenta
una serie de correlaciones con las que pueden ser analizados diferentes tipos de
reactores electroquimicos, en la referencia 30 se puede encontrar un estudio
bastante amplio de este tipo de reactores.
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APENDICE A. |

Parametro de correlaciéon de empaque @ y parametro de empaque W

utilizados en las ecuaciones 2.52 y 2.53.
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APENDICE A. | (Continuacion)

Parametro de correlaciéon de empagque @® y parametrc de empaque y
utilizados en las ecuaciones 2.52 y 2.53.
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APENDICE A. | (Continuacién)

Parametro de correlacion de empaque @ y pardmetro de empaque y

utilizados en las ecuaciones 2.52 y 2.53.
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APENDICE A.ll

Correlacion de Fellinger . Altura global de unidad de transferencia para la
absorciéon de amoniaco.
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APENDICE A.ll (Continuacion)

Correlacion de Fellinger para la absorcion de Amoniaco.
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Apéndice A.ll (Continuacion)

Correlacion de Schultes para HTUog y kia. en columnas empacadas con
anillos Super-Raschig.
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APENDICE A.lll

Alturas de unidades de transferencia de masa HTU y alturas equivalentes de plato
tedrico HETP en columnas empacadas para el contacto gas - liquido.

Diametro
; dela Tamaro, HETP,
Sistema Columna, Empaque min " HTUm p, kPa
m.
Hidrocarburos
Absorbedor 0,91 Ag‘:ﬁ’s 005 085 5964
Aceite ligero en la zona de Anillos
fraccionamiento 0,91 Pall 0:95 0,76 1083
Aceite ligero en la zona de 122 Anillos 0,05 0,85 1083
agotamiento Pall
Zona de rectificacion de Anillos
desetanizador 048 Pall 0,038 088 2069
Zona de agot_arnlento de 076 Anillos 0.05 1,01 2069
desetanizador Pall
Zona de rectlﬂpaclon de 0,59 Anillos 0.038 0.98 1862
despropanizador Pall
Zona de agotamiento de Anillos
despropanizador 0,59 Pall 0,038 0,73 1862
Zona de rectificacion de Anillos
desbutanizador Qi Pall 0,098 0,73 621
Zona de agotamiento de Anillos
desbutanizador 0,5 Pall 0,038 0,61 621
n-Pentano / Isopentano 0,46 A;'gl‘l’s 0,025 0,46 101
Nafta ligera/ pesada 0,38 Ag‘gl‘fs 0,025 062 054 13
Sillas
0,38 fatals 0,025 0,76 0,61 13
Anillos
0,38 Raschig 0,025 0,71 0,52 13
Iscoctano / Tolueno 0,38 Ag'gﬁ’s 0025 043 045 13
Hidrocarburos / Agua
Sillas
Acetona 0,36 Intalox 0,025 0,46 101
Anillos
Metanol 0,41 0,025 0,52 101

Pall
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APENDICE A.lll (Continuacién)

Alturas de unidades de transferencia de masa HTU y alturas equivalentes de plato
tedrico HETP en columnas empacadas para el contacto gas - liquido.

Sillas

0.3 malox 0025 046 101
Isopropanol 0,33 [ft'gf;x 0,025 0,76 101

Sillas
0,46 e, 0025 048 101

Diametro
. dela Tamano, HETP,
Sistema Columna, Empaque Sen e HTUm p, kPa
m.
Furfural 051  Silas 5538 061 101
! Intalox ! !

Acido Formico 0,91 Ag‘gﬁs 005 0,76 101

- Sillas
Acetona (Absorcién) 0,61 ifstox 0,038 0,46 101

Sillas
Acetona 0,38 inalox 005 053 047 101
0,38 Anillos 638 046 055 101

Pall
0,38 Anillos 605 044 034 101
Pall

Sillas
0,38 maee 0025 052 032 101

Sillas
0,38 g 0,025 052 034 101

Anillos
038  paschig 0025 052 036 101
Etilenglicol 1,07 Aggﬁs 0038 0,91 31
Propilenglicol 025  Silas 4543 086 101

Intalox



APENDICE A. IV

Eficiencia en Columnas de Platos

Sistema
PLATOS CON
BORBOTEADORES

Etanol - agua

Metilciclohexano - Tolueno
Aire - Agua
Dioxido de Carbono - Agua

Deuterio - Hidrogeno
Oxigeno - Nitrdgeno
Acetona - Agua

Dicloroetileno - Tolueno
Metanol - Agua
Metanol - Isopropanol - Agua

Acetona - Metanol - Agua
Estabilizadores de Gasolina
Benceno - Tolueno
Anilina - Agua

Nafta - Agua
Isopropanol - Agua

Diametro
de la
columna,
m

0,46

0,11

0,46

0,48
0,15
0,196
0,11
1,52
0,076
0,59
0,027

5,49

0,45
0,45

1,44
0,2
02
0,2
2,74
0,45

P,
kpa Eog
0.80 -
101 0.90
0,81
101
101
58
0,91
0,8
1820 0,75

Emv

0,98
0,7
0,646

0.90-1.30
0,95

0,85
0,998
0,8
0,646

0.8
0,54
0,5

0,95
0,7
0,68
0,7
0,68
0,6
0,6

0,6
0,7
0,58
0,65
0,78
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Eo

0,95

0,83

0,76

0,68



APENDICE A. IV Continuacion

Eficiencia en Columnas de Platos

Sistema
PLATOS PERFORADOS
Etanol - agua

Metilcetona - Agua
Acetona - Agua

n-Heptano -Meticiclohexano
n-Heptano -Ciclohexano

Tolueno - Metilciclohexano
Propano - Butano
Diéxido de Carbono - Agua
n-Octano - Tolueno
Aire - Agua - Amoniaco
Oxigeno - Agua - Amoniaco
Amoniaco - Agua
Metilisobutilcetona - Agua
Metanol -tetracloruro de Carbono
Metanol - Agua
Acetona - Tetracloruro de Carbono
Beneceno - Tolueno

Benceno - Metanol
Ciclohexano - Tolueno
Etilbenceno - Estireno
Nitrogeno - Isobutanol

Nitrdgeno - Ciclohexanol

Diametro
de la
columna,
m

0,76
0,127
0,196

0,8
0,5
0,11
0,15
0.4
1,2
2,44
1,2
0,15

0.8
0,15
0,8
0,15
0.3
0,15
0,11
0,11
0,11
0,127
10,7
0,18
24
0,5

P,

kpa.

101

101

101

165
165
164
101

101

101

101

690

103
13

Eog Emv
0,455
0,85
0,9
0,41
0,255
0,435
0,8
0,776
0,9
0,8 1,25
0,857 0,964
0,75
0,89
0,75
0,257
0,56
0,5
0,75
0,75
0,864 0,942
0,7
0,75
0,8
0,7
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Eo

0,85
0,75
0,546

0,38

0,85
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