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RESUMEN

Scilab es un programa muy poderoso de uso libre y su utilizacion a nivel académico
representa una oportunidad accesible para estudiantes y docentes. Donde se pueda facilitar
la resolucién de algoritmos de gran complejidad.

En el presente trabajo se realizd la simulacion de los diferentes temas impartidos en la catedra
de Operaciones Unitarias 111, de la carrera de Ingenieria Quimica de la Universidad de EI
Salvador. Seleccionando los temas mas relevantes impartidos en dicha materia para que los
estudiantes y catedraticos tengas herramientas alternativas de aprendizaje y ensefianza en

dicha catedra.

En el documento se describes de forma general los problemas de célculos los cuales fueron
seleccionados por su grado de dificultad y aplicacion. Al tener los resultados de las
simulaciones se realizaron comparaciones de los datos obtenidos contra datos reales, para la
verificacion de su correcto funcionamiento los cuales se pudo observar que grado de error
presentado en la comparacion de respuestas era irrelevante (muy bajo), ademas, se analizo6
en base a criterios objetivos, la conveniencia de utilizar los programas informaticos

desarrollados con fines educativos.

Para la correcta utilizacion de los programas informaticos (aplicativos) se elaboré un manual
sobre el uso de cada uno de ellos, lo anterior permitira que el usuario tenga una guia en donde

explica detalladamente el uso de cada aplicativo.
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INTRODUCCION

La mayor parte de procesos quimicos requieren de una purificacion de materias primas o
separacién componentes ya sea al inicio, al final o en puntos intermedios del proceso; en los
casos antes mencionados las operaciones de transferencia de masa son muy utilizadas para

tales fines.

Estos procesos de purificacion o separacion suponen altos costos los cuales son dependientes
directamente del grado de separacion (o pureza) requerido. A nivel de industrial se
desarrollan diversos procesos que utilizan operaciones de transferencia de masa entre las que
podemos mencionar: la obtencion de aguardiente por destilacion, secado de café y remocion

de materiales en aguas contaminadas, entre otros.

Muchos de los problemas de calculo relacionados con los procesos de transferencia de masa,
requieren de la utilizacion de métodos numericos, calculo de funciones complejas, resolucién
de ecuaciones y funciones matematicas complejas para su resolucion. Por ello se hace
importante contar con una herramienta rapida, eficiente y confiable que contribuya a la
resolucion matematica de los problemas planteados con anterioridad. Seria una tarea tediosa
gue consumiria mucho tiempo y recursos el tratar de resolver los problemas de transferencia

de masa sin contar con una herramienta computacional adecuada.

El desarrollo en la informatica actual, ha permitido el avance de entornos de programacion
tales como Matlab, Scilab, Matematica, GNU Octave, etc. que cuentan con herramientas que
facilitan el analisis de datos, asi como el numérico. Dichas herramientas de programacion se
vuelven un instrumento importante para el Ingeniero Quimico a la hora de resolver problemas

complejos especialmente aquellos relacionados con los procesos de transferencia de masa.

Las herramientas de programacion por lo general incluyen funciones que permiten realizar
en un corto tiempo procesos de calculo que normalmente demandarian un tiempo largo para
ser resueltos o bien realizar operaciones matematicas repetitivas, acortando asi esfuerzos,
economizando recursos y presentando los resultados de manera rapida y facilitando el

analisis por parte del usuario.



Los sofwares tales como Maple, Matlab, Mathematica y Aspen, entre otros, son entornos con
herramientas potentes para ingenieros; sin embargo, todos en su mayoria requieren de una
licencia comprada para poder ser utilizados. Pero también existen softwares con licencias

gratuitas, entre ellos Pyhton, GNU Octave, Scilab, etc.

Scilab es un software de cddigo libre para computacién numérica que permite desarrollar
aplicaciones ingenieriles y cientificas, al igual que los softwares que requieren licencias de
pago, este cuenta con herramientas para manejo de datos, herramientas para simulacion de
procesos (Xcos), funciones para analisis estadisticos, procesamiento de sefiales y desarrollo

de aplicaciones, entre otros.

Scilab cuenta con herramientas para realizar procesos de calculo, programacién y simulacién
avanzados, ademas tiene una biblioteca muy completa de documentacion sobre la utilizacion
de sus comandos, se puede instalar en varios idiomas y programadores terceros pueden

ayudar en el desarrollo de mejoras (en el cddigo base) por ser cédigo libre.

Cabe mencionar que, en la Universidad de El Salvador, Escuela de Ingenieria Quimica e
Ingenieria de Alimentos, el plan de estudio de la carrera de Ingenieria Quimica data del afio
1998, y no se presenta un enfoque a la utilizacién de herramientas computacionales tales
como las que se mencionaron con anterioridad, razon por lo cual se ve necesario la creacion
de aplicativos y un manual de operacién, que contribuyan a mejorar el proceso de ensefianza

y aprendizaje en la asignatura Operaciones Unitarias 11l (Transferencia de Masa).

Durante el desarrollo del presente trabajo de graduacion, se elaboraron los aplicativos y un
manual de operacion, ambos desarrollos contribuiran a la resolucion de problemas
relacionados con la transferencia de masa, asi como la descripcion de las metodologias, y

variables utilizadas.



Dentro de las tematicas que se incluirdn en el manual podemos mencionar: célculo de
coeficientes de transferencia de masa, problemas de transferencia en masa en procesos gas-

liquido, problemas de transferencia de masa en proceso solido-liquido, entre otros.

En una fase inicial se estudid detalladamente el potencial que tiene Scilab como entorno para
computacion numérica, se definird las ecuaciones relevantes que definan los modelos
matematicos que describen los problemas de transferencia de masa en operaciones tales
como humidificacion, secado, absorcion, destilacion, etc. Ademas, se analizaran las variables
operativas que inciden en el proceso y posteriormente se desarrollaran aplicativos para

resolucion de diferentes problemas relacionados con los procesos de transferencias de masa.

Para verificar la pertinencia de los calculos se compararon las respuestas obtenidas al utilizar
los aplicativos con las respuestas de problemas propuestos en diferentes libros de texto de la
asignatura trasferencia de masa; de este modo se verificara la exactitud y el correcto
funcionamiento de las aplicativos elaborados.



OBJETIVOS

OBJETIVO GENERAL:

I.  Desarrollar un manual técnico para complementar el proceso de ensefianza
aprendizaje de la catedra de Operaciones Unitarias I1l de Ingenieria Quimica de la
Universidad de EI Salvador a través de la herramienta de simulacion utilizando el

software libre Scilab.

OBJETIVOS ESPECIFICOS:

I.  Desarrollar lineas de cddigo aplicadas a fendbmenos y procesos de transferencia de
masa contenidos en la asignatura de Operaciones Unitarias Ill, de la carrera de
Ingenieria Quimica, de la Universidad de EIl Salvador.

Il.  Seleccionar los fendmenos mas representativos contenidos en la asignatura
Operaciones Unitarias Il de la carrera de Ingenieria Quimica, de la Universidad de
El Salvador, esta para elaborar algoritmos de programacion que permitan el desarrollo
y resolucion de problemas relacionados a dichas tematicas.

I1l.  Aplicar los algoritmos de programacion mas adecuados para resolver los problemas

y fendmenos de transferencia de masa seleccionados.



CAPITULO I

REVISION BIBLIOGRAFICA.

1.1 INTRODUCCION A LA SIMULACION.

La simulacion se define como una técnica para evaluar en forma rapida un proceso con base
en una representacion del mismo, mediante modelos matematicos. La solucion de dichos
modelos se lleva a cabo por medio de programas de computadora y permite tener un mejor
conocimiento del comportamiento del proceso, (Martinez, 2000).

La definicion de simulacion mas utilizada, se refiere a técnicas cuantitativas que utilizan un
modelo matematico computarizado para presentar la toma real de decisiones bajo
condiciones de incertidumbre, con objeto de evaluar alternativas de acciones con base a

hechos o hipétesis. (I. Hernandez, 2013).

En base a los conceptos mencionados con anterioridad podemos concluir que la simulacién,
es una técnica que imita el funcionamiento de sistemas reales, al crear un conjunto de
hipétesis acerca del funcionamiento del sistema, expresandolo en relaciones matematicas o

I6gicas.

1.1.2 HISTORIA DE LA SIMULACION.

Los origenes de la simulacion se remontan a la segunda guerra mundial cuando dos
matematicos de la época, J.V. Neumann y S. Ulam, tenian como reto la resolucion de
problemas relacionados con el comportamiento de los neutrones. Los experimentos basados
en evidencia experimental y/o empirica resultaban de elevado costo y en muchas ocasiones
el problema era demasiado complejo para ser abordado por técnicas analiticas. Donde el
primer despliegue a gran escala de una simulacion fue el proyecto Manhattan, en el afio de

1980, para la recreacion de una detonacion nuclear.



Durante la guerra fria (1947 — 1985) se intensifico el uso de la simulacion para la resolucion
de problemas de carécter militar, trayectorias de satélites, guias de misiles, etc. Muchos de
estos problemas requirieron de soluciones mediante el uso de ecuaciones diferenciales de
alto grado de dificultad. Para, resolver esta situacion se utilizaron computadoras analdgicas

para la resolucion de los modelos matematicos antes mencionados.

Durante los afios 80 la simulacion se potencid gracias a la aparicion de computadores
personales, ademas, el uso de los simuladores se generaliz6 en practicamente todos los

ambitos de la ciencia e ingenieria.

La madurez de la simulacién se dio en los afios 90, ya que muchas empresas comenzaron a
utilizar la simulacién en etapas tempranas de sus proyectos para prediccion de lugares que
presentaban un mayor impacto en sus actividades, esto unido con la llegada de procesadores
de alta velocidad favorecio el desarrollo y la utilizacion de aplicaciones informaticas

destinadas a la simulacién.

En la actualidad la simulacion se realiza mediante computadoras y software disefiados
especificamente para tal fin, siendo una poderosa técnica de resolucion a problemas reales,
experimentando y utilizando modelos matematicos, de tal forma que con los resultados
obtenidos se pueda obtener una buena estimacién de las caracteristicas y comportamientos

reales del sistema.

Para la aplicacion a problemas reales se realizan una serie de simplificaciones que toman la
forma de relaciones matematicas o ldgicas, constituyendo un modelo que se usa para
comprender el comportamiento del sistema real. Se trata de trasladar la realidad palpable a

reglas matematicas que representen de forma mas fidedigna el fendmeno a estudiar.

Los modelos matematicos que rigen los fenomenos reales, resultan ser en muchas ocasiones
simples, siendo posible utilizar métodos matematicos para obtener informacion exacta sobre
su comportamiento. Tratan de generar una muestra de escenarios representativos para un
modelo en el que una relacién completa de todos los estados posibles. Sin embargo, la
mayoria de los problemas en el mundo real no pueden representarse facilmente utilizando
modelos analiticos y se procede a estudiar los modelos mediante la simulacion. (M. Ferreiro,
2011).



1.1.3 APLICACIONES DE LA SIMULACION.

Aun conociéndose los enormes beneficios de la simulacion como: proporcionar muchos tipos
de alternativas a evaluar, reducir costos o dar un control total sobre el tiempo debido a que
un fendmeno se puede acelerar, entre otros. Tomo tiempo que las empresas llegaran a utilizar
la simulacién como herramienta para la toma de decisiones reales, ya era muy dificil y
costoso la validacion del modelo matematico. Desde su aparicion, la técnica de simulacién

ha ocupado un lugar de privilegio entre las herramientas de investigaciones de operaciones.
En general se puede hablar de tres tipos de aplicaciones de la simulacion (M. Ferreiro, 2011):

e Experimentacion: el cual es un modelo que es necesario cuando la experimentacion

directa sobre el sistema real es muy costosa y cuando el objetivo es el disefio de un nuevo
sistema, dado que el modelo puede ir modificandose facilmente hasta obtener el

comportamiento deseado.

e Prediccion: el modelo se puede usar para pronosticar el comportamiento real bajo

ciertos estimulos.

e Ensefanza: el cual ayuda en la ensefianza-aprendizaje en temas donde realizar una

experimentacion es dificil por costos elevados.

1.1.3.1 APLICACIONES DE LA SIMULACION EN INGENIERIA.

Las areas de aplicacion de la simulacion son muy diversas, basta mencionar solo algunas de
ellas: analisis de impacto ambiental, disefio de manufacturas, analisis y disefio de
comunicaciones, analisis de equipos de computo, capacitacion en el area de operaciones,

analisis financieros de sistemas econdmicos, entre otras.

La simulacion puede ser utilizada en las diferentes etapas de disefio, realizacion y mejora de
procesos, llegandose con esto a predecir el comportamiento del sistema al modificar sus

variables.



1.1.4 FUNDAMENTOS PARA LA SIMULACION.

La simulacién inicia con la identificacion y establecimiento de un proceso real de cualquier
naturaleza para reproducir artificialmente un fenémeno, mediante algoritmos matematicos
por lo que estas reproducciones para la experimentacion, tienen factores que la determinan

que son:

Restricciones: de manera general se puede decir que las restricciones son relaciones entre

las variables de decision y magnitudes que dan sentido a la solucion del problema y las acotan
a valores factibles, asimismo la construccidn de herramientas matematicas que lo restrinjan

o los modelen.

Las restricciones son las limitaciones de operaciones que son impuestas a unas variables, en
un solo sentido, sin afectar los limites del sistema. Estas pueden ser impuestas por el

disefiador o la naturaleza del sistema.

Variables: son las decisiones que afecta el objetivo del sistema, de manera directa a la

optimizacion del sistema, por lo que sobre ellas se tiene que manejar alternativas.

Para la formulacion de un modelo de simulacion, es necesario especificar las relaciones entre
las variables que afectan el sistema. Los modelos de simulacién incluyen variables de

decision, variables incontrolables y variables dependientes.

Las variables de decision estan controladas por la persona que toma la decision y suelen
cambiar entre una y otra simulacion, las variables incontrolables son eventos fortuitos que
escapan del control de quienes toman las decisiones y las variables dependientes reflejan los
valores de las variables de decision y los de las variables incontrolables.

Modelo: el modelo es una representacién simplificada de la realidad, disefiada para

representar, conocer y predecir propiedades del objeto real.

Los modelos de simulacion se suelen clasificar de distintos tipos de acuerdo con criterios:



VI.

. Modelo continuo: se define por ecuaciones diferenciales, ya que estar permiten conocer

el comportamiento de las variables en un lapso continuo (dependientes de la variable

tiempo).

Modelo discreto: en este tipo de simulacion los cambios de estado del sistema pueden

presentarse por medio de ecuaciones evaluadas en un punto determinado.
Modelos dindmicos: el estado del sistema evaluado varia a traves de tiempo.

Modelos estaticos: este tipo de simulacion representa un resultado bajo un conjunto de

situaciones o condiciones determinadas.

Modelo deterministico: son relaciones constantes entre los cambios de las variables del

modelo, es decir que tanto las variables de entrada como de salida son constantes.

Modelo probabilistico: tiene por lo menos una variable de entrada, la cual es
independiente, y las variables de salida, que son dependientes. Ambas variables son
aleatorias.

1.1.5 ETAPAS PARA EL DESARROLLO DE LA SIMULACION DE UN PROCESO
QUIMICO.

En la preparacion de la simulacion de un proceso quimico existen ciertos pasos a seguir en

pequefia o gran escala. Los cuales podemos se puede apreciar a continuacién, véase figura 1.



« ldentificacion y formulacion del problema

N/

« Definicion del sistema.

N/

» Formulacion del modelo.

N\

» Localizar los datos necesarios.

N/

« Seleccionar el paquete de simulacion.

N/

Adquisicién de los recursos computacionales.

N/

 Experimentacion.

N\

Interpretacion.

N/

OO N[OO|OI|P|W[IN|F-

Implementacion.

« Documentacién para el uso apropiado de las
herramientas seleccionadas.

[EEN
o

Figura 1: Etapas para el desarrollo de simulacion. (Chemical Engineering, 1994).

a) ldentificacién y formulacién del problema: en este paso debe quedar perfectamente

establecido el objeto de la simulacion. Implicando la recopilacion de datos que describen
las diferentes variables de entrada e identificacion de sus limites. Habra entonces que
escoger algo que hara la diferencia en términos de ganar nuevas percepciones o de

ofrecer mejoras importantes a los problemas que seran sometidos a simulacion.

b) Definicion del sistema: el sistema en el cual se va a realizar la simulacion debe estar

perfectamente definido, identificando ddnde estara la frontera del sistema a estudiar y las

interacciones con el exterior que seran consideradas.

¢) Formulacién del modelo: comienza con el desarrollo de un modelo simple que captura

los aspectos relevantes del sistema real, en los que éstos dependen de la formulacién del

problema.
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El arte de la modelaciéon (numérica o matematica) consiste en la habilidad para analizar un

problema, resumir sus caracteristicas esenciales, seleccionar y modificar las suposiciones

bésicas que caracterizan al sistema, y luego enriquecer y elaborar el modelo hasta obtener

una aproximacion util.

d) Localizar los datos necesarios: el disefio y simulacidn de procesos quimicos necesita de

datos de propiedades fisicas, termodindmicas, cinéticos y de transporte, los cuales se

calculan a partir de modelos de propiedades con base tedrica o empiricos.

La representacion precisa de las propiedades es fundamental para la simulacion de
procesos. El usuario debe seleccionar un modelo para representar las propiedades, el uso
de un modelo inadecuado puede cambiar los resultados de la simulacion y perder validez.

Los errores en la simulacion por una mala seleccion del modelo de propiedades fisicas no
se pueden detectar o prevenir facilmente, los resultados parecen correctos, pero son

erroneos, (Chemical Engineering Progress, octubre, 1996).

Se encontrard que los resultados de la simulacion serdn mas sensitivos para ciertas
variables que otras. Habra de intentar ajustar algunos de los parametros desconocidos y
considerar la importancia que representan para el proceso. Este paso se denomina: Analisis

sensorial.

Al disefiar un nuevo proceso o modificar uno existente es posible recolectar los mejores
datos disponibles para las variables o disefiar un proceso para acomodar las posibles

variaciones en los datos.

Seleccionar el paguete de simulacion: la simulacion es implementada utilizando algln

lenguaje de computacion. Existen lenguajes especificos de simulacion que facilitan esta
tarea; también, existen programas gque ya cuentan con modelos implementados para casos

especiales.

Los simuladores de procesos en estado estacionario pueden ser facilmente incorporados

en los procesos que se desarrollan a nivel de las operaciones unitarias, asi como también
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9)
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en calculos diversos en reactores quimicos. Ademas, contienen paquetes termodinamicos
capaces de representar el comportamiento de sistemas en equilibrio termodinamico, asi
como de diferentes equipos utilizados. Las opciones para uso de simuladores de procesos

dindmicos son limitados, debido a las siguientes razones:

o Incorporacién de técnicas de simulacion robustas para calcular la respuesta de los

procesos en funcion del tiempo tienden a ser complejos.

o Es dificil disefiar e implementar simuladores dindmicos para uso general debido a

variables especificas para cada equipo.

o Existe una carencia de apreciacion del valor de la simulacion dinamica (Sistema que

permite conocer los cambios o alteraciones de variables en el tiempo).

Adquisicién de los recursos computacionales: el paquete de simulacion seleccionado

en la etapa anterior determinard los recursos computacionales, o en ciertos casos
requerimientos de sistema en relacion a software y hardware seleccionados. Algunos
paquetes requeriran una amplia gama de recursos, tales como estaciones de trabajo
complejas, mientras que otros tan solo requerimientos generales de una computadora

personal.

El recurso informético seleccionado para el desarrollo de los mddulos de simulacion de
procesos en este trabajo es la herramienta de computacién numérica Scilab, el cual posee
una extensa libreria matematica y herramientas de aplicacion en ingenieria, lo facilita la
incorporacion de los modelos de simulacion y su representacion e interfaz grafica con el

usuario.

Experimentacidn: en ésta etapa se realizan las simulaciones de acuerdo al disefio previo.

Los resultados obtenidos son debidamente recolectados y procesados.

Interpretacion: se analiza la sensibilidad que tiene el modelo con respecto a los

parametros que tienen asociados la mayor incertidumbre. EI modelo sera sensible a

determinados parametros si para pequefios cambios en los valores de los mismos las
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respuestas varian notablemente. Si es asi, se deberan recolectar datos adicionales para

refinar la estimacion de parametros criticos.

Implementacion: el manejo de los simuladores desarrollados debe ser amigable, de tal

forma que permita una facil implementacién y un uso adecuado, asi como el aprendizaje
y reconocimiento de las sefiales de error cuando las cosas no andan bien, ya que se corre
el peligro debido al desconocimiento de las limitaciones y alcances del simulador
utilizado, evitando sobrepasar los limites para los cuales ha sido disefiado. Para los
programas de computacion (simulacién) comerciales el entrenamiento para la
implementacion de softwares de simulacion es impartido mediante un curso desarrollado
por la compafiia que lo ha vendido, acompafiado por un manual de usuario, tutoriales,

soporte técnico y actualizaciones de algunas aplicaciones.

Documentacion para el uso apropiado de las herramientas seleccionadas): incluye la

elaboracion de la documentacion técnica y manuales de uso de los equipos o programas
desarrollados. La documentacion técnica debe contener una descripcion detallada del
modelo desarrollado y de los datos requeridos para operatividad el modelo; también se
debe incluir los cambios implementados en las etapas del desarrollo. Esta documentacion
sera posteriormente de utilidad para futuros problemas que se presenten y de

mejoramientos al proceso.

Para la simulacion de procesos existe una clasificacion de distintas técnicas acorde a
ciertos criterios generales y particularidades el sistema en estudio, las cuales se presentan

en el siguiente apartado.

1.1.6 CLASIFICACION DE LAS TECNICAS DE SIMULACION.

Podemos considerar a la simulacion como aquella en la cual proponemos ciertos valores de

entrada al simulador o programa de simulacion para obtener resultados o valores de salida,

tales que estiman el comportamiento del sistema real bajo esas condiciones.

Las técnicas de simulacion pueden clasificarse segun diversos criterios, por ejemplo, segin

el tipo de procesos (continuo o discontinuo), si involucra el tiempo (estacionario o dinamico),

13



las técnicas a emplearse en los mddulos para la simulacién de procesos termodinamicos son
en su mayoria del tipo en estado estacionario, asi mismo los utilizados para la simulacion de
la cinética de la reaccion son del tipo de simulacion dindmica. En la tabla 1.1 se presenta un

detalle de la clasificacion.

Tabla 1.1: Clasificacion de las técnicas de simulacidn de procesos.

CLASIFICACION TIPOS DESCRIPCION

Estudia las relaciones causales y las tendencias

Cualitativa o .
temporales cualitativas de un sistema.

Describe numéricamente el comportamiento de
Cuantitativa un proceso, a través de un modelo matematico

. . del mismo.
Tipo de Variable
Estado Resuelve los balances de un sistema no
estacionario involucrado la variable temporal.
Estado Plantea los balances en su dependencia con el
dinamico tiempo.

El sistema no contiene ningun elemento
Deterministico aleatorio, las ecuaciones dependen de

_ parametros y variables conocidas con certeza.
Tipo de fenébmeno

El sistema posee ciertas variables sujetas a
Estocéstico incertidumbre, que puede ser expresada por
funciones de distribucién de probabilidad.

Las relaciones funcionales del sistema solo

Eventos . . .
i permiten que el estado varie en un conjunto
discretos -
_ finito (contable) de puntos temporales.
Tipo de evento _ _ _
Las relaciones funcionales entre las variables
Eventos . i .
i del sistema sélo permiten que el estado
continuos

evolucione en el tiempo en forma continua.

Fuente: Martinez, 2000.
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1.2 SIMULACION DE PROCESOS EN INGENIERIA QUIMICA.

La simulacion de un proceso quimico tiene como objetivo representar las transformaciones
quimicas o fisicas a través de un modelo matematico que implica la relacion de diversas

variables tales como: presion, temperatura, composiciones, etc.

Dichos modelos pueden ser utilizados en procesos que involucren balances de masa, balances
energéticos asociados con el equilibrio de fases, asi como con la cinética de las ecuaciones

de reacciones quimicas.

Todo se hace con el fin de establecer (predecir) un comportamiento para un proceso
determinado, al modificar las variables involucradas, ya sea para predecir la operacion o
bien para para mejorar el proceso, como también el calculo de dimensiones y costos de
equipo. Y asi poder efectuar una evaluacién econdmica preliminar del costo del proceso a
implementar, en el que algunos datos de los equipos utilizados son de conocimiento general.

Los modelos matematicos utilizados en la simulacion incluyen ecuaciones lineales, no
lineales y diferenciales, dichas ecuaciones se usan para simular el comportamiento de

equipos, sus especificaciones y las propiedades fisicoquimicas.

La simulacion puede estar orientada hacia procesos quimicos desde la Optica de un punto de
vista académico desarrollando en este caso programas (aplicativos), capaces de representar
diversos procesos quimicos, para ser analizados y estudiados entre las areas de interés. Para
realizar la simulacion de procesos tenemos: Transferencia de masa, Termodinamica Quimica
e Ingenieria de las Reacciones Quimicas, entre otras, aplicando una metodologia que permita
incorporar las herramientas de simulacion en el proceso de ensefianza - aprendizaje en

diversas asignaturas de la carrera de Ingenieria Quimica e Ingenieria de Alimentos.

En el proceso de ensefianza - aprendizaje desarrollado en la carrera Ingenieria Quimica

existen tres tipos de problemas que pueden resolverse por medio de simulacion de procesos:
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Simulacién de un problema (anélisis): donde son especificadas las variables asociadas

con las corrientes de alimentacion y las variables del disefio de maquinaria de operaciones
unitarias. Las incdgnitas son las variables asociadas con todas las corrientes adicionales y
con las corrientes de producto que salen del proceso. Es decir, se conocen las
alimentaciones y los parametros de los equipos, y las incdgnitas son las condiciones de

las corrientes de salida.

Problemas de disefio: es similar al problema de simulacién, excepto que algunas de las

variables de disefio no estan especificadas y se imponen restricciones a algunas variables
de las corrientes (regularmente sélo restricciones de igualdad). EI nimero de restricciones
es igual al nimero de variables de disefio sin especificar. En el disefio se conocen las
alimentaciones y las condiciones principales de las corrientes de salida, y las incognitas

son las dimensiones y especificaciones de algunos parametros de los equipos.

Problemas de optimizacidon: las variables asociadas con las corrientes de alimentacion y

las variables de disefio pueden no estar especificadas. Por lo cual las variables sin
especificar se determinan de modo que se minimiza la funcion objetivo (ecuacion que sera
optimizada dadas las limitaciones o restricciones determinadas). En este caso, se pueden

especificar restricciones de igualdad y desigualdad. (Martinez, 2000)

La simulacién de procesos quimicos es una herramienta moderna para la solucion de los

problemas en un proceso y permite verificar el comportamiento de dicho proceso al modificar

una o mas variables como la temperatura o presion, entre otras.

La variedad de aplicaciones orientadas a la simulacion de procesos es grande. En el pasado

solo era usada la teoria de los sistemas (Estudio bibliografico de los principios aplicables a

los sistemas en cualquier campo de investigacion) y el disefio de procesos, ahora se manejan

simuladores en ingenieria ambiental, ingenieria de procesos, investigaciones cientificas y

tecnologicas.
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En las diferentes etapas de un proyecto, puede haber necesidad de realizar simulaciones con

diferentes niveles de sofisticacion, tal como se describe a continuacion:

. Investigacion y desarrollo: prueba e factibilidad técnica y econémica del proyecto.

Il. Etapa critica en la toma de decisiones: evaluacién de diferentes alternativas de

procesos y condiciones de operacion y se toman decisiones.

1. Planta piloto: obtener mejores estimaciones de las condiciones de operacion a escala

industrial.

IV. Disefio: proporciona todos los datos de proceso requeridos para el disefio de los
diferentes equipos.

V. Simulacion de plantas existentes: cuando es necesario cambiar las condiciones de

operacion, o cuando se quieren sustituir materias primas.

1.3 HERRAMIENTAS DE SIMULACION.

Los simuladores son dedicados fundamentalmente a la industria con el objetivo de mejorar e
incrementar su eficiencia, para hacer simulaciones de diferentes procesos antes de que
ocurran en realidad, permitiendo asi resultados que pueden ser analizados para una futura

realizacién de los mismos.

Los simuladores son poderosas herramientas para el &ambito de ingenieria o cientifico, donde

podemos encontrar diferentes softwares comerciales y de codigo abierto.

1.3.1 SIMULADORES COMERCIALES.

Existe una gran variedad de simuladores comerciales, algunos de las cuales son poderosas
herramientas de calculo, con inmensos bancos de datos que contienen las propiedades fisicas
de miles de compuestos y sustancias quimicas, seleccion de modelos termodindmicos,

calculos de equipos (teodricos y reales), analisis de costos, estado de agregacién y condiciones
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de operacion, que le dan al simulador versatilidad y un amplio espectro de aplicacion. Entre
los simuladores comerciales mas utilizados en Ingenieria Quimica podemos mencionar
(Mendivil, 2012):

I.  HYSYS

Fue adquirido por AspenTech en el 2004 por lo que es desarrollado en la actualidad por
Aspen Technology. Es un simulador bidireccional, ya que el flujo de informacion va en dos
direcciones (al inicio y final del proceso). De esta forma, puede calcular las condiciones de
una corriente de entrada a una operacion a partir de las correspondientes a la corriente de
salida sin necesidad de célculos iterativos. Posee un entorno de simulacion modular tanto

para estado estacionario como para régimen dinamico.

Es un software orientado a la simulacion de plantas petroquimicas y afines. HYSYS es un
programa interactivo enfocado a la ingenieria de procesos y la simulacion, que se puede
utilizar para solucionar toda clase de problemas relacionados con procesos quimicos. Este
simulador cuenta con una interfaz muy amigable para el usuario, ademas de permitir el
empleo de operadores légicos y herramientas que facilitan la simulacion de diversos

procesos.
Il.  Aspen Plus

En 1970, investigadores del Laboratorio de Energia del Instituto Tecnoldgico de
Massachusetts (MIT) disefiaron un programa prototipo para la simulacién de procesos, al
cual denominaron Sistema Avanzado para Ingenieria de Procesos (ASPEN). Este software
ha sido comercializado desde 1980 por la compafia AspenTech.

AspenTech ha desarrollado muchos programas dentro del marco de la simulacion de procesos
quimicos, entre ellos se destaca el paquete Aspen Engineering Suite, el cual basicamente esta
desarrollado para aplicaciones del campo de la ingenieria. Entre los diversos programas de
este paquete se encuentran programas como Aspen Plus, el cual tiene la base de datos mas

amplia entre los simuladores de procesos comerciales.
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Ademas, modela y simula cualquier tipo de proceso para el cual hay un flujo continuo de
materiales y energia de una unidad de proceso a otra. Posee herramientas para célculos de
costes y optimizaciones del proceso, generacién de resultados en forma gréafica y en tablas y

otros.
.  CHEMCAD.

Fue desarrollado en 1984 cuando los profesores universitarios, Dr. Rudy Motard y el Dr.
Ernest Henley formé un equipo para desarrollar un simulador de procesos para computadoras
personales en la Universidad de Houston en Estados Unidos. El simulador fue vendido a la
seccion de software de McGraw Hill (COADE) y luego siguid siendo desarrollado y

distribuido por Chemstations Inc.

CHEMCAD ha continuado evolucionando hasta convertirse en un paquete de médulos que
abarca calculo y disefio de intercambiadores de calor (CCTHERM), simulacion de
destilaciones dindmicas (CC-DCOLUMN), simulacion de reactores por lotes (CC-ReACS),
simulacion de destilaciones por lotes (CCBATCH), simulacion de redes de tuberias (CC-
SAFETY NET), entre otros médulos.

Este simulador es muy usado para el disefio, operacion y mantenimiento de procesos

quimicos en una gran variedad de industrias entre las que podemos mencionar:

I.  Exploracion de petréleo y gas.
Il.  Diferentes procesos quimicos — industriales.
I1l.  Industria farmacéutica

I\V. Biocombustibles.

De forma general este software, es una herramienta de productividad, el cual cuenta con

muchas ventajas entre las que cabe mencionar las siguientes:

e Incremento en la productividad por el uso de informacién obtenida a partir de la
simulacion diaria de célculos relacionados con las condiciones de operacion.
e Maximizar la rentabilidad de las operaciones por el disefio méas eficiente de nuevos

procesos y equipos.
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e Reduccion de costos e inversiones de capital por la optimizacion y solucién de los

cuellos de botella existentes en los procesos y en los equipos.

IV.  SuperPro Designer

El simulador de Plantas de Tratamiento de Efluentes Industriales SuperPro Designer
desarrollado por Intelligen, Inc. en Estados Unidos, es un simulador de procesos en
Ingenieria Ambiental vinculado con el acondicionamiento de los efluentes liquidos, gaseosos
y sélidos producidos en las distintas industrias de proceso. Incluye un balance de materia
global de la planta con la posibilidad de un balance térmico, distintos modelos que
representan las etapas de tratamiento de un efluente en particular, una salida con las
corrientes intervinientes y sus parametros asociados (presidn, temperatura, densidad,
caudales totales e individuales por componente), una salida con los costos de los equipos
principales, un analisis global de costos asociados al sistema de tratamiento, una salida con
el impacto ambiental de las corrientes que ingresan al sistema y un analisis de factibilidad
econdmica de la alternativa planteada.

Posee un banco de datos de propiedades fundamentales (basicas y ambientales) de 350
componentes, las propiedades derivadas de las mismas son calculadas cuando la simulacion
lo requiere. Existe la posibilidad ademas de la incorporacién de nuevos componentes a la
base de datos o de modificar las propiedades relacionadas a los existentes. Incluye reactores
quimicos y biolégicos, columnas de separacién (cromatogréficas y de intercambio i6nico),
secadores de fases y componentes, equipos de impulsion de gases y liquidos, entre otros

(Palladino & Navarro, s.f).
V. PRO/I

El software PRO/II es desarrollado por Simulations Sciences en Estados Unidos, es un
simulador de estado estacionario que posibilita un analisis operacional y disefio de proceso.
Esta disefiado para realizar calculos rigurosos de balance de masa y energia para una amplia
variedad de procesos quimicos, desde la separacion de gas y petréleo hasta la destilacion
reactiva (proceso donde ocurre simultaneamente una reaccion quimica con separacion de

productos), PRO Il ofrece a las industrias del procesamiento de sélidos, gas natural, petroleo,

20



quimicos y polimeros la solucion de simulacién de procesos mas integral disponible en la

actualidad (Schneider Electric, s.f.).

1.3.2. SIMULADORES DE CODIGO ABIERTO.

Los simuladores de cddigo abierto presentan una alternativa en comparacion con los
simuladores comerciales al momento de desarrollar proyectos y trabajos de Ingenieria
Quimica, cuando se cuenta con presupuesto limitado, ya que estos no representan ningun

costo para adquirirlos.

El codigo abierto promueve la colaboracion entre usuarios, esta caracteristica supone el
desarrollo rapido y variado de muchas de herramientas. Por ejemplo, los usuarios de un
determinado programa pueden realizar personalizaciones, solventar fallos o mejorar las
funcionalidades basicas gracias a los miembros de las comunidades o foros, con los términos
de licencia bajo la que se adquiere el software. Sin embargo, se han desarrollado pocos
simuladores gratuitos, siendo los principales:

I. COCO Simulator

Es un simulador secuencial gratuito, de estado estacionario, desarrollado por la empresa
Amsterchem con estandares abiertos CAPE-OPEN (Ingenieria de Procesos Asistida por
Computadora). Incluye un entorno para diagramas de flujo de proceso, operaciones unitarias,
paquete de cinética de reacciones y paquete termodinamico. Incluye también la funcionalidad

para graficar distintos tipos de variables.
Il. ChemSep

ChemSep es un simulador para las operaciones de destilacion, absorcion y extraccion, con
una interfaz facil e intuitiva. Permite un maximo de 40 componentes y 300 etapas de
equilibrio utilizando una base de datos que abarca mas de 300 productos quimicos. ChemSep
viene incluido en la descarga de COCO y puede ser utilizado desde COFE (Interfaz gréfica
de COCO).

Ademas, ofrece una amplia variedad de formas de analizar los resultados de la simulacion,

como McCabe-Thiele y diagramas operativos, e incluye un modo de exportacion
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completamente configurable para visualizar los resultados en una gran variedad de formatos,

hoja de célculo, texto, y html.
I11.  GNU Octave

El proyecto fue creado alrededor del afio 1988, pero con una finalidad diferente: ser utilizado
en un curso de disefio de reactores quimicos. Posteriormente, en el afio 1992, se decidid
extenderlo, y comenz6 su desarrollo a cargo de John W. Eaton. La primera version fue
lanzada el 4 de enero de 1993, donde un afio mas tarde, el 17 de febrero de 1994, aparecié la

version 1.0.

GNU Octave es un programa y lenguaje de programacion para realizar calculos numeéricos.
Como su nombre indica, Octave es parte del proyecto GNU?. Entre sus caracteristicas, se
puede destacar que ofrece un intérprete, que permite ejecutar érdenes en modo interactivo.
Notese que Octave no es un sistema de algebra computacional, sino que esta orientado al

analisis numérico.
IV. Python

Python fue creado a finales de los ochenta por Guido van Rossum en el Centro para las
Matemaéticas y la Informatica (CWI, Centrum Wiskunde & Informatica), en los Paises Bajos,
como un sucesor del lenguaje de programacion ABC, capaz de manejar excepciones e
interactuar con el sistema operativo Amoeba. Python es un lenguaje de programacion
multiparadigma. Esto significa que mas que forzar a los programadores a adoptar un estilo
particular de programacion, permite varios estilos: programacién orientada a objetos,

programacion imperativa y programacion funcional.

Una caracteristica importante de Python es la resolucién dindmica de nombres; es decir, lo
gue enlaza un método y un nombre de variable durante la ejecucion del programa (también

Ilamado enlace dinamico de métodos). Otro objetivo del disefio del lenguaje es la facilidad

1 GNU es un sistema operativo de tipo Unix desarrollado para el Proyecto GNU, y auspiciado por la Free
Software Foundation. Estd formado en su totalidad por software libre, mayoritariamente bajo términos de

copyleft. GNU es el acrénimo recursivo de "GNU's Not Unix".

22



de extension. Se pueden escribir nuevos modulos facilmente en C o C++. Python puede

incluirse en aplicaciones que necesitan una interfaz programable.
V. Scilab

Scilab es un software de cddigo libre para computacion para analisis numérico, con un
lenguaje de programacion de alto nivel para calculo cientifico. Es desarrollado por Scilab
Enterprises, compatible con la GNU. El cual posee su propio lenguaje de programacion y
editor llamado SciNotes.

1.3.3 VENTAJAS Y DESVENTAJAS DEL CODIGO LIBRE.

Como ya se mencion6 previamente, el uso de los simuladores tanto en la industria donde se
presenten cambios fisicos o quimicos, asi como para fines académicos, resulta necesario
puesto que es una herramienta de apoyo para el disefio, caracterizacion, optimizacion,

monitoreo y estudio del funcionamiento de procesos quimicos.

Entre las ventajas y desventajas que ofrece la simulacion de procesos quimicos con cédigo
libre se tiene véase la tabla 1.2:

Tabla 1.2: Ventajas y desventajas de las aplicaciones de cadigo libre.

VENTAJAS DESVENTAJAS

No tiene un costo. l.

El desarrollo de codigo abierto pertenece a la
comunidad de proveedores de estos softwares,
por lo que su desarrollo y actualizaciones
dependen principalmente de ellos, ampliando
asi la confianza en la continuidad del
programa.

Programas mas eficientes en el uso de recursos.
Capacidad para modificar el software de modo
que se adapte a las necesidades especificas del

usuario.

Sigue siendo una opcién minoritaria entre
los consumidores particulares.

Algunos softwares, no esta respaldado por
grandes compafilas que proporcione
soporte técnico.

No presentan una interface visualmente
atractiva.

La inexistencia de cursos de capacitacion

para estos recursos.

Fuente: Cerquera, 2013.
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1.4. SCILAB.

Scilab es un recurso libre y software de codigo abierto para computacion numérica

proveyendo un entorno poderoso para ingenieria y aplicaciones cientificas (Scilab.org).

Scilab es distribuido como un recurso de codigo libre bajo la licencia CeCILL (Compatible
con GPL), y esta disponible para descargarse de forma gratuita. Scilab esta disponible para
GNU / Linux, Mac OS y Microsoft Windows XP/Vista/7/8,10.

Scilab es competidor directo con entornos como GNU, Octave y Sage dos entornos de

sintaxis similar a Scilab y con funciones que apenas difieren entre ellas.

1.4.1 HISTORIA DE SCILAB.

La historia del software Scilab comienza en los afios 80, con el desarrollo de Blaise, un
software de CACSD (Disefio de Sistemas de Control Asistido por Computadora) creado por
el INRIA (Instituto Francés de Investigacion en Ciencias de la Computacion y
Automatizacion) y desarrollado principalmente por Frangois Delebecque y Serge Steer con

el objetivo de proporcionar una herramienta en control automatico para investigadores.

En 1984, el software Blaise fue distribuido durante algunos afios por la empresa SIMULOG
(Empresa especializada en Computacion Cientifica), la cual se convirtiera en la primer
Startup (Empresa emergente) de INRIA, que a principios de los 90, SIMULOG dejé de
distribuir a Blaise por lo cual el nombre del programa se convirtié en Scilab y luego fue
desarrollado por INRIA, dentro del Grupo Scilab compuesto por los seis siguientes
investigadores: Jean-Philippe Chancelier de la ENPC (Escuela Nacional de Pueblos y
Pueblos), Francois Delebecque, Claude Gomez, Maurice Goursat, Ramine Nikoukhah y

Serge Steer.
Entonces el INRIA decidié distribuir Scilab como un software libre de codigo libre, siendo

Scilab 1.1, la primera version lanzada de Scilab, se coloco en un sitio FTP (Protocolo de

Transferencia de Archivos) anénimo, el 2 de enero de 1994.

24



Scilab Group, a finales del afio 2002 desarrollo la version 2.7 de Scilab, esto con la
colaboracion activa de desarrolladores externos, distribuyendo cddigo fuente? y binario® a
través de Internet. A comienzos de 2003, para tener un mayor nimero de personas que
descargaran y usaran Scilab, todo esto para asegurar su futuro, desarrollo, mantenimiento,
soporte y promocion, INRIA decidié crear el Consorcio Scilab con el apoyo de empresas y

organizaciones académicas.

Por lo cual en el 2008 el Consorcio Scilab integra la red de investigacion de Digiteo®*, para
proporcionar un entorno adecuado para el crecimiento sostenido de la operacion. El software

Scilab fue desarrollado, mantenido y promovido por el Consorcio Scilab dentro de Digiteo.

Desde el 2008 Scilab se distribuye bajo la licencia CeCILL®, una licencia de codigo libre
compatible con GNU GPL®. La empresa Scilab Enterprises se fundé en junio de 2010 con el
apoyo de INRIA, para garantizar el futuro del software desarrollado, Scilab Enterprises se ha
encargado por completo de la edicion y desarrollo de Scilab.

Basado en el modelo y crecimiento del cddigo libre, Scilab Enterprises también ofrece
servicios profesionales y soporte para Scilab. Después de 5 afios de versiones de Scilab
hechas por Scilab Enterprises, el equipo operativo se une a ESI Group (Proveedor de

Prototipos Virtuales) mediante la adquisicion de la compafiia Scilab Enterprises.

2 El cadigo fuente de un programa informatico (software) con un conjunto de lineas de texto con los pasos que
debe seguir la computadora para ejecutar dicho programa.

8 El codigo binario es el sistema numérico usado para la representacion de textos, o procesadores de
instrucciones de computadora, el cual es un sistema numérico de dos digitos, o bit: el "0" /cerrado/ y el "1"
[abierto/.

4 Digiteo es una Red Tematica de Investigacion Avanzada (RTRA).

5La CeCILL (acrénimo en francés de "CEA CNRS INRIA Logiciel Libre") es una licencia francesa de software
libre adaptada tanto a leyes francesas como a los diversos tratados internacionales y compatible con la licencia
GNU GPL.

® Es una licencia de derecho de autor ampliamente usada en el mundo del software libre y codigo abierto, y
garantiza a los usuarios finales (personas, organizaciones, compafiias) la libertad de usar, estudiar, compartir y

modificar el software.
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Cabe mencionar que ESI Group es un proveedor pionero y lider mundial en prototipos
virtuales, aprovechando la fisica de los materiales. El equipo sigue comprometido con un
software Scilab de cddigo libre para el calculo numérico, con la experiencia de, ESI Group
ya ha demostrado su compromiso con el software de codigo abierto para ingenieros y

cientificos.
1.4.2 ;QUE PUEDE HACER SCILAB?

Scilab es un software matematico, con un lenguaje de programacion de alto nivel, para
calculo cientifico, interactivo de cddigo libre. Es un lenguaje de programacion de alto nivel
permitiendo acceso a avanzadas estructuras de datos, graficas 2-D y 3D (scilab.org).

Scilab es catalogado como un lenguaje de programacion con objetos dindmicos, el cual
incluye cientos de funciones especializadas para computacion numérica, organizadas en
librerias llamadas toolboxes que cubren muchas areas como: simulacion, sistemas y control,
optimizacion y procesamiento de sefiales. Tiene cerca de 13,000 archivos, méas de 400,000
lineas de codigo (en C y Fortran), 70,000 lineas de cddigo de Scilab (especializado en
librerias); 80,000 lineas de ayuda en linea y 18,000 lineas de configuracion de archivos
(Campbell, Chancelier & Niloukhan, Modeling and Simulation in Scilab / Scicos, 2017). Es

Optimo para trabajar en algebra linea y calculo numérico.
Dentro de las funciones que Scilab ofrece estan:

a) Capacidad de realizar calculos con funciones elementales.
b) Calculo con vectores y matrices.

c) Polinomios y funciones racionales.

d) Procesamiento de sefiales.

e) Graficos en dos y tres dimensiones.

f) Resolucidn de ecuaciones diferenciales numericas.

g) Xcos, es el simulador de sistemas dinamicos.

26



h) Muestreo aleatorio y estadisticas

i) Programacion.

1.4.3. SCILAB COMO PLATAFORMA DE SIMULACION.

Gracias a su capacidad para interconectarse con tecnologias y aplicaciones de terceros, Scilab
también puede actuar como una plataforma Unica para reunir codigos escritos en diferentes
lenguajes de programacion en un solo lenguaje unificado, facilitando asi su distribucién, su

respaldo y uso.

1.4.4. SCILAB EN INGENIERIA QUIMICA.

Scilab contiene potentes herramientas matematicas que pueden ser utilizadas en la industria
quimica. Entre las herramientas contenidas en Scilab podemos mencionar herramientas
orientadas a la resolucion de ecuaciones diferenciales las cuales son muy utiles en la
resolucion de problemas en estado dinamico, como los que podemos encontrar en los

diferentes procesos industriales de manufactura, tratamiento, procesamiento, etc.

Como ejemplo del uso de estas herramientas en el area de la Ingenieria Quimica tenemos a
la empresa ERAMET (Compafiia Multinacional Francesa de Intercambio y Metalurgia) que
se ha dedicado al estudio del modelado de los procesos en la industria metallrgica, adonde
la produccidn de ferroaleaciones requiere procesos complejos, realizados a temperaturas muy
altas. Con el fin de optimizar el uso de agentes quimicos de alto costo y reducir la duracion
del proceso, ERAMET esta desarrollando un modelo numérico para simular el
comportamiento de los reactores metallrgicos neumaticos con Scilab. La complejidad del
sistema (varias especies quimicas, reacciones y la termodinamica) y la demanda industrial de
una herramienta de simulacion eficiente requieren el uso de varias caracteristicas que Scilab
posee, como el calculo de vectores y matrices, graficos en dos y tres dimensiones y célculo

de ecuaciones diferenciales numéricas, entre otros, como se puede evidenciar en la figura 2.
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Figura 2: Modelado de reactor utilizado en el proceso de la metalurgia. (ERAMET RESEARCHES, 2010).

Asi de igual forma en célculos referentes a tematicas abordadas en el area de estudio de la
Ingenieria Quimica, como el célculo de propiedades energéticas a través de correlaciones
matematicas en el area de termodinamica quimica, de igual forma con la realizacion de
procesos iterativos para la estimacion de dimensiones de equipos, tanto en el area de manejo
de fluidos como en la transferencia de calor, es asi como se ha tenido a bien dentro de este

trabajo su uso para la simulacion de procesos de transferencia de masa.

1.5 TRANSFERENCIA DE MASA.

En el presente trabajo de investigacion enfocaremos el desarrollo de aplicativos a los
procesos de transferencia de masa impartidos en la Universidad de El Salvador, en la Escuela
de Ingenieria Quimica e Ingenieria de Alimentos en la asignatura de Operaciones Unitarias
.

Debido a esto es necesario realizar un estudio previo del fendmeno de transferencia de masa
y de los procesos relacionados con este fendmeno. La importancia del estudio de la
transferencia de masa, radica en que la mayoria de los procesos quimicos requieren de la
purificacion inicial de las materias primas o de la separacion final de productos y
subproductos, es por esto que, comprender los fendmenos y procesos de transferencia de
masa, es de vital utilidad, asi como tener herramientas que puedan ayudarnos a dar solucion

a los problemas concernientes a la tematica y de la misma manera poder simular procesos
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donde estos fendmenos se encuentren. Dentro de este trabajo de graduacion se simularan
problemas relacionados a la transferencia de masa, los cuales se abordan dentro de la
asignatura de Operaciones Unitarias |11, impartida por la Escuela de Ingenieria Quimica e
Ingenieria en Alimentos de la Universidad de El Salvador, debido a esto partimos con los

fundamentos tedricos de la transferencia de masa.

1.5.1 DEFINICION GENERAL DE LA TRANSFERENCIA DE MASA.

Los fendmenos de transporte tienen lugar en aquellos procesos, conocidos como procesos de
transferencia, en los que se establece el movimiento de una propiedad (masa, momentum o
energia) en una o varias direcciones bajo la accion de una fuerza impulsora. Al movimiento

de una propiedad se le llama flujo.

Un sistema con dos o més constituyentes recibe el nombre de mezcla. En las mezclas las
concentraciones varian de un punto a otro presentan una tendencia natural a transferir materia
haciendo minimas las diferencias de concentracion dentro del sistema. Este fendmeno se

llama transferencia de masa o materia.

La transferencia de masa cambia la composicién de soluciones y mezclas mediante procesos
gue no implican necesariamente reacciones quimicas y se caracteriza por transferir una
sustancia a través de otra u otras a escala molecular. Por ejemplo, cuando se ponen en
contacto dos fases que tienen diferente composicién, la sustancia que se difunde abandona

un lugar de una region de alta concentracion y pasa a un lugar de baja concentracion.

El mecanismo de transferencia de masa, depende de la dinamica del sistema en que se lleva

acabo. Hay dos modos de transferencia de masa:

e Molecular: La masa puede transferirse por medio del movimiento molecular fortuito en
los fluidos (movimiento individual de las moléculas), debido a una diferencia de
concentraciones. La difusion molecular puede ocurrir en sistemas de fluidos estancados o

en fluidos que se estan moviendo.
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e Convectiva: La masa puede transferirse debido al movimiento global del fluido. Puede
ocurrir que el movimiento se efectde en régimen laminar o turbulento. El flujo turbulento
resulta del movimiento de grandes grupos de moléculas y es influenciado por las
caracteristicas dindmicas del flujo. Tales como densidad, viscosidad, etc.

Usualmente, ambos mecanismos actdan simultdneamente. Sin embargo, uno puede ser
cuantitativamente dominante, por lo tanto, para el andlisis de un problema en particular, es
necesario considerar solo a dicho mecanismo. La transferencia de masa en solidos porosos,
liquidos y gases sigue el mismo principio, descrito por la ley de Fick, véase ecuacion 1.1 la
cual establece que el flujo masico se transporta desde una regién de alta concentracion a
regiones de baja concentracion, por medio de una magnitud que es proporcional al gradiente
de concentracidn, o en términos mas simples, que el soluto se movera desde una region de

alta concentracion a una de baja concentracion atravesando un gradiente de concentracion.

aCA

]A == _DABa_Z (eC 11)

Donde:

Ja: es el flujo difusivo.

Dag: el coeficiente de difusividad

ca: es la concentracion del componente A.
z: es la posicion espacial.

En esta ecuacion la velocidad de transferencia de masa depende de una fuerza impulsora
(diferencia de concentracidn) sobre una resistencia, que indica la dificultad de las moléculas
para transferirse en el medio. Esta resistencia se expresa como una constante de
proporcionalidad entre la velocidad de transferencia y la diferencia de concentraciones
denominado: "Difusividad de masa". Un valor elevado de este parametro significa que las

moléculas se difunden facilmente en el medio.

30



1.5.2 CLASIFICACION DE LA TRANSFERENCIA DE MASA.

La transferencia de masa cambia la composicion de soluciones y mezclas mediante métodos
que no implican necesariamente reacciones quimicas y se caracteriza por transferir una
sustancia a través de otra u otras a escala molecular. Cuando se pone en contacto dos fases
que tienen diferente composicién, la sustancia que se difunde abandona un lugar de una

region de alta concentracion y pasa a un lugar de baja concentracion.

1.5.2.1 DIFUSION MOLECULAR.

El transporte molecular resulta de la transferencia de moléculas individuales a través de un
fluido por medio de los movimientos desordenados de las moléculas debido a su energia
interna. Podemos imaginar a las moléculas desplazdndose en lineas rectas con una velocidad
uniforme y cambiando su direccion al rebotar con otras moléculas después de chocar.
Entonces su velocidad cambia tanto en magnitud como en direcciéon. Las moléculas se
desplazan en trayectorias desordenadas, y recorren distancias extremadamente cortas antes
de chocar con otras y ser desviadas al azar. A la difusion molecular a veces se le llama
también proceso de camino desordenado.

i *
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o ~
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Figura 3: Difusion molecular. (McCabe et al, 2007).
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En la figura 3, se muestra esquematicamente el proceso de difusion molecular. Donde se

ilustra la trayectoria desordenada que las moléculas de A que puede seguir difundiéndose del

punto (1) al (2) a través de las moléculas de B. Si hay un nimero mayor de moléculas cerca

del punto (1) con respecto al punto (2), entonces, y puesto que las moléculas se difunden de

manera desordenada en ambas direcciones, habra mas moléculas de A difundiéndose de (1)

a (2) que dé (2) a (1). La difusion neta de A va de una region de alta concentracion a otra de

baja concentracion.

El mecanismo real de transporte difiere en gran medida entre gases, liquidos y sélidos, debido

a las diferencias sustanciales en la estructura molecular de estos 3 estados fisicos:

Gases: los gases contienen relativamente pocas moléculas por unidad de volumen. Cada
molécula tiene pocas vecinas 0 cercanas con las cuales pueda interactuar y las fuerzas
moleculares son relativamente débiles; las moléculas de un gas tienen la libertad de
moverse a distancias considerables antes de tener colisiones con otras moléculas. El

comportamiento ideal de los gases es explicado por la teoria cinética de los gases.

Liquidos: los liquidos contienen una concentracion de moléculas mayor por unidad de
volumen, de manera que cada molécula tiene varias vecinas con las cuales puede
interactuar y las fuerzas intermoleculares son mayores. Como resultado, el movimiento
molecular se restringe mas en un liquido. La migracion de moléculas desde una region
hacia otra ocurre, pero a una velocidad menor que en el caso de los gases. Las moléculas
de un liquido vibran de un lado a otro, sufriendo con frecuencia colisiones con las

moléculas vecinas.

Solidos: En los solidos, las moléculas se encuentran mas unidas que en los liquidos; el
movimiento molecular tiene mayores restricciones. En muchos solidos, las fuerzas
intermoleculares son suficientemente grandes para mantener a las moléculas en una

distribucion fija que se conoce como red cristalina.
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1.5.2.2 DIFUSION CONVECTIVA.

La transferencia de masa por conveccion es un mecanismo de transporte que se lleva a cabo
entre una superficie limite y un fluido en movimiento o entre dos fluidos en movimiento,
relativamente no miscibles. Esto significa que la conveccidn existira siempre que ocurra

transferencia de masa entre dos fases de naturaleza distinta.

Cuando ocurren procesos de transferencia de masa entre dos fases de naturaleza distinta, las
condiciones en la zona cercana a la interface son dificiles de observar experimentalmente, en
particular cuando prevalecen condiciones de flujo turbulento en su cercania. Esto dificulta el
andlisis del proceso de transferencia de masa y la posibilidad de manipularlo con fines

précticos.

Una forma de abordar estos problemas es realizar mediciones experimentales en las regiones
donde estas son posibles y postular modelos matematicos que permitan describir los
fendmenos en las zonas donde no es posible efectuar tales mediciones. La combinacion de
los resultados del analisis realizado con los modelos y los resultados experimentales ayuda a
verificar si el modelo propuesto es realista. Para esta situacion, el papel de los modelos
matematicos es establecer un puente entre lo que se observa en el seno del fluido y los que
ocurre en la vecindad de la interface. Los modelos que se han propuesto para explicar los
fendmenos de transferencia de masa interfacial parten de la suposicidn de que la resistencia

a la transferencia se limita a una region cercana a la interface.

En la literatura existen reportados numerosos modelos para tratar de describir la transferencia

de masa interfacial, entre ellos podemos sefialar:

I. El modelo la pelicula_estancada: es una teoria simple para poder explicar la

transferencia de masa interfacial, se asume que una pelicula liquida estancada existe
cerca de cada interface. En esta pelicula como podemos observar en la figura 4, ocurre
el proceso de transferencia de masa entre la interface y el seno del fluido. Segln este
modelo, la transferencia de masa a través de la pelicula se lleva a cabo Gnicamente por

difusion molecular en estado estacionario.
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Figura 4: Representacion esquematica del modelo de pelicula estancada para un sistema gas-liquido.
(McCabe et al, 2007).

Il. El modelo de penetracion de Higbie: en 1935 Higbie observé que, en muchas de las

operaciones industriales, como la absorcion de un gas en un liquido (interface gas -
liquido), la transferencia es de muy breve duracion y se repetia a lo largo del equipo. Este
tiempo no permitia alcanzar el estado estacionario para el proceso de transferencia de
masa local. Esto fue lo que lo condujo a proponer que la difusién molecular ocurre en un

estado transitorio.

Supongamos que una burbuja esta subiendo en un liquido donde los elementos liquidos son
barridos en su superficie, permanecen en contacto con ella durante su movimiento y

finalmente se separa en la parte inferior, véase figura 5.

Liquid elemenis
r o are sliding down

Rising gas
bubble

Figura 5: Representacion del modelo de penetracion de Higbie. (McCabe et al, 2007).
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Higbie propuso un modelo de transferencia de masa convectiva en el que supone que la
absorcion tiene lugar durante una serie de breves contactos entre los fluidos; antes de alcanzar
la homogeneidad de la disolucion, el soluto se difunde una corta distancia en el absorbente y

por ende se desarrolla un medio semi-infinito.

El modelo clasico de Higbie considera una renovacion de superficie y supone que todos los

elementos del fluido tienen el mismo tiempo de exposicion.

I11. El modelo de la capa limite: cuando un objeto sélido se mueve a través de un fluido o

cuando un fluido se hace pasar a través de un objeto sélido, las moléculas de fluido
cercanas a la superficie del objeto son perturbadas, se generan fuerzas entre el fluido y
el objeto. La magnitud de estas fuerzas depende de varios factores, tales como la forma
del objeto, la velocidad del fluido o del objeto, la densidad del fluido y su viscosidad. La
region préxima a la superficie del objeto es formada por una capa delgada llamada capa
limite, donde se concentran los efectos viscosos y en la que puede simplificarse mucho

el modelo matemético.

Para que se forme una capa limite de concentracién, la placa considerada debe contener un
soluto A que sea ligeramente soluble en el fluido, es decir, que esto haga posible que se
genere una diferencia de concentracion entre la superficie y el seno del fluido que pasa sobre
la placa. El espesor de capa limite de velocidad difiere del espesor de la capa limite de

concentracion véase figura 6.

Capa limite de momentum

»

C=CA,m

—

e A Capa limite de concentracion
= >

— " &e¢

4,

o A A

- ) Placa plana

> X

Figura 6: Desarrollo de capa limite de momentum y concentracién, a lo largo de una placa inmersa en un
flujo uniforme.
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Los modelos de la pelicula y de penetracion son, generalmente, usados cuando se presentan
interfaces gas-liquido, en cambio, el modelo de capa limite es utilizado cuando se presenta

un contacto entre un fluido y una superficie sélida parcialmente soluble.

1.5.3 APLICACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA.

Una parte importante de las operaciones unitarias en Ingenieria quimica esta relacionada con
el problema de modificar la composicion de soluciones y mezclas mediante métodos que no
impliquen, necesariamente, reacciones quimicas. Por lo comun estas operaciones se

encaminan a separar las partes componentes de una sustancia.

En el caso de mezclas, las separaciones pueden ser totalmente mecéanicas, como la filtracion
de un solido a partir de una suspension en un liquido, la clasificacion de un sélido por tamafio
de particula mediante cribado o bien la separacion de particulas en un sélido basandose en
su densidad. Por otra parte, si las operaciones cambian la composicion de soluciones,
entonces se conocen como operaciones de transferencia de masa; éstas son las que nos

interesan en el presente estudio.

Es dificil de encontrar un proceso quimico que no requiere de la purificacion inicial de las
materias primas o de la separacién final de los productos y subproductos; para esto, se utilizan
las operaciones de transferencia de masa. Como ejemplo podemos mencionar que: si se
observa la gran cantidad de torres en una moderna refineria de petréleo, en cada una de ellas
se realiza una operacion de transferencia de masa. Con frecuencia, uno de los costos
importantes en un proceso deriva del costo de las separaciones. Los costos por separacion o
purificacion dependen directamente de la relacion entre la concentracion inicial y final de las

sustancias separadas; si esta relacion es elevada, también lo serén los costos de produccion.

Algunos ejemplos de aplicaciones industriales que involucran procesos de transferencia de

masa son:

e La elaboracion en la industria del &cido sulfurico: donde la fuente de azufre (pirita,

mineral ferroso, desulfuracion del crudo/GLP etc.) es llevada a un proceso de tostado para

obtener dioxido de azufre, este se oxida a trioxido de azufre utilizando un catalizador por
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el método Ilamado de contacto, el trioxido de azufre obtenido, se enfria y se hace pasar
por una torre de absorcion donde se combina con &cido sulfurico concentrado en
contracorriente formandose el acido pirosulfirico. La importancia de la absorcion en este
proceso esta en la formacion del &cido pirosulfurico al darse la reaccion del tridéxido de
azufre con una ducha de acido sulfurico (98%) en donde el gas es inyectado por la parte
inferior de una columna ascendiendo y el acido dispersado desde la parte superior dela
columna provocandose su descenso dandose asi un contacto Liquido - Gas en

contracorriente (con reaccion quimica).

o Refinamiento del petroleo: Cuando se extrae el petréleo crudo, dependiendo de dénde

provenga, este contiene muchos componentes que requieren destilacion para que el
combustible pueda ser utilizado en un automovil motor de combustion. Afortunadamente,
los diversos tipos de hidrocarburos en ebullicién que conforman el petréleo crudo tienen
diferentes temperaturas de ebullicion y esto hace posible que se pueden separar en

fracciones.

Algunos ejemplos cotidianos de la transferencia de masa podemos encontrarlos cuando el
agua, por evaporacion, pasa de una piscina a una corriente de aire que fluye sobre la
superficie del agua, las moléculas de vapor de agua se difunden, a través de las moléculas de

aire en la superficie, dentro de la masa de la corriente de aire, la cual las arrastra consigo.

Un trozo de CO> solido (hielo seco) también se hace mas pequefio con el transcurso del
tiempo, ya que sus moléculas de CO> se difunden hacia el aire (transferencia de masa sélida
a gaseosa).

Cuando una pequefa fraccion del O2 que se encuentra en el aire se difunde hacia el agua de
mar y satisface las necesidades de oxigeno de los animales marinos, la difusion del carbono
hacia el hierro en el curso del cementado, el dopado de los semiconductores para transistores
y la migracion de moléculas dopadas en los semiconductores a alta temperatura son ejemplos

de procesos de difusion de sélido a sélido.
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1.5.4 ENSENANZA DE OPERACIONES UNITARIAS QUE INVOLUCRAN PROCESOS
DE TRANSFERENCIA DE MASA EN LA ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA
E INGENIERIA DE ALIMENTOS / UNIVERSIDAD DE EL SALVADOR.

En la Escuela de Ingenieria Quimica e Ingenieria de Alimentos, perteneciente a la Facultad
de Ingenieria y Arquitectura de la Universidad de El Salvador, se imparten las asignaturas de
Operaciones Unitarias 11, tanto para el area de Quimica (OPU-315) como para el area de
alimentos (OPN-315), dentro del presente trabajo nos enfocaremos Unicamente a
Operaciones Unitarias |1l impartida para el area de Ingenieria Quimica. (Para la carrera de

Ingenieria Quimica).

En la asignatura Operaciones Unitarias Il (OPU-315), se presenta una introduccion a las
operaciones de transferencia de masa, fundamentos de equilibrio de fase, difusion,
coeficientes de transferencia de masa, transferencia de masa en la interface y operaciones por
etapas de equilibrio, operaciones de humidificacion, secado, lixiviacion, intercambio iénico,
adsorcion de gases, destilacion, extraccion liquido-liquido y solido-liquido y otros procesos
de separacion. Y tiene como objetivo que el estudiante obtenga un conocimiento técnico de
los fendmenos de transferencia de masa, asi como las principales operaciones unitarias
basados en dichos fenédmenos de igual forma poder realizar célculos en los sistemas donde

las mencionadas operaciones se desarrollen y se encuentre equipo vinculado con ellos.

Como parte de la metodologia de la ensefianza-aprendizaje, se cuenta con dos clases
expositivas a la semana de 100 minutos cada una, con una clase enfocada a la discusion de
problemas de 100 minutos, y una parte practica la cual se desarrolla en los laboratorios de la
Escuela de Ingenieria Quimica (Planta Piloto), donde se desarrollan diversos laboratorios con
una duracion aproximada de 200 minutos, asi mismo se desarrolla de forma grupal un trabajo

ex-aula con temas especificos de la asignatura.

El contenido que se imparte dentro de la asignatura Operaciones Unitarias 111 (OPU-315),
esté dividido en ocho unidades:

1. Fundamentos de la Transferencia de Masa.
1.1 Concepto de transferencia de masa y de procesos de separacion.

1.2 Principales operaciones con transferencia de masa.
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1.3 Importancia y aplicaciones de las operaciones con transferencia de masa.

Fundamentos del Equilibrio de Fases.

2.1 Fundamentos. Ley de las fases. Equilibrio vapor liquido.

2.2 Soluciones. Ley de Raoult y Volatilidad.

2.3 Diagrama H-X, diagrama ternario.

Difusion y Coeficientes de Transferencia de Masa.

3.1 Fundamentos. Difusividad y Ley de Fick.

3.2 Difusidn en gases, liquidos y sélidos.

3.3 Estimacion de la Difusividad para gases y liquidos.

3.4 Coeficientes de transferencias de masa. Teorias.

3.5 Analogias y correlaciones para la estimacion de coeficientes de transferencias de
masa.

3.6 Torres de pared mojada.

. Transferencia de Masa en la Interface y Operaciones por Etapas de Equilibrio.

4.1 Coeficiente de transferencia de masa, individual y total.

4.2 Principios de las etapas de equilibrio.

4.3 Balanceo y método graficos.

Operaciones de Humidificacion.

5.1 Definiciones. Uso de la carta Psicrométrica.

5.2 Temperatura de Bulbo himedo y de saturacion adiabatica.

5.3 Ecuaciones de disefio para torres de enfriamiento de agua y de humidificacion de
aire o gases.

Secado.

6.1 Fundamentos y definiciones. Mecanismos.

6.2 Equipos de secado. Calculos.

. Absorcién de Gases.

7.1 Fundamentos. Balances.
7.2 (L/G) minimo, factor de absorcién.
7.3 Célculos para columnas de platos y columnas empacadas, método de las unidades

de transferencia y métodos gréaficos.

39



7.4 Equipo para absorcion de gases. Empaques, inundacién. Calculo del diametro de
la torre.

Destilacion.

8.1 Fundamentos.

8.2 Destilacion instantanea (flash)

8.3 Destilacion continua (sistemas binarios)

8.4 Célculo, método de McCabe & Thiele.

8.5 Eficiencia en destilacion. Elementos de destilacion multicomponente.

8.6 Equipo para destilacion.
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CAPITULO 11

FUNDAMENTOS DE TRANSFERENCIA DE MASA.

2.1 DIFUSION MOLECULAR EN FLUJO LAMINAR.

La difusion molecular (o transporte molecular) puede definirse como la transferencia (o
desplazamiento) de moléculas individuales a través de un fluido por medio de los
desplazamientos individuales y desordenados de las moléculas debido a su energia interna,
y a una diferencia de concentraciones. La difusion puede ocurrir en sistemas de fluidos
estancados o en fluidos que se estdn moviendo. Puesto que las moléculas se desplazan en
trayectorias al azar, la difusién molecular a veces se llama también proceso con trayectoria

aleatoria.

Por ejemplo, si en una probeta de 100 ml de capacidad llena de aire y es introducido bromo,
sus moléculas comenzaran a dispersarse por corrientes del aire y tardara 23 min
aproximadamente en este tipo la probeta tomara el color caracteristico del bromo (rojo), pero
si extraemos (previamente) el aire ya no habra choque de particulas o moléculas de aire con
el bromo y este libremente llenara en pocos segundos la probeta.

De acuerdo con la teoria de cinética de los gases’, se puede expresar que una molécula viaja
en linea recta con una velocidad uniforme y choca con otra molécula, entonces su velocidad
cambia tanto en magnitud como en direccion. La distancia promedio que viaja la molécula
entre cada choque es su trayectoria libre promedio; su velocidad promedio depende de la
temperatura. Como la molécula viaja en una trayectoria en zigzag, la distancia neta en la
direccion en la cual se mueve durante cierto tiempo “rapidez de difusion”, solo es una
pequefia fraccion de la longitud de su trayectoria real. Por esta razon, la rapidez de difusién

es muy pequefia, aunque podria aumentar con un descenso de presion, que reduciria el

7 La teoria cinética de los gases es una teoria fisica y quimica que explica el comportamiento y propiedades
macroscopicas de los gases (ley de los gases ideales), a partir de una descripcion estadistica de los procesos
moleculares microscopicos.
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numero de choques y un incremento de temperatura, que aumentaria la velocidad molecular,

véase figura 7.

/O/
Y \‘i’v
"

\

Figura 7: Movimiento de moléculas. (McCabe et al, 2007).

La difusividad, o coeficiente de difusién, Dag de un componente A en solucion en B, que es
una medida de la movilidad de difusion, se define como la relacion de su flux Ja y su

gradiente de concentracion.

dc ox
.]A = _DABO_ZA = _CDABa_ZA (eC 2. l)

Definida como la primera ley de Fick, para la direccién z, donde el signo negativo realza que
la difusién ocurre en el sentido del decremento de la concentracion. La difusividad es una
caracteristica de un componente y su entorno (temperatura, presion, concentracion ya sea en

solucion liquida, gaseosa o solida, asi como la naturaleza de los otros componentes).

2.2 CALCULO DE COEFICIENTES DE DIFUSION.

La experiencia nos demuestra que cuando abrimos un frasco de perfume o de cualquier otro
liquido volatil, podemos percibir el olor a una distancia de “x” metros, rapidamente en un
recinto cerrado, esto es debido a que las moléculas del liquido después de evaporarse se

difunden por el aire, distribuyéndose en todo el espacio circundante. Un fenémeno similar
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ocurre cuando colocamos un terron de azucar en un vaso de agua, las moléculas de sacarosa

se difunden por toda el agua.

Estos y otros ejemplos nos muestran que para que tenga lugar el fendmeno de la difusion, la
distribucion espacial de moléculas no debe ser homogeénea, o sea debe existir una diferencia,
o gradiente de concentracion entre dos puntos del medio.

2.2.1 CALCULO DE COEFICIENTE DE DIFUSION PARA GASES.

El coeficiente de difusion para gases, es una propiedad del sistema, la cual representa la
facilidad de movimiento de un soluto a través de un solvente, depende de la presion,
temperatura y la naturaleza de los componentes. Sus dimensiones pueden definirse a través
de la definicion de la ecuacion 2.1 las cuales seran longitud?/ tiempo. En gases, la difusividad
aumenta con la temperatura, y disminuye al aumentar la presion. También disminuye al
aumentar el peso molecular de los compuestos. En un gas a baja presion, la difusividad es

independiente de la concentracion, por lo que si se cumple que Dag = Dga.

Cuando no se cuenta con datos experimentales para gases y necesitemos el calculo de

coeficientes de difusidn se cuenta con diferentes tipos de modelos los cuales son:

I.  Wilke-Lee.

3
s B 1, 1) 1 > ( 1,131
10 (1-084 0'249\/(MATMB}1000>T2\/ M, Mg)/1000

P (rap)? f(k—T)

€4B

Dy = (ec. 2.2)

Il. Teoria Cinética de Champman-Enskoq.

Dy = 0.0022662.T%5
AB ™ pmS3 . o3p.0p

(ec. 2.3)

Es valida para bajas presiones y donde:

o €as (energia caracteristica, que se suele usar dividida entre la constante de Boltzmann

K)
o oas (didmetro de colision) son parametros que dependen de las moléculas que

interactUan y se obtienen a partir de los valores de las sustancias puras.

43



Tabla 2.1: Parametros de Lennard-Jones. Reid, Prausnitz y O'Connell.

1
O-AB = E(O-A + O'B) (EC 2 4)

H2 = (2,205 (ec. 2.5)

K K

Sustancia ’ e Sustancia ’ e Sustancia ° ek
A | K A | K A | K

H2 2.847 | 59.7 UFs 5.967 | 236.8 Clz 4,217 | 316.0
He 2.551 | 10.22 Hg 2.969 | 750.0 Br2 4.296 | 507.9
Ar 3.542 | 93.3 C2Hs 4.443 | 215.7 I2 5.160 | 474.2
Kr 3.655 | 178.9 CaHy 4.163 | 224.7 HF 3.148 | 330.0
Xe 4.047 | 231.0 CaH2 4.033 | 231.1 HCI 3.339 | 344.7
Aire 3.711 | 78.6 CsHs 5.118 | 237.1 HBr 3.353 | 449.0
N2 3.798 | 71.4 Che 4.678 | 298.9 HI 4,211 | 288.7

CH=CH
07) 3.467 | 106.7 | CHs-C=CH |4.761 | 251.8 HCN 3.630 | 569.1
H20 2.649 | 356 n-CsH1o 4.687 | 531.4 H2S 3.623 | 301.1
CO 3.690 | 91.7 Iso-C4H1o 5.278 | 330.1 SFe 5.128 | 222.1
CO2 3.941 | 195.2 n-CsH12 5.949 | 341.1 | CH3-O-CHs | 4.307 | 395.0
cos | 4130|3360 | CCHy: | 6464 |1034| 20 |s678] 3138
CoHs

CS: 4.483 | 467.0 N-CeHu4 5.949 | 399.3 CHsCl 4.182 | 350.0
C2N2 4.361 | 348.6 | Ciclopropano | 4.807 | 248.9 CHCl; 4.898 | 356.3
NH3 2.900 | 558.3 | Ciclohexano | 6.182 | 297.1 CHCls 5.389 | 340.2
NO 3.492 | 116.7 Benceno 5.349 | 412.3 CCl4 5.947 | 322.7
N20 3.828 | 232.4 CHs-OH 3.626 | 481.8 CCl2F 5.116 | 280.0
SO2 4112 | 335.4 C2Hs-OH 4,530 | 362.6 SiH4 4.084 | 207.6
F2 3.357 | 112.6 | CH3-CO-OH | 4.600 | 560.2 SiF4 4.880 | 171.9
SiFs 5.128 | 222.1 - - - - - -

Fuente: “The Properties of Gases and Liquids”. 5% ed., McGraw-Hill (2000).

44




I11.  Ecuacion de Fuller.

0.00143*T175
Dyp = - — (ec. 2.6)
P33

(EVa)3+(XVe)3

Utilizable de igual forma para presiones bajas (maximo 10 bar), donde los valores de v
(sumatoria de volumenes moleculares de difusion), para algunas moléculas simples se
obtienen directamente de tablas; para otros compuestos deben estimarse por contribucion de

grupos.

Tabla 2.2: Volimenes moleculares de difusion para algunas moléculas simples. Reid, Prausnitz y O'Connell.

Molécula | >v | Molécula | >v | Molécula | Yv | Molécula | Yv
H2 6.12 He 2.67 CcoO 18.0 Cl; 38.4
F2 6.84 Ne 5.98 CO: 26.9 Br2 69.0
N2 18.5 Ar 16.2 N20 35.9 SO 41.8
02 16.3 Kr 24.5 NH3 20.7 SFe 71.3
Aire 19.7 Xe 32.7 H20 131 | CClF2 | 11438

Fuente: “The Properties of Gases and Liquids”. 5% ed., McGraw-Hill (2000).

Tabla 2.3: Contribuciones de grupo para volimenes moleculares de difusion. Reid, Prausnitz y O'Connell.

Atomo| v |Atomo| v |[Atomo| v |Atomo| v
C 15.9 H 2.31 0] 6.11 N 4.54
F 14.7 Cl 21.0 Br 21.9 I 29.8
S 22.9 Cierre de anillo -18.3

Fuente: “The Properties of Gases and Liquids”. 5% ed., McGraw-Hill (2000).

IV. Extrapolacion de Hirschfelder.

Se emplea para estimar la difusividad a una cierta temperatura T> y presion P> cuando ya se

tiene como dato la difusividad a otra temperatura T1 y presion Py conocidas.
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D4pr,p, = Dapryp, (%)1.5 (i_:) (ec. 2.7)

Cuando el rango de temperatura es grande (mayor a 50°), se necesita incluir también un factor

adicional relacionando las integrales de colision a ambas temperaturas:

Dupr,p, = DapryP, (%)1.5 (i_:) <%> (ec. 2.8)

Opr,
2.2.2 DIFUSIVIDAD PARA GASES A ALTAS PRESIONES.

No existe un valor especifico de presion a partir del cual se considere "alta”. Normalmente
los métodos para gases a baja presion comienzan a mostrar desviaciones significativas a
presiones de 10 atmdsferas o mayores. A diferencia de los gases a baja presion, la difusividad
de los gases si depende de la composicién cuando la presion es alta. Los métodos para gases
a alta presion generalmente requieren de datos a la misma temperatura del sistema, pero a
baja presion (indicado aqui con un asterisco *). Esta baja presion suele ser 1 bar 6 1 atm,

aungue puede ser otra presion siempre y cuando sea baja presion.

I.  Ecuacién de Riazi y Whitson.

_LDas__ q o7 (Mﬁ (ec. 2.9)

b+c.Py
(p-Dgp)* )

Para calcular la presion reducida Pr se emplea la presion pseudocritica de la mezcla, mientras

que by c son funciones del factor acéntrico de Pitzer de la mezcla wag:

Peap = YaPea+ YePep (ec. 2.10)
P
B = — (ec. 2.11)

Este método no se debe usar para estimar difusividades a baja presion porque no predice el
valor correcto de difusividad. Otra dificultad que presenta es que la viscosidad p y la

viscosidad a baja presion p * generalmente dependen también de la composicion.
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II.  Meétodo de He y Yu.

-0.3887.0.5,r
1-0.23.0.5,r

7 \05
Dy = 1x107 %« (M—) exp( ) (ec. 2.13)
A

Este método es aplicable a para altas presiones, donde a es un factor que depende inicamente

de las propiedades del solvente.

La densidad reducida del solvente esta dada por psr= ps, / ps.c , cONn la densidad del solvente
ps evaluada a la temperatura y presion del sistema. EI método original cubre los rangos 0.66

<Tr<1.78y0.22 < pgr< 2.62, y probablemente no sea confiable fuera de esos rangos.

Donde alpha (@) es calculada mediante los valores del solvente utilizando la siguiente

ecuacion:

0.5 2
a = 14.882 + 5.908x1073 (w) +2.0821x107° (“22-722)"  (ec. 2.14)
M M

B B

2.2.3 DIFUSIVIDAD EN FASE LIQUIDA.

Los modelos para estimar coeficientes de difusion en liquidos no son tan exactos como para
gases. En un liquido, la difusividad aumenta cuando aumenta la temperatura, disminuye

cuando aumenta el peso molecular, y casi no es afectada por la presion.

La difusividad depende fuertemente de la concentracion, por lo que en muchos casos sélo
puede estimarse para concentraciones muy bajas, es decir a dilucion infinita (indicado con
un superindice cero). Por lo tanto, D°ag representa la difusividad de A cuando tenemos
dilucion infinita en B; es decir, que cada molécula de A estd rodeada practicamente de B

puro.

Ya que pocas veces se puede estimar el efecto de la concentracion, desde el punto de vista
practico se asume que la difusividad es a dilucion infinita, donde aplica a concentraciones

tan altas como 5 6 10% mol de A en B.

l. Modelo de Wilke-Chang.

0.5
DS, = 7.4x10~11 LB T (o0 2 15)
KVp 4
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Para dilucidn infinita donde ¢ es un factor adimensional de asociacidn del solvente (2.6 para
agua, 1.9 para metanol, 1.5 para etanol, y 1.0 si no es un solvente asociado), y Vi a el volumen
molar del soluto a su temperatura de ebullicion, el cual puede ser calculado con
Vp,2=0.285Vc! 048

El modelo de Wilke-Chang es bastante usado, pero en algunos casos puede llegar a tener

errores elevados. Este método no debe emplearse cuando el soluto es agua.

2.3 INTRODUCCION DIFUSION MOLECULAR EN ESTADO ESTABLE.

A partir de lo que se considera con la expresion de la ley de Fick donde se presenta la relacion
entre el flux (cantidad de masa que se mueve por unidad de volumen en una unidad de
tiempo) y el cambio de la concentracion cuando existe movimiento en las particulas de este,
con esto en mente podemos a partir de un experimento podemos entender. Considérese una
caja, que esta separada en dos partes mediante una particion P. En la seccién | se coloca 1 kg
de agua (A) a la derecha y en la seccién 11, a la izquierda, 1 kg de etanol (B) (las densidades
de los liquidos son diferentes y la particion esta colocada de tal forma que la profundidad de

los liquidos en cada seccion sea la misma), véase figura 8.
Agua Etanol

~ ~.

Agua Etanol

Figura 8: Difusion en solucidn binaria (etanol-agua). (Treybal, 1986).

Cuando se elimina cuidadosamente la particion de la caja, se inicia el proceso de difusion de
los liquidos. Cuando la concentracion sea uniforme a lo largo de la caja y el proceso de

difusion se complete: en toda la caja habra 50% de masa de cada componente.
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Es claro que, aunque el agua se difundio6 hacia la derecha y el etanol hacia la izquierda, hubo
un movimiento neto de masa hacia la derecha, de tal forma que, si la caja se hubiese
equilibrado inicialmente sobre el filo de un cuchillo, al final del proceso se hubiese inclinado
hacia la derecha. Si se toma como positiva esa direccion hacia la derecha, entonces el flux
Na de A con relacién a la posicion fija P seria positivo y el flux Ng de B seria negativo. Por

condicion del estado estacionario, el flux neto es:

Para llegar al resultado que:

N, = (N, + NB).CTA — Dap.—=  (ec. 2.17)

2.3.1 DIFUSION MOLECULAR EN ESTADO ESTACIONARIO EN FLUIDOS SIN
MOVIMIENTO Y EN FLUJO LAMINAR.

A partir de esto si lo aplicamos al caso de la difusion en el sentido Unicamente de z, donde
Na Y Ng son constantes (estado estacionario), de igual forma tomando que Dag €s constante,

podemos separar variables e integrar (ec. 2.17).

Donde el estado 1 indica el principio de la trayectoria de difusion (Ca elevada) y el estado 2

el final de la trayectoria de difusion (Ca bajo). Donde z2-z1=z

ac C ac
NA = (NA+ NB)XA_DABa_ZA: (NA+ NB)?A_DABB_ZA (EC 2 20)
Separando variables e integrando a ambos miembros:
Caz —dCa 1 7
fCAl CNA_CA(NA+NB) - CDap le dZ
N cD A Az
— A . AB | Ng+Ng C
Na=gows  ma-m ™ [N_A_m] (ec. 2.21)
Ny+Np c
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2.3.2 DIFUSION MOLECULAR EN GASES (ESTADO ESTACIONARIO).

Se puede aplicar la ley de gases ideales a la ecuacion anterior y asi utilizarse a partir de las

presiones parciales o su fraccion molar.

N Dap.P [—NAE\, ]Pt_pAz
N, e 2 n | At (ec. 2.22)

T Nao+Ng RT(Z,—Z,) _5
2 L NA+NB Pt PAl

Ny Dap-Pt

Ng
—Ya2
N p+N
N, = - - In | FATE (ec. 2.23)
Na+Np RT(Z=Z1) oY a1

I.  Difusién en Estado Estacionario de A, a Través del No Difundente B.

Este andlisis puede realizarse si no se toma consideracion el flujo de uno de los elementos.

Ng =0, Na = Constante.

Ng
Ng+Np

= N (ec. 2.24)

Con esto a partir de la ecuacion 2.22 tenemos:

N, = 248 (”f‘@) (ec. 2.25)

RT(z2-21) Pt—Pay

Definiendo como:

Pom = 22281 (ac. 2. 26)

Tenemos:

Ny =—24% __ (B —P,) (ec. 2.27)

RT(z2-21)PBm

La sustancia A se difunde debido a su gradiente de concentracién —dPa/dz (El gradiente de
concentracion se expresa en términos de presion por los cambios de esta durante el
fendmeno). La sustancia B también se difunde con relacion a la velocidad molar promedio

con un flux Jg que depende de —dPg/dz, pero se toma que esta velocidad es la misma a la que
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fluye la sustancia difundente, con lo que puede hacerse su Ng = 0, relativo a un lugar fijo del

espacio véase figura 9.

o .Ig_r

y Laz

Ba
.E B

i
e

Y 7

&y ]
Disfancia. 7

Figura 9: Difusion de A, a través del no difundente B. (Treybal, 1986).

Il.  Contradifusion Equimolar de Gases en Estado Estacionario.

En esta situacion consideramos que Na = -Ng, las dos constantes, una situacion muy

frecuente en las operaciones de destilacion.
Ny=(Ng+Np) 5 ——- — (ec. 2.28)
t

D — j—
Ny = ﬁ(ﬂu — Pyz)  (ec. 2.29)

I11.  Difusién en Estado Estacionario en Mezclas Multicomponentes.

Las expresiones para la difusion en sistemas de multicomponentes se vuelven muy
complicadas, pero con frecuencia se pueden manejar utilizando la difusividad efectiva, la
cual puede obtenerse a partir de sus difusividades individuales de cada uno de los
componentes, donde Ni es positivo si la difusién es en la misma direccion que A y negativo

si es en la direccion opuesta.
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Dag se puede reemplazar por Dam (Difusion efectiva):

D, = —NazYaZiali (ec. 2.30)
= : 2.
m A b ViNa—ya.Ny)

En el caso especial de que todos los Ni=0 excepto Na, 0 sea caso de difusion de Na, a través

de componentes no difundentes:

_ l-yaq _ 1
DA,m —sn_ i N Y, (EC. 2. 31)
=B Dpi B D,

Donde: y; = Fraccién mol del componente i, libre de A.

2.3.3 DIFUSION MOLECULAR EN LIQUIDOS EN ESTADO ESTACIONARIO.

Partiendo de la integracidon del flujo de A (ec. 2.21), no se puede suponer que el coeficiente
de difusividad y la concentracion son constantes, ya que la difusividad pueden variar
considerablemente con la concentracion, debido al escaso conocimiento de las difusividades
en liquidos, se hace uso de una concentracion promedio y el mejor promedio que se tenga de
la Dag.

N

A X4y
N D
N, = "4 Dan (L )av.ln [—(N*}J Np) ] (ec. 2.32)

T Nat+Ng ' z-z, \PM _Na _
ATNB Z3—Z7 (N2+Np) Xa1

IV. Difusién en Estado Estacionario de A, a Través del No Difundente B.

De la misma manera que en los gases se tiene que Ng = 0.

N, = —248 (L) (X4 — X4)  (eC. 2.33)
av

(z2—-21)Xgm \PM

Siendo Xem una media logaritmica de las fracciones calculada de la misma forma que la

Presion en el caso de los gases visto anteriormente.

Contradifusion Equimolar en Estado Estacionario.

Partimos de Na =- Ng
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Ny = (DAB (Car — Cy2) = ~Ap (i) (Xp1 — Xa2) (ec. 2.34)

2-21) (z2-21) " \PM/ gy

V. Difusion en Sistemas Reaccionantes en Superficies Cataliticas.

Para utilizar estas ecuaciones, debe conocerse la relacion entre Na y Ng. Esta generalmente

se fija por otros motivos.

_ 2.PtDyp 2.Pr—Py,
Ny = 2028 g (2222) - (ec. 2. 35)

2.4 COEFICIENTES INDIVIDUALES DE TRANSFERENCIA DE MASA.

En la region turbulenta, las particulas del fluido ya no se mueven de forma ordenada, como
en la subcapa laminar. Por lo contrario, porciones relativamente grandes del fluido, llamadas
remolinos, se mueven con rapidez de una posicién a otra; un componente apreciable de su
velocidad se orienta perpendicularmente a la superficie a través de la cual esta fluyendo el
fluido.

Debido al rdpido movimiento de remolino, los gradientes de concentracion en la region

turbulenta seran menores que los que existen en la pelicula.

El mecanismo del proceso de flujo en que intervienen los movimientos de remolinos en la
region turbulenta no han sido estudiados de manera especifica, es por ello que no se tiene
una tota comprension de estos. Sucede lo contrario con el mecanismo de la difusion
molecular de liquidos, al menos para gases, en el cual se conoce bastante bien, puesto que
puede describirse en funcién de una teoria cinética que proporciona resultados que estan de

acuerdo con los experimentales.

Es posible que no sea plana la superficie a través de la cual sucede la transferencia; si asi
sucede, la trayectoria de difusion en el fluido puede tener una seccion transversal variable;
en ese caso, N se define como el flux en la interfase de la fase, en donde la sustancia abandona
0 entra a la fase para la cual el coeficiente de transferencia de masa es F. Na es positiva
cuando Ca; esta en el principio de la trayectoria de transferencia y Caz en el final. De

cualquier forma, una de estas concentraciones se encontrara en el limite de la fase. La forma
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en que se defina la concentracion de A en el fluido modificara el valor de F; generalmente se

establece de forma arbitraria.
Nyz =ke(Pag — Pay) = ky(Yac —yai) (ec. 2.36) Fase Gaseosa.
Ny, =ki(Cai — Car) = kx(x4; —x,.) (ec. 2.37) Fase Liquida.
Naz = kg(Pag = Pay) = ku(Cai — Capr)

_ ki _ (PaG—Pay)
ke~ (Car—cas) (ec. 2.38)

Donde:
moles de A transferidos
ke(=) S f — (ec. 2.39)
(Tiempo)(Area interfasica)(Presiéon)
moles de A transferidos
ky(=)— moles de A transferidos (ec. 2. 40)
(Tiempo)(Area inter fasica)(Fraccion molar)
moles de A transferidos
k(=) — S p_— ! — (ec. 2.41)
(Tiempo)(Area interfasica)(Concentracion(molA/vol))
moles de Atransferidos
k(=) ! (ec. 2.42)

(Tiempo)(Area interfasica)(Fraccién molar)

2.5 COEFICIENTES GLOBALES DE TRANSFERENCIA DE MASA.

En determinaciones experimentales de la rapidez de la transferencia de masa, generalmente
es posible determinar, por muestreo y andlisis, las concentraciones de soluto en la masa total
de los fluidos. Sin embargo, el muestreo adecuado de los fluidos en la interface es
generalmente imposible, puesto que la mayor parte de las diferencias de concentracion, como
YAG — YA, tienen lugar en distancias extremadamente pequefias. Un aparato ordinario de
muestreo resultaria tan grande en comparacion con esta distancia que seria imposible
acercarse lo suficiente a la interface. Por tanto, el muestreo y el analisis proporcionaran ya g,
0 XAL, Pero no yai ni Xa,i. En estas circunstancias, solo puede determinarse un efecto global

en funcidn de las concentraciones en la masa principal. Sin embargo, estas concentraciones
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no tienen de suyo las mismas bases en funcién del potencial quimico. A partir de la Imagen
8, tenemos que la curva de distribucion en el equilibrio es Unica a temperatura y presion
dadas, entonces ya*, en el equilibrio con XxaL, es una medicion a partir de xaL, tan adecuada,
como lo es xaL mismo, y mas aun, teniendo la misma base que yac. 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 K.
Ny, = Ka(m - W) = Ky(yA,G - YA*) (ec. 2.43)
Ny, =K (Ci" = Cap) = Ku(x4" —x4,)  (eC. 2.44)
Donde:

Pa* es la presion parcial de A en el equilibrio con CaL en la fase liquida y ya* es la

composicion del gas en el equilibrio.

Ca* es la concentracion de A en el equilibrio con Pac en la fase gaseosa y xa* es la

composicion del liquido en el equilibrio.

Curva en el equilibrio

)

Yag 2 ] ] 0
/Pendiente=m

Pendiente = — 4, /4,

Pendiente=m !

i
Ya c ||
|

Yat A8 Xa

Figura 10: Diagrama de equilibrio donde se muestran las diferencias globales de concentracion. (Treybal,
1986).
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A partir de la geometria se tiene que m” es la pendiente de la cuerda CM. Sustituyendo las

diferencias de concentracién por sus (flux/coeficiente) equivalentes.

1 1 m
K_G_E-l_k—L (ec. 2.45)
1

1 m
K_y_k_y+k_x (ec. 2.46)

Esto muestra la relacion entre los coeficientes de transferencia para cada fase por separado;

el coeficiente global tendra la forma de una suma de resistencias, de la misma forma para

liquido con la pendiente de la cuerda MD.

1 1 1
K_L_mkG+k_L (ec. 2.47)
1 1

1
K 5 + P (ec. 2.48)

Con las ecuaciones anteriores podemos deducir las relaciones entre las resistencias:

1
Resistencia en la fase gas kg
; ; == (ec. 2. 49)
Resistencia total en ambas faces s
G
1
Resistencia en la fase liquida kg,
- - =T (ec. 2. 50)
Resistencia total en ambas faces s
L

Cuando la relacion de equilibrio es lineal la relacion entre los coeficientes totales puede

obtenerse por:

R‘l* = mICA‘L (EC 2 52)

En estas condiciones la pendiente puede ser dada por la ley de Henry. La cual establece que
la cantidad de gas disuelta en un liquido (concentracidon) a temperatura constante es

proporcional a la presion parcial del gas sobre el liquido.
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En el caso de un gas soluble, “m” es pequefia, por lo que podemos afirmar que la mayor
resistencia a la transferencia de masa se encuentra en la fase gaseosa; por lo que se dice que
el sistema est& controlado por la fase gaseosa. En caso contrario cuando la m es grande se

dice que el sistema esta controlado por la fase liquida.

2.6 OPERACIONES DE HUMIFICACION.

Son operaciones de contacto directo entre dos fases inmiscibles (gas/liquido), a diferente
temperatura, e involucran transferencia de calor y de masa simultaneas a través de una
interface. La fase gaseosa puede ser una mezcla (gas/vapor). La fase liquida se considera

pura (el gas es insoluble en el liquido).

Estas operaciones se designan genéricamente como Humidificacion y Deshumidificacion.

o Humidificacién: se aumenta el contenido de vapor del gas (o la mezcla).

o Deshumidificacion: se reduce el contenido de vapor de la mezcla por condensacion

parcial.
Algunas aplicaciones de estas operaciones tenemos:

Enfriamiento de un gas o una mezcla (gas/vapor) caliente por contacto directo con un
liquido frio. El gas (o la mezcla gas/vapor) se enfria debido a la vaporizacién parcial del

liquido, aumentando su contenido de “humedad”.

Humidificacion de un gas: contacto directo de una mezcla (gas/vapor) caliente (baja
humedad) con un liquido frio que se vaporiza enfriando la mezcla y aumentando su
contenido de humedad hasta un cierto valor requerido (por ejemplo, aire para ingresar

en un secador).
Deshumidificacion de una mezcla gas/vapor caliente por contacto directo con un liquido

frio. Parte del vapor condensa disminuyendo la humedad de la mezcla.
(Acondicionamiento de aire).
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Enfriamiento de un liquido por contacto directo con un gas (o una mezcla gas/vapor de
baja humedad) frio. El liquido se enfria por transferencia de calor sensible y también por
evaporacion parcial. El gas (o la mezcla) aumentan su temperatura y contenido de

humedad. (Ej: enfriamiento evaporativo de agua por contacto directo con aire ambiente).

En estos casos se lleva a cabo:

e Transferencia de calor sensible (del gas al liquido o del liquido al gas).

e Transferencia de calor latente (desde la interface a la fase gaseosa, o desde la fase
gaseosa a la interface).

e Transferencia de masa (desde la interface a la fase gaseosa, o desde la fase gaseosa a la

interface). No existe transferencia de masa en la fase liquida ya que ésta es pura.

2.6.1 CLASIFICACION DE SISTEMAS DE ENFRIAMIENTOS EVAPORATIVO DE
AGUA.

Estanques o0 piletas: existen dos tipos de estanques los cuales se mencionan a

continuacion:

o Estangues simples: el area de interface es la que suministra la superficie del liquido en

la pileta. El flujo del aire (viento) es paralelo a la superficie del agua.

o Estangues con rociadores: se aumenta la interface colocando sobre la pileta lineas de

cafios con rociadores que sobresalen (alimentados con el agua de la pileta) que generan
un volumen de gotas en contacto con el aire. En ese volumen se da flujo cruzado del
aire (viento) con respecto al agua (gotas que ascienden desde los rociadores y caen a
la pileta).

Torres atmosféricas: son aquellas en que se pone en contacto el agua, alimentada a la

cabeza de la torre, con el aire que circula debido a la velocidad del viento entrando y
saliendo de la torre a través de persianas colocadas en los costados de la misma (flujo

cruzado agua/ aire), véase figura.
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Las torres atmosféricas pueden ser:

o Con rociadores, sin relleno.

o Con distribuidor de agua y relleno.

Empaque

Figura 11: Esquema de torre de enfriamiento. (Cerna, 2012).

I11.  Torres de tiro natural o hiperbdlicas: equipos de altura y didmetro muy importantes,

usados para enfriar cantidades muy importantes de agua. El flujo ascendente del aire se
genera por diferencias de densidad entre el aire frio que ingresa y el aire caliente que
egresa. La diferencia es mayor cuando mas humedo sea el aire ambiente. La forma del
equipo favorece el tiraje. La zona donde se produce transferencia de calor y masa esté en
la parte inferior de la torre: una pileta de forma anular alimenta el agua caliente al relleno

poniéndola en contacto con el aire. Debajo de éste una pileta recoge el agua fria.

IV. Torres de tiro mecéanico: la circulacion del aire a traves del equipo se realiza por medio

de un impulsor (ventilador). Segun la ubicacion del mismo se pueden dividir como:

o Tiro inducido: ventilador colocado en la cabeza de la torre véase figura 11.
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o Tiro forzado: ventilador en la base de la torre.

Estas torres tienen relleno de distintos tipos. Segun la circulacion del agua y el aire a través

del equipo se las clasifica en:

a) Torres de tiro inducido.
b) flujos en co-corriente.

c¢) flujos en contracorriente.
d) flujo cruzado.

e) Torres de tiro forzado (s6lo operan con flujos en contracorriente).

La mayor diferencia entre los estanques simples y los restantes equipos es el area de interface
que suministran. En los primeros es la superficie del liquido en contacto con el aire, y para
lograr altas areas de interface ocupan areas importantes. En los restantes, y por distintos
medios (rociadores, relleno) se aumenta mucho el area de interface lograndose un equipo

mucho mas compacto, aunque de mayor costo.

2.6.2 DEFINICION DE TERMINOS EN SISTEMAS DE ENFRIAMIENTO
EVAPORATIVO.

Estos equipos normalmente operan en un circuito cerrado: reciben el agua caliente

proveniente de los servicios de enfriamiento de la planta (intercambiadores de calor,

reactores, condensadores, etc.) y la enfrian para que pueda ser re utilizada. Es por esto que

hay que tener claro los siguientes términos en sistemas de enfriamiento evaporativos tales

como:

a) Circulacion o carga de agua (L): flujo masico de agua caliente alimentado al sistema_de

distribucion y circulado a través del equipo véase figura 12.

b) Carga de aire (G): flujo masico de aire, expresado en aire seco, que ingresa al equipo. Es

un valor constante entre la entrada y salida.

60



t o teo

Hio Heo
2 7=z
dz

S
B |

1 =0

L G

tr 1 te1

Hy1 Ha1

Figura 12: Torre de enfriamiento en contracorriente de seccion transversal circular. (McCabe et al, 2007).

c)

d)

Rango de enfriamiento (R): diferencia entre las temperaturas de entrada y salida del agua

al equipo.

R = tLZ - tLl (eC 253)

Aproximacion (A): diferencia entre la temperatura de salida del agua fria (t) y la

temperatura de bulbo himedo del aire de entrada (tw1). Esta Gltima es la minima
temperatura a la que podria enfriarse el agua en un equipo ideal cuya interface fuese
infinita. La aproximacion nos indica cuanto se acerca el equipo real al ideal, y se fijan

valores minimos en base a consideraciones econémicas.

A = tLl - thl (eC 254)
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e) Carga térmica (Q): es la cantidad de calor eliminado del agua en el equipo.

Q =L CpL (tLZ - tLl) (eC 255)

f) Arrastre: cantidad de agua que es arrastrada por el aire de salida en forma de finas gotas.
Se trata de minimizar el arrastre por medios mecénicos (eliminadores de arrastres,
persianas, etc.) pues representan una pérdida de agua y ocasionan deterioros en equipos

cercanos. En torres de tiro mecanico se estiman en 0.1 a 0.2% del flujo de agua circulada.

g) Evaporacion (E): es el flujo masico de agua que se requiere evaporar en el equipo para

lograr eliminar la carga térmica Q del agua circulada. (y que se incorpora al aire

aumentando su temperatura y humedad)

FE=2_ L Cpy, (tr2 —tL1)
A A

(ec. 2.56)

Normalmente E esta entre 1 y 5% del agua circulada.

f) Reposicion (Lo): es el flujo masico de agua que debe ser agregado al circuito para

compensar las pérdidas de agua debidas a la evaporacion, el arrastre y las purgas.

g) Purga (P): en el equipo se pierde agua (pura) por evaporacion (el arrastre es muy
pequefio) y se repone con agua (que contiene sélidos).

Al cabo de varios ciclos de operacion el contenido de solidos en el agua recirculada va
aumentando ocasionando problemas (obstrucciones, corrosién). Para mantener constante el
contenido de sdlidos es necesario realizar purgas, las que pueden ser intermitentes o

continuas.

2.6.3 ECUACIONES FUNDAMENTALES PARA OPERACIONES DE ENFRIAMIENTO
EVAPORATIVO.

En el enfriamiento evaporativo de agua con aire interesa obtener las ecuaciones de:

I. Balance de masa.
Il.  Balance térmico.

IIl.  Transferencia de calor.

62



IV.  Transferencia de masa.

Consideremos una torre de seccion transversal circular de area S, véase figura 13 en la que
se enfria una carga de agua (L) desde t.. hasta t 1, circulando en contracorriente con una

carga (G) de aire ambiente.

Sisterna de .\ Boquillas de
distribucion T R aH distribucién del agua
e = Distribuidores de agua
e ’ Enrejados de madera
b
Eliminadores ST I S
dearraste —heeoTli———x/4

T Vi

L/ .
o - \ _—

't
:’d................'.‘@/ EStar‘quedehorrr“gén

Figura 13: Torre enfriamiento atmosférica. (Cerna, 2012).

Suponemos:

I.  Proceso adiabatico.
Il.  Seccidn 1: base de la torre.
[1l.  Seccion 2: cabeza de la torre.
IV.  G: Ibaire seco /h ft? de seccidn transversal de torre.
V. L:Ibdeagua /h ft? alimentada a la torre.
VI. G es constante desde la base a la cabeza de la torre (G1 =G2).

VII. L varia desde la cabeza a la base de la torre debido a la evaporacion (L2<L).
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VIII.  El aire se considera insoluble en el agua.

I. Balance de masa.

Para el agua en el elemento de torre de altura dz.
dL = GdY (ec. 2.57)
El agua evaporada aumenta la humedad absoluta del aire ().

I1. Balance térmico.

Considerando proceso adiabatico a presion constante. Como la evaporacion esté entre 1y 5%
de (L.S), a los efectos del balance térmico se supone que L es constante.

Hg: entalpia relativa de una mezcla aire/vapor de agua a tg y P constante, y se expresa como
la suma de las entalpias de los componentes mas un término de interaccion, que para el

sistema aire/ agua puede despreciarse.
Haire = Cpaire seco (tc — to) (Btu/lb aire seco) (ec. 2.59)
Hvapor =\o+ vaapor (tG - t,o) (BtU/Ib agua) (eC. 260)

Estados de referencia:

Haire =0 a to =0°F
Haguatiquiza= 0 @ = 32°F

Lo: calor de vaporizacion del aguaat’,

’ B
HG = Cpaire seco(tG - to) + Y[)\o (tG =t o)] (%) (EC. 2.61)

aire seco

Y: humedad absoluta del aire en (Ib agua/lb aire seco).
Para la mayoria de los calculos puede tomarse como referencia:

Cp aire seco — 0.24 Btu/lb °F Yy Cp vapor = 0.45 Btu/lb °F
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Bt
Ch = CPaire seco T YCPvapor agua (lb—u) (ec. 2.63)

. o
aire seco F

Donde:

o Ches el calor humedo.

o Hui: entalpiadelaguaat,
Estado de referencia:
HL=0 a t’', =32°Fy1latm
H =C_ (t—t,) (ec. 2.64)
o Cy: calor especifico del liquido.
dH, = C,dt, (ec. 2.65)
Por lo que el balance de entalpia es:
G dH; = G Cpdt; + G A,dY =L C dt, (ec. 2.66)
Integrando esta expresion para toda la altura de la torre, suponiendo que Ch y Cr no varian:
G(Hgz — Hg1) = L Cp(t2 — tyy) (ec. 2.67)
Con lo que tendriamos la linea de operacion de la torre que se presenta en la figura 14.

2.6.4 PERFILES DE TEMPERATURA ENTRE LAS FASES.

Desde que el agua ingresa a la torre a ti2 en el distribuidor (Cima de la torre) hasta que llega
a la pileta a t.1 (Base de la torre) su temperatura va disminuyendo. El aire, circulando en

contracorriente, aumenta tanto su temperatura (tc) como su humedad absoluta ().

Para la mayor parte de la altura de la torre se cumple que tL > te. En la zona proxima a la

base de la torre, puede ocurrir que: ti < tc y aln que t. < t.
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Designando por t; a la temperatura de la interface agua/aire, los perfiles de temperatura para

ambas zonas de la torre cumplen:

Tabla 2.4: Perfiles de temperatura entre faces en una torre de destilacion.

Parte superior de la torre Parte inferior de la torre
ti<tc
tL>ti>te ti<tL

tL < te (con tL > twh1)

Fuente: Welty et al, 2008.

Esto determina la direccion de la transferencia de calor sensible, segln se puede véase en las

Figuras 14 y 15 siguientes:

Liquido Gas

Humedad &

—————— — —
p—

Oy

Temperatura

Temperatura ex

. // % x Calar latente {2}
Calor sensible /777

(a+d) 77/
VIS PsY

Calor sensibie (&)

RN
3

\

Figura 14: Condiciones en la parte superior de la torre de enfriamiento. (Welty et al, 2008).
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Liquido Gas

Temperatura B)

Y

/ Calor latente ()
Calor sensible /4

(34b) /// 4 Calor sensible (&)
7

A

N

Figura 15: Condiciones en el fondo de la torre de enfriamiento. (Welty et al, 2008).

Las ecuaciones de transferencia de calor se deducen para la zona en que t. > ti > te, que

describe el comportamiento de la mayor parte de la torre son:

I. Ecuaciones de transferencia de calor.

En estado estacionario (flujos y temperaturas constantes con el tiempo en cada seccién de la
torre) se cumple:

Qsensible de enfriamiento de liquido — Qvaporizacién del agua en interface + Qsensible calentamiento gas (EC. 268)

En cada seccion de la torre se tienen valores de la temperatura del agua, temperatura de la

interface y temperatura del aire: t. > ti > tc.

Estas diferencias de temperatura ocasionan véase figura 16:

67



o Transferencia de calor sensible desde el liquido a la interface por conveccion natural o
forzada, segun que la fase liquida este como gotas (torre con rociadores) o como pelicula
que escurre (torre con relleno).

o Transferencia de calor sensible desde la interface al seno del aire en flujo por conveccién
forzada.

o Transferencia de calor latente en la interface por evaporacion del agua.

La mayor parte del enfriamiento del agua se debe a la evaporacion de parte de ella, el resto

aumenta la temperatura del aire. EI agua evaporada aumenta la humedad del aire.

Transferencia de calor sensible la expresamos mediante el uso de coeficientes individuales de
transferencia de calor, h. y hg para la fase liquida y gaseosa, respectivamente. Consideremos dos
secciones proximas de una torre con rociadores, separadas por dz. Sea S el area de la seccion
transversal de la torre. En cada instante las gotas que pasan por cada seccién constituyen la

interface de la misma.

Suponemos que en dz se puede considerar:

(tu - ti) = cte; (ti - tc) = cte; Mi= cte; (Yi-Y) =cte; L =cte
Qsensible de enfriamiento del liquido = h, dA (t, —t;) = LS dH, (ec. 2.69)
Qsensible de calentamiento del gas = he dA (t; —tg) = G S Cp dtg (ec. 2.70)

Donde, dA es el area de la interface (area superficial de todas las gotas) contenida en el

volumen de torre dV = S dz. Donde z es la altura.
Si la torre fuese rellena, dA seria el area superficial del relleno contenido S dz.

Como es dificil determinar dA, se hace uso del area de interface volumétrica para la

transferencia de calor.
an: area de interface por unidad de volumen (ft?/ft3).

dA = a,dV = a, Sdz (ec. 2.71)
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Donde an es una caracteristica del tipo de interface (gotas o relleno) y del tipo de operacion
y régimen, y se determina experimentalmente como el producto (an.h) 6 (an.hg) en un equipo

de operacion y régimen de flujo que el equipo a escala industrial.

Liquido Gas
Q Sensible Q Sensible
h, dA (¢, -t) h, dR (t;-t)
m
-F—_—_-\\\-‘_Fd_”
m
Q latente
Go.dY

Figura 16: Perfiles de transferencia de calor. (Welty et al, 2008).

Aplicando lo mencionado anteriormente referente a an.
Qsensible de enfriamiento del liquido = (hL ah) Sdz (tL - ti) =LS CL dtL (EC. 2-72)

Qsensible de calentamiento del gas = (hG ah) Sdz (ti - tG) =GS Ch dtG (EC. 2-73)

Reordenando tenemos:

hpapdz _  dtg

RS (ec. 2.74)
hgapdz _  dtg
co - Gt (ec. 2.75)

o Transferencia de calor latente: en el elemento de torre de altura dz, desde la interface a la

temperatura de la interface (t;) al seno del aire.

Quaporizacion = GS Ao dY (ec. 2.76)
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Ecuacion de transferencia de masa.

La transferencia de masa se verifica solo en la fase gaseosa, por difusion convectiva del agua

evaporada en la interface hacia el seno del aire que fluye.

Haciendo uso del modelo de la pelicula estancada, se supone que el mecanismo es difusion

molecular del vapor de agua a través del aire (considerado componente estacionario).

Se definen los coeficientes individuales de transferencia de masa ky 0 ke segun que los
potenciales se expresen en humedades absolutas o en presiones parciales del agua entre la
interface y el seno del aire.

Por la dificultad en medir el area de interface se usa el area volumétrica de interface ax que
puede ser igual o menor que an (es igual en torres con rociadores, y puede ser menor en torres
rellenas si parte del relleno no estd mojado). El area volumétrica de interface se determina

experimentalmente a escala piloto como el producto (ax, kv).

Entre las dos secciones de torre separadas por dz, la cantidad de agua evaporada (Ib/h) sera:

dy _ (kyag)dz
Yi-Y) G

(ec. 2.77)

Si el potencial esta dado en presiones parciales, se tendria una expresion similar:

dPy _ (kyak) dz
(Pai—Pa) G

(ec. 2.78)

Integrando paratoda la torre las ecuaciones (2.74), (2.75), (2.77), (2.78), se obtiene el nUmero
de unidades de transferencia (NTU) requeridas en esa operacion, respectivamente. Las cuales
serian el NUT de transferencia de calor en fase liquida, el NUT de transferencia de calor en
fase gaseosa y los NUT de transferencia de masa. En ellas aparecen condiciones en las fases

(tu, te, Y, Pa) y condiciones en la interface (ti, Yi, Pai).

Como la variacién de las condiciones de interface a lo largo de la torre no puede expresarse
como funcidn de las condiciones de las fases, la integracion directa no puede ser realizada.

Se requiere transformar las expresiones para que sean integrables.

Haciendo uso de la relacion de Lewis: hg / (ky Ch) =1 para el sistema aire/agua.
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hG = kyCh y ay = ag (eC 279)
Llegamos a la expresion:

daty, _ kyaydz
Hi—Hg LCy,

(ec. 2.80)

En esta ecuacion la Unica variable de la interface es Hi que es la entalpia del aire saturado a
la temperatura (ti)). De igual forma se vincula el cambio de propiedad (temperatura del
liquido que se enfria) con el potencial que lo produce (humidificacion y calentamiento del
aire, expresado por medio de su entalpia).

Si suponemos que la resistencia a la transferencia de calor en el liquido es mucho menor que
la resistencia a la difusion en el aire (quien controla la transferencia de calor y masa
simultaneamente, es el mecanismo de difusion del vapor en el aire), podemos tomar que la
temperatura del liquido es igual a la de la interface (ti = to), por lo tanto H, es la entalpia del
aire saturado a t., lo que permite su determinacién por medio de tablas de aire (Perry 62
edicion, T 12-1) ¢ de la carta psicrométrica (Perry 62 edicion, Fig. 12-1 a 12-3). Asi
integrando para toda la torre se obtiene el ndmero de unidades de transferencia
respectivamente de la transferencia de calor y maés, tanto en la fase liquida como entre el

liquido y el gas.

Todas las expresiones de NTU son adimensionales, a excepcion de la que esta relacionada
con las entalpias. De estas expresiones de NUT puede obtenerse la altura de la torre (z) que

requiere esa operacion, lo que permite dimensionar la torre.

2.6.5 DIAGRAMA Hg - tL.

Si se grafica la entalpia del aire himedo (Hg) vs. La temperatura del agua (to), se tiene una
recta con pendiente LC./ G con lo que tendriamos la linea de operacion de la torre, expresada
en el balance térmico entre la fase liquida y la fase gaseosa, para cualquier seccion de la torre

comprendida entre la base y la cabeza de la misma (torre de seccion transversal circular).

HG == HGl + (%) (tL - tLl) (eC 281)
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Figura 17: Diagrama Hg — t.. (Treybal, 1986).

La curva de equilibrio representa las condiciones de equilibrio en la interface, donde Hj es la
entalpia del aire saturado a la temperatura de la interface que seria la entalpia del liquido

(ti=tL), a presion atmosférica.

Para la linea de potencial se tiene:

Hs;—H; h
e (ec. 2.82)
tL—t; ky

Por la suposicion hecha para tomar que t; =t se puede aproximar que las lineas de potencial

tienen pendiente infinita (h. >>> ky).

Dentro del diagrama en la parte de las abscisas, aparece el Rango (R) y la Aproximacion (A):
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R = tLZ - tLl (EC 283)

A= tLl - twbl (EC 284)

Hgz

Hiv

Ha1

twh1_ A -tu 4—— R —tu

Figura 18: Explicacion para la construccion de diagrama Hg — t.. (McCabe et al, 2007).

Donde se puede apreciar en la figura 18, lo que a continuacion se describe:

Linea de operacion.

C: base de la torre; aire ambiente (supuesto saturado) en contacto con agua fria a t.:
D: cabeza de la torre; aire de salida de la torre en contacto con agua caliente a ti1

Interface Aqua — Aire.

Suponiendo ti =t
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A: interface en la cabeza de la torre (aire saturado a ti2).

B: interface en la base de la torre (aire saturado a t1).

2.6.6 METODOS PARA EVALUAR NTU.

Evaluando NTU (Numero que mide la dificultad para efectuar la separacién de las particulas
de soluto), de cualquiera de sus expresiones, se obtiene la altura z requerida por la torre para
la operacion considerada. Las ecuaciones generalmente utilizadas son las resultantes del

analisis de transferencia de masa.

I. Integracién Numérica

Trabajando por intervalos. Tomando ti = t_

__ (2 dHg _ kyayz
NTUq = |, Grmney = o

(ec. 2.85)

Se divide el rango t.1 a t 2 en intervalos tales que permitan suponer que (Hi — Hg) es constante

en el intervalo, y se calcula para la temperatura superior del mismo.

Donde:
o Hi - entalpia del aire saturado a t. (tablas o diagrama psicrométrico).

o Hg - se determina por la linea de operacion a partir de Hc:1

Luego se grafica (1 / (Hi — Hg) vs Hg, e integra numerica o graficamente.

Il.  Meétodo de Carey y Williamson.

Supone que la funcion (Hi — He) = AH varia en forma parabdlica desde la base a la cabeza

de la torre y la define por tres puntos:

o Base de la columna: AH1
o Cabeza de la columna: AH>

o AHm seccién en que el agua esta a la temperatura tum = (g + ti2) / 2
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Donde:

o His: aire saturado a t 1 (tablas o diagrama psicométrico).

o Haca: aire ambiente (se le puede considerar saturado a tws1; Supuesto conservativo).

AH, = (Hi; - Hgz) (ec. 2.87)
Donde:

o Hi2: aire saturado a t.» (tablas o diagrama psicométrico).

o He2: con ecuacion de linea de operacion (ec. 2.87).

AH,, = (Hiy - Hem) (ec. 2.88)
Donde:

o Him: aire saturado a tum (tablas o diagrama psicométrico).
o Hem: utilizando la ecuacion de linea de operacion (ec. 2.88), pero a condiciones 2 de

th

Define el potencial medio efectivo por f AHm a usar en la ecuacion resultante de la

transferencia de masa:

flz dH _ He2=He1 _ kyarZ _ nriy (ec. 2.89)

Hi-Hg f AHm G

[P = e o A o Ny (ec. 2.90)
Hi—Hg fAHm G

El factor f se obtiene de la figura 19 adjunta, donde se grafica (AHm / AH1) vs (AHm / AH2),
siendo f el pardmetro de las curvas. (La ordenada y la abscisa son intercambiables).
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AHn/ AH,

AH,, 7 AR,

Figura 19: Factor de correccion f para obtener la fuerza impulsora media eficaz en la columna. (Coulson,

2004).

I1l.  Método por el Nomograma de Woods vy Betts (Perry 62 edicion, Fig. 12-13).

Es un método aproximado para estimaciones rapidas. En la escala de la izquierda se da el
valor de NTU = ky ak z / L Ci, conociendo tr1, ti2, two1, L y G se calculan el rango y la

aproximacion.

Con el rango y ti1 se determina un punto; se traza una recta que pase por ese punto y twsi. Se

traza una recta paralela a la anterior que pase por el valor de L/G. La interseccion de ésta con

la escala izquierda da el valor de NTU.
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Figura 20: Nomograma de las caracteristicas de una torre de enfriamiento para el clculo de NTU. (Perry,
2001).

2.6.7 METODO DE MICKLEY.

Mickley (1949) propuso un método para determinar los coeficientes individuales llevando a
cabo un Unico experimento de interaccion aire-agua en una columna con una altura conocida

del relleno en estudio, sin recirculacion de agua.

El método se basa en una ecuacion deducida por Mickley a partir de la ecuacion para la linea

de potencial, conforme a la relacion de Lewis:

dH _ H;—H
dte  ti—tg

(ec. 2.91)
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La ecuacion anterior relaciona la temperatura y la entalpia del aire en una seccion de la
columna (H, t) con las condiciones en la interface en la misma seccion (Hi, ti), de modo que
la recta que une ambos puntos representa la pendiente de la curva H-t representativa de las

condiciones del aire véase figura 22.
La ecuacion de Mickley permite:

o Conocidos los coeficientes de transporte, trazar la curva H-t representativa de las
condiciones del aire a lo alto de la columna.
o Con los resultados de un ensayo en una columna de altura de relleno conocida,

determinar los coeficientes individuales.

Para la construccién del método de Mickley es necesario seguir una serie de pasos los cuales

se describen a continuacion:

I. TrazadodelacurvaH -T.

En la figura 22, se muestran las lineas de operacion, equilibrio y reparto para una operacion
de humidificacion o enfriamiento de agua (coeficientes de transporte conocidos). A partir de
la temperatura de entrada del aire, t1, conocida, puede trazarse la curva H - T del siguiente

modo véase figura 21:

1. Desde el extremo de |a linea de operacién, A, se 4. Se adopta el segmento MF de la recta
traza la linea de reparto correspondiente, de Mickley como linea H-T para el
obteniéndose el punto D. » intervalo de columna considerado (se
estd sustituyendo la curva H-t por la
l tangente a la misma en M).
2. Se une los puntos D y M (recta de Mickley). l

Se repiten los pasos 1 a 4 desde el
l punto C de la linea de operacidn, hasta
que se llega ala seccion de salida,
ordenada H2, que proporcionara la
temperatura de salida del aire, T2,
punto N.

3. Se toma un nuevo punto de la linea de operacion
C, que corresponde a una nueva seccion de la
columna. Este punto se fija de modo que la linea de
operacion (o la altura de la columna) se divida en
un numero razonable de zonas (5-10).

Figura 21: Pasos para el trazo de la curva H -T.
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El conocimiento de la variacion de temperatura del aire a lo alto de la columna tiene interés
ya que puede comprobarse si en alguna zona el aire se satura (proximidad o superacién de la

curva de equilibrio) lo que puede dar lugar a la formacién de nieblas dentro de la columna.

/< |
&~
Hy |- /N B

NI
\
v

H, )

hJ

t T 1, T,

Figura 22: Ejemplo de un gréafico mostrando la construccion del método de Mickley.

I1. Determinacion de los coeficientes individuales.

Se realiza un ensayo en una columna de altura de relleno conocida, y se miden los caudales
y temperaturas de entrada y salida de gas y liquido, y la humedad absoluta del aire a la entrada

y a la salida de la columna.

Se supone un valor de la pendiente de la linea de reparto, -hi./k’ y se traza la curva H-t,
siguiendo el metodo de Mickley. Si la temperatura de salida del aire calculada coincide con
la medida experimentalmente se da por bueno el valor de la pendiente de la linea de reparto.

En caso contrario, se ensaya otro valor para la misma hasta conseguir la coincidencia.

Con el valor correcto de la citada pendiente se calcula el nimero de unidades de transferencia
y con la altura conocida de relleno, la altura de una unidad de transferencia. A partir de ella

y del caudal de gas o liquido se obtiene k’a.
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De la pendiente de la linea de reparto se calcula h.a y, finalmente, de la relacion de Lewis,

hca.

2.6.8 INFLUENCIA DE LAS CONDICIONES DE PROCESO.

a)

b)

d)

f)

Se analizan por medio del diagrama Hg - t.: el area entre la linea de operacién y la curva
de equilibrio se considera proporcional al potencial total, por lo que todo cambio que

tienda a disminuir esta area representa una disminucion del potencial en la torre.

Insaturacion del aire de entrada: si el aire de entrada no esta saturado a tws1 SuU entalpia

sera menor que la del aire saturado, aunque la diferencia es pequefia, y la linea operatoria
de la torre se desplaza levemente hacia abajo. Para torres de tiro mecanico se acostumbra

a suponer, en forma conservativa, que el aire esta saturado a twpi.

Aproximacion a temperatura de bulbo himedo: si L/G es constante, al operar con menor

aproximacion (menor ti1) la linea operatoria se acerca a la curva de equilibrio

disminuyendo el potencial.

Variaciones en la relacion L/G: si el rango esté fijo, el aumento de (L/G) por aumento de

L a G =cte. o por disminucion de G a L = cte. disminuye el potencial. Se trataria de enfriar
mas agua con igual caudal de aire o enfriar la misma cantidad de agua con menos aire.

Las variaciones de L y G estan limitadas (normalmente en £ 20% de los valores de disefio).

Ubicacion del rango de operacion: si el valor de R es constante, pero varia su posicion

(varian tL1 y tL2), ocasiona variaciones en la aproximacion. Si la aproximacion disminuye
(se trata de lograr menor t.1), también lo hace el potencial. Si esa disminucion hace que la
linea operatoria corte la curva de equilibrio la operacion seria imposible para ese valor de
L/G. Se debera disminuir L/G.

Enfriamiento en etapas: el empalme de torres es una forma de obtener agua a menor tiz

sin el riesgo que se produzca la situacion anterior. EI enfriamiento se produce usando dos

torres: la primera enfria el agua desde t.> hasta t.m con aire ambiente de HG1. El agua de
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la pileta de ésta torre se alimenta a la cabeza de la segunda donde se enfria desde t.m hasta
tL1 con aire ambiente de He:1.
Ambas torres operan con relaciones L/G (iguales o no) que impiden la disminucion del

potencial. Este sistema tiene mayores costos fijos y de operacion.

g) Presion atmosférica: al elevar la ubicacion de la torre disminuye la presion atmosférica,

por lo que la curva de equilibrio se desplaza hacia arriba, aumentando el potencial. Este

efecto es pequefio.

2.7 ABSORCION.

La absorcién de gases es una operacion en la cual una mezcla gaseosa se pone en contacto
con un liquido, a fin de disolver de manera selectiva uno o mas componentes del gas y de
obtener una solucion de éstos en el liquido. Por ejemplo, el gas obtenido como subproducto
en los hornos de coque®, se lava con agua para eliminar el amoniaco; después se lava con un
aceite, para eliminar los vapores de benceno y de tolueno. Donde los vapores del disolvente,

son acarreados por una corriente gaseosa para recuperarlos y luego ser reutilizados.

Cuando la transferencia de masa sucede en la direccion opuesta, es decir, del liquido al gas,
la operacion se conoce como desorcidn. Los principios de la absorcion y la desercion son
basicamente los mismos, asi que las dos operaciones pueden estudiarse al mismo tiempo.
Generalmente, estas operaciones solo se utilizan para la recuperacién o eliminacion del
soluto (sustancia que se encuentra en menos proporcion). Una buena separacion de solutos

entre si, exige técnicas de destilacion fraccionada.

La absorcion se utiliza para recuperar productos de corrientes gaseosas con fines de

produccion.

a) Produccion industrial de disoluciones acidas o basicas en agua (acido clorhidrico, &cido
sulfarico y acido nitrico o hidroxido amonio).
b) Recuperacion de gases acidos como H2S, mercaptanos y CO: con disoluciones de

aminas.

8 El coque es un combustible sdlido formado por la destilacion de carbén bituminoso calentado a temperaturas
de 500 a 1100 °C sin contacto con el aire.
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c) Control de emisiones de contaminantes a la atmosfera, reteniendo las sustancias
contaminantes (compuestos de azufre, clorados y fluoruros).

d) Eliminacién de SO de gases de combustion con disoluciones de agentes oxidantes.

Es importante tener en cuenta que el didmetro de una torre empacada de absorcion depende
de las cantidades de gas y liquido tratadas, de sus propiedades, y de la relacion de una
corriente con otra. La altura de la torre, y por lo tanto el volumen total del empaque, depende
de la magnitud de los cambios deseados en la concentracion y de la velocidad de transferencia
de masa por unidad de volumen empacado. Por lo tanto, los calculos de la altura de la torre
se basan en: balances de materia, balances de entalpia, estimaciones de la fuerza impulsora,

asi como de los coeficientes de transferencia de materia.

2.7.1 BALANCES DE MATERIA EN UNA TORRE DE ABSORCION.

En una planta de contacto diferencial, tal como la torre empacada de absorcidn que se ilustra
en lafigura 23, las variaciones de composicion son continuas de un extremo a otro del equipo.
Los balances de materia para la seccion de la columna por encima del marco de referencia
seleccionado, tal como se representa con la linea de trazos discontinuos en la figura 23, son

los siguientes:

e Balance total de material:

Lo+V=L+V, (ec. 2.92)

e Para el componente A:

Loxg +Vy =Lx +V,y, (ec. 2.93)

Donde: “V” es la velocidad del flujo molar de la fase gaseosa y “L” la de la fase liquida en
el mismo punto de la torre. Las concentraciones “x”y “y” correspondientes a las fases liquida
y vapor, respectivamente, se aplican para un punto dado. “Va” la velocidad de flujo molar

del componente “A” y “La” fase liquida del componente “A”.

Las ecuaciones de los balances globales de materia, con base en las corrientes extremas, son:
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Figura 23: Diagrama del balance de materia para una columna empacada. (McCabe et al, 2007).

e Balance total de material:

La + Vb = Lb + Va (eC. 294)

e Para el componente A:

Laxa + beb = beb + Vaya (eC. 295)

La relacion entre “x” y “y” en cualquier punto de la columna, que se obtiene reordenando la
ecuacion (2.93), se llama ecuacion de la linea de operacion.

VaYa—LaXa

> (ec. 2.96)

L
y=,x+
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Es posible graficar la linea de operacion® sobre una gréafica aritmética a lo largo de la curva
de equilibrio, tal como se muestra en la figura 24. La linea de operacion debe estar por arriba
de la linea de equilibrio para que la absorcién tenga lugar, puesto que esto proporciona una

fuerza impulsora positiva y — y* para la absorcion.

En la ecuacion (2.96), “x” y “y” representan las composiciones globales del liquido y del gas,
respectivamente, en contacto entre si en cualquier seccién de la columna. Se supone que las

composiciones para una altura determinada son independientes de la posicion en el empaque.

La absorcion de un componente soluble desde una mezcla gaseosa da lugar a una disminucion
de la velocidad total del gas (V) a medida que el gas pasa a través dela columna, mientras
que el flujo del liquido “L” aumenta. Estos cambios provocan una ligera curvatura de la linea
de equilibrio, tal como se observa en la figura 24. En el caso de las mezclas diluidas, que
contienen menos de 10% de gas soluble, el efecto de las variaciones del flujo total

generalmente se ignora y el disefio se basa en las velocidades de flujo promedio.

2.7.2 VELOCIDAD DE ABSORCION.

Se expresa de cuatro formas diferentes utilizando coeficientes individuales o globales
basados en las fases gaseosa o liquida. Para la mayor parte de los célculos se utilizan
coeficientes volumétricos debido a que es mas dificil determinar los coeficientes por unidad
de area, ya que el propésito del calculo del disefio consiste por lo general en determinar el
volumen total del absolvedor. En el tratamiento que sigue se omiten, para simplificar, los
factores de correccion para la difusion en una sola direccion, y se desprecian las variaciones

de las velocidades de flujo del gas y el liquido.

La velocidad de absorcién por unidad de volumen de la columna empacada se determina por
cualquiera de las siguientes ecuaciones, donde “y” y “x” se refieren a la fraccion mol del

componente que se absorbe:
r=kya(y —yi) (ec. 2.97)

r=kya(x; —x) (ec. 2.98)

® La linea de operacion representa la relacion de las composiciones totales de liquido y gas en contacto.
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r=Kyaly —y") (ec. 2.99)

r=K,a(x* —x) (ec. 2.100)

La diferencia de presion parcial (p — pi) se puede utilizar como la fuerza potencial para la
fase gaseosa, puesto que es proporcional a (y —yi). Los diagramas basados en las relaciones
molares!® “Y” y “X” se usan ciertas veces, pues la linea de operacion es recta, pero esta
aproximacion no se recomienda porque AY y AX no son medidas validas para la fuerza

impulsora.

Los coeficientes individuales kya y kxa estan basados en una unidad de volumen, como lo
estan por lo general los coeficientes globales Kya y Kxa. La “a” en todos los coeficientes es
el area de la superficie de contacto por unidad de volumen de la columna empacada u otro
aparato. Es dificil medir o predecir “a”, pero en la mayoria de los casos resulta innecesario
conocer el valor real, puesto que los célculos del disefio se basan en los coeficientes

volumétricos.

La composicion de la superficie de contacto (yi, xi) se obtiene a partir del diagrama de la
linea de operacion mediante las ecuaciones (2.97) y (2.98)

Y—Yi kxa

—_— = (ec. 2.101)

Xi—X kya
Por lo tanto, una recta trazada desde la linea de operacion con una pendiente —kxa / kya
intersectara a la linea de equilibrio en el punto (yi, xi), tal como se indica en la figura 24. Por
lo general no se necesitan conocer las composiciones en la superficie de contacto, pero estos
valores se utilizan para los calculos cuando intervienen gases ricos o cuando la linea de
equilibrio presenta una curvatura pronunciada. Las fuerzas impulsoras globales se

determinan féacilmente como lineas verticales u horizontales en el diagrama y-x. Los

10 Una relacion molar es un factor de conversion cuyo fin es convertir, en una reaccion quimica, la cantidad de
moles de una sustancia a la cantidad correspondiente de moles de otra sustancia.
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coeficientes globales se obtienen a partir de kya y kxa utilizando la pendiente local de la

curva de equilibrio “m”.

1 1 m
Ko loa + Py (ec. 2.102)
L= + ! (ec. 2.103)

Kya kya mkya

En laecuacion (2.102), los términos 1/ (kya) y m / (kxa) son las resistencias a la transferencia
de masa en la pelicula gaseosa y la pelicula liquida, respectivamente. Cuando los coeficientes
kya y kxa son del mismo orden de magnitud, y “m” es mucho mayor que 1.0, se dice que la
resistencia de la pelicula liquida esta controlada. Esto quiere decir que cualquier cambio en
kxa tiene un cercano efecto proporcional tanto en Kya y Kxa como en la velocidad de
absorcién, mientras que un cambio en kya solo tiene un pequefio efecto. Por ejemplo, el
coeficiente de la ley de Henry para CO2 en agua a 20 °C es de 1 430 atm/fraccion mol, lo
cual corresponde a m = 1 430 para la absorcion a 1 atm y m = 143 para la absorcion a 10
atm. Bajo estas condiciones, es evidente que la absorcién de CO2 en agua esté controlada por
la pelicula liquida. Incrementar la velocidad del gas aumentara kya pero tendré un efecto
despreciable en Kya. Al aumentar la velocidad del liquido aumentara el area de la superficie
de contacto y probablemente también se incrementara kx, lo cual lleva a un incremento en

kxa y Kya.

Cuando la solubilidad del gas es muy alta, tal como ocurre con HCI en agua, “m” es muy
pequefia y la resistencia de la pelicula gaseosa controla la velocidad de absorcion. Con gases
de solubilidad intermedia, ambas resistencias son importantes, aunque el término resistencia

controlada se utiliza a veces para resistencias muy grandes.
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Figura 24: Identificacién de las composiciones en la superficie de contacto en un fendmeno de absorcion.
(Welty et al, 2008).

2.7.3 CALCULO DE LA ALTURA DE LA TORRE.

Es factible disefiar un absorbedor utilizando cualquiera de las cuatro ecuaciones béasicas de
velocidad, pero a menudo se emplean los coeficientes de la pelicula gaseosa, y aqui se
enfatizara el uso de Kya. Si se elige el coeficiente de la pelicula gaseosa no se requiere hacer
ninguna suposicién acerca de la resistencia controlada. Aun si la pelicula gaseosa es la que

controla, un disefio basado en Kya es méas simple y exacto que uno basado en Kxa o kxa.

Considere la columna empacada que se muestra en la figura 25. La seccion transversal es
“S”, y el volumen diferencial en la altura dZ es SdZ. Si el cambio en la velocidad del flujo
molar “V” es despreciable, la cantidad absorbida en la seccién dZ es —Vdy, que es igual a la

velocidad de absorcién multiplicada por el volumen diferencial:
—Vdy = Kya(y —y*)SdZ (ec. 2.104)

Esta ecuacidn se reordena para su integracion, agrupando los factores constantes V, Sy Kya

con dZ e invirtiendo los limites de integracion para eliminar el signo negativo:

KyaS
vV

K, aSZ b d
[dZ = 227 = - (ec. 2.105)
4 ay-y
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Figura 25: Diagrama de una torre de absorcion empacada. (McCabe et al, 2007).

El lado derecho de la ecuacion (2.105) puede integrarse directamente en algunos casos, 0

determinarse en forma numérica.

I.  Absorcion desde gases enriquecidos.

Cuando el soluto se absorbe en presencia de concentraciones moderadas o elevadas en el gas,
es preciso considerar diversos factores adicionales en los célculos de disefio. En el balance
de materia es preciso tener en cuenta la disminucion del flujo total de gas y el aumento del
flujo de liquido, a la vez que debera incluirse el factor de correccion para la difusion en un
solo sentido. Por otra parte, los coeficientes de transferencia de masa no seran constantes
debido a las variaciones de las velocidades de flujo y de un gradiente de temperatura
apreciable en la columna, lo que dara lugar a un cambio en la linea de equilibrio. La cantidad
de soluto absorbido en una altura diferencial dZ es d(Vy), ya que tanto VV como y disminuyen
a medida que el gas pasa a través de la torre.

88



dN, =d(Vy) =Vdy + ydV (ec. 2.106)

Si solamente se transfiere “A”, dNA es igual a dV, de forma que la ecuacion (2.106) se

transforma en:

dN, =Vdy + ydN, (ec. 2.107)
— vay
dNy = = (ec. 2.108)

El efecto de la difusion en un solo sentido en la pelicula gaseosa se traduce en un aumento
en la velocidad de transferencia de masa por el factor 1/ (1 —y) ., de forma que el coeficiente

global efectivo K'ya es algo mayor que el valor normal de Kya:

1 _(A=y) , m
Ka~ foa +kxa (ec. 2.109)

En este tratamiento se ha despreciado el efecto de la difusion en un solo sentido en la pelicula

liquida. La ecuacion basica de transferencia de masa es, por lo tanto:
dN, = % =K',aSdZ(y —y") (ec. 2.110)
La altura de la columna se obtiene por integracién grafica, teniendo en cuenta las variaciones

deV,1-y,y-y*yK'ya:

1 b vdy
L == L2111
T = 5)a G-y K ya) (ec. 2.111)

Si el proceso esta controlado por la velocidad de transferencia de masa a través de la pelicula
gaseosa, se desarrolla una ecuacién simplificada. El término (1 — y) (, que s6lo es
estrictamente aplicable a la pelicula gaseosa, tal como indica la ecuacién (2.109), se aplica
al coeficiente global debido a que la pelicula gaseosa es controlante. El coeficiente K'ya de

la ecuacion (2.111) se sustituye por Kya/ (1 —y) ., lo que conduce a:

7 :lfb V(-y)Ldy
T ™ sda kya(1-y)y-y"

(ec. 2.112)
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Puesto que kya varia con aproximadamente 0.7 veces el volumen (V), y Kya presentara casi
la misma variacion cuando controla la pelicula gaseosa, la razon V/Kya no variara mucho.
Este término se puede sacar de la integral y evaluarse para la velocidad de flujo promedio, o
bien se promedian los valores correspondientes a la parte superior e inferior de la torre. El
término (1 — y) L es la media logaritmica de (1 —y) y (1 — yi) que, por lo general, solo es
ligeramente mayor que (1 — y). Por consiguiente, se supone que los términos (1 —y) Ly
(1 -vy) se anulan, y la ecuacion (2.112) adquiere la forma:

%4
_ 3 b dy
Zr = <Kya) J, — (ec. 2.113)

Esta ecuacion (2.114) es la misma que la ecuacién (2.113) para gases diluidos, excepto que
el primer término, Hoy, es el valor de la altura de una unidad global de transferencia de masa
y el segundo Noy es el nimero de unidades globales de transferencia de gas. Observe que en
este caso ha de utilizarse Kya de la ecuacion (2.102), y no K'ya, puesto que el término
(1 —y) L se introduce en la derivacion. Si la pelicula liquida es la resistencia que controla la
transferencia de masa, se utilizan los coeficientes de la pelicula gaseosa para calculos de
disefio de acuerdo con la ecuacion (2.111). Si se utilizan los coeficientes de pelicula liquida
y si el factor (1 — x) L se introduce para permitir una difusion en una sola direccion en el

liquido, se deriva una ecuacion similar a la ecuacién (2.113):

L
s ra dx
Zr = e fb - (ec. 2.115)
ZT = HOXNOX (eC 2116)

Cuando las resistencias de la pelicula liquida y de la pelicula gaseosa son de una magnitud
comparable, no existe un método sencillo para el tratamiento de la absorcién de un gas rico
(enriquecido). ElI método recomendado consiste en basar el disefio en la fase gaseosa y
utilizar la ecuacion (2.111). Se eligen diferentes valores de y comprendidos entre ya y yb,

ademas que se calculan los valores de V, K’ ya y (y — y*). Como comprobacion, debera
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compararse el valor de Zt obtenido por integracion con el que se basa en la formula sencilla

de la ecuacion (2.113), ya que la diferencia no debe ser grande.

Correlaciones de transferencia de masa.

Para predecir el coeficiente global de transferencia de masa, o la altura de una unidad de
transferencia, se necesitan correlaciones separadas para la fase gaseosa y para la fase liquida.

Tales correlaciones se basan por lo general en datos experimentales para sistemas en los que
una de las fases ofrece la resistencia que controla, puesto que resulta dificil separar
exactamente las dos resistencias cuando son de magnitudes comparables. La resistencia de
la fase liquida se determina a partir de la velocidad de desorcion de oxigeno o bidxido de
carbono contenido en el agua. La baja solubilidad de estos gases da lugar a que la resistencia
de la pelicula gaseosa sea despreciable, y los valores de Hox son esencialmente los mismos
que los de Hx. A partir de medidas de desorcion se obtienen valores de Hx mas exactos que
a partir de experimentos de absorcion, ya que las lineas de operacién para velocidades tipicas

de gas y liquido tienen pendientes mucho menores que la pendiente de la linea de equilibrio.

Para oxigeno en agua a 20 °C, la presion parcial de equilibrio es 4.01 x 10* atm por fraccion
mol, y L/V (valor de la pendiente) estard comprendida en el intervalo de 1 a 100. Para la
absorcion de oxigeno desde aire contenido en agua pura, se producird un “acercamiento” en
el fondo de la columna empacada, tal como se observa en la figura 26. Se necesitarian
medidas muy exactas de xb y de la temperatura (para determinar xb*) a fin de establecer la
fuerza impulsora (xb — xb*). Para la desorcion de oxigeno desde una solucion saturada de
nitrégeno, la concentracién xb es pequefia, pero es posible determinar NOx con una exactitud

razonable toda vez que xb* es cero.
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Figura 26: Lineas de operacidn tipica para absorcion o desorcion de un gas ligeramente soluble. (Welty et al,
2008).

2.7.4 COEFICIENTES DE PELICULA LIQUIDA.

En la figura 27 se encuentran los valores de Hx para el sistema Oxigeno — Agua, con anillos
Raschig de cerdmica. Para velocidades masicas de liquido comprendidas en el intervalo
intermedio de 500 a 10 000 Ib/ft? - h, Hx (Altura) aumenta con 0.4 veces Gx (Velocidad
masica del liquido) para anillos de %2 in. y con 0.2 veces Gx para los tamafios mayores. Por

lo tanto, para anillos de 1, 1%,y 2 in., kLa varia con 0.8 veces Gx.

El aumento de kLa se debe en buena medida al aumento del area de la superficie de contacto
“a”, el resto procede de un aumento de kL. Para velocidades mésicas elevadas, el empaque
esta casi completamente humedo y solo se produce un ligero aumento de kLa con Gx, lo que
da lugar a que Hx sea aproximadamente proporcional a Gx. Por lo que se refiere a la
transferencia de masa, los empaqgues pequefios son sélo ligeramente mejores que los grandes
en el intervalo intermedio de flujos, aunque el area total varia en forma inversamente

proporcional con el tamafio del empaque.
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Figura 27: Altura de una unidad de transferencia para desorcion de oxigeno a partir de agua a 25 °C con
empaque de anillos Rasching. (Welty et al, 2008).

En las operaciones industriales son preferibles los empaques méas grandes debido a que
presentan una superior velocidad de inundacion. Los datos de la figura 27 se obtuvieron con

velocidades de flujo de gas de 100 a 230 Ib/ft2 - h, y en este intervalo no hubo efecto de Gy.

Para velocidades de flujo de gas comprendidas entre el punto de carga y la velocidad de
inundacion, Hx es ligeramente menor debido al aumento de la retencién del liquido. Sin
embargo, para una columna disefiada para operar a la mitad de la velocidad de inundacion,

el efecto de Gy sobre Hx es despreciable.

La resistencia de pelicula liquida para otros sistemas se obtiene a partir de los datos O2-H>O
corrigiendo de las diferencias entre difusividad y viscosidad (como referencia, a 25 °C,

viscosidad para oxigeno en agua es 2.41 x 1075 cm?/s y Sc es 381):
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H, =t (&)n (pzu)o's (ec. 2.117)

Donde a y n son constantes empiricas que estan tabuladas para alguno de los antiguos tipos
de empaque. El exponente de 0.5 en el nimero de Schmidt!! es consistente con la teoria de
la penetracion, y es el que se esperaria aplicar al liquido fluyendo en distancias cortas sobre
piezas de empaque. El exponente n varia con el tamafio y tipo del empaque, pero 0.3 se

considera un valor tipico.

La ecuacion (2.117) debe utilizarse con precaucion para otros liquidos diferentes al agua,
puesto que los efectos de la densidad, tensién superficial y viscosidad son inciertos. Cuando
un vapor es absorbido en un solvente de peso molecular alto, la velocidad de flujo molar del
liquido sera mucho menor que si el agua se usara a la misma velocidad masica. Sin embargo,
el coeficiente kxa, que esta basado en una fuerza impulsora de fraccién mol, varia en forma
inversamente proporcional con respecto al peso molecular promedio del liquido, y no hay

efecto neto de “M” en Hx.

k.a= kLaﬁ (ec. 2.118)
G Gx
—_ _M_ _ _Px
H, = ke Rpa (ec. 2.119)

El coeficiente kia depende principalmente de la velocidad de flujo volumétrico, difusividad
y viscosidad, pero no del peso molecular, asi que las correlaciones generales para kpa 0 Hx

son mas simples que en el caso de kxa.

2.7.5 COEFICIENTES DE PELICULA GASEOSA.

La absorcion de amoniaco en agua se ha utilizado para obtener datos sobre kga o Hy, puesto
que la resistencia de pelicula liquida es s6lo 10% de la resistencia total y es posible tomarla
en cuenta con facilidad. Los datos para Hoy y los valores corregidos de Hy para anillos

Raschig de 1% pulgadas, véase figura 28. En el caso de velocidades masicas hasta 600 Ib/ft?

11 Numero de Schmidt es un nimero adimensional definido como el cociente entre la difusion de cantidad de
movimiento y la difusion de masa, y se utiliza para caracterizar flujos en los que hay procesos convectivos de
cantidad de movimiento y masa.

94



- h, Hy varia con una potencia de alrededor de 0.3 a 0.4 veces de Gy, lo cual incrementa la
media de kga con 0.6-0.7 veces de Gy, que estd en acuerdo razonable con los datos para
transferencia de masa a particulas en lechos empacados.

Las pendientes de los puntos Hy decrecen en la region de carga a causa del incremento en el
area de la superficie de contacto. Los valores de Hy varian con la potencia de -0.7 a -0.4 de
la velocidad del liquido, lo que refleja el gran efecto de la velocidad del liquido sobre el area
de contacto. La siguiente ecuacion se recomienda para estimar Hy para absorcion de otros
gases en agua. El nimero de Schmidt para el sistema Amoniaco — Aire — Agua, es 0.66 a 25
°C:

1

ol
Hy = Hynp, (o)’ (ec. 2.120)

0.66

Existen escasos datos que apoyan el uso del exponente % para la difusividad o el nimero de
Schmidt, y se ha sugerido un exponente de % con base en la teoria de capas limite y los datos
para lechos empacados. Sin embargo, los nimeros de Schmidt (Sc) para gases no difieren de

manera considerable, y el término de correccion es a menudo pequefio.

Hay mas incertidumbre alrededor del efecto de las propiedades liquidas en Hy cuando
liquidos diferentes al agua se emplean como solventes. En el caso de la vaporizacion de un
liquido puro dentro de una corriente de gas, no hay resistencia de transferencia de masa en
la fase liquida, y las pruebas de vaporizacion constituyen un buen método que permite

desarrollar una correlacion para la resistencia de pelicula gaseosa.
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Figura 28: Altura de una unidad de transferencia para la absorcién de amoniaco en agua con anillos Rasching
de ceramica de 1 % pulgadas. (Welty et al, 2008).

Sin embargo, las pruebas con agua y otros liquidos arrojan valores de Hy que son alrededor
de la mitad de los que se reportan en el caso del amoniaco a las mismas velocidades masicas.
La diferencia se atribuye a bolsas de liquido casi estancado que contribuye de manera
importante a la vaporizacién pero que se satura rapidamente en una prueba de absorcién de
gas. Las bolsas estancadas corresponden a la retencion estatica, es decir, el liquido que

permanece en la columna mucho después de que el flujo es expulsado.

El resto del liquido constituye la retencion dinamica, el cual se incrementa con la velocidad
de flujo del liquido. Se han desarrollado correlaciones para la retencion estatica y dindmica
y las correspondientes areas de contacto y que conviene emplear para relacionar

estrechamente los resultados de absorcion y vaporizacion de gas.
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2.7.6 ABSORCION EN COLUMNAS DE PLATOS.

La absorcidon de gases puede realizarse en una columna equipada con platos perforados u otro
tipo de platos que normalmente se utilizan en destilacion. En ocasiones se elige una columna
de platos perforados en vez de una columna empacada para evitar el problema de la
distribucion del liquido en una torre de un gran diametro y disminuir la incertidumbre en el

escalamiento.

e Equilibrios de absorcion y arrastre.

En los sistemas de absorcion y arrastre con tres componentes con frecuencia se supondra que:

o El gas de arrastre, o portador, es insoluble.
o El solvente es no volatil.

o El sistema es isotérmico e isobdrico. La regla de las fases de Gibbs en este caso es:

F=C-P+2=3 (A, By C) — 2 (vapor y liquido) + 2 =3

Si hacemos que T y P sean constantes queda un grado de libertad. En general, los datos de
equilibrio se representan con una gréafica de la concentracion del soluto en el vapor en funcion
de la concentracion del soluto en el liquido, o indicando una constante de ley de Henry. La
ley de Henry es:

E = HBXB (eC. 2121)

Donde Hg es la constante de ley de Henry en atm/fraccion mol, H = H (p, T, composicion);
xg €s la fraccion mol de B en el liquido, y Pg es la presion parcial de B en el vapor, La ley de
Henry sélo es valida a bajas concentraciones de B, Como la presién parcial se define como:

yp = -8 (ec. 2.122)
Ptot
la ley de Henry queda:
Vg = 22 xp (ec. 2.123)
Ptot
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Esto produce una grafica en forma de linea recta si Hg es constante. Si el componente es
puro, ys = 1y Ps = Ptota. POr ejemplo, los valores indicados para CO2 CO y H»S se ven en
la tabla 2.5 (Perry et al., 1963). Los valores grandes de H en la Tabla 2.5 (Perry et al., 1963)
indican que el CO2 y el H2S son muy poco solubles en agua. Como H es aproximadamente
independiente de Protal, €St0 quiere decir que se absorbe mas gas a mayor presion. Este
fendmeno se aprovecha para fabricar bebidas carbonatadas. Cuando se abre la botella o la
lata, baja la presion y se disuelve el gas formando pequefias burbujas. En la Tabla 2.6 (Yaws
et al., 2005) se muestran valores seleccionados de constantes de ley de Henry, para

compuestos clorados en agua a 25°C.

Esos valores son Utiles para desarrollar procesos para eliminar estos compuestos de agua
contaminada por medio de arrastre. Observe que esos compuestos son mucho mas solubles
que los gases que aparecen en la Tabla 2.5 (Perry et al., 1963). Las constantes de ley de Henry

dependen de la temperatura y suelen apegarse a la ecuacion de Arrhenius. Es decir:

-E

H = HgrT (ec. 2.124)
Una gréfica de log H en funcién de 1/T produce con frecuencia una linea recta.

El efecto de la concentracion se muestra en la Tabla 2.7, donde se ilustra la absorcion de
amoniaco en agua (Perry et al., 1963). Observe que las solubilidades son no lineales y que
PnHa/X NO es constante. Este comportamiento es bastante comdn para gases solubles. Sera
necesario convertir los datos de equilibrio a las unidades de concentracion que se requieren
en los célculos. Si se usan fracciones molares o de masa, deben convertirse los datos de

equilibrio en relaciones molares.
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Tabla 2.5: Constantes H de ley de Henry para CO,, CO y H,S en agua. H esta en atm/fraccion molar.

T°C CO2 CO H2S
0 728 32,200 26,800
5 876 39,600 31,500
10 1040 44,200 36,700
15 1220 48,900 42,300
20 1420 53,600 48,300
25 1640 58,000 54,500
30 1860 62,000 60,900
35 2090 65,900 67,600
40 2330 69,600 74,500
45 2570 72,900 81,400
50 2830 76,100 88,400
60 2410 82,100 103,000
70 - 84,500 119,000
80 - 84,500 135,000
90 - 84,600 144,000
100 - 84,600 148,000

Fuente: Perry et a. (1963), pags. 14-4y 14-6.

Tabla 2.6: Constantes de la ley de Henry y solubilidad para compuesto clorados en agua a 25 °Cy 1 atm.

Cl 1,2,3
Tetracloruro Dicloro | " Or0r| b 1 cloro 1 cloro
Cloroformo de tricloro naftaleno
Compuesto de carbono metano .. heptano
ccL CHCl; cHLCl vinilo | heptano CoHieCl
¢ 2l GHCl | CHsCls | CioH/Cl
H (atm/fracciéon 1243.8
( / : 1589.36 211.19 137 23.78 2130.28 10.96
molar) 4
Solubilidad,
olbriigad, Pm [ 93 68 11901 | 41754 | 7789 | 213.99 | 1.819 2.48
(molar)

Fuente: Yaws et al. (2005).
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Tabla 2.7: Absorcidn de amoniaco en agua. * valores extrapolados.

Peso de NHs en 100
partes de H20 en Presion parcial de NHz mm Hg
peso
H20 0°C | 10°C | 20°C | 30°C | 40°C | 50°C |60°C
100 947
90 785
80 636 | 987 1450 - - 3300
70 500 | 780 1170 - - 2760
60 380 | 600 945 - - 2130
50 275 | 439 686 - - 1520
40 190 | 301 470 - 719 1065
30 119 | 190 298 - 454 692
25 89.5 | 144 227 - 352 534 825
20 64 | 103.5 166 - 260 395 596
15 42.7 | 70.1 114 - 179 273 405
10 25.1 | 418 69.6 - 110 167 274
7.5 17.7 | 29.9 50 - 79.7 120 179
5 112 | 191 317 - 51 76.5 115
4 - 16.1 24.9 - 40.1 60.8 91.1
3 - 11.3 18.2 235 29.6 45 67.1
2.5 - - 15 19.4 24.4 | (37.6)* | (55.7)
2 - - 12 15.3 19.3 (30.0) | (44.5)
1.6 - - - 12 153 | (24.1) | (35.5)
1.2 - - - 9.1 115 (18.3) | (26.7)
1 - - - 7.4 - (15.4) | (22.2)
0.5 - - - 3.4

Fuente: Perry et a, 1963.
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2.7.7 LINEAS DE OPERACION PARA ABSORCION.

El diagrama de McCabe-Thiele es muy util cuando la linea de operacion es una recta. Para
eso se requiere gque se satisfagan los balances de energia y que la relacion de flujo de
liquido/flujo de vapor sea constante. Para que los balances de energia queden satisfechos

automaticamente, debemos suponer que:

o El calor de absorcion es despreciable

o La operacion es isotérmica.

Con estas dos hipotesis se garantiza la satisfaccion de los balances de energia. Cuando las
corrientes de gas y liquido son bastante diluidas, es probable que esas hipotesis queden

satisfechas.

También se desea que la linea de operacidn sea una recta. Eso sucedera de manera automatica

si definimos que:

L moles de solvente no volatil
— h

E ~ molesde gas insoluble portador
h

(ec. 2.125)

Y si ademas suponemos que:

o El solvente es no volatil.

o El gas portador es insoluble.

Es comun que las hipotesis anteriores cumplan bien. Los resultados de estas dos Gltimas

hipétesis son que el balance de masa para el solvente es:

Ly = L; = Ly = L = constante (ec. 2.126)
Mientras que el balance de masa para el gas portador es:

Gn+1 = G; = G, = constante (ec. 2.127)

Se toma en cuenta que no se pueden usar flujos totales de gas y de liquido en mezclas

concentradas, porque se puede absorber una cantidad apreciable de soluto y esto cambiaria
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los flujos de gas vy liquido, y la linea de operacidn sera entonces una curva. Para soluciones
muy diluidas (<1% de soluto), se pueden usar flujos totales y pueden usarse fracciones de
masa 0 molares en las ecuaciones de operacion y de equilibrio. Como se va utilizar L = moles
de solvente no volatil (S)/h, y G = moles de gas portador insoluble (C)/h, se debe definir
nuestras composiciones de tal manera que podamos formular un balance de masa para el

soluto B.

Después de algunas manipulaciones se observa que la forma correcta de definir nuestras

composiciones es como relaciones molares. Se definen:

moles de B enel gas
= g (ec. 2.128)
moles de gas portador puro C

moles de B en liquido
= ec. 2.129
moles del solvente puro S ( )

Las relaciones molares “Y”’ y “X” se relacionan con las fracciones molares acostumbradas

mediante:
y

X=— (ec. 2.131)

Se observa que “Y” y “X” pueden ser mayores que 1.0. Con las unidades de relaciones

molares:
moles de B en la corriente de gas j| [moles de gas portador
Y.G =[ g ’] gasp ] (ec. 2.132 )
J moles de portador h
moles de B en la corriente de gas j
Y;G = : 922 (ec. 2.132 b)
moles de B en la corriente liquida j| [moles de solvente
XL = [ 1 ’H ] (ec. 2.133 a)
moles de solvente h
moles de B en la corriente de solvente j
X;L = 3 ] (ec. 2.133 b)
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Entonces, podemos escribir el balance de masa en estado estable, (Entradas = Salidas), en
estas unidades anteriormente establecidas. El balance de masa en torno a la parte superior de

la columna, con la envolvente de balance que muestra la figura 29 es.

G Y| xt] L
r
A
Yj-l-]_ xl
G — e A1

Figura 29: Columna de separacion. (McCabe et al, 2007).

es decir:

moles de B entrada moles de B salida

P = - (ec. 2.135)

Al despejar Y+ resulta:
L L
Vo =X + [V - 2X] (ec. 2.136)
Que es una recta con pendiente L/G y ordenada al origen (Y, - (L/G) Xo). Esta es nuestra

linea de operacion para absorcion. Asi, si graficamos las relaciones de “Y” en funcion de
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“X”, obtenemos una gréafica del tipo de McCabe-Thiele como se ve en la figura 30. Los pasos

de este procedimiento se explican mas adelante en la seccion 2.9.7.

Tenga en cuenta que la linea de operacion esta arriba de la linea de equilibrio debido a que
se transfiere soluto del gas al liquido. En destilacion se tiene que el material (el componente
mas volatil) transferido del liquido al gas y la linea de operacion estaba abajo de la curva de

equilibrio.

Si se grafica el componente menos voldtil, la linea de operacién habria estado arriba de la
curva de equilibrio en la destilacion. Es necesario convertir los datos de equilibrio a unidades
de relacion “Y” contra “X”. Estos valores pueden ser mayores que 1.0, yaque Y =y/ (I - y)

y X =x/ (I - x). Lalinea Y = X no tiene significado en absorcion.

Como de costumbre, las etapas se cuentan en la curva de equilibrio. Una relacion minima
L/G se puede definir como se muestra en la figura 30. Si el sistema no es isotérmico, la linea
de operacion no se afectard, pero si la curva de equilibrio. Entonces, se debe modificar el

método de McCabe-Thiele para incluir curvas de equilibrio cambiantes.

JA2F
Yot Xy=0000758 5
A
.10 ~ - o JlL‘ 3 o :}{
Linea de operacién a 0,1; P 5
08+ Pendiente = ~ o~
Y (UG} . Equilibrio
. Real P B 011111 - 0008338
Relacion -} 2 A%, o= 000(137-0
molar de ) -~ = 80,005
soluto en i
el gas 04+ L < F3
-~
R 2
02r 4
Y X i
0 1 ] ' t I { ! 1
0 0002 L006 L0008 0012

X, relacién molar de soluto en el liquido

Figura 30: Ejemplo de diagrama McCabe-Thiele para absorcion. (Perry et a, 1963).
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2.7.8 ANALISIS DEL ARRASTRE.

Como el arrastre es muy parecido a la absorcion, esperamos que el método sea similar. El
balance de masa para la columna de la figura 31 es igual que para la absorcion. La linea de

operacion sigue siendo:
L L
Vi ==X + [V, — 2 X, (ec. 2.137)

En el arrastre, conocemos Xo, Xn, Yn+ Y L/G. Como (Xn, Yn+1) €S un punto de la linea de
operacion, esa linea se gréfica y se escalonan las etapas. Esto se ve en la figura 32. Observe
que la linea de operacion esta abajo de la curva de equilibrio, porque se transfiere soluto del
liquido al gas. Por consiguiente, eso es similar a la seccidn de agotamiento de una columna
de destilacion. Se puede definir una relacion minima L/G, que corresponde a la cantidad
minima de gas de arrastre. Se parte del punto conocido (Yn+I, Xn) y se traza una linea que
pase por la interseccion de X = Xo con la curva de equilibrio. Adicionalmente puede haber
un punto de estriccidn tangente. Para una columna de arrastre, Y| > Y+, mientras que en la
absorcion sucede lo contrario. Entonces, la parte superior de la columna esta en el lado

derecho en la figura 32, pero esté en el lado izquierdo en la figura 30.

Con frecuencia, en el arrastre hay cambios considerables de temperatura, por lo que se
pueden usar las eficiencias de Murphree en esos diagramas, se definen como para los
sistemas diluidos, en donde la definicion méas comun de eficiencia de Murphree se usa en

fracciones molares.
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Alimentacion

V = — L
YI v Xu
|
N
A
YN+I XN

—— —————( LN
Gas de arrastre Liquido tratado

Figura 31: Columna de separacion por arrastre. (McCabe et al, 2007).

Cuando no se cuenta con esos datos, se puede obtener una prediccion gruesa de la eficiencia

general Eo con la correlacion de O *Connell, que muestra la figura 33 (O’Connell, 1946).

Equilibrio
|
*rl .
|
2 / |
Y 3 :
aa . 4 Linea de operacidn|
: Pendiente = L/G 1
= |
ne Xn X0

X [Relaclones molares)

Figura 32: Diagrama de McCabe-Thiele para separacién por arrastre. (McCabe et al, 2007).
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En la figura 33, se puede observar la correlacion de O’Connell para la eficiencia total de
absorbedores, aunque se desarrollé originalmente para sistemas con tapas de burbujeo, los
resultados se pueden usar para procesos donde es valida para (Hp/p) > 0.000316. La
constante de ley de Henry, H, esta en Ib.mol/(atm-pie®), la presion (P) en atm, y la viscosidad

del liquido (u) en centipoises (cP).

Yi=Yj

Y}-*—Yj+1 = EMV (eC 2138)
2
Fy = 0.37237 + 0.19339 log (%) +0.024816 (log (%) ) (ec. 2.139)
TTUTIITT D
60 A - Commercial hydrocarbon )’
absorbers. A
B - Laboratory absorption of ,/
o 90 carbon dioxide in water A
> and glycerol solution. Y
b1 C- Laboratory absorption of /A
2 40 hydrocarbons T an
e D- Laboratory absorption of A // A
@ emmonia. y
v 30
+ A /
9 A
a cr
20 4
cC
Ay C
o c | [Les=H—
LcT]
0.0002 O.001 0.01 01 0.2 04061.0 10
HP/a

Figura 33: Correlacion de O’Connell para eficiencia total de absorbedores de etapa de burbujeo. (Perry,
1968).
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2.7.9 DISENO DE EMPAQUES Y TORRES EMPACADAS.

Un aparato que se utiliza con frecuencia en la absorcion de gases y en otras operaciones es
la torre empacada. Un ejemplo de dicho aparato se representa en la figura 34. El dispositivo
consiste en una columna cilindrica, o torre, equipada con una entrada de gas y un espacio de
distribucion en la parte inferior; una entrada de liquido y un distribuidor en la parte superior;
salidas para el gas y el liquido por la parte superior e inferior, respectivamente; y una masa

soportada de cuerpos solidos inertes que recibe el nombre de torre empacada.

El soporte del empaque consiste por lo general en una criba o tamiz corrugado, para darle
fuerza, con una gran fraccion de area libre de forma que no se produzca inundacion en el
soporte. El liquido entrante, ya sea disolvente puro o una solucion diluida del soluto en el
solvente, y que recibe el nombre de licor débil o de muy baja concentracion, se distribuye
sobre la parte superior del empaque mediante un distribuidor y, en la operacion ideal, moja

de manera uniforme la superficie del empaque.

El distribuidor que se presenta en la figura 34, es una placa perforada con tubos instalados en
cada perforacion. En torres grandes, son mas comunes las boquillas rociadoras o los platos
distribuidores con un vertedero de desbordamiento. Para torres muy grandes, hasta de 9 m
(30 ft) de didmetro, Nutter Engineering recomienda utilizar un plato distribuidor con tubos

goteadores individuales.

El gas que contiene el soluto, o gas rico, entra en el espacio de distribucion situado debajo
del empaque y asciende a través de los intersticios del empaque en contracorriente con el
flujo del liquido. El empaque proporciona una gran area de contacto entre el liquido y el gas,

favoreciendo asi un intimo contacto entre las fases.
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Saolida de gas

Entrada de liquido »(::It_ -
31— Distribuidor de liquido

o
[

—l 3*— Entrada de gos

Salida de liquido ~——{[Im

Figura 34: Disefio de una torre empacada. (McCabe et al, 2007).

El soluto contenido en el gas rico es absorbido por el liquido fresco que entra en la torre, y el
gas diluido o agotado sale de la torre por la parte superior. El liquido se enriquece en soluto
a medida que desciende por la torre y el liquido concentrado, llamado licor concentrado, sale
por el fondo de la torre a través de la salida de liquido.

Los empaques de la torre se dividen en tres principales tipos: aquellos que son cargados de
forma aleatoria en la torre, los que son colocados a mano, y aquellos que se conocen como
empaques ordenados o estructurados. Los empaques aleatorios consisten en unidades de 6 a
75 mm (1/4 — o 3 in.) en su dimensién mayor; los empaques inferiores a 25 mm se utilizan
principalmente en columnas de laboratorio o de plantas piloto. Las unidades de empaque
ordenado son de tamafios comprendidos entre unidades de 50 a 200 mm (2 a 8 in.).

Estos se ocupan mucho menos que los empaques aleatorios, pero no se estudiaran aqui. La
mayoria de los empaques aleatorios de las torres se construyen con materiales baratos e

inertes, tales como arcilla, porcelana o diferentes plasticos.

A veces se utilizan anillos metalicos de pared delgada, de acero o aluminio. Se alcanzan altos

espacios vacios (porosidad del lecho) y pasajes o0 pasos grandes para los fluidos haciendo las
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unidades de empaque irregulares o huecas, de forma que se entrelazan para dar lugar a
estructuras abiertas con una porosidad de 60 a 90%. En la figura 34 se ilustran empaques

comunes de torres.

Las monturas de cerdmicas Berl y los anillos Raschig son los tipos de empaque méas antiguos
y no son muy usados en la actualidad, aunque representaron una mejora importante respecto
de las esferas de ceramica o la piedra triturada que se introdujeron primero. Las monturas
Intalox son similares a las monturas Berl, pero la forma impide que las piezas queden
demasiado juntas, y esto aumenta la porosidad del lecho. Las monturas de Super Intalox
tienen una pequefia variacién con respecto al borde escalopado; se encuentran disponibles en
plastico o en ceramica. Los anillos Pall estan hechos de metal delgado con porciones de la
pared inclinada hacia dentro, o de plastico con ranuras en las paredes y costillas rigidas

dentro.

Los empaques Hy-pak metalicos y Flexirings (no mostrados en la figura 35) son similares en
forma y funcionamiento a los anillos metalicos Pall. Los lechos de anillos Pall tienen
alrededor de 90% de fraccion de huecos y una ligera caida de presion que otros empaques de
tamafio nominal parecido. El nuevo IMTP de Norton (Instalox Metal Packing empaque de
torres metalico Intalox), tiene una estructura muy abierta y una caida de presion mas baja que
la de los anillos Pall. Los factores de empaque adicionales de caida de presion para algunos
empaques comerciales estan dados en unidades del SI, por Perry. Los empaques
estructurados con orden geométrico han evolucionado desde los empaques Stedman a finales
de la década de 1930, pero se encontraron muy pocos usos industriales hasta que se

desarrollaron los empaques de Sulzer alrededor de 1965.
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d) el f) g)

Figura 35: Empaques comunes en torres: a) anillos Rasching; b) anillo metalico Pall; c) anillo plastico Pall;
d) muntura Berl; e) montura cerdmica Intalox; f) montura plastica Super Intalox; g) montura
metalica Intalox. (Welty et al, 2008).

Los primeros empaques estructurados se fabricaron de gasa alambre; los modelos mas
recientes estan hechos de laminas perforadas de metal corrugado, con laminas adyacentes
acomodadas de tal forma que el liquido se distribuye sobre sus superficies mientras que el
vapor fluye a través de los canales formados por los corrugados. Los canales estan colocados
en angulo de 45° respecto a la horizontal; el angulo se alterna en direccion en las capas
sucesivas, como se muestra en la figura 36. Cada capa tiene unas cuantas pulgadas de espesor.
Varios empaques patentados difieren en el tamafio y distribucion de los corrugados y el
tratamiento de las superficies de empaque. En general, las corrugaciones triangulares tienen
de 25 a 40 mm a lo largo de la base, de 17 a 25 mm de lado, y de 10 a 15 mm de altura. Los
intervalos de porosidad van de 0.93 a 0.97, y el area especifica de superficie de 60 a 76 ft?/ft®
(200 a 250 m?/mq). El empaque Sulzer BX, fabricado de alambre de metal, tiene un area

especifica de superficie de 152 ft?/ft* (500 m?/m®) con una porosidad de 0.9.
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Direccién principal
de flujo del vapor

Direccién principal
de flujo del liquido

Figura 36: Trazado esquematico de un empaque estructurado. (Welty et al, 2008).

2.7.10 CONTACTO ENTRE EL LIQUIDO Y EL GAS.

El requisito de un buen contacto entre el liquido y el gas es la condicion mas dificil de
cumplir, sobre todo en torres grandes. De manera ideal, el liquido, una vez distribuido en la
parte superior del empaque, fluye en forma de una pelicula delgada sobre la superficie del
mismo durante todo el recorrido de descenso a través de la torre. En la realidad, las peliculas
tienden a aumentar de espesor en algunos lugares y a disminuir en otros, de forma que el
liquido se agrupa en pequefias corrientes y fluye a lo largo de trayectorias localizadas a través

del empaque.

En especial cuando se registran bajas velocidades del liquido, una buena parte de la superficie
del empaque puede estar seca, o0 con mas frecuencia, recubierta por una pelicula estacionaria
de liquido. Este efecto se conoce con el nombre de canalizacion y es la principal razon del
mal funcionamiento de las grandes torres empacadas. La canalizacion es mas grave en torres

con empaque ordenado; por ello casi no se utilizan.

La canalizacion es menos grave en empaques aleatorios. En torres de tamafio moderado, la
canalizacion se minimiza si el diametro de la torre es al menos ocho veces el didmetro del

empaque. Si la relacion entre el diametro de la torre y el diametro del empaque es inferior de
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8 a 1, el liquido tiende a desplazarse hacia afuera del empaque y descender por la pared de
la columna. Sin embargo, aun en columnas pequefias con empaques que cumplen esta
condicidn, la distribucion del liquido y la canalizacion tienen un efecto importante sobre el
funcionamiento de la columna. En torres grandes, la distribucion inicial es especialmente
importante, pero aun con una adecuada distribucion inicial, por lo general se incluyen
redistribuidores para el liquido cada 5 o0 10 m de la torre, sobre todo inmediatamente por
encima de cada seccion empacada. La mejora en la distribucion de liquido ha hecho posible

el uso efectivo de las torres empacadas con diametros mayores de 9 m (30 ft).

2.7.11 CAIDA DE PRESION Y VELOCIDADES LIMITE DE FLUJO.

La figura 36, muestra datos tipicos de la caida de presién en una torre empacada. La caida de
presion por unidad de longitud (o profundidad) del empaque se debe a la friccion del fluido;
se grafica en coordenadas logaritmicas frente a la velocidad de flujo del gas Gy, expresada
en masa de gas por hora y por unidad de area de la seccidn transversal, considerando que la
torre est vacia. Por lo tanto, Gy esta relacionada con la velocidad superficial del gas por
medio de la ecuacion Gy = u0 py, donde py es la densidad del gas. Cuando el empaque esta
seco, la linea que se obtiene es recta y tiene una pendiente del orden de 1.8. Por consiguiente,

la caida de presion aumenta con la velocidad elevada a una potencia de 1.8.

Si el empague esta irrigado con un flujo constante de liquido, la relacion entre la caida de
presion y la velocidad de flujo del gas sigue al principio una linea paralela a la del empaque
seco. La caida de presion es mayor que en el empaque seco, debido a que el liquido en la
torre reduce el espacio disponible para el flujo de gas.
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Figura 37: Caida de presion en una torre empacada para el sistema aire-agua con monturas, Intalox de 1 in.
(1000 Ib/fts.h = 1.356 kg/m?.s; 1 in. HO/ft = 817 Pa/m). (Welty et al, 2008).

Sin embargo, la fraccidn de huecos no varia con el flujo de gas. Para velocidades moderadas
del gas, la linea para el empaque irrigado tiene una pendiente cada vez mas pronunciada,
debido a que el gas impide el flujo descendente del liquido de forma que aumenta la retencion
de éste con la velocidad de flujo del gas. El punto en el que la retencién de liquido comienza
a aumentar, hecho que se aprecia por un cambio de la pendiente de la linea de la caida de
presion, recibe el nombre de punto de carga. Sin embargo, como se aprecia en la figura 37,

no es facil obtener un valor exacto para el punto de carga.

Al aumentar todavia mas la velocidad del gas, la caida de presion se incrementa aun mas
rapido, y las lineas se hacen casi verticales cuando la caida de presion es del orden de 2 a 3
in. de agua por pie de empaque (150 a 250 mm de agua por metro). En determinadas regiones

de la columna, el liquido se transforma en una fase continua y se dice que la columna esta
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inundada. Temporalmente se utilizan flujos de gas més elevados, pero el liquido se acumula

con mayor rapidez, y la columna completa puede llenarse con liquido.

Es evidente que la velocidad del gas en la columna empacada en operacion debe ser inferior
a lavelocidad de inundacion. Sin embargo, a medida que se aproxima la inundacion, la mayor
parte o toda la superficie de empaque se humedece, aumentando el &rea de contacto entre el
gas vy el liquido. EIl disefiador debe escoger una velocidad suficientemente distante de la
velocidad de inundacion para garantizar una operacion segura, pero no tan baja que se
requiera de una columna mucho més grande. Bajar la velocidad del disefio hace que se
incremente el didmetro de la torre sin mucho cambio en la altura requerida, a partir de que
bajas velocidades de gas y liquido llevan a una reduccion proporcional cercana a la velocidad

de la transferencia de masa.

Uno de los beneficios de la baja velocidad del gas es el decremento de la caida de presion,
pero el costo de la energia consumida no es por lo comin un factor importante en la
optimizacion del disefio. En algunas ocasiones, la velocidad del gas es escogida como la
mitad de la velocidad de inundacion que se predice a partir de una correlacion generalizada.
Esto quiza parezca muy conservador, pero hay una dispersion considerable en los datos
publicados para la velocidad de inundacion, y las correlaciones generalizadas no son muy
exactas. Se emplea una aproximacién mas cercana a la velocidad de inundacién si se dispone
de los datos detallados de funcionamiento para la seleccion del empaque. También es posible
disefiar torres empacadas con base en una caida de presion definida por unidad de altura del

empaque.

La velocidad de inundacion depende en forma importante del tipo y tamafio del empaque y
la velocidad masica de liquido. La figura 38 muestra informacion para monturas Intalox

tomados de la figura 37 y curvas similares para otros tamafios.
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Figura 38: Velocidades de inundacién en monturas cerdmicas, Intalox en un sistema aire-agua. (1000 Ib/ft3.h
= 1.356 kg/m?.s). (Welty et al, 2008).

Se supone que la velocidad de inundacién ocurre a una caida de presién de 2.0 in. de H2O/ft
de empaque, puesto que las curvas de la caida de presion son verticales o cercanas a este
punto. Para bajas velocidades de liquido, la velocidad de inundacién varia con la velocidad
del liquido elevado a la potencia de -0.2 a -0.3 y con el tamafio del empaque elevado a la
potencia de 0.6 a 0.7.

Los efectos de la velocidad del liquido y el tamafio del empaque se vuelven méas pronunciados
en altas velocidades masicas del liquido. Se han propuesto varias correlaciones generalizadas
para la caida de presion y la velocidad de inundacion en columnas empacadas. Muchas de
ellas utilizan una gréafica, log - log con (Gx /Gy) (py / px)®®° en la abscisa y una funcién que

contiene Gy? en la ordenada. Por lo regular, la relacion de flujo Gx/Gy se toma a partir del
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equilibrio, Gy se determina directamente, mientras que se requiere de la solucion por prueba

y error si Gy y Gx estan en ejes separados, como en la figura 39.

Las caracteristicas del empaque estan dadas por un factor de empaque (Fp), el cual disminuye
si se aumenta el tamafio del empaque o la fraccion de vacio (o fraccion hueca). No es posible
predecir los factores de empaque a partir de la teoria utilizando la ecuacion de Ergun a causa
de las formas complejas, y por eso se determinan en forma empirica. Desafortunadamente,
no hay correlaciones unicas para caida de presion que den un buen ajuste para todos los
empaques, Y los valores de Fp basados en el ajuste de datos para bajas caidas de presion, que
tal vez difieren significativamente de los valores obtenidos a partir del ajuste de datos para
altas caidas de presion o por ajuste de datos de la velocidad de inundacion. Una correlacion
muy utilizada para estimar caidas de presion en empaques colocados de manera aleatoria se
presenta en la figura 38 donde Gx y Gy estan en Ib/ft? - s, ux esta en cP, px y py estan en
Ib/ft3, y gc es 32.174 Ib - ft/Ibf - s2,

Las primeras versiones de esta correlacion incluian una linea de inundacién por encima de la
linea para AP = 1.5 in. H2O/ft de empaque, pero estudios recientes estiman la inundacion a
caidas de presion de sdlo 0.7 a 1.5 in. H.O/ft para empaques de 2 o 3 in. Una ecuacion

empirica para el limite de la caida de presion es:
APinundacion = 0-115Fp0'7 (ec. 2.140)

Donde APinundacion = caida de presion en la inundacién, in. H,O/ft de empaque y Fp =factor

de empaque, adimensional.
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Figura 39: Correlacién generalizada para la caida de presion en columnas empacadas. (1 in H.O/ft = 817
Pa/m) (segln Eckert). (Welty et al, 2008).

La ecuacion (2.140) se utiliza para factores de empaque desde 10 hasta 60. Para valores
mayores de Fp, la caida de presién en la inundacion se toma como 2.0 in. H>O/ft. Una
correlacion alternativa para la caida de presion en columnas empacadas fue propuesta por

Strigle y se presenta en la figura 40.
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Figura 40: Correlacion generalizada alternativa de la caida de presion. (1 in. H2O/ft = 817 Pa/m). (Welty et
al, 2008).

2.7.12 DIAMETRO DE LA COLUMNA.

Para absorcion y arrastre, el diametro de la columna se calcula en la misma forma que para
una columna de destilacién de platos o empacada. Sin embargo, se tiene en cuenta que la tasa
de flujo de gas, “G”, debe convertirse ahora a tasa de flujo total de gas, “VV”. La tasa de flujo

de gas portador, G, es:

lesd d
G (mo es de g(}lls porta or) =(1- }’j)Vj (ec. 2.141)
Donde:
y, = —L (ec. 2.142)
J T 14y o
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Latasa G es:
V; (ec. 2.143)

O bien:
(1+Y)6 =V (ec. 2.144)

La tasa total de flujo de liquido, “L” se puede calcular con un balance general de masa. Con

la envolvente de balance que muestra la figura 41, resulta:
L] - Vj+l == LO - Vl (eC 2145)

Observe que la diferencia entre los flujos totales de las corrientes en contacto es constante.
Eso se ve en la figura 41. Los dos flujos totales, “V”, y “Lj” seran maximos cuando “Y”y
“X” sean méaximos. Eso sucede en el fondo de la columna en la absorcion, por lo que se debe
disefar el didmetro en el fondo de la columna. En las columnas de arrastre, las tasas de flujo
son méaximas en la parte superior de la columnay el disefio del didmetro se hace para la parte
superior de la columna. Zenz (1997) describe detalles especificos de disefio para
absorbedores y separadores de arrastre. Con facilidad se puede tener una estimacion de orden
de magnitud para el diametro de la columna (Reynolds et al, 2002), La velocidad superficial

del gas (velocidad en una columna vacia) esta entre los limites de 3 a 6 pie/s.

La tasa de flujo volumétrico del gas es V/p (p es la densidad molar del gas), el area transversal
requerida es Ac = V) (pv) y el diametro de la columna es D = Al sustituir una velocidad
superficial promedio del gas igual a 4.5 pie/s, con otros valores adecuados, se obtiene una

estimacioén del didmetro de la columna.
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Figura 41: Tasas de flujo total en absorbedor. (McCabe et al, 2007).

2.7.13 SOLUCION ANALITICA: LA ECUACION DE KREMSER.

Cuando la solucion es bastante diluida (menos de 1% de soluto, tanto en gas como en
liquido), los flujos totales de liquido y gas no cambian de manera importante porque se
transfiere poco soluto. Entonces todo el andlisis se puede hacer con fracciones molares o de
masa y tasas de flujo totales, En este caso, la columna de la figura 42, donde la ecuacién de

operacion se deduce escribiendo un balance de masa en torno a la etapa j y despejando yj+1.

L L
Vi =1X+ [Yl - ;XO] (ec. 2.146)
El resultado, que esencialmente es la misma ecuacion (2.136), pero con unidades diferentes.

Para usar la ecuacion (2.146) en un diagrama de McCabe-Thiele, supondremos lo siguiente:

I.  L/V (flujos totales) es constante.
Il.  El sistema es isotérmico.
I1l.  El sistema es isobarico.

IV.  El calor de absorcion es despreciable.

Estas son hip6tesis razonables para absorbedores y separadores de arrastre con corrientes

diluidas. En una grafica de “y” en funcion de “x” (fraccion molar o de masa), las soluciones
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se veran como en la figura 41 para los separadores de arrastre. La pendiente de la linea de
operacion sera L/V. Las figuras 43 y 44 muestran dos casos especiales de absorbedores. Si
es valida la siguiente hipotesis adicional, el problema de etapa por etapa se puede resolver

en forma analitica. Esta operacion adicional es que, la linea de equilibrio es recta.

yj =mx;j+b (ec. 2.147)

Y| Xo

Yj+| xj

Vv

v
-

Y+ Xn

Figura 42: Absorbedor con fases diluidas. L y V son las tasas normales de flujo “y”y “x” son las fracciones
de masa o0 molares. (McCabe et al, 2007).

Esta hipdtesis es razonable para soluciones muy diluidas y concuerda con la ley de Henry,
ecuacion (2.123), si “m”, Hg/Pto, y b = 0. Se deduce con facilidad una solucion analitica para
la absorcion, en el caso especial de la figura 43, donde las lineas de equilibrio y de operacion
son paralelas. Ahora, la distancia Ay entre esas lineas es constante. Para pasar de las

concentraciones a la salida a las de la entrada, con “N” etapas.

NAy = Yy — W (ec. 2.148)
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8y); =y~ = (5=m)x + (3~ 5% —b) (ec. 2.149)

A
WNet |-~~~ T T T T T T TTT T A T
tinea de operacién ?y
Pendienle=L/V | 3
2 |
y |
N | Uneadeequilibrio |
I Pendiente=m |
| |
b | |
0 X
0 N
b o

Figura 43: Diagrama de McCabe-Thiele para absorbedor con fases diluidas con lineas paralelas de equilibrio
y de operacion. (McCabe et al, 2007).

Linea de operacitn
Pendiente=L/V
crgmens epes g e we sweue v e linec de equilibria
IN+ Ayz  Pendiente =m
y2 |3
2
y By |
Yy | |
a Yol |
o |
b - ¥ |
L 8] x o X N
X

Figura 44: Diagrama de McCabe-Thiele para absrbedor con fases diluidas (L/V) < m. (McCabe et al, 2007).
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Para el caso especial de la figura 43, L/V = m (las lineas son paralelas), la ecuacién (2.149)

se transforma en:
Ay =(Ay)j =y — %xo — b = constante (ec. 2.150)
Se combinan las ecuaciones (2.149) y (2.150) para obtener:

N = NI para — =1 (ec. 2.151)
ipra) v

La ecuacion (2.151) es un caso especial de la ecuacion de Kremser. Cuando se aplica esta
ecuacion, los problemas de absorcion y arrastre se pueden resolver en forma bastante simple
y exacta, sin necesidad de hacer célculos de etapa por etapa. La figura 43 y la ecuacién
resultante (2.151) fueron para un caso especial. EI caso méas general se ve en la figura 44.
Aqui, Ay varia de etapa a etapa. Se pueden determinar los valores de Ay, con la ecuacion
(2.149). Es més facil de usar esa ecuacion (2.148) si sustituimos a x. con la ecuacion de
equilibrio (2.147).

R
X; - (ec. 2.152)
Entonces:
L L L
@)y = (=-1)y +(yi—=b—2x,) (ec. 2.153)
L L L
(Ay)j+l = (W - 1) Yj+1 t (yl - Wb - ;XO) (ec. 2.154)

Restando la ecuacién (2.153) de la ecuacion (2.154), y despejando (Ay) j+1.

(8Y)j41 = = (8y); (ec. 2.155)

En la ecuacion (2.155) se relaciona el cambio de composicion del vapor de etapa a etapa con
(L/mV), que se conoce como factor de absorcion. Si la linea de operacion o la de equilibrio
son curvas, ya no es valida esta relacion y no hay solucion analitica simple. La diferencia
entre las concentraciones de gas en la entrada y la salida debe ser igual a la suma de los

valores de Ayj que muestra la figura 44, Asi:
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A)’1 + Ayz + -+ AyN =YVYn+lL — VI (EC 2156)
Al aplicar la ecuacion (2.155) queda:

Ay, (1 + 4 (L)2 + ot (%)N_l) = Ynsl = Wi (ec. 2.157)

mV

Se puede calcular la suma en la ecuacion (2.156). Entonces, la ecuacion (2.157) es:

N
YN+L=Yl _ 1_(%) (ec. 2.158)
b (o) ;

Si L/mV > 1, entonces se dividen ambos lados de la ecuacion (2.156) entre (L/mV) N1y se
hace la suma en funcion de mV/L. La ecuacion que resulte seguira siendo la ecuacion (2.158).
De acuerdo con la ecuacion (12-23), Ayt = AyoL/mV, siendo Ayo = - y3* lo que muestra la
figura 44. La composicion del vapor, y* tiene el valor que estaria en equilibrio con el liquido

a la entrada, x0. Entonces:
Yy, =mxy+b (ec. 2.159)
Al eliminar Ay: de la ecuacion (2.158) queda:

L L \N+L
YN+IZYL _ W_(W)
yi-¥{ 1-( L )

mv

(ec. 2.160)

La ecuacién (2.160) es una forma de la ecuacion de Kremser (Kremser, 1930; Souders y
Brown, 1932). Se puede deducir una gran cantidad de formas alternativas con operaciones
algebraicas. Por ejemplo, si sumamos 1 a ambos lados de la ecuacion (2.160), y ordenamos,

Ilegaremos a:

N+l
YN+1=Y] — 1_(%) '
Vi-y; 1—( L )

mvV

(ec. 2.161)

De donde se puede despejar N. Después de las operaciones, este resultado es:
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*
V\[YN+1=Y )\, mV
In (1 m ) }
[ L yl—yik L

In(57)

Las ecuaciones (2.161) y (2.162) también se conocen como formas de la ecuaciéon de

N =

(ec. 2.162)

Kremser. Brian (1972) y King (1980) presentan deducciones alternativas de la ecuacion de

Kremser. Algunas formas alternativas, en funcion de la composicion de la fase gaseosa, son:

YN+1=YL _ (%)_(%)

" Nt (ec. 2.163)
Yi—y; (L
1 (mV)
* N
- L
IN+HZINL ( ) (ec. 2.164)
Yi—Y; myv
ln[J’N;lzi:}:VH
N = d (ec. 2.165)
In(7)
ln[yN;l—ﬁVH
Ty
N = l (ec. 2.167)
In|2N+L7YL
YN+17Y1
Donde:
Y41 = Mmxy + b y Yy, =mxy+b (ec. 2.168)

Algunas formas alternativas, en funcion de la composicién de la fase liquida, son:

in|(1-707) Gt v

N = ln(ﬁ) (ec. 2.169)
]
N = m (ec. 2.170)

126



N = 2o (ec. 2.171)
X0~*N
=
" 1 mvV
XN—X 7
—— NEY) (ec. 2.172)
Xo—XN 1_(m_V)
L
* N
XN—X L
NN — ( ) (ec. 2.173)
Xo—Xg mv
En donde:
* yN+l_b * yl_b
Xy == — y Xo == — (ec. 2.174)

Wankat (1980) desarroll6 formas para sistemas con tres fases, donde dos fases tienen flujo
Co - corriente y a contracorriente de la tercera. Brian (1972, cap. 3) y King (1980, pags. 371-
376) desarrollaron formas de la ecuacion de Kremser para columnas con varias secciones.

Hwang et al. (1992) desarroll6 formas para absorbedores con vaporizador.

Cuando son validas las hipotesis necesarias para su deduccion, la ecuacion de Kremser tiene
varias ventajas sobre el procedimiento de célculo de etapa por etapa. Si la cantidad de etapas
es grande, es mucho més comodo el uso de la ecuacion de Kremser y es facil programarla en
una computadora o en una calculadora. Cuando se especifica la cantidad de etapas, el
procedimiento de McCabe-Thiele, de etapa por etapa, es por tanteos, pero no asi el uso de la
ecuacion de Kremser. Como se pueden hacer los calculos con mas rapidez, es facil determinar

los efectos de variar yv, x0, L/V, m, etc.

La desventaja principal de la ecuacion de Kremser es que es exacta solo para soluciones
diluidas donde L/V es constante, el equilibrio es lineal y el sistema es isotérmico. La forma

aproximada de la ecuacién de Kremser depende del contexto del problema.
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2.7.14 ABSORBEDORES Y SEPARADORES DE ARRASTRE CON VARIOS SOLUTOS
DILUIDOS.

Hasta ahora nos hemos limitado a casos en los que hay un solo soluto por recuperar. Los

procedimientos de McCabe-Thiele y la ecuacion de Kremser pueden usarse para calculos de

absorcion y arrastre si ciertas hipotesis son validas. En el analisis de un solo soluto con ambos

procedimientos se necesitaba que los sistemas:

a) Fueran isotérmicos.

b) Fueran isobaricos.

c) Tuvieran un calor de absorcidn despreciable.
d) Tuvieran flujos constantes.

Estas soluciones se vuelven a necesitar. Para ver que otras hipdtesis se requieren, observando
la regla de las fases de Gibbs para un sistema con tres solutos, un solvente y un gas portador.

La regla de las fases es:
F=C—-P+2=5-2+4+2=5

Cinco grados de libertad es un nimero grande. Para representar al equilibrio con una sola
curva, o en una forma lineal como la ecuacién (2.147), es necesario especificar cuatro de
esos grados de libertad. Con la temperatura y la presion constante se usan dos de ellos; los

otros dos se pueden especificar asumiendo que: los solutos son independientes entre si.

En otras palabras, para cualquier soluto, el equilibrio no depende de las cantidades de otros
solutos que haya presentes. Para esta hipotesis se requiere que las soluciones sean diluidas.
Ademas, se debe hacer el analisis en funcion de fracciones molares o de masa y tasas de flujo

totales, para lo cual también se requieren soluciones diluidas.

Y, = —2 — (ec. 2.175)

1-Y1—Y2—Y3

Un analisis que use unidades de relacion no es adecuado, porque en el célculo de la relacion
intervienen otras concentraciones de soluto que no se conoceran. El efecto practico de esta

hipétesis es que se puede resolver el problema de varios solutos una vez para cada uno,
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considerando a cada problema como de un solo componente. Eso sucede para el método de

solucidn de etapa por etapa y también para la ecuacion de Kremser.

Entonces, para el absorbedor que muestra la figura 45, se resuelven tres problemas de un solo
soluto. Cada soluto adicional aumenta en dos los grados de libertad para el absorbedor. Se
requieren esos dos grados de libertad para especificar las composiciones del gas en la entrada
y del liquido en la entrada. Para el problema normal de disefio, que se ve en la figura 45, se

especifican las composiciones del gas y del liquido a la entrada, asi como los flujos.

Con la temperatura y la presion especificadas, queda un grado de libertad, que se suele usar
para especificar una de las concentraciones de soluto a la salida, como yg. Ahora queda
totalmente especificado el problema de disefio para el soluto B. Para calcular la cantidad de
etapas, podremos graficar los datos de equilibrio, que tienen la forma:

yB == fB (XB) (eC. 2176)
V < YaYs Yc X0 Xeo Xao
r
I
N
vV — | L
Yana Yons Yons Xan Xen Xcn

Figura 45: Absorbedor de varios solutos diluidos. (McCabe et al, 2007).
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En un diagrama de McCabe-Thiele. Cuando se satisfacen las hipdtesis, la ecuacion de

equilibrio sera casi siempre lineal.

L L
YBj+1 = ;XBj T (yB,l — ;XB,O) (ec. 2.177)

La ecuacion de operacion es la misma que la ecuacion (2.146) y también se puede trazar en
el diagrama de McCabe-Thiele. A continuacion, se escalonan las etapas de la forma
acostumbrada, eso se ve en la figura 48. Una vez determinada la cantidad de etapas con el
calculo del soluto “B”, es posible determinar las concentraciones de los solutos “A” y “C”
resolviendo dos problemas de simulacion totalmente especificados. Es decir, se conocen la
cantidad de etapas y se debe calcular las composiciones a la salida. En los problemas de
simulacion se requiere un procedimiento de tanteos cuando se usa el calculo de etapa por

etapa. Una forma de hacer este célculo para el componente A es:

1. Trace la curva de equilibrio de “A”, yA = fA(xA). | 4. Escalone las etapas hascia arriba,
hasta YAN. (Ver Figura 45).

A4

2. Proponga yA para el soluto “A”. |

5. Comprobacion: ¢Fue la cantidad de

etapas la misma que se calculo? Si asi

fue, se cuenta con el resultado. Si no,
regresar a paso 2.

A4
3. Trace la linea de operacidn de “A”. Pendiente =
L/V, la misma que para el soluto “B”. El punto (yA1l,
xAO0) estd en la linea de operacidén. Se muestra en la
Figura 45

Figura 46: Esquema de etapas para la elaboracién del diagrama de McCabe-Thile para determinar la
cantidad de etapas con el calculo del soluto “B”".

L L
Yajrr =5 %a; Va1 — ;XA,O) (ec. 2.178)

El procedimiento para el soluto “C” es el mismo. Con frecuencia, los tres diagramas que se
ven en la figura 46 se trazan en el mismo papel. Asi se ahorra papel, pero se tiende a la
confusion. Si la funcion de equilibrio para cada soluto es lineal, como en la ecuacion (2.147),
se puede usar la ecuacion de Kremser. Primero se resuelve el problema de disefio para el

soluto B, con las ecuaciones (2.162), (2.165) o (2.166) para calcular N. Entonces, por
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separado, se resuelven los dos problemas de simulacion (para los solutos “A” y “C”) con
ecuaciones como las (2.160), (2.161) o (2.164). Recuerde usar ma y mc al aplicar la ecuacion
de Kremser. Tenga en cuenta que cuando se pueda usar la ecuacion de Kremser, los

problemas de simulacién no son de prueba y error.

¥B ¥al Yo
. Yapap---- it
Yeps[ =" ' ] '3
g 2 !
i = [}
G y 1
~ Al ) i
?B.l B ) 1 1 ; 1 I
1 P
1 1 : ]
Xpo Xgn Xy Xa0 Tan Xa Xcg Xen o

Figura 47: Solucion para el absorbedor con fases diluidadas, con tres solutos donde se especifica el soluto B,
y los solutos A 'y B se obtienen por tanteos. (McCabe et al, 2007).

Estos métodos de solucion se restringen a soluciones muy diluidas. En las soluciones mas
con- centradas, las tasas de flujo no son constantes, puede ser que los equilibrios de los
solutos no sean independientes y los efectos térmicos se vuelvan importantes. Cuando eso
sucede, se requiere el uso de métodos computarizados donde intervienen balances

simultaneos de masa y energia y ademas los datos de equilibrio.

2.7.15 ABSORCION IRREVERSIBLE.

Con frecuencia, en instalaciones pequefias se usa la absorcién con una reaccion quimica
irreversible para eliminar materiales perjudiciales. Por ejemplo, se usa NaOH para eliminar
CO2 y H>S, que reacciona con el gas acido en solucion y forma una sal no volatil. Esto es
adecuado para instalaciones pequerias, porque el absorbedor suele ser pequefio y sencillo y
no requiere instalaciones de regeneracion. Sin embargo, el costo del reactivo (NaOH) puede

hacer costosa la operacion. Ademas, la sal formada debe desecharse de manera responsable.

En sistemas a gran escala, en general es menos costoso usar un solvente que se pueda
regenerar. Veamos un absorbedor simple, en el que el gas a tratar contiene el gas portador
“C” y el soluto “B”. El solvente contiene un componente no volatil “S” y un reactivo “R”

que reacciona en forma irreversible con B, de acuerdo con la reaccion irreversible:
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R+ B - RB (ec. 2.179)

El producto resultante “RB” no es volatil. En el equilibrio, xg (en la forma libre) = 0, porque
la reaccion es irreversible y todo “B” que se disuelva formara el producto “RB”. Entonces,
ys = 0 en el equilibrio. Siempre que haya algo de reactivo R presente, la ecuacion de
equilibrio es ys - 0. De acuerdo con la estequiometria de la reaccion descrita por la ecuacion
(2.179), habra disponible reactivo siempre que LxRo > Vyg n+1. Para un absorbedor a
contracorriente y concentraciones diluidas, el balance de masa se describio en la ecuacion
(2.146), donde x es la fraccion molar total de B en el liquido (como B libre y como RB
combinado). Los diagramas de operacién y de equilibrio se pueden graficar en un diagrama
de McCabe-Thiele, como se ve en la figura 48, Una etapa de equilibrio dard yi = 0: mas que
suficiente. Desafortunadamente, la eficiencia de la etapa es muy baja, debido a las bajas
velocidades de transferencia de masa del soluto al liquido. Si se usa la eficiencia de vapor de

Murphree:

Epyy = Zent—Ysal (ec. 2.180)

J’ent_J’;al
En la figura 48 se podran escalonar las etapas reales. Son comunes las eficiencias de vapor
Murphree menores que 30%. Como se requiere s6lo una etapa de equilibrio, tal vez sean
alternativas preferibles a las cascadas a contracorriente. En la figura 49 A, se ve una cascada
concurrente. En el caso normal se usarian columnas empacadas para la cascada concurrente.
La ventaja de la cascada concurrente es que no se puede inundar, de modo que es posible

usar columnas de menor diametro con mayores velocidades de vapor.
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Figura 48: Diagrama de McCabe-Thiele para absorcion irreversible a contracorriente. (McCabe et al, 2007).

A Vivg Lo B
r -I_-— — Yo
i |
I | |
' |
i i L
Y o R | y v
/ Equillbrio
N ¥ 0
N T0 Xy
vV T L o
Xo(R+3)
Yoy XN B

Figura 49: Absorcion concurrente irreversible: A) Aparato, B) Diagrama de McCabe-Thiele. (McCabe et al,
2007).

A mayor velocidad de vapor mayor tasa de transferencia de masa y se requerira menos
empaque. El balance de masa para el sistema concurrente, usando la envolvente de balance

de la figura 49 A, es:

voV + Lxg = yV + Lx (ec. 2.181)
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Al despejar y se obtiene la ecuacion de operacion:

L YoV —Lxg

y=—sx+= (ec. 2.182)

Es una recta con pendiente -L/V que se grafica en la figura 49 B. En el equilibrio, yn =0y
se puede calcular X con la ecuacion de operacion de la figura 49 B. Cuando no se alcanza el
equilibrio. Los absorbedores concurrentes se usan comercialmente para absorcion

irreversible.

Para la absorcion quimica reversible, las mayores tasas de flujo y la ausencia de inundacion
propias de los absorbedores concurrentes siguen siendo adecuadas, pero rara vez es suficiente
un contacto de equilibrio. Si se conecta un absorbedor concurrente con uno a contracorriente,

en serie 0 en paralelo, se puede lograr mas flexibilidad en la operacién (Isom y Rogers, 1994).

2.7.16 ABSORCION CON REACCION QUIMICA.

La absorcion seguida de reaccion quimica en la fase liquida se utiliza con frecuencia para
lograr una separacion mas completa de un soluto a partir de una mezcla gaseosa. Por ejemplo,
a menudo se utiliza una solucién é&cida diluida para retirar NHz de corrientes gaseosas, y se
emplean soluciones bésicas para separar CO2 y otros gases &cidos. La reaccion en la fase
liquida reduce la presion parcial de equilibrio del soluto sobre la solucion, lo cual da lugar a
un gran aumento de la fuerza impulsora de la transferencia de masa. Si la reaccion es
esencialmente irreversible para las condiciones de absorcion, la presion parcial de equilibrio

es cero y Noy se calcula a partir del cambio de la composicion del gas. Paray * = 0.

b dy Yb
No, = | —=1n (—) ec. 2.183
oy =1, " ( )
Para ilustrar el efecto de una reaccion quimica, se considera la absorcion de NHz en HCI
diluido con una reduccién de 300 veces en la concentracién del gas (6 a 0.02%). A partir de
la ecuacion (2.183), Noy = In 300 = 5.7, que es comparable con Noy = 12 para la misma

variacion de concentracion utilizando agua en las condiciones del ejemplo.

Una ventaja adicional de la absorcién con reaccidén es el aumento del coeficiente de

transferencia de masa. Parte de este incremento viene dado por la mayor area de la superficie
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de contacto efectiva, ya que la absorcion puede ahora tener lugar en las regiones
practicamente estancadas (retencidn estética), lo mismo que en la retencion dindmica del
liquido. Para la absorcion de NHz en soluciones de H2SO4, Kga fue de 1.5 a 2 veces el valor
para la absorcién en agua. Puesto que la resistencia de la pelicula gaseosa esta controlando,
este efecto se debera esencialmente a un aumento del area efectiva. Los valores de Kga para
la absorcién del NHs en soluciones acidas fueron los mismos que en el caso de la
vaporizacién de agua, donde también se esperaba que toda el &rea de la superficie de contacto
fuera efectiva. Los factores Kga (vap) / Kga (abs) y Kga (reac) / Kga (abs) disminuyen al
aumentar el flujo de liquido y tienden hacia la unidad cuando la retencion total es mucho

mayor que la retencidn estatica.

El factor Kga (reac) / Kga (abs) también depende de la concentracién del reactante y es menor
cuando solo esta presente un ligero exceso de reactivo en la solucién de la alimentacion de
la columna. Se han publicado datos sobre la retencion de liquido en relacion con el area
efectiva para anillos Raschig y monturas Berl, pero no se dispone de resultados similares

para empaques mas modernos.

Cuando la resistencia de la pelicula liquida es dominante, como en la absorcion de CO; o
H2S en soluciones acuosas, una reaccion quimica rapida en el liquido puede conducir a un
aumento muy grande del coeficiente de transferencia de masa. Los coeficientes que se
representan en la figura 50 para el sistema Didxido de Carbono - Agua — Hidréxido de Sodio
estan comprendidos entre 1 y 4 moles/ft® - atm - h, en comparacion con los valores tipicos
para CO2 en agua de 0.05 a 0.2 moles/ft® - atm - h. La reaccion rapida consume una gran
parte del CO. muy cerca de la superficie de contacto gas-liquido, lo que da lugar a que el
gradiente para el CO2 sea mayor, originando un aumento del proceso de transferencia de
masa en el liquido. La relacion entre el valor aparente de kL y el correspondiente a la

absorcion fisica define un factor de avance ¢, que varia desde 1 hasta 1 000 o mas.

En libros especializados se describen métodos para predecir ¢ a partir de datos cinéticos y de
transferencia de masa. Cuando el valor de ¢ es muy grande, la pelicula gaseosa pasa a ser la

resistencia que controla.
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Aunque el CO2 que se absorbe en una solucion de NaOH a altas velocidades de transferencia

de masa, los costos de los reactivos y los problemas para desecharla hacen que este enfoque

sea impracticable para el uso a gran escala. En cambio, el CO> se extrae usando soluciones

acuosas de aminas o de carbonato de potasio, donde la reaccion quimica es reversible

K40, mol /3 « h— atm
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Figura 50: Coeficientes de transferencia de masa para la absorcion de CO, en NaOH al 4% con anillos
metalicos Pall o monturas ceramicas Intalox (Gy = 500 Ib/ft2.h). (Welty et al, 2008).

La absorcién en soluciones de aminas se puede llevar a cabo entre 20 y 50 °C y las soluciones

agotadas se pueden regenerar con vapor entre 100 y 130 °C. La regeneracion completa no es

necesaria, puesto que la presion de equilibrio del CO2 es muy baja hasta cuando casi 20% de
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la amina ha reaccionado. La figura 51 muestra las lineas de equilibrio y operacion para el

caso de un estudio reciente de absorcion de CO2 en soluciones de monoetanolamina.

El médulo Rate Frac de Aspen Plus se combiné con datos termodindmicos y cinéticos para
modelar el absorbedor y desorbedor empacados, y para ayudar a determinar las condiciones
de operacion optimas. En la figura 51 se muestra s6lo 85% de la extraccion, pero a la misma

relacion L/G se puede obtener méas de 95% de extraccion con una columna mas alta.
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Figura 51: Absorcién de CO- en una solucién de monoetilamina (MEA). Segln Freguia y Rochelle. (Welty et
al, 2008).

Cuando la absorcion va acompafiada por una reaccion muy lenta, los valores aparentes de
Kga pueden ser mas bajos que con la absorcién simple. Un ejemplo de esto lo constituye la

absorcion de Cl2 en agua seguida por la hidrdlisis del cloro disuelto. La lenta reaccion de
hidrolisis controla esencialmente la velocidad global de absorcion.
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2.7.17 OPERACION CON FLUJO EN CORRIENTES PARALELAS.

Cuando la reaccion quimica es esencialmente irreversible y la presion parcial de equilibrio
del soluto es cero, el numero de unidades de transferencia para una separacion dada es el
mismo para la operacion en contracorriente o para flujo de corrientes paralelas de liquido y
gas. Véase figura 52 muestra lineas de operacion tipicas para ambos casos. En este diagrama
“x” es el soluto total absorbido y que ha reaccionado, y no la cantidad de soluto presente en
la forma original. Cuando se opera en corrientes paralelas con alimentacion por la parte
superior, el gas que sale por el fondo esta expuesto al liquido enriquecido, el que ha absorbido
una gran cantidad de soluto; pero si y* = 0, la fuerza impulsora es simplemente “y” y Noy se
calcula de acuerdo con la ecuacion (2.183), de igual manera que en el caso de flujo en

contracorriente.

Yenradajgo —/————————————;

Lineas de operacién para
flujos en contracorriente

Lineas de operacién para
flujos paralelos

Yalidaf———— — —— ;L _____

Xentradao Xsalida

Figura 52: Lineas de operacion para flujos paralelos y en contracorriente para la absorcion con reaccion
quimica irreversible. (Welty et al, 2008).

La ventaja de la operacion en paralelo es que no existe la inundacion como una limitacion, y
es factible utilizar un flujo de gas muy superior al normal. Esto permite reducir el diametro
de columna requerido, y el correspondiente aumento de las velocidades masicas del liquido

y del gas da lugar a elevados coeficientes de transferencia de masa. Es posible utilizar flujos
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de liquido tan elevados como 50 000 a 100 000 Ib/ft?> - h (70 a 140 kg/m?). Los valores de
Kga o Hoy se pueden estimar, aproximadamente, extrapolando los datos de flujo en

contracorriente para el mismo sistema a las velocidades masicas mas elevadas.

2.7.18 ABSORCION EN TANQUES.

Los procesos en los cuales la absorcion gaseosa va acompariada por una reaccion quimica
normalmente se llevan a cabo en tanques donde las burbujas del gas se dispersan en la fase
liquida. El liquido se mezcla con un agitador o por medio de las mismas burbujas del gas y
también puede existir una apreciable mezcla del propio gas. Esto tiende a disminuir la
conversion. Sin embargo, cuando el gas que no ha reaccionado se puede reciclar o casi no

tiene costo (como el aire), no se requiere una alta conversién del gas.

Un importante ejemplo se da en el uso del aire para oxidar materia organica en aguas negras
o lodo residual de alcantarillas. Uno de los métodos de aireacion utiliza inyectores o difusores
colocados cerca del fondo del tanque. Los cabezales de tuberia con multiples orificios se
denominan difusores burdos y producen burbujas de 1 a5 mm. Los tubos de ceramica porosa
o0 de polimeros generan burbujas mas finas, pero la coalescencia puede aumentar el tamafio

de las burbujas.

Los tanques grandes pueden contener mas de 100 difusores, cada uno dispersando de 5 a 20
ft3/min de aire y desahogando la mayoria del gas hacia la atmdsfera. Otros dispositivos para
dispersion de gases incluyen turbinas cerca del fondo del tanque con un inyector en la parte
inferior e impulsores de flujo axial montados cerca de la superficie, para atrapar el gas del
espacio del vapor, o para aspersar el liquido hacia el aire. En los equipos de reaccion, la
velocidad de transferencia de masa se controla por medio de la resistencia de la pelicula del
liquido, debido a la baja solubilidad del oxigeno. En un tanque de 15 ft de profundidad con
difusores burdos, sélo se absorbe de 5 a 10% del oxigeno del aire. Con difusores de burbujas
finas, es posible utilizar de 10 a 25% de oxigeno.12 Sin embargo, incluso con burbujas finas,
los valores de KLa son solo de 5 a 20 h, mucho menores que los de una columna empacada

tipica véase figura 53.

Debido a que hay muchos tipos de aireadores, no existe una correlacion general para KLa y

las unidades generalmente se disefian o seleccionan con base en los datos de comportamiento
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proporcionados por el proveedor. La cantidad de oxigeno o el porcentaje de utilizacion de
éste se da para condiciones estandar; se corrige para diferencias en la profundidad del liquido,
el flujo de gas, la temperatura, el nivel de oxigeno disuelto y las propiedades de la solucion.
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Figura 53: Altura de una unidad de transferencia para desorcion de oxigeno a partir de agua a 25 °C con
empaque de anillos Rasching. (Nota: en este sistema Hox = Hx). (Welty et al, 2008).

El oxigeno de alta pureza esta hallando un creciente uso en el tratamiento de aguas negras y
otro tipo de oxidaciones en fase liquida. A igual presion total, la solubilidad del oxigeno puro
es cinco veces mayor que la del oxigeno del aire y la fraccion molar de oxigeno es casi

constante en la medida que éste se consume, a diferencia del caso del aire.

Ademas, las burbujas de oxigeno se elevan mas lentamente a medida que se contraen,
incrementando el tiempo de permanencia del gas. Con impulsores montados en la superficie,

que extraen el gas del espacio de vapor y generan burbujas finas, se puede obtener una
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utilizacion de oxigeno de hasta 90%. Comparado con un sistema que utiliza aire, el flujo de
gas efluente se reduce cerca de 100 veces Y la liberacién de compuestos orgéanicos volatiles

casi se elimina.

2.8 SECADO DE SOLIDOS.

El estudio de secado es una operacion mediante la cual se puede separar total o parcialmente
el liquido que contiene un s6lido himedo. Esta operacién implica transporte de masa y de

energia simultdneamente.

El secado difiere de la evaporacion (fenémeno difusional de un solo componente) en donde
la evaporacion del liquido se elimina por ebullicion, mientras que en el secado el liquido es
arrastrado por el aire en forma de vapor, a una temperatura generalmente inferior a la de
ebullicién. Ademas, el secado usualmente infiere en la eliminacion de relativamente
pequefias cantidades de agua de un sélido o de un material casi solido; y la evaporacion esta

limitado a la eliminacion de cantidades selectivamente grandes de agua en soluciones.

A presion constante existe una relacion entre la temperatura y la concentracion de agua en la
fase vapor, la misma que ocurre en las operaciones de contacto aire - agua. Si se trata de
solidos higroscopicos*? o en materiales naturales tales como: madera o cuero, el agua puede

estar contenido en el sélido de tal manera que no hay agua liquida en forma libre.

Por tanto, las variables que intervienen en un proceso de secado son: temperatura, presion y
concentracion del agua en el solido y en el vapor. Normalmente la presion y temperatura son
fijos lo cual permite expresar las concentraciones en curvas de equilibrio, asi podemos

representar las siguientes curvas, véase figura 54.

12 Sustancia capaz de absorber humedad del medio, por tal propiedad las sustancias higroscopicas se utilizan
como desecantes, ya que adsorben el agua de otros compuestos.
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Figura 54: Comportamiento de la concentracion de solido en curvas de secado. (Hernandez, 2015).

La teoria del secado comprende dos aspectos fundamentales, las relaciones estaticas y las
relaciones cinéticas, conocidas también como velocidad de operacion fisica. Algunas razones

por la que se aplica el secado es para satisfacer las siguientes finalidades.

a) Facilitar el manejo posterior del producto.

b) Permitir el empleo satisfactorio del producto.

¢) Reducir el costo del transporte.

d) Aumentar la capacidad de los equipos.

e) Preservar los productos durante el almacenamiento y el transporte.

f) Aumentar el valor o la utilidad de los productos.

El contenido de humedad de un sélido se lo puede expresar referido a base seca o base
humeda, en los calculos de secado es mas conveniente referir la humedad a base seca, debido

a que esta permanece constante a lo largo del fendmeno de secado.

Ejemplo: Cuerpo hiumedo de 100Kg, los cuales son: 40kg de Solido Seco y 60 Kg de

H20.

a) Base himeda £25822 , 100 = 60%
100 Kg

b) Base seca; 220, 100 = 150%

0Kg SS
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2.8.1 HUMEDAD DE EQUILIBRIO.

Cuando un solido humedo se pone en contacto durante un tiempo suficiente con aire a
temperatura y humedad determinada (condiciones que permanecen constantes) se conseguira
un estado estable entre el aire y el sélido himedo que viene a representar las condiciones de
equilibrio. El vapor de agua que acomparia al aire ejerce una presion del vapor determinado
y se alcanzara las condiciones de equilibrio cuando la presion parcial del agua que acomparia

al sélido humedo es igual a la presion del vapor de agua en el aire.

Se denomina humedad de equilibrio del solido, a la alcanzada por éste en equilibrio con aire
en condiciones dadas, por lo tanto, la humedad de equilibrio en el limite al que puede elevarse
el contenido de humedad de una sustancia mediante contacto con aire de humedad y

temperatura determinadas.

Si la humedad del s6lido es mayor que la de equilibrio, el s6lido se secara hasta alcanzar la
humedad de equilibrio, mientras que su humedad es menor que la de equilibrio, el sélido
captara humedad del aire hasta alcanzar las condiciones de equilibrio. Por lo tanto, el
gradiente operara en sentido de la mayor concentracion a la menor concentracion, hasta llegar

al equilibrio.

En un cuerpo higroscépico la tension del vapor de agua depende de la temperatura, la
naturaleza del cuerpo, el estado de su superficie y de la humedad. A temperatura constante
la tension del vapor de agua, aumenta continuamente hasta alcanzar el valor del agua pura a
la misma temperatura, en este punto el cuerpo empieza a comportarse como himedo,
cualquiera que sea la humedad del cuerpo, la tension de vapor se mantendra constante. Los
materiales fibrosos o coloidales de origen vegetal solo se comportan como himedos cuando
contienen una cantidad considerable de agua.

2.8.2 HUMEDAD LIBRE.

Se denomina humedad libre de un sélido con respecto al aire en condiciones determinadas a
la diferencia entre la humedad del sélido y la humedad de equilibrio con aire en condiciones
dadas, por consiguiente, es la humedad que puede perder el solido después de un contacto

suficiente y prolongado con aire en condiciones determinadas, las mismas que permanecen
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constantes. Esta humedad depende de la humedad del s6lido como de la humedad selectiva

del aire.

2.8.3 HUMEDAD LIGADA.

Llamamos humedad ligada, a la humedad minima necesaria para que el solido deje de
comportarse como higroscopico. Cuando la humedad es menor la tension del vapor es
inferior a la del liquido puro a la misma temperatura, luego la presencia del solido influye
sobre la volatilidad del agua; por esto hay que admitir que en estas condiciones el agua esta
ligada al solido por cualquier tipo de fuerzas, mecanicas o fisicoquimicas. La separacion de
esta humedad por evaporacion se sujetara a leyes diferentes a las de evaporacion del agua en

un recipiente abierto.

Podemos también definir a la humedad ligada como la humedad minima de equilibrio con el

aire saturado (cuando humead relativa=100%).

2.8.4 HUMEDAD NO LIGADA.

Cuando la humedad es superior al valor de la humedad ligada, el s6lido se comporta como
himedo; la diferencia entre ambas, es decir, la humedad del sélido y la humedad ligada, se
conoce como humedad desligada. También podria definirse como la humedad libre del s6lido

en contacto con aire saturado.

El término libre aqui, nos puede llevar a la conclusion errénea de que el cuerpo perdera
humedad, pero no es asi, ya que éste se encuentra en equilibrio indiferente con el aire

saturado. Ademas, el aire saturado no es capaz de aceptar mas humedad.

A cada humedad del cuerpo corresponde en el equilibrio una humedad relativa del aire
tomando estas variables forman coordenadas en el diagrama rectangular se construye la curva

de equilibrio como se puede apreciar en la figura 55.
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Figura 55: Curva de Equilibrio de humedad en el Diagrama de Fases, para un sélido insoluble. (Welty et al,
2008).

Con el diagrama podemos conocer el sentido que variara la humedad del cuerpo en contacto
con aire humedo; si el punto representativo esta a la derecha de la curva de equilibrio la
humedad “X” tiende a disminuir, ya que es superior a la humedad de X* de equilibrio con el
aire de la misma humedad relativa. Si el punto “P” estuviera a la izquierda de la humedad del
cuerpo tenderia a aumentar. Ademas, la humedad de equilibrio disminuye al aumentar la
temperatura, luego para estudiar las condiciones de secado hemos de determinar las curvas

de equilibrio a variar temperatura, dentro del intervalo de la proyectada operacion.

2.8.5 SOLIDO SOLUBLES.

El comportamiento de los sélidos solubles es diferente. Si la presion del vapor del agua en el
aire es inferir a la tension de vapor de la solucién saturada del sélido, la humedad de equilibrio
del s6lido es muy pequefia, en este como de la solucion saturada precipitaria el solido

conforme se elimine el agua de la solucion en contacto con aire.
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En caso contrario, si la presion parcial del agua en el aire es mayor a la tension del vapor de
la solucion saturada, el sélido absorbe la humedad del aire y se disuelve, formandose en
primer lugar una solucion saturada; la tension de vapor de esta es inferir a la del liquido puro,
de acuerdo con la ley de Raoult. Si la presion parcial del vapor en el aire permanece constante,
el equilibrio solo se alcanzara cuando esta sea igualada a la tensién de vapor para ello es
necesario que disminuya la concentracion, 6sea que la solucion deja de estar saturada lo cual
solo es posible cuando disuelto el sélido, la solucién alcanza una determinada dilucion,

entonces se obtiene el equilibrio.

2.8.6 CINETICA DEL SECADO.

Se define como velocidad de secado a la pérdida de humedad del sélido en la unidad de

tiempo, en términos diferenciales tendremos: — (d_:) operando en condiciones constantes de

secado. El termino condiciones constantes se entiende que el aire, la temperatura, presion,

humedad y velocidad permanecen constantes a lo largo del tiempo.

Atendiendo al mecanismo de secado, para definir cuantitativamente la velocidad es
conveniente referir ésta a la unidad de area de superficie de secado, 6sea:

S dXx
w=2(-3) (ec. 2.184)
Donde:

W: Velocidad de secado.

A: Area de superficie expuesta.

S: Peso del solido seco.
dx, . . .
. Velocidad instantanea de secado.
Como Ay S permanecen constantes a lo largo del fenomeno del secado, W es proporcional

2|l
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2.8.7 CURVA DE REGIMEN DE SECADO.

Con los datos obtenidos experimentalmente durante el secado se puede construir una gréafica
que relacione el contenido de Humedad vs Tiempo, véase figura 56. Se representa la curva
Humedad vs Tiempo, de un s6lido sometido a secado, se puede observar que la humedad
disminuye continuamente desde el valor inicial, punto A, y finalmente se aproxima como

limite a la humedad de equilibrio que corresponde a las condiciones constantes del aire.

A AJUSTE
Y
5,

A

REGIMEN

CONSTANTE

[kg Hzo]
kg ss
PRIMER PERIODO
POSTCRITICO
SEGUNDO PERIODO
POSTCRITICO

W* E

&, horas

Figura 56: Curva de secado en condiciones constantes. (Navas, 2015).

Esta curva, véase figura 56 refleja el paso por distintos periodos a medida que la humedad
del sélido se reduce desde un elevado valor inicial hasta el pequefio valor final, los cuales

son los siguientes:

a) Periodo Inicial (A-B).

b) Periodo de velocidad constante (B-C).

C) Primer periodo de velocidad descendente o periodo poscritico (C-D).
d) Segundo periodo de velocidad descendente o periodo poscritico (D-E).
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e)

f)

9)

h)

Periodo inicial (A-B): La evaporacion ocurre como desde una superficie libre v,
usualmente, la temperatura incrementa desde su valor inicial (To) hasta la temperatura de
bulbo himedo del aire (Twb). En algunos casos, cuando la temperatura del producto es
mayor que la correspondiente temperatura de bulbo himedo del aire, el producto
disminuye su temperatura. Este periodo inicial dura pocos minutos. (Xo: contenido de

humedad inicial).

Periodo de velocidad constante o periodo poscritico (B-C): Durante este periodo el secado
aun se lleva a cabo por evaporacion de la humedad desde una superficie saturada
(evaporacién desde una superficie libre) y el material permanece a Twb. La mayoria de
los productos alimenticios no exhiben un periodo de velocidad de secado constante.

Primer periodo de velocidad descendente o periodo poscritico (C-D): El contenido de
humedad al final del periodo de velocidad constante es el contenido de humedad critico
(Xcr). En este punto la superficie del s6lido ya no se encuentra saturada de agua, y la
velocidad de secado disminuye con el decrecimiento en el contenido de humedad vy el
incremento en la temperatura. En el punto final de este periodo, el film de humedad
superficial se ha evaporado completamente y, con el posterior decrecimiento en el
contenido de humedad, la velocidad de secado es controlada por la velocidad de

movimiento de la humedad dentro del sélido.

Segundo periodo de velocidad descendente (D-E): Este periodo representa las condiciones
correspondientes a una velocidad de secado totalmente independiente de las condiciones
externas. La transferencia de humedad puede ocurrir por una combinacion de difusion de
liquido, movimiento capilar, y difusién de vapor. La temperatura del producto se acerca a
la temperatura de bulbo seco (Tg) y el contenido de humedad se aproxima asintoticamente
al valor de equilibrio (Xe).

Se puede obtener abundante informacion si se convierte los datos a regimenes de secado,

expresando los datos obtenidos en una grafica como se puede ver en la figura 55 de la

siguiente manera:
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Figura 57: Curva de Régimen de Secado. (Navas, 2015).

En la figura 56, representamos la curva Humedad vs Tiempo, de un sélido sometido a secado,
se puede observar que la humedad disminuye continuamente desde el valor inicial, punto A,
y finalmente se aproxima como limite a la humedad de equilibrio que corresponde a las

condiciones constantes del aire.

En la figura 57, o curva de velocidad de secado, aparecen varios tramos diferentes; en el
tramo AB, que puede no existir a presentar varias formas, corresponde al llamado periodo de
induccion, en el que el mecanismo de secado no ha llegado a estabilizarse; sigue después un
periodo, tramo BC, que se caracteriza por la constancia de la velocidad de secado; al
alcanzarse la llamada humedad critica, Xc punto C, la velocidad de secado empieza a
disminuir alcanzando practicamente el valor 0 (cero) cuando la humedad libre se anula 6sea

cuando la humedad del material es la de equilibrio.

149



Se distinguiran dos periodos bien definidos, y que corresponden al: periodo de velocidad

constante y periodo de caida o velocidad decreciente.

El periodo de velocidad constante va desde la humedad inicial Xo, hasta la humedad critica
Xe. El valor de la humedad critica depende de las condiciones del aire de secado y del espesor

del material a secar, este valor debe ser determinado experimentalmente.

El periodo de velocidad decreciente, estd comprendido entre la humedad critica Xc, hasta la
humedad final del s6lido Xt, rango valor limite es X*. En nuestros casos pueden diferenciarse
dos periodos dos periodos de velocidad decreciente: durante el primer periodo la velocidad
varia linealmente con la humedad, tramo CD, y en el segundo se pierde esta relacion, tramo
DE.

Como es evidente, la presencia de los periodos anteriormente mencionados, depende del

intervalo de humedades abarcado en el ensayo.

Se puede obtener curvas como las siguientes:

— SECADO IDEAL

SECADO MATERIALES NO POROSOS

SECADO MATERIALES POROSOS

SECADO MATERIALES GRANULARES

v

X* X, X

Figura 58: Diferentes tipos de curvas de secado. (Navas, 2015).
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2.8.8 MECANISMOS DEL SECADO.

Durante el secado es necesario separar tanto la humedad que existe sobre la superficie del
solido como la del interior. Cuando la humedad es suficientemente grande, la evaporacion
transcurre sobre la superficie totalmente mojada, y el liquido se renueva continuamente por
difusion répida desde el interior; tenemos asi un periodo en que la velocidad de secado es
constante. Si el sélido no recibe calor por otros medios, la temperatura de la superficie
permanecera constante en un valor sensiblemente igual al de la temperatura humeda del aire.
Transcurre ante el secado hasta alcanzar la humedad critica. Este razonamiento nos lleva a la
conclusién que la velocidad de secado constante es la misma para cualquier solido sometido

a las mismas condiciones constantes del aire.

Cuando la humedad media del sélido es inferior a la humedad critica Xc, la difusion desde
el interior no puede suministrar todo el liquido que se evaporaria en la superficie; en
consecuencia, la velocidad de evaporacion disminuye, y aparecen sobre la superficie zonas
secas, cada vez en mayor proporcion. Transcurre entonces el primer periodo de velocidad
decreciente: al no estar saturada la superficie la temperatura asciende, y tiende a aproximarse
a la temperatura seca del aire. EI primer periodo decreciente, que puede no existir segun las
condiciones de secado, concluye cuando la superficie del sélido queda libre de liquido; a

pesar de ello, la humedad media puede tener todavia un valor apreciable.

Durante el segundo periodo pos critico la velocidad de secado sigue descendiendo. En
muchos casos la evaporacion se efectla en un plano interior, que va alejandose de la

superficie del sélido a medida que progresa el secado.

2.8.9 CALCULO DEL TIEMPO DE SECADO.

El tiempo de secado debe ser determinado experimentalmente, ya que de hacerlo por
procedimientos matematicos se obtienen valores que, dependiendo del tipo de material,
pueden discrepar notablemente de los valores reales, esta es la razon por la cual se

recomienda que el tiempo sea determinado experimentalmente.

El tiempo de secado en condiciones constantes se puede calcular mediante la siguiente

ecuacion:
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S (Xidx
TOAMXE w

(ec. 2.185)
Donde:
Xi = humedad inicial

Xf = Humedad final

Necesitamos conocer f (X), esto significa conocer infinito nimero de ecuaciones para cada
material, por esto no es operacional. Pero si recordamos los periodos de secado podemos

satisfacer esta ecuacion en forma parcial.

2.8.10 PERIODO DE SECADO CONSTANTE.

En este periodo sabemos que W es constante, por tanto, la integracién de la ecuacion genérica

€es:

(Xi_XC) (ec. 2.186)

Doénde:
¢ = tiempo de secado critico
W, = velocidad de secado critico

6. = es el tiempo de secado para que la humedad del sélido descienda desde su valor

inicial hasta el critico.

Naturalmente que si la humedad final Xt es mayor que la humedad critica ha de sustituirse

X por Xs en la ecuacion.

2.8.11 METODOS ANALITICOS PARA EL CALCULO DE SECADO.

Existen dos tipos de métodos analiticos para el calculo de secado los cuales se describen a
continuacion:

a) Cuando la velocidad de secado van linealmente con la humedad, la interpretacion nos

conduce a la ecuacion 2.187.
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Figura 59: Representacion de zona constante en curva de secado. (Welty et al, 2008).

b) Sino se conoce la forma como varia la velocidad de secado en este periodo, se puede utilizar
una expresion aproximada, la cual propone que la variacion es lineal desde la humedad

critica hasta la humedad de equilibrio, con esta suposicion se planteo la siguiente ecuacion:

0, = % (XC_X*) In (XC_X*) (ec. 2.188)

W¢ Xf—X*

Con las ecuaciones se propone que la humedad inicial es mayor que la critica, en caso

contrario ha de sustituir Xc por Xi.

El tiempo total de secado se calcula:

Or =0.+ 06, (ec. 2.189)
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2.9 DESTILACION.

La destilacion es un proceso de separacion que consiste en eliminar uno o mas de los
componentes de una mezcla. En donde para llevar a cabo la operacion se aprovecha la
diferencia de volatilidad de los constituyentes de la mezcla, separando o fraccionando estos
en funcién de su temperatura de ebullicion. Se usa por ejemplo concentrar mezclas
alcohdlicas y separar aceites esenciales, asi como componentes de mezclas liquidas que se

deseen purificar.

En la industria actual hay cuatro tipos de destilacion: destilacion por arrastre de vapor,

destilacion simple, destilacion instantanea o flash y la destilacion fraccionada o rectificacion.

2.9.1 DESTILACION POR ARRASTRE DE VAPOR.

En la destilacién por arrastre de vapor, se emplea vapor vivo para provocar el arrastre de la
sustancia volatil que se desea concentrar. Esta sustancia debe ser insoluble en el agua. Por
este medio se abate la temperatura de ebullicién y asi, aquellos compuestos que pudieran
descomponerse si se los llevara a su temperatura de ebullicion, se logran separar con éxito.
Se usa principalmente para obtener esencias aromaticas. En la figura 60, se muestra un

diagrama de un equipo de destilacidn por arrastre con vapor discontinuo.

Destilacién por
Arrastre con
Vapor

Figura 60: Esquema de un equipo de destilacion por arrastre con vapor. (Contreras, 2014).
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2.9.2 DESTILACION SIMPLE.

En la destilacion simple, la mezcla se hace hervir y el vapor generado se separa del liquido,
condensandolo tan rapidamente como se genera. Los aparatos usados para este fin reciben el
nombre de alambiques. En la figura 61, se muestra un diagrama esquematico de un aparato

de destilacion simple discontinuo.

Term Smetro

Destilaciéon Simple

4 Destlado

Figura 61: Esquema de un equipo de destilacion simple. (Contreras, 2014).

2.9.3 DESTILACION INSTANTANEA.

La destilacion instantanea (flash), implica la evaporacién de una fraccion del liquido
generalmente por calentamiento a alta presion, manteniendo al vapor y al liquido el tiempo

necesario para que el vapor alcance el equilibrio con el liquido, separando ambos finalmente.

2.9.4 DESTILACION FRACCIONADA.

La destilacion fraccionada o rectificacion es el método empleado actualmente para separar
los componentes de una mezcla liquida. Incluye el retorno de una parte del vapor condensado
al equipo, de tal manera que el liquido que se regresa entra en contacto intimo a
contracorriente con los vapores que se dirigen al condensador. También es llamada

rectificacion. Este tipo de destilacion es continua y permite manipular grandes cantidades de

155



materiales y el reflujo hace posible alcanzar purezas elevadas en los productos destilados. En

la figura 62, se muestra un diagrama de un equipo de destilacion fraccionada.

v
_O‘ ICondensador )

Reflujo Destilado
<
Vv ? L&
Alimentacidn L
=4 'E
Vv
—

I\ Residuo

Figura 62: Esquema de un equipo de destilacion fraccionada. (Palacios, 2016).

Aungue mediante destilaciones simples continuas o subitas se pueden lograr separaciones
utiles, generalmente debido a consideraciones econdmicas y especificaciones estrictas, se

recurre a la destilacion con enriquecimiento o rectificacion.

La rectificacion es una operacion por lo que, a partir de una mezcla alimentada, se obtienen
dos corrientes de productos (destilado y residuo) con las calidades deseadas. Los equipos
mas empleados son torres cilindricas, que pueden ser de relleno o de pisos también conocido

como platos.

Las torres de relleno, son columnas cilindricas verticales, las cuales estan rellenas con
pequefias piezas (anillos), que sirven para aumentar el rea de contacto entre la fase gaseosa
y la liquida. Las torres de pisos o platos son columnas cilindricas que contienen en su interior
una serie de pisos o platos perforados o con campanas de burbujeo que permiten el contacto
intimo de las fases liquida y gaseosa, véase figura 63.
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Figura 63: Esquema de columnay platos de destilacion. (Lépez, 2011).

Una columna de platos sencilla esta compuesta por, véase figura 64:

Caldera: Esté situada en la base de la columna. Es la que suministra calor necesario
para generar una corriente de vapor y esta provista de un dispositivo de entrada de la
corriente liquida procedente del plato inferior. También posee una salida para la
eliminacion de la corriente de residuo.

Condensador: Es el dispositivo de eliminacion de calor situado en la parte superior de
la columna. En él entra el vapor procedente del piso superior y salen las corrientes de
liquido y vapor, o solamente liquida segun éste sea parcial o total, respectivamente.
Acumulador: Es un depdsito situado junto al condenador, que recibe las corrientes de
vapor y liquido procedentes de éste y que permite la salida del reflujo y el destilado.
Pisos o platos: Es el lugar donde se produce el contacto entre las dos fases. Uno de los
pisos intermedios es el de alimentacion, que divide a la columna en dos sectores:

enriquecimiento y agotamiento.
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Figura 64: Esquema de columna de platos sencilla.(Palacios, 2016).

2.9.5 DISENO DE COLUMNAS DE PISOS O PLATOS.

Par dimensionar una columna de rectificacion es necesario conocer:

a) Diametro de la columna, relacionado con los caudales de liquido y vapor que circulan por
su interior.

b) Altura de la columna, funcién del nimero de pisos y de la separacion entre los mismos.

c) Caudales y composiciones de todas las corrientes.

d) Detalles constructivos, tales como el nimero y diametro de agujeros de hombre, material

de platos y valvulas, etc.

Dentro de esta tematica nos centraremos en el calculo del nimero de platos necesarios para

una separacion determinada, que es el calculo ingenieril relacionado.
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2.9.6 CALCULO DE LAS LINEAS DE OPERACION PARA UN DIAGRAMA DE
EQUILIBRIO.

Si llamamos “A” (Alimentacion), “D” (Destilado) y “R” (Residuo) a los caudales de
alimentacidn, destilados y residuo respectivamente (kmol/h) y Xa, Xp, y Xr a las fracciones
molares del componente volatil de la mezcla en las mismas corrientes, un balance de materia

global a la columna seria:
A=D+R (ec. 2.190)
Y un balance de componente volatil:
AX,=DXp+RXp (ec. 2.191)

De donde facilmente pueden deducirse los caudales de destilado y residuo producidos,

suponiendo que conocemos el caudal de alimentacion.

D =4 fa2r (ec. 2.192)
Xp—Xg

R=A2%4 (ec. 2.193)
Xp—XR

En la figura 65, se muestra la nomenclatura utilizada en los pisos o platos del sector de

enriquecimiento. La del sector de agotamiento sera la misma, pero utilizando el subindice m.

L =29 Xn-
2 Zl Tvn-li Yn-l
,; Plato n-1
Ln-[! Xn-l s Vnﬂ Yn
Plato n
A
Ln’ Xn y Vn+ls Ym—l
Plato n+]
Ln+l’ Xn+ll TV ) Y
n+2* L nt2

Figura 65: Nomenclatura utilizada en los pisos o platos del sector de enriquecimiento. (Lopez, 2011).
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La figura 66, corresponde a un diagrama de equilibrio T-X-Y donde se observa cémo las
corrientes que entran a un plato “n” no estan en equilibrio, pero las que lo abandonan si. De
esta forma, tras sucesivos platos las corrientes de liquido y vapor se van enriqueciendo en el

componente mas pesado y mas volatil respectivamente.

Ty

o :
- : ’
(=9 Congcenttgacién va : .
g bajando : T
Concientracic')n va
Subiéndo.
0% A Xn Xn-l Yn+l Yn 100% A
100% B 0% B
Concentracion

Figura 66: Representacion de las corrientes que entran y abandonan el plato n en el diagrama de equilibrio
T-X-Y. (Erazo, 2017).

Para realizar los siguientes calculos, utilizaremos las superficies de control y nomenclatura

empleada en la figura 67.
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Superficie I

Sector de
enriquecimiento

%

Figura 67: Esquema basico de una columna para realizar los balances de materia. (Welty et al, 2008).

Si realizamos un balance de materia total y de componente volatil a la superficie de control

| (sector de enriquecimiento) de la figura 67, obtenemos:

Global: Vp,q =L, +D (ec. 2.194)
Componente volatil:  V,q Ypni1 = Ly X,, + DXp (ec. 2.195)
Despejando:
Yy, =2y 2Xp _ Infn 4 D% (ec. 2.196)
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Ecuacion 2.196 representativa de la linea de operacion del sector de enriguecimiento
(L.O.S.E)).

Realizando un analisis similar para el sector Il tenemos:
Global: Vg, =L, —R (ec. 2.197)
Componente volatil: V41 Yine1 = LinXm — RXg (ec. 2.198)
Despejado:

LmXm _ RXR _ LmXm _ RXg

Yii1 = v VL R LR (ec. 2.199)

Ecuacion 2.199 representativa de la linea de operacidn de sector de agotamiento (L.O.S.A.).

Si suponemos que los caudales molares de liquido y vapor en cada sector son constantes
(Hipdtesis de Mc Cabe), lo cual es razonables para mezclas con comportamiento ideal cuyos

componentes tengan un calor latente de vaporizacién muy semejante:

Sector enriquecimiento: L, = Ly =+ =cte=L Vp, =V, =--=cte=V (ec.2.200)

Sector agotamiento: Ly, =Ly = =cte=L Vy =V, =-=cte=V  (ec.2.201)
Si definimos la razon de reflujo externa como el caudal de liquido que retorna a la columna
desde el condensador con respecto al caudal de destilado obtenido, es decir:
L
Rp = > (ec. 2.202)
Y teniendo en cuenta la hipétesis de Mc Cabe, podemos reescribir la ecuacion de la linea de
operacion del sector de enriquecimiento (L.O.S.E.) como:

L DXp _ Rp , DXp
Ynir =5 X+ 0= Rp+1 + Rp+1 (ec. 2.203)

Enfocandonos ahora en el plato de alimentacion. La adicion de un alimento a la columna
provoca un cambio en los caudales de liquido y vapor de los sectores, dependiendo del tipo

de alimentacion. Asi, si definimos “f” como la fraccidon de alimento que es vapor, tenemos:
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e Sif=0, el alimento sera liquido a su temperatura de ebullicion.
e Sif=1, el alimento sera vapor a su temperatura de condensacion.

e Si0<f<1,elalimento serd una mezcla de liquido vapor.

Asi dependiendo del valor de “f” tendremos diferentes valores para los caudales de vapor y

liquido como se indica en la, figura 68.

<]
|

Figura 68: Esquema del plato de alimentacién. (Welty et al, 2008).

Realizando un balance de materia a la seccion de alimentacion descrita en la figura 68,

tendremos:
L=L+{1—-f)F (ec. 2.204)
V=V+fF (ec. 2.205)

Si suponeos que la alimentacion sufre una destilacién subita al entrar en la columna,
desdoblandose en una corriente de vapor (v) y otra de liquido (I), un sencillo balance de

componente volatil nos llevaria a:
FXp=vy+Ix (ec. 2.206)

Dividiendo por F y teniendo en cuenta la definicion de “f:
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;XF=%x+%y= A-flx+fy (ec. 2.207)

Despejando:
Xp  1-f
=——-— ec. 2.208
Y=7"7F ( )

Ecuacion 2.208 denominada linea de alimentacion (L.A.).

2.9.7 PROCEDIMIENTO DE CALCULO DE PISOS (METODO DE MC CABE-THIELE).

Si analizamos las tres lineas de operacion obtenidas, sector de enriquecimiento, sector de

agotamiento y de alimentacién, es facilmente deducible que para Y=X (diagonal), se cumple:

L.O.S.E. Y=X=X) (ec. 2.209)
L.O.S.A. Y =X=Xp (ec. 2.210)
LA Y=X=X, (ec. 2.211)

Con estas tres ecuaciones y las relaciones de equilibrio, se puede calcular el nimero de pisos
o platos tedricos de una columna, operando piso a piso. Conocidas la composicién del vapor
que entra en el piso 1 procedente de la caldera y su presion de funcionamiento, se puede
calcular la composicion del liquido que lo abandona mediante la recta operativa de
agotamiento. Con los datos de equilibrio se puede calcular la composicién de la corriente de
vapor que abandona esta etapa y entra en la segunda. Operando asi piso a piso se llegara al
de alimentacion. Una vez superado este se continda el calculo ascendente utilizando la linea

operativa del sector de agotamiento.

Este método se puede realizar de forma sencilla mediante un procedimiento grafico que

resumimos a continuacion, véase figura 69:
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1. Se dibuja la curva de equilibrio Y-X. Ver
Figura 70 A

A

2. Se situan los puntos XD, XA, y XR sobre
el diagrama. Ver Figura 70 B

A

3. Se dibujan los puntos X=XD, X=XR, y
X=XA, que como sabemos pertenecen a
las lineas de enriquecimiento,
agotamiento y alimentacién. Ver Figura
70 B

A

4. Se traza la linea de alimentacién una
vez conocido f.

A

5. Se traza la linea de enriquecimiento
una vez conocida la razén RD. Ver Figura
70 C

A

6. Se traza la linea de agotamiento desde
X=XR hasta el punto de corte de la linea
de alimentacion y la linea de
enriquecimiento. Se puede demostrar
que las tres lineas tienen un lugar
geométrico comun. Ver Figura 70 C

7. Se construyen los escalones como se
indica en la Figura 70 D. Los escalones se
apoyan en la linea de enriquecimiento y
en la linea agotamiento. Se empieza en
XD y e termina en XR. Cada escalén
corresponde con una etapa ideal de
equilibrio. Si el ultimo escalén no es
completo se calcula la parte proporcional
de escalén que le corresponde.

A

8. Se localiza el plato de alimentacién
como el escalén que cruza, con ladela
linea de alimentacion.

A

9. Se cuentan los escalones,
identificandolos con los platos ideales.
Uno de ellos sera siempre la caldera.

A

10. Se calcula el niumero de platos reales,
conocida la eficacia de plato (que varia
entre 0y 1). Para ello se utiliza la
siguiente féormula:

Platos ideales
Eficacia de plato = ————

Platos reales

11. Se calculan las necesidades energéticas de la columna,
conocidos los calores latentes de cambio de estado, A:

Caldera: Myapor saturade Avs = VA

Condensador: Magua fria Cp aAF(Tsatida — Tentrada) = VA

Figura 69: Pasos para la construccion de diagrama de Mc Cabe-Thiele.
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Fraccién molar en el liquida, x

Fraccion molar en el liquido, x
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Es facil deducir que el nimero de etapas de equilibrio depende de la pendiente de la linea de
enriquecimiento y por tanto de la razon de reflujo, Rp. Asi al aumentar dicha razon, las rectas
de operacién se aproximan a la diagonal, lo que motiva que el nimero de pisos necesarios
para una separacion disminuya, véase figura 71 a. Por ejemplo, al disminuir esta razon de
reflujo, las lineas de operacion se alean de la diagonal aumentando con ello el nimero de

pisos necesarios, véase figura 71 b. De esa forma podemos definir dos limites de operacion:

C

2.9.8 CONDICIONES LIMITES DE OPERACION.
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Figura 70: Calculo de nimero de pisos tedricos segln el método grafico de Mc Cabe-Thiele. (Treybal, 1986).




o Reflujo total: Todo el condensado se devuelve a la columna. Las lineas de operacién

coinciden con la diagonal, lo que se traduce en un nimero minimo de pisos, véase figura

71 c. Esta situacion no es real pues no recogeria ningun destilado.

o Reflujo minimo: Las lineas de operacion cortan con la curva de equilibrio y la linea de

alimentacion, lo que conduce a un nimero de pisos infinito, véase figura 71 d.

> 7 -
[ s P
g Ay :
- e =
- e =
7] A _
Va & —
8 v g
v; =
E / g
] g =
b y =
(] y g
g / g g _
= a) Aumento Ry, = b) Disminucién Ry,
Xr Xp Xp Xp
Fraccién molar en el liquido, x Fraccién molar en ¢l liquide, x
Nitmero minimo de pisos , L .
Nimero infinito de pisos
Fal
o -~
g g
s =
> s ;
= - >
g E |
s / g A
= = :
° = i
g <
= E
=] =
g g
d M ] . r . N
¢) Reflujo total = d) Reflujo minimo
Xg Xp Xp Xp
Fraccion molar en el liquido, x Fraccién molar en el liguido, x

Figura 71: Influencia de la razén de reflujo en el nimero de platos. (Treybal, 1986).

Generalmente, la razén de reflujo de operacion se encuentra comprendida entre 1.2 y 2 veces

la razon de reflujo minima. Su valor 6ptimo se determina con ayuda de un balance

econdmico.
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CAPITULO II1.

SIMULACION DE PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE MASA,

La metodologia para la simulacién de problemas de célculos se ha en base a una serie de

criterios como:

o El problema de calculo debe ser parte de la temética de la asignatura de Operaciones

Unitarias 111 de la carrera de Ingeniera Quimica de la Universidad de El Salvador.

o El problema de célculo seleccionado debe estar resuelto en libros de referencia utilizados

en la asignatura.

o Debe ser posible resolver el problema de célculo, utilizando los aplicativos elaborados.

3.1 SIMULACION DE DIFUSION.

3.1.2 SIMULACION DE CALCULO DE COEFICIENTE DE DIFUSION PARA GASES.

I.  Célculo de difusidon mediante la ecuacién de Hirschfelder.

0.0018587" [1;31{_., : 1;11;,3]?
Dyp=

PoiipQn

a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.1: Descripcidn de variables utilizadas en el aplicativo 001.

VARIABLE DESCRIPCION
Das Difusividad de A, que se difunde a través de B (cm?/s)
T Temperatura absoluta (K)
May Ms Pesos moleculares de Ay B (g/mol)
P Presion absoluta (atm)
c Diametro de colision A-B (A°)
Qp Integral de colision
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b) Metodologia utilizada para el calculo de difusion:

Figura 72: Diagrama de flujo para el calculo de difusion mediante la ecuacion de Hirshfelder.

INICIO

Inserte la
temperatura en
grados Kelvin

v

Inserte la presion
en Atmosferas

Introduzca el valor
experimental de
difusion en unidades

¢Posee un valor
experimental de
difusion?

de cm2/seg
Seleccione las
sustancias A
y Benlas
listas.
; Presionar el
¢ Se encuentran la !
sustancia en la lista? boton
' “CALCULAR”
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Dirigirse al final del
listado seleccionar
“OTRA SUSTANCIA”,
introducir los datos que
se piden

!

Se realiza el calculo de difusion
mediante la ecuacién de Hirshfelder

0.0018587" [1/;1{_., : 1/;1{;;]"’

Dyp= _,
AB Pl

'

Se grafica:
1. Difusién vs Presidn
2. Difusion vs Temperatura

Se presenta el valor de
difusion calculado y el
valor de porcentaje de error
con respecto al valor
insertado de difusion.

¢Introdujo un valor
experimental de difusion?

Se presenta el valor
de difusion calculado

FIN
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c) Prueba de célculo:

Ejemplo de calculo tomado del libro: Welty, J. R., Wicks, C. E., & Wilson, R. E. (2008).
Fundamentos de Transferencia de Momento, Calor y Masa (2a ed.). México D. F., (Ejemplo
2, Capitulo 24, p. 411).

Calculese el coeficiente de difusion del dioxido de carbono en aire a 20 °C y presion
atmosférica utilizando la ecuacion de Hirshfelder.

3
_0.001858 TZ(1/M, + 1/Mg)*/?

AB — 2
P oipQp

3
_0.001858 (293.15)2(1/44 + 1/29)"/?
AB (1) (3.806)2(1.047)

Dsp = 0.147 cm?/s

Valores de ¢ y (O tomados de Anexo A, Tabla A-1.
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d) Ejecucién con el aplicativo 001:

% Ecuacién de Hirschfelder. Cilculo de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda

Ecuacion de Hirschfelder (Cédigo 001)

Ingrese temperature en grados Kelvin:

00018587 17804 +1/85]°

Dyp=
[202.15 | FPolpn
Ingrese presidn en atmdsferas
|1 | Variagién de Dab con Temperatura (P constante)
04
Ingrese valor experimental si se posee en emts!
[0.47 | 6]
Seleccione las dos sustancias dando click sobre ellas:
[Aire ~ ~ P
C6HE {Benceno) C6HG {Benceno) T_c
CO2 m'::
cs2 cs2 5 o026+
co co -
cci cck 3
cl2 cl2 02
C2HG C2HG
C2H50H (Etanal) C2H50H (Etanal)
C2H4 (Etilano) C2H4 (Etileno) 015
He He
H2 H2
HCI HCI
CcHe CHa o
CHOH (Metanal) CH3OH (Metanal) 20
NO v NO v Temperatura  (K)
< > < >
Respuesta: [0.1469639 | em®.s~!
‘CALCULAR

Figura 73: Simulacidn efectuada con el aplicativo 001.

e) Cuadro comparativo:

Ecuacidn para el cilculo de coeficientes de dfusividad en mezclas gaseosas binarias a baja presidn

Variacién de Dab con Presién (T constante)

203.15K

Presién (atm)

%o Error: -0.0245565

Dirifasa 2 Ia pestaiia Ayuda para mayor ieformacion sobre el uso del aplicativo.

Tabla 3.2: Cuadro comparativo para la verificacién del aplicativo 001.

VALIDACION DE DATOS

RESPUESTAS

Ejemplo de libro

0.147 cm?/s

Ejecucion de aplicativo

0.1469639 cm?/s

% Error

-0.0245565%
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Il.  Célculo de difusion mediante la ecuacién de Fuller.

7175
DAB — 0.00143-7

1’~MAB%- [Z\] 3/,— [Zv ]33

a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.3: Descripcién de variables utilizadas en el aplicativo 002.

VARIABLE DESCRIPCION
Das Difusividad de A, que se difunde a través de B (cm?/s)
T Temperatura absoluta (K)
May Mg Pesos moleculares de A 'y B (g/mol)
P Presion absoluta (atm)
Xv Volumenes moleculares de difusion de cada especie

b) Metodologia utilizada para el calculo de difusién:

Figura 74: Diagrama de flujo para el célculo de difusion mediante la ecuacion de Fuller.

1 INICIO )

A 4

Inserte la
temperatura en
grados Kelvin

v

Inserte la presion
en Atmosferas
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¢Posee un valor
experimental de
difusion?

Introduzca el valor
experimental de
difusion en unidades
de cm2/seg

Seleccione las
sustancias A
y Benlas
listas.

¢ Se encuentran la
sustancia en la lista?

Presionar el
botén
“CALCULAR”

Dirigirse al final del
listado seleccionar
“OTRA SUSTANCIA”,
introducir los datos que
se piden

v

Se realiza el calculo de difusién mediante la ecuacién de

Fuller

175

0.00143-7

1
3

DAB =

1
P-MART -

L

=) [z ),

-
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2

Y

Se grafica:
1. Difusion vs Presion
2. Difusion vs Temperatura

Se presenta el valor de
difusion calculado y el
valor de porcentaje de error
con respecto al valor
insertado de difusion.

¢Introdujo un valor
experimental de difusién?

Se presenta el valor
de difusion calculado

FIN

c) Prueba de calculo:

Ejemplo de céalculo tomado del libro: Welty, J. R., Wicks, C. E., & Wilson, R. E. (2008).

Fundamentos de Transferencia de Momento, Calor y Masa, 5a ed. (Ejemplo 2, Capitulo 24,
. 411).

Calculese el coeficiente de difusién del didxido de carbono en aire a 20 °C y presion

atmosférica utilizando la ecuacién de Hirshfelder.

3
Do 0.001858 T2(1/M, + 1/Mg)*/?
4B P a2:Qp
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3
_0.001858 (293.15)2(1/44 + 1/29)"/?

AB —

Dyg = 0.147 cm?/s

d) Ejecucién con el aplicativo 002:

(1) (3.806)%(1.047)

# Ecuacién de Fuller. Calculo de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda
Calculo de Ci ' de Difusivi para Gases: E on Fuller (Cadigo 002)
s 1 1y
Ingrese temperature en grados Kelvin: Lo ( mntm ) o . . - e . -
Dag= Ecuackén para el cékculo de cosfickentes de difusividad en mezclas gaseosas binarias de gases no polares a bajas presiones
113 115
515 | Pl

Ingrese presitn en atmdsferas

|1 | Variacién de Dab con Temperatura (P constante)

Ingrese valor experimental si se posee en em®.s~!

[o.147 |

Seleccione Ias dos sustancias dando click sobre ellas:

H2 H2

He He

N2 N2

02 02

are

|Ar Ar

Kr Kr

CcO CO

o2

N20 N2O

NH3 NH3

H20 H20

CCF2 CCIF2 !

SFO SFo !

2 o2 0.1 t t t t t

250 300 350 400 450 500 550
BR2 BR2 Temmeratura (§
s02 02 emperatura  (K)
Respuesta: [0.1520816 | em?.s™!

CALCULAR

Figura 75: Simulacién efectuada con el aplicativo 002.

e) Cuadro comparativo:

WVariacién de Dab con Presién (T constante)

Presion (atm)

% Error: 3.4568587

Dirijase a Iz pestaiia Ayuda para mayor informacica sobre el uso del aplicativo.

Tabla 3.4: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 002.

VALIDACION DE DATOS

RESPUESTAS

Ejemplo de libro

0.147 cm?/s

Ejecucion de aplicativo

0.1520816 cm?/s

% Error

3.4568587 %
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I1l.  Calculo de difusion mediante la ecuacion de Extrapolacion de Hirschfelder.

Daps = -D.Hﬁ.l(i_:f )(% )

a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.5: Descripcidn de variables utilizadas en el aplicativo 003.

VARIABLE DESCRIPCION
D Difusividad de A, que se difunde a través de B (cm?/s) a
AB condiciones conocidas
D Difusividad de A, que se difunde a través de B (cm?/s) a
AB2 condiciones a evaluar
T Temperatura absoluta (K)
P Presion absoluta (atm)

b) Metodologia utilizada para el calculo de difusion:

Figura 76: Diagrama de flujo para el calculo de difusion mediante la interpolacién de Hirshfelder.

1 INICIO )

A 4

Inserte la
temperatura en
grados Kelvin

A 4

Inserte la presién
en Atmosferas

Y
1
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Introduzca el valor
experimental de
difusién en unidades
de cm2/seg

¢ Posee un valor
experimental de
difusién?

Seleccione las
sustancias Ay
luego se
desplegara la
lista de la
sustancia B

v

Se presentan los datos de

Temperatura 'y Presion de

referencia de las sustancias
seleccionadas en la lista

Presionar el
boton
“CALCULAR”

¢ Se encuentran la
sustancia en la lista?
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Dirigirse al final del
listado seleccionar
“OTRA SUSTANCIA”,
introducir los datos que
se piden

|

Se realiza el calculo de difusién mediante la interpolacion

de Hirshfelder

Daps = Dag) ( I_f :J | ( % ;I

¢Introdujo un valor
experimental de difusién?

Se presenta el valor

Se presenta el valor de
difusion calculado y el
valor de porcentaje de error
con respecto al valor
insertado de difusion.

de difusion calculado

FIN
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c) Prueba de célculo:

Ejemplo de calculo tomado del libro: Welty, J. R., Wicks, C. E., & Wilson, R. E. (2008).
Fundamentos de Transferencia de Momento, Calor y Masa, 2a ed. (Ejemplo 3, Capitulo 24,
. 554).

Determine la difusividad del mondxido de carbono en una mezcla de oxigeno, cuya mezcla

gaseosa esta a 298 K y a 2 atmosferas de presion total.

Dyp condicion1l T, 3 P,
—)Z(P—
1

)

Dyp condicion 2 °T,

298 3 /1 _,m?
Dco—o2 = (m)z (§> x (0.185x10 T)

m
Dco_oz = 0105x10_4 T

cm?
Dco_oz = 0105 T

D,p condicion 2, tomado de Anexo B, Tabla B-1.
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d) Ejecucién con el aplicativo 003:

¢ Extrapolacion Hirschfelder, Calculo de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda

Ingrese temperature en grados Kelvin:

Extrapolacion Hirschfelder (Cédigo 003)

3
Dags = Dany ( g )2 ( i ) Extrapofacidn para mezclas de gases binarios, aplicable 3 @mbios de temperstura pequefios
[208 | i T
Ingrese presién en atmdsferas
2 \
Ingrese valor experimental i se posee en cm’.s™
(0105 |
Seleccione a sustancia 1 dando click sobre fa casila Fei
de seleccidn y luego seleccione la segunda sustancia Respuesta: |0.1054026 cm’.8 % Error: -0.4691804
|Aire Etileno
NH3 H2
02 2 CALCULAR
He
H2
N2
02

Referenci de temperanra: K

Referencia de presidn: ulm

Figura 77: Simulacién efectuada con el aplicativo 003.

e) Cuadro comparativo:

Dirifase a Ia pestaiiz Ayuda para mayor informacion sobre el aso del aplicativo.

Tabla 3.6: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 003.

VALIDACION DE DATOS

RESPUESTAS

Ejemplo de libro

0.105 cm?/s

Ejecucion de aplicativo

0.1054926 cm?/s

% Error

-0.4691804%
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3.1.3 SIMULACION DE CALCULO DE COEFICIENTE DE DIFUSION PARA
LIQUIDOS.

Célculo de difusién mediante la ecuacién de Wilke-Chang.

0.5
DY, = 7.4x10-11 @ME) - T
4B HVpR
a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.7: Descripcidn de variables utilizadas en el aplicativo 004.

VARIABLE DESCRIPCION
D%s Difusividad de A en una solucion diluida en el componente B (cm?/s)
I Viscosidad cinematica (Cp)
T Temperatura absoluta (K)
Mg Peso molecular del disolvente (g/mol).
Va Volumen molar del soluto (cm*/mol).
d Factor de asociacion para el disolvente (adimensional).

b) Metodologia utilizada para el calculo de difusion:

Figura 78: Diagrama de flujo para el calculo de difusién mediante la ecuacién de Wilke-Chang.

INICIO

Inserte la
temperatura en
grados Kelvin
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Inserte el valor
de viscosidad de
la sustancia B en

centipoise

¢ Posee un valor
experimental de
difusién?

Seleccione
el solvente

Introduzca el valor
experimental de
difusion en unidades
de cm2/seg

en el cual se
difundira

v

Seleccione
el soluto
que sera
difundido

v

Presionar el
botén
“CALCULAR”
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Se realiza el calculo de difusion mediante la ecuacion
de Wilke-Chang

7.4 % 10-8[® 5. Mp]: T

r 0.6
ViPup

DJJ'} =

Se presenta el valor de
difusién calculado y el
valor de porcentaje de error
con respecto al valor
insertado de difusion.

¢Introdujo un valor
experimental de difusion?

Se presenta el valor
de difusién calculado

FIN

c) Prueba de célculo:
Ejemplo de calculo tomado del libro: Welty, J. R., Wicks, C. E., & Wilson, R. E. (2008).

Fundamentos de Transferencia de Momento, Calor y Masa (2a ed.). México D. F., (Ejemplo

5, Capitulo 24, p. 418).

Estime el coeficiente de difusion de liquido de etanol, C2H50H, en una solucioén diluida de

aguaa l1l0° C.
A 10°C, la viscosidad de una solucién que contiene 0.05 moles de alcohol / litro de agua es

1.45 centipoises.
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T. l * 1[] \[‘I)“.."]U] ~]

Dyp= V.06
A HB

D - 7.4x1078(2.26x18)1/2 (283)
AB (59.2)06 1.45

Dag = 7.96x107% cm?/s
d) Ejecucién con el aplicativo 004:

@ Ecuacion Wilke-Chang. Calculo de coeficientes de difusion en liquidos - a
Ayuda

Ecuacién Wilke-Chang (Cédigo 004)

Ingrese temperature en grados Kelvin: -8 3

i i § Dy = DA 10 Py Myl T Ecuacion parz calculo de coeficientes de dfusiidad para no electroltos a diucidn infinta
06

[283.15 | Vi'lnp

Ingrese viscosidad en centipoise:

[145 ]

Ingrese valor experimental si se posee en cm’.s™!

7.9650-06 | cmis~! Y% Error: 0.0609597
[7.0606 |

Seleccione el solvente en que se difundird:

CALCULAR
® Agua O Etanal

O Metanol

Seleccione el soluto que se difundird:

|are 4
lco
CO2
COS
S02
o
20
K3
lAgua
M

Dirfjase = I 2 Ayud:

idin sobre el uso del aplicativo.

Figura 79: Simulacién efectuada con el aplicativo 004.

e) Cuadro comparativo:

Tabla 3.8: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 004.

VALIDACION DE DATOS RESPUESTAS

Ejemplo de libro 7.96x107¢ cm?/s

Ejecucion de aplicativo 7.965x10~6 cm?/s

% Error 0.0609597 %
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3.1 SIMULACION DE OPERACIONES GAS-LIQUIDO.

3.2.1 SIMULACION DE COEFICIENTES INDIVIDUALES DE TRANSFERENCIA DE
MASA.

Ko Hke | kKL ke

1 1 1 1 1 H
k.

a) Descripcidn de variables utilizadas:

Tabla 3.9: Descripcion de variables utilizadas en el aplicativo 005.

VARIABLE DESCRIPCION

H atm
Constante de Ley de Henry (—kg — /mg)

K Coeficiente de transferencia convectiva de masa en la fase gaseosa
(m/s.atm)

kL Coeficiente de transferencia convectiva de masa en la fase liquida
(m/s)

Ke Coeficiente global de transferencia de masa en la fase gaseosa
(m/s.atm)

KL Coeficiente global de transferencia de masa en la fase liquida (m/s)

Na Flujo de masa global (Kg mol/m?.s)
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b) Metodologia utilizada para el calculo de coeficientes globales:

Figura 80: Diagrama de flujo para el calculo de coeficientes globales.

(o )

'

Ingrese el valor
de Kc en unidades

de (m/s.atm)

v

Ingrese el valor
de KrLen
unidades de (m/s)

v

Ingrese el valor de la

constante de Henry

en unidades de atm/
(kgmol/m3)

v

Ingrese el valor de la

concentracion en el

liquido en unidades
de (kgmol/m3)

v

Ingrese el valor de la
presion parcial del
gas en unidades de

(atm)
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Presionar el
botdn
“CALCULAR”

y

Se realiza el calculo de Flux molar a partir de
coeficientes globales de transferencia de masa mediante
la ecuacion

1 1 1 1 1 H

Ko Hiw &K ko n

!

Se calcula:
-La linea de operacion del sistema.
-Datos de equilibrio.
-Intercepto de la concentracion de la
interface.

Se presentan los
valores y la grafica

FIN
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c) Prueba de célculo:

Ejemplo de calculo tomado del libro: Welty, J. R., Wicks, C. E., & Wilson, R. E. (2008).
Fundamentos de Transferencia de Momento, Calor y Masa, 5a ed. (Ejemplo 4, Capitulo 29,
. 562).

Una corriente de agua residual se introduce en la parte superior de una torre de
transferencia de masa donde fluye aire a contracorriente. En un punto de la torre, la
corriente de aguas residuales contiene 1x10-3 g mol A/m3y el aire esta esencialmente libre
de A. En las condiciones de operacion dentro de la torre, la transferencia de masa de la
pelicula, los coeficientes son KL= 5 x10-4 kg / mol / m2. s (kg mol / m3) y kG = 0.01 kg mol

/[ m2. s. atm.

las concentraciones estan en la region de la ley de Henry donde pA,i = HcA, i con H =10
atm/(kgmol m3).
Determinar: a) El flujo de masa global NA

b) Los coeficientes globales de transferencia de masa, KL y KG.

Calculo de KL
1 _ 1 + 1
K, Hk; k;
1 _ 1 4 1
K, atm kgmol 4 kg mol
(10 kg mol/m3)(0'01 mz.s.atm) >x10 m2.s. kg mol/m3

K, =497x10™*m/s

Calculo de presion parcial:

*
PA - HCA,L
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Célculo de flujo de masa global:

Ny = Kp(car, — Ca)

Ny = (4.97x 107* m/s)(1.0x107° kg mol/m?)

kg mol

N, = 4.97x10710
4 x m2.s

Célculo de Kag:

_ 497x107*m/s

. atm
10 kg mol/m3

kgmol
K¢ = 4.97x10‘52g—
me.s.atm
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d) Ejecucién con el aplicativo 005:

 Calculo de flux molar a partir de coeficientes locales

Ayuda

Calculo de Flux molar a partir de coeficientes locales de transferencia de masa (Codigo 003)

Aol L ; SRR D ) Cileulo de flux molar en base a coeficientes globales para absordign.
Ingrese kg (m/s.atm) K¢ Hke ki Kp ke ks
0.01
Ingrese kr (m/s) Kg  |0.0000498 | m/{s.atm)
EEa— Datos de equilibria
o4 ] 12008 Ki  |o.0004975 | mfs
11008
Ingrese &a constante de Henry Na [2375000 | kgmot/(mt.s)
105
atmf hginol fty
0e-08
Concentracién en el lquido (kgmol /m?) £ geos
S
3
Presion parcial del gas (ata) g 6e08
g o
é‘ 4208
7 300
CALCULAR | Seia
1e08
0=00 T T T T T T T
0s00 2007 o7 w7 807 1608 12606 14s08  1.6w08
Caneentracicn en Hauide (kgmol/m”)
Dirijase a F G Ayuds i sobre af uso del aplicativo.

Figura 81: Simulacién efectuada con el aplicativo 005.

e) Cuadro comparativo:

Tabla 3.10: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 005.

VALIDACION DE DATOS

RESPUESTAS

Ejemplo de libro

kgmol

Keg g
m2.s.atm

497x1075

KL 497x10™*m/s

kg mol
Na 4.97x10-10 29

m2.s

Ejecucion de aplicativo

Ke 0.0000498%

KL 0.000497 m/s

Na 4.975x1010 L
me.s

% Error

Ke 0.2008 %

KL 0%

Na 0.1005 %
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3.2.2 SIMULACION OPERACIONES ABSORCION DE GASES.

a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.11: Descripcion de variables utilizadas en el aplicativo 006.

VARIABLE DESCRIPCION
L1 Corriente liquida saliendo (Lmin)
Lo Corriente liquida entrante (Lmin)
T1 Temperatura de gas entrante (°C)
T Temperatura de gas saliente (°C)
P Presion de gas

PM Peso molecular del benceno
X1 Fraccion mol de liquido saliendo
X2 Fraccion mol de liquido entrante
Y1 Fraccion mol de gas saliendo
Y2 Fraccion mol de gas entrante
Lsmin Relacién de pendiente minima
Ls Relacién de pendiente
G1 Flujo de gas entrante
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b) Metodologia utilizada para el calculo de etapas en una operacion de absorcion:

Figura 82: Diagrama de flujo para el calculo de etapas en una operacion de absorcion.

INICIO
v

Ingrese el valor de
fraccion molar inicial

en corriente gaseosa

v

Ingrese el valor de
fraccion molar inicial
en corriente liquida

v

Ingrese el valor del
porcentaje de remocion en
corriente gaseosa

v

Ingrese el valor de flujo de
aire en unidades (kmol/s)

v

Ingrese el valor de relacion
de pendiente minima

v

Ingrese el valor de la
constante de Henry para
fracciones molares
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Presionar el
boton
“CALCULAR”

|

Se calcula:

-La linea de operacion del sistema.

-La linea de equilibrio del sistema.

-Se procede a la elaboracion de las diferentes etapas
que presenta el sistema.

-Se calcula los kmol soluto/ kmol de corriente
liguida de salida de soluto y el conteo de etapas.

|

Se presentan los
valores y la grafica

FIN

c) Prueba de calculo:

Ejemplo de célculo tomado del libro: Treybal, R. E. (1986). Operaciones de transferencia de
masa (2a ed.). México D. F. (Ejemplo 8.2, Capitulo 8, p. 319).

Un gas de alumbrado se va a liberar del aceite ligero con un aceite de lavado como
absorbente; el aceite ligero se va a recobrar por desorcion de la solucion resultante con

vapor. Las condiciones son:

Gas entrante, 0.250 m3/s a 26 °C, contendra 2.0% en volumen de aceite ligero. Se va a
suponer que todo el aceite ligero es benceno y que se requiere un 95% de eliminacion. El

aceite de lavado va a entrar a 26 °C, contendra 0.005 fraccion mol de benceno y tendré un
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peso molecular promedio de 260. Se va utilizar un flujo de circulacion del aceite de 1.5 veces

la minima, las condiciones de aceite lavado-benceno son ideales.

Calcular el flujo de circulacion del aceite y el flujo de vapor que se necesita.

Aceite de lavado
L,=?7 kmol/h=1.5Lmin
T2=26°C

x2=0.005

PM=260

e

ABSORBEDOR
Gas de alumbrado @
G=0.25m"Is

T1=26°C

P;=1.07x10°N/m*“=1.06atm

y:=0.02

Figura 83: Figura ilustrativa para el problema 8.2. (Treybal, 1986).

Tomando la mezcla de gases como ideales tenemos:

kPam3
(8.3144598—) (273.15 + 26)K femol
Gy = kmol K - = 0.1075
(107 kPa) (0.25 mT) s

Identificando el 2% de volumen de Benceno, sacamos la fraccion de Benceno. Y=0.02

002 0.02041 kmol Benceno
17 1-002" 7 kmol gas seco
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Con esto podemos calcular:

kmol kmol gas Seco
Gs = (0.1075 T) (1-0.02) =0.01051 ——

Para el 95% de eliminacién de Benceno.

kmol Benceno kmol Benceno

Y, = (0.05) (0.02041 ) = 0.00102

kmol gas seco kmol gas seco

Y con x2=0.005, tenemos:

¥ - 0.005 — 0.00503 kmol Benceno
17 1-0005 kmol Aceite

Teniendo la Presion de vapor del Benceno a 26 °C podemos sacar la relacion en el equilibrio:

_P_1333kPa_ .
Y =P, T 107kPa

Ahora con la relacion en el equilibrio de la fraccion gas con la fraccion liquido, podemos

calcular diferentes presiones y fracciones liquidas a partir de fracciones gaseosas con:

v = 0.1246 x
1—y* 1+X

Con esto se calcula X1, a partir de Y1=0.02041; teniendo que X1=0.176 kmol Benceno/kmol

Aceite

A partir de conocer la fraccion de Benceno en aceite inicial se puede calcular Lsmin:

L Gs(Y; —Y,) 0.01051(0.02041 — 0.00102) 1190+ 10-3 kmolAceite
. = = e . 3 —_—
Smin T X, — X, 0.176 — 0.00503 s

Para 1.5 Ls:

3 kmolAceite 3 kmolAceite
L¢=15 (1.190 * 107 —) =1787*107° ——88 —

S
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Entonces:

_ Gy(; —Y;) _ 0.01051(0.02041 — 0.00102) -+ 0.00503 = 01190 kmol Benceno
 Lemin 1.787 * 10~3 ' - kmol Aceite

d) Ejecucidn con el aplicativo 006:

€ Absorcién discontinua multietapa - a
Ayuda
Absorcion Multietapas (Cadigoe 006)
Fraccidn molar inicial en corriente gaseosa . = 3 -
Cilculo de etapas en una aperacidn de absorcidn de gases a temperatura y presin constante.
Fraccidn molar inicial en corriente liquida
s Diagrama de absorcion
. 0022
Porcentzje de remocin en corriente gaseosa. ooz
|
oore | !
|
Flujo de aire en kmol/s § 0018 o }
0.01075 gooay e
s |
% ooz |
< |
Relacién de pendiente minima 3 g el A
% oo0s
3
2 oooe T
Constante de Henry para fraccidnes mokres ik
0.004
‘ 0.125 o002
o T T T T T T T T T
CALCULAR o 001 op2 003 004 005 008 0D7 008 003
kol soluto/kmol liguido libre de solufo
0.1212668 kmol soluto [/ kmol de corriente liquida de salida libre de soluto  No. de etapa
Dirijase a I fa Ayads para mayor i idn sobre &l use del apiicativo.

Figura 84: Simulacién efectuada con el aplicativo 006.

e) Cuadro comparativo:

Tabla 3.12: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 006.

VALIDACION DE DATOS RESPUESTAS

Ejemplo de libro 0.1190 kmol Aceite/s

Ejecucion de aplicativo 0.1212 kmol Aceite/s

% Error 1.8487 %
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3.2.3 SIMULACION OPERACIONES DE HUMIDIFICACION.

Z = Niy.Hyg

a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.13: Descripcion de variables utilizadas en el aplicativo 007.

VARIABLE DESCRIPCION
Z Altura de torre (m)
e Numero de unidades de transferencia del gas
Hic Altura de una unidad de transferencia de gas (m)
kyq Coeficiente de capacidad individual de transferencia de masa

en la fase gaseosa kg/m®.s(4Y)

G s/Gs minima Razon minima de transferencia de masa
H* Valores de entalpia de la curva de equilibrio (J/kg)
H Valores de entalpia de la curva de operacion (J/kg)
TL Valores de temperatura del liquido (° C)

b) Metodologia utilizada para el calculo de altura de empaquetamiento de una torre

de humidificacién:

Figura 85: Diagrama de flujo para el calculo de altura de empaquetamiento de una torre de humidificacion.

INICIO

Propiedades del
Agua
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Ingrese el valor
de temperatura
de entrada en
(°C)

l

Inserte la humedad
de ingreso en (kg
agua/kg aire seco)

y

Ingrese el valor de
temperatura de salida
en (°C)

Ingrese el flux molal
de aire

\ 4

’

Propiedades del
sistema

Ingrese el valor de flujo
en (kg/s)

Relacion kya del
sistema en kg/
(m3.5.AY)

v

v

Propiedades del
Aire

Relacion GS/GSminima
del sistema

Temperatura de entrada
en (°C)

l

Presionar el
boton
“CALCULAR”




Se realiza el calculo de altura de
empaquetamiento mediante el método de Mickey

Z = Nyo.Hi

;

Se calcula:
-La altura de empaquetamiento
-Se grafica el método de Mickey

|

Se presentan los
valores y el método
de Mickey graficado

FIN

c) Prueba de calculo:

Ejemplo de calculo tomado del libro: Treybal, R. E. (1986). Operaciones de transferencia de
masa (2a ed.). México D. F. (Ejemplo 7.11, Capitulo 7, p. 278).

Una plata requiere 15 kg/s de agua refrigerante fluya a travées del equipo de condensacion
para la destilacion. El agua sale de los condensadores a 45 °C, para volver a utilizar el agua
se plantea enfriarla mediante contacto con el aire en una torre de enfriamiento de tiro
inducido. Las condiciones del disefio son: aire entrante a 30 °C temperatura de bulbo seco,
24 °C temperatura de bulbo humedo del aire entrante, dsea, a 29 °C; una relacion de
aire/vapor de agua de 1.5 veces el minimo. El agua de compensacion va a entrar de una

represa a 10 °C. respecto al empaque que se va a utilizar, se espera que Kya sea de 0.90
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kg/m3.s(AY), para una rapidez del liquido como minimo de 2.7 kg/m?.s y una rapidez del gas

de 2.0 kg/m?.s. Calcular las dimensiones de la seccion empacada.

L; = 15 kg aguals

= —> Aire
{,=45°C | 1 H
Purga wn Y2
45°C e
2000 ppm

Q7 Condensa- Torre
270 J/s / dores enfriadora
A

Repaosicion
i

500 pm
0" 1 Gj kg are secols
| aire  f6r=3C°C
- — {1 = 24°C
Ly kg/s H#'= 72 000
= °
fu=29'c K = 0.0160

Figura 86: Figura ilustrativa del problema de calculo 7.11. (Treybal, 1986).

Z = HyNeg
7G5
kyaq
Para calcular G's se hace uso de las cartas psicométricas véase Anexo C, para el valor minimo
de Gs la linea de operacion tendra la pendiente minima que haga que toque la curva de
equilibrio.
LCy  15(4187)

Ggminimo  Ggminimo

Ggminimo = 7.31 kg aire seco/s
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Tabla 3.14: Cuadro ilustrativo del problema de célculo 7.11.

T °C H'*'cu.rva de H curva de 105
equilibrio (J/kg) operacion (J/kg) H* — H’
29 100000 72000 3.571
32.5 114000 92000 4.545
35 129800 106500 4.292
37.5 147000 121000 3.846
40 166800 135500 3.195
42.5 191000 149500 2.410
45 216000 163500 1.905

Fuente: Treybal, 1986.

Los datos en las dos ultimas columnas se grafican uno contra el otro, con H como abscisa;

y se calcula el valor del area bajo la curva.

kyoZ (2 dt

kyoZ
ya

— = 3.25
G

0907 _ .
20 7

Z=722m
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d) Ejecucién con el aplicativo 007:

@ Graphic window number 0 = @
Ayuda

Humidificacién. Calculo altura empaquetamiento (Cédigo 007)
PROPIEDADES DEL AGUA

Temperatura de entrada del agua (°C):
Z = NY(F [I’p Calculo de altura de empaquetamiento para el sistema aire/agua con relacién de pendiente minima. Coeficente de transferendia de calor despreciable.

[+ |

Temperatura de salida del agua (°C)

[20 | Diagrama entalpia de aire himedo vs Temperatura
220 000
Flujo de agua (ka/s) . e Datos de equilibrio
] ———— Linea de operacion
[15 | * 1120010007 o+ Método Mickley
< 180000 4
PROPIEDADES DEL AIRE 2
=
=z
Temperatura de entrada del aire (°C) "~ 160000 -{
[30 | &y
= 140000
Humedad de ingreso del aire (kg agua/kg aire seco) §
[0:0156 | i 120 000 -
Flux Molal de aire £
& 100000 4
B | $
S eooo0
PROPIEDADES DEL SISTEMA Q

80 000

- Kg/ (.. AY M SR i P i e St B e e A T A S

Relacidn kya del ssterme £9/( ) 28 20 30 31 32 33 34 35 3B IF 3B\ I 40 M 2 &8 4 b 4
" Temperatura (°C!

Relacidn Gs/Gsmin del sisterma ¥ ta

Altura de empaquetamiento m Temperatura de niebla l:| °c

Dirijase  Ia pestaiia Ayuda para mayor ir iéin sobre el uso del aplicativo,

CALCULAR

Figura 87: Simulacién efectuada con el aplicativo 007. .
e) Cuadro comparativo:

Tabla 3.15: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 007.

VALIDACION DE DATOS RESPUESTAS

Ejemplo de libro 7.22m

Ejecucion de aplicativo 7.2624642 m

% Error 0.584650 %
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3.2.4 SIMULACION OPERACIONES DE DESTILACION.

a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.16: Descripcion de variables utilizadas en el aplicativo 008.

VARIABLE DESCRIPCION
Xr Concentracion de alimentacion.
Xb Concentracion de destilado.
Xs Concentracion de residuo.
A Calor latente de vaporizacion (cal/g)
q Factor de la fraccion de liquido de alimentacion.

b) Metodologia utilizada para el calculo de platos para un proceso de destilacion:

Figura 88: Diagrama de flujo para el calculo de platos para un proceso de destilacion.

( weo )

'

Ingrese el valor de
flujo de entrada en

(kgmol/h)

v

Ingrese el valor de
“g” (adimensional)

!

Ingrese el valor de
alimentacion
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v

Ingrese el valor de la
fraccion molar de Se realiza el calculo de platos ideales para un proceso de
agotamiento destilacion bicomponente con volatilidad relativa
' constante
Ingrese el valor de la Se calcula:
fraccion molar de
destilado. -La linea de equilibrio del sistema.
l -La linea de enriquecimiento.
-La linea de alimentacion.
Ingrese el -La linea de agotamiento.
valor de alpha -El numero de platos que requiere el sistema.
(adimensional) -El numero de plato de entrada.

|

Ingrese el valor

del reciclo
(adimencional) Se presentan los
l valores y la grafica
Presionar el
bot6n
“CALCULAR” FIN

c) Prueba de calculo:

Ejemplo de céalculo tomado del libro: McCabe, W. L., Smith, J. C., & Harriott, P. (2007).
Operaciones unitarias en ingenieria quimica (7a ed.). México D. F. (Ejemplo 21.2, Capitulo
2, p. 715

Se va a disefiar una columna de fraccionamiento continuo para separar 30000 kg/h de una
mezcla de 40% de benceno y 60% de tolueno en un producto destilado que contiene 97% de
benceno y un producto residual de 98% de tolueno. Estos porcentajes estan expresados en
peso. Se utiliza una relacion de reflujo de 3.5 moles por 1 mol de producto. Los calores
latentes molares del benceno y del tolueno son 7360 y 7960 cal/gmol, respectivamente. El
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benceno y el tolueno forman un sistema ideal con una volatilidad relativa del orden de 2.5.
La alimentacion tiene una temperatura de ebullicion de 95°C a la presion de 1 atm.
Determine el nimero de platos ideales y la posicién del plato de alimentacion.

Tomando como base el peso molecular del Benceno como 78 kg/kmol y el peso molecular
del Tolueno como 92 kg/kmol; partimos para conocer las concentraciones de Alimentacion
(XF), Destilado (Xp) y Residuo (Xg); asi tenemos:

40%
40% 60% '
kg Benceno 92 kg Tolueno
kmol kmol

XF:

78

97%
97% 3% '
kg Benceno 92 kg Tolueno
kmol kmol

XD=

78

2%
78 if:ocleno =0.0235
2% 98% '
kg Benceno 92 kg Tolueno
kmol kmol

XB=

78

El primer paso consiste en representar en forma gréfica el diagrama de equilibrio y sobre él
trazar verticales por XD, XF y XB, prolongandolas hasta la diagonal del diagrama, tal como

se representa en la figura 18.
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21
3
4 |
|
p |
|
|
S |
|
7 |
T I
8/ /] :
=
- Linea de alimentacién I
9 | |
| |
! |
- 10 | I
|
1 | |
0.216 | :
| |
1
B XF Xp

X —

Figura 89: Figura ilustrativa del problema de calculo 21.2. (McCabe et al, 2007).

El segundo paso consiste en trazar la linea de alimentacion. En este caso f =0y la linea de
alimentacion es vertical y es una continuacion de la linea X = XF. El tercer paso es
representar en forma grafica las lineas de operacion. La interseccion de la linea de
rectificacion con el eje y, de acuerdo con la pendiente de rectificacion m= XD/RD+1, es
0.974/ (3.5 + 1) = 0.216. Este punto se conecta con el punto XD en la linea de referencia Y X.
A partir de la interseccion de esta linea de operacion de la rectificacion con la linea de

alimentacion se traza la linea de agotamiento.

El cuarto paso consiste en trazar los escalones (pasos) rectangulares entre las dos lineas de
operacion y la curva de equilibrio. Al trazar los pasos, el traslado de la linea de rectificacion
a la linea de agotamiento se produce en el escalon (paso) numero siete. Continuando el
trazado e escalones se encuentra que, ademas del hervidor, se necesitan 11 platos ideales y

que la alimentacion debera introducirse en el séptimo plato contando desde la parte superior.

El calor latente de vaporizacion de la alimentacion A es 7 696/858.8 = 89.7 cal/g.

Sustituyendo en la ecuacion tenemos:
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cal o o
CpL(Tb —Tf) _, 0.44 57 (95°C —20°0C)

2 + 89.7 cal =137

q=1+

A partir de la ecuacion de la pendiente de la linea de alimentacion —q /1 - q es —1.37/ (1 —
1.37) = 3.70. Al trazar los escalones para este caso, tal como se muestra en la figura 90, se
encuentra que se requieren un hervidor y 11 platos ideales, y que la alimentacion debera

introducirse en el sexto plato.

Z
2 5 3 I
& g 4 :
N é‘f’: !
~Ef5
5 |
|
|
6 |
|
|
7 |
T |
1
|
= 8 / :
/ | 1
| 1
| |
| 1
9 ! |
I l
P I |
10 I !
! |
0.216 : !
l i
I I
XE XF XD
X —»

Figura 90: Figura ilustrativa del problema de calculo 21.2. (McCabe et al, 2007).
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d) Ejecucién con el aplicativo 008:

# Graphic window number 0

Ayuda

Proceso de Destilaciéon (Cédigo 008)

Ingrese flujo de entrada en kgmol/h

Calculo de platos ideales para un proceso de destilacién bicomponente con volatibiidad relativa constante

[3s0

Ingrese el valor g (Adimensional)

Linea de equilibio
Linea de enriquecimiento

Linea de alimentacién
Linea de agotamiento

[La7 03

Ingrese fraccion molar de la almentacion 08+

0.440 R
06 -

Ingrese fraccion molar del agotamiento |
05

o2 0000000\ 4 FTEEEF
04 - -

Ingrese fraccién mobar del destiado P I 0
03 -

i et

r |

|0.974 7

L 02 ol //

Ingrese el valor de alpha (Adimensional) i e

s ] 0

0 005 01 015 02 025 03

Ingrese el valor del reciclo (Adimensional)

3.5

11 | Mo platos

Figura 91: Simulacién efectuada con el aplicativo 008.

e) Cuadro comparativo:

T T T T T T T T T T T T T
035 04 045 05 055 08 065 07 075 08 08 090 085 1

‘ 6 —‘ Plato de entrada

Dirijase a Ia pestaiia Ayuda para mayor informacion sobre el uso del aplicativo.

Tabla 3.17: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 008.

VALIDACION DE DATOS

RESPUESTAS

Ejemplo de libro

11 platos

Ejecucion de aplicativo

11 platos

% Error

0%
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3.3 SIMULACION OPERACIONES SOLIDO-FLUIDO.

3.3.1 SIMULACION OPERACIONES DE SECADO.

a) Descripcion de variables utilizadas:

Tabla 3.18: Descripcion de variables utilizadas en el aplicativo 009.

VARIABLE DESCRIPCION
X Humedad (kg de humedad/kg de solido seco)
N Velocidad de secado (kg de humedad/ s.m?)
0 Tiempo de secado (Horas)

b) Metodologia utilizada para el calculo de tiempo de secado:

Figura 92: Diagrama de flujo para el calculo de tiempo de secado.

>

|

Ingrese el valor de

humedad inicial (kg

humedad/ kg solido
Seco)

l

Ingrese el valor de
humedad final (kg
humedad/ kg solido seco)

|

Ingrese el valor de la
relacion kg solido seco/
m2)
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Presionar el boton
“Ingresar Datos”

}

Ingrese los valores de la
data de humedad (kg
humedad/kg solido seco)

}

Ingrese los valores de la
data de velocidad de
secado (kg humedad/

s.m2)

y

Presionar el
botdn
“CALCULAR”

}

Se realiza el calculo de tiempo de secado (Horas)

y

Se presenta el valor de tiempo de
secado y la grafica de velocidad de
secado.

FIN
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c) Prueba de célculo:

Ejemplo de calculo tomado del libro: Treybal, R. E. (1986). Operaciones de transferencia de
masa (2a ed.). México D. F. (Ejemplo 12.3, Capitulo 12, p. 741).

Un lote de solido se va a secar de 25 a 6% de humedad en condiciones constantes. El peso
inicial del solido humedo es de 160 kg la superficie que se va a secar es 1 m2/40 kg. Calcular

el tiempo para el secado.

Tomando que a 25% de Humedad:

¥ - 025 0.333 kg Humedad
17 1-0.25" 777 kg Solido Seco

Podemos observar segun la figura 22. Que se toma en cuenta para el célculo del tiempo de

secado el periodo de rapidez constante y el decreciente.

04 | I | | Ajuste
f—— Rapidez de -==—%&— Rapidez _ern}. .
descenso constante cid
ke I 2
Movimiento Secado de la ,’
o3by.— interna de  superficie s
¢ los controles no saturada /I f
de humedad

/ ]
/

o
n~y

<

N = rapidez da secado, 103 kg evaporadosim2m -s

/

- £ e
X" 0.1 0.2 0.3 0.4
X = kg humedad/kg de sdlidoseco

Figura 93: Figura ilustrativa de una Curva tipica de rapidez de secado. Condiciones de secado constantes.
(Treybal, 1986).
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Los limites respectivamente quedan de la siguiente manera:

De X1=0.333 a XC=0.200. Periodo Constante.

o _SSi—Xo)  40kg(0.333 — 0.200)
Y7 ANc T 1m2(0.30 * 103 kg * s/m?)

=17,730s
De XC=0.200 a X2=0.064. Periodo Decreciente.

A partir de la tabla 3.19, tenemos los valores de X y N, para poder calcular 1/N.

Tabla 3.19: Cuadro ilustrativo del problema de calculo 12.3.

X 0.20 | 0.18 0.16 0.14 0.12 0.10 0.09 0.08 0.07 | 0.064

10°N 0.300 | 0.266 | 0.239 | 0.208 | 0.180 | 0.150 | 0.097 | 0.070 | 0.043 | 0.025

1/N *10° | 3.33 3.76 4.18 4.80 5.55 6.67 10.3 14.3 23.3 40.0

Fuente: Treybal, 1986.

Se grafica de la siguiente manera:

Xvs 1/N
0.045
0.04
0.035
0.03
0.025
0.02
0.015
0.01

0.005
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25

Figura 94: Figura ilustrativa del problema de célculo 12.3, Grafica X1. Relacion de X vs 1/N.
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Se calcula el area bajo la curva de la figura 23 y obtenemos el resultado de 1,060; luego

calculamos el tiempo de la parte decreciente:

0, = 40(1060) = 42,400 s

El tiempo de secado es:

0=0,+06,=17730s + 42,400s = 60,130 s = 16.7 h

d) Ejecucidn con el aplicativo 009:

% Graphic window number 0 - [m] x
Ayuda

Determinacion de tiempo de secado (Cédigo 009)

Ingrese humedzd inical en kg humedad/kg sdlido seco Sg % dx

== Cdlculo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.
Ay ™

[0:233 |

Ingrese humedad final en kg humedad kg silido seco

[0.084 |

Ingrese relcidn kg sofido secofm?

[+ |

Ingresar Datos

CALCULAR Dirijase = I pastaita Ayuds pars mayor informacidn sobre of uso def aplicativo,

Figura 95: Simulacién efectuada con el aplicativo 009.
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@ Graphic window number 0 — o
Ayuda

Determinacion de tiempo de secado (Cédigo 009)

Ingrese humedad inicial en kg h tad kg sélid o e yw
? i 4 Scilab Maltiple Values Request % Gilelo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.

[0.323 |

ngrese la data de humedad

kghimedadfgsiidoseco ||
[0.064 | kghimedadfgsidoseco | |
Ingrese relacidn kg sdlido seco/m? kannedadhasidosee [ ]

kg himedadjkg sélido seco |:|
| kghimedadjgsdidoseco [ |
kghimedadhgsiidoseco ||
kghimedadhgsidoseco ||
kghimedadfgsiidoseco | |
kghimedadfasiidoseco ||
kg himedadjkg sslido seco |:|
kghimedadjgsdidoseco [ |
kghimedadhgsiidosecs ||

Ingrese humedad final en kg humedad/kg sdtido

[40

Ingresar Datos

CALCULAR Dirfjase =1 i Ayud: mayor i idn sobre el uso del aplicativo,
Figura 96: Simulacién efectuada con el aplicativo 009.
@ Graphic window number 0 - ]
Ayuda
Determinacion de tiempo de secado (Cédigo 009)
Ingrese humedad inical en kg h lad/kg selid BB sciiab Mutiple Values Ra;mﬂ e % Célculo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.
[0323 |

ngrese |a data de humedad

Ingrese humedad final en kg humedad kg sdlido

b
&%

olle o
Bl

kg himedad/kg sdlido seco

[0.064 ] kg hiimedad/ka s6ido seco

Ingrese relacidn kg solido secofm? kg himedadfka sdlido seco
kg himedadfkg sdlido seco

[0 |

kg himedad/kg sdlido seco
kg himedad/ka sdlide seco

i

kg himedadfkg sélido seco
kg himedadfkg slido seco
kg himedadfkg slido seco
kg himedad kg slido seco

o
2
8

kg himedad kg slido seco

=)
=
9

o|¢
2
2

2

Ingresar Datos
kg himedad kg slide seco

‘CALCULAR

Dirjase a I iz Ayud: yor i idn sobre el uso del aplicativo,

Figura 97: Simulacién efectuada con el aplicativo 009.
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@ Graphic window number 0 = a]
Ayuda

Determinacion de tiempo de secado (Cédigo 009)

1 humedad inical en kg humedad/kg sélido sec X2
norese humedad picalen kg humedad/kg adlido seco 6= ﬂ“ :‘f Cdlculo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.
7
[0.233 | AlJx, N
B scilab Multiple Values Request X

Ingrese humedad final en kg humedad kg sélido seco

] Ingrese veloddad de secado
Ingrese relcién kg sélido seco/m? LIESS | I—
kghumedad/smr2 [ |
[0 | kghumedad/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |
JngresarDatog kghumeded/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |
kghumedad/smr2 [ |

(5] Bl

[0.084

Dirijase a Ia pestaiia Ayuda para mayor informacicn sobre el uso del aplicativo.

Figura 98: Simulacién efectuada con el aplicativo 009.

# Graphic window number 0 = @
Ayuda

Determinacion de tiempo de secado (Cédigo 009)

st ;. N “
Skl it 4 Basens o= 58 aX Cilculo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.
F
[0.322 | AlJx, N
Ingrese humedad final en kg humedad/kg sélido seco Scilab Multiple Values Request X
[0.084 ] Ingrese velodidad de secado
9 kg humedad/ s.m”2
Ingrese relacion kg sélido secofm*
kg humedad/ s.m~2
|40 | kg humedad/ s.m~2
kg humedad/ s.m~2

kg humedad/ s.m~2 0.239
kg humedad/ s.m~2 0.208
kg humedad/ s.m~2 0.180
kg humedad)/ s.m"2

kg humedad/s.m~2  [0.097
Ingresar Datos kg humedad/ s.m~2

kghumedad/s.m~2  [0.043

IR
|||

kg humedad/s.m~2 | 0.025|

(|

Dirijase a I #a Ayud: yor it idn sobre el uso del aplicativo.

Figura 99: Simulacién efectuada con el aplicativo 009.
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# Graphic windew number O

— o
Ayuda
Determinacion de tiempo de secado (Cddigo 009)
I humedad inicial en kg humedad/kg sélido : Xz
ngrese humedad inical en kg humedad/kg sdlido seco 8= i‘f E Gilculo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.
-
[0.333 | At N
Ingrese humedad final en kg humedad/kg sdtido seco
[o.064 | GRAFICA DE VELOCIDAD DE SECADO
0.35 T T T T T T T
Tngrese relacion kg silide seeofm®
[ | t
S
g
@
2
%
H
&
H
4
Ingresar Datos =
<
T
K
E
il
B
0-+—+ t t t + t t t + + t t +
ops 00 01 D12 014 018 DM@ 02 D22 024 D026 028 03 032 034
X = kg humedad kg solida sceo
——ar
CALCULAR Dirjiase a I ia Ayud: ¥ din sobre el uso del aplicativo.

Figura 100: Simulacion efectuada con el aplicativo 009.

e) Cuadro comparativo:

Tabla 3.20: Cuadro comparativo para la verificacion del aplicativo 009.

VALIDACION DE DATOS RESPUESTAS

Ejemplo de libro 16.7 Horas

Ejecucion de aplicativo 16.608867 Horas

% Error 0.5491%

217



CONCLUSIONES

La simulacion de procesos como aplicacion en Ingenieria Quimica, resulta ser una
importante herramienta complementaria en la comprension, de los temas impartidos
dentro de la catedra de Operaciones Unitarias Ill, impartida en la carrera de Ingenieria
Quimica de la Universidad de El Salvador, asi como también en proyectos de

investigacion, proceso de ensefianza aprendizaje, etc.

El uso de Scilab como herramienta de recurso didactico permite abarcar tematicas
complejas y extensas, mediante una comprension del fendbmeno en estudio, simulando
diversas condiciones y casos que puedan presentarse, que por razones de tiempo en
muchas ocasiones no es posible lograrlo en la forma tradicional del aprendizaje, siendo

ademas una forma de motivacion hacia la investigacion.

La metodologia del aprendizaje basado en problemas permite desarrollar habilidades y
destrezas de analisis en el estudiante y un trabajo en equipo junto con el docente guiador,

comparado con la metodologia tradicional basada sélo en la teoria.

La comprension de un fendmeno o proceso, mediante una construccion estructurada del
mismo, permite la comprension y aplicacion de la teoria en casos particulares y

experiencias de campo que puedan presentarse en nuestro desenvolvimiento profesional.

Tomando en cuenta todas las experiencias, se desarroll6 un manual que permite a los
estudiantes de Ingeniera Quimica una aproximacion simple y efectiva a la simulacion de
procesos industriales relacionados con la asignatura de Operaciones Unitarias IlI,
impartida en la carrera de Ingenieria Quimica de la Universidad de El Salvador en el

software de codigo libre Scilab.
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RECOMENDACIONES

Hacer uso de la herramienta de interfaz para la resolucion de problemas relacionados al
modelado de procesos de transferencia de masa en estado inestable, con esto poder
ampliar los conocimientos impartidos en la catedra de Operaciones Unitarias 11, de la
carrera de Ingenieria Quimica en la Universidad de El Salvador y lograr beneficiar una

mejor comprension de los fendmenos antes mencionados.

Hacer uso de todos los paquetes programables que se encuentran inmersos en la
herramienta de computacién numérica Scilab como lo es Xcos; con esto logrando un
completo dominio de los procesos de simulacién con bloques gréficos facilitando el
desarrollo por programacion convencional en Scilab, beneficiando a los futuros
estudiantes que deberdn aplicar su conocimiento en su entorno laboral y abarcar

teméticas mas complejas que no pudieron ser abordados en este trabajo de graduacion.

Fomentar el uso y la investigacion de entornos de simulacién para el desarrollo de otras
opciones de c6digo abierto para la resolucién de problemas de injerencia del ingeniero
quimico y asi impulsar el cédigo libre dentro de la comunidad estudiantil de la Escuela

de Ingenieria quimica e Ingenieria de Alimentos.
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ANEXO A: CONSTANTES DE LENNARD - JONES.

Tabla A-1: Extraido del apéndice K.1, Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica. México D. F.,
afio 2007.

The collision integrals, {2, and £}, based on the Lennard-Jones potcnlial'

), = O,
(for viscosity (for viscosity Op
and thermal p (for mass and thermal (for mass
kT e conductivity) diffusivity) kT e conductivity) diffusivity)
1.75 1.234 1.128
0.30 2.785 2.662 1.80 1.221 1.116
0.35 2.628 2.476 1.85 1.209 1.105
0.40 2.492 2318 1.90 1.197 1.094
0.45 2.368 2.184 1.95 1.186 1.084
0.50 2.257 2.066 2.00 1.175 1.075
0.55 2.156 1.966 2.10 1.156 1.057
0.60 2.065 1.877 2.20 1.138 1.041
0.65 1.982 1.798 2.30 1.122 1.026
0,70 1.908 1.729 2.40 1.107 1.012
0.75 1.841 1.667 2.50 1.093 0.9996
0.80 1.780 1.612 2.60 1.081 0.9878
0.85 1.725 1.562 2.70 1.069 0.9770
0.90 1.675 1.517 2.80 1.058 0.9672
0.95 1.629 1.476 2.90 1.048 0.9576
1.00 1.587 1.439 3.00 1.039 0.9490
1.05 1.549 1.406 3.10 1.030 0.9406
1.10 1.514 1.375 3.20 1.022 0.9328
1.15 1.482 1.346 3.30 1.014 0.9256
1.20 1.452 1.320 3.40 1.007 09186
1.25 1.424 1.296 3.50 0.9999 09120
1.30 1.399 1.273 3.60 0.9932 0.9058
1.35 1.375 1.253 3.70 0.9870 0.8998
1.40 1.353 1.233 3.80 0.9811 0.8942
1.45 1.333 1.215 3.90 0.9755 (.8888
1.50 1.314 1.198 4.00 0.9700 0.8836
1.55 1.296 1.182 4,10 0.9649 0.8788
1.60 1.279 1.167 4.20 0.9600 0.8740
1.65 1.264 1.153 4.30 0.9553 0.8694

(continued)
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(continued)

0, = 0, =

(for viscosity (for viscosity Op

and thermal p (for mass and thermal (for mass
xTle conductivity) diffusivity) k17 e conductivity) diffusivity)
1.70 1.248 1.140 4.40 0.9507 0.8652
4.50 0.9464 0.8610 10.0 0.8242 0.7424
4.60 0.9422 0.8568 20.0 0.7432 0.6640
4.70 0.9382 0.8530 30.0 0.7005 0.6232
4.80 0.9343 0.8492 40.0 0.6718 0.5960
4.9 0.9305 0.8456 50.0 0.6504 0.5756
5.0 0.9269 0.8422 60.0 0.6335 0.5596
6.0 0.8963 0.8124 70.0 0.6194 0.5464
7.0 0.8727 0.7896 80.0 0.6076 0.5352
8.0 0.8538 0.7712 90.0 0.5973 0.5256
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Tabla A-2: Extraido del apéndice K.2, Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica. México D. F.,
afio 2007.

Lennard-Jones force constants calculated from viscosity data'

Compound Formula €a/x, in (K) o, inA
Acetylene C,H, 185 4.221
Air 97 3.617
Argon A 124 3.418
Arsine AsHj; 281 4.06
Benzene CeHg 440 5.270
Bromine Br, 520 4.268
i-Butane C4H o 313 5.341
n-Butane C4H;0 410 4.997
Carbon dioxide CO, 190 3.996
Carbon disulfide CS, 488 4.438
Carbon monoxide CcO 110 3.590
Carbon tetrachloride CCly 327 5.881
Carbonyl sulfide COS 335 4.13
Chlorine Cl, 357 4.115
Chloroform CHCl, 327 5.430
Cyanogen C3N, 339 4.38
Cyclohexane CgHyo 324 6.093
Ethane C,Hg 230 4418
Ethanol C,HsOH 391 4.455
Ethylene C,Hg 205 4.232
Fluroine F, 112 3.653
Helium He 10.22 2.576
n-Heptane CyHyq 282} 8.88°
n-Hexane CeHy4 413 5.909
Hydrogen H, 333 2.968
Hydrogen chloride HClI 360 3.305

F'R. C. Reid and T. K. Sherwood, The Properties of Gases and Liquids, McGraw-Hill, New York, 1958.
! Calculated from virial coefficients.'
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(continued)

Compound Formula €a/k, in (K) o, inA
Hydrogen iodide HI 324 4.123
lodine I, 550 4.982
Krypton Kr 190 3.60
Methane CH,4 136.5 3.822
Methanol CH;0H 507 3.585
Methylene chloride CH,Cl, 406 4.759
Methyl chloride CH;CI 855 3.375
Mercuric iodide Hgl, 691 5.625
Mercury Hg 851 2.898
Neon Ne 35.7 2.789
Nitric oxide NO 119 3.470
Nitrogen N, 91.5 3.681
Nitrous oxide N,O 220 3.879
n-Nonane CoHyy 240 8.448
n-Octane CgHg 320 7.451
Oxygen 0, 113 3.433
n-Pentane CsHy, 345 5.769
Propane CiHg 254 5.061
Silane SiH, 207.6 4.08
Silicon tetrachloride SiCly 358 5.08
Sulfur dioxide SO, 252 4.290
Water H,0 356 2.649
Xenon Xe 229 4.055
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ANEXO B: COEFICIENTES DE DIFUSION DE TRANSFERENCIA DE MASA EN
SISTEMAS BINARIOS.

Tabla B-1: Extraido del apéndice J.1, Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica. México D. F.,
afio 2007.

Binary mass diffusivitics in gascs'

System T (K) DagP(cm?® atm/s) DasP(m? Pals)

Air
Ammonia 273 0.198 2.006
Aniline 298 0.0726 0.735
Benzene 298 0.0962 0974
Bromine 293 0.091 0.923
Carbon dioxide 273 0.136 1.378
Carbon disulfide 273 0.0883 0.894
Chlorine 273 0.124 1.256
Diphenyl 491 0.160 1.621
Ethyl acetate 273 0.0709 0.718
Ethanol 298 0.132 1.337
Ethyl ether 293 0.0896 0.908
lodine 298 0.0834 0.845
Methanol 298 0.162 1.641
Mercury 614 0.473 4.91
Naphthalene 298 0.0611 0.619
Nitrobenzene 298 0.0868 0.879
n-Octane 298 0.0602 0.610
Oxygen 273 0.175 1.773
Propyl acetate 315 0.092 0.932
Sulfur dioxide 273 0.122 1.236
Toluene 298 0.0844 0.855
Water 298 0.260 2.634

Ammonia
Ethylene 293 0.177 1.793

Argon

Neon 293 0.329 3.333

Carbon dioxide
Benzene JI8 0.0715 0.724
Carbon disulfide 318 0.0715 0.724
Ethy] acetate 319 0.0666 0.675

(continued)
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{Continued)

System T(K) DapPiem?® atmfs) DypP(m® Pals)
Ethanol 273 00693 0.0z
Ethyl ether 273 0.0541 0548
Hydrogen 273 0.550 5572
Methane 273 0.153 1.550
Methanol 298.6 0.105 1.064
Mitrogen 298 0.165 1.672
Nitrous oxide 298 017 1.185
Propane 298 00863 0874
Water 298 0164 1.661

Carbon monoxide
Ethylene 273 0151 1.530
Hydrogen 273 0651 6.595
Nitrogen 288 0.192 1.945
Oxypgen 273 0.185 1.874

Helium
Argon 273 0.641 6.493
Benzene 298 0.384 3890
Ethanal 298 04594 5.004
Hydrogen 293 1.64 16.613
MNeon 293 1.23 12.460
Walter 298 0,908 9.198

Hydrogen
Ammonia 293 0.849 B.600
Argon 293 0770 7.800
Benzene 273 0317 azn
Ethanc 273 0439 4.447
Methane 273 0.625 6331
Oxygen 273 0.697 7.061
Water 293 0850 LN

Nitrogen
Admimonii 291 0.241 2441
Ethylene 298 0.163 1.651
Hydrogen 288 0.743 .57
Todine 2713 0070 0,708
Oxygen 273 0.181 1834

Oxygen
Ammonia 293 0.253 2563
Benzene 296 00839 0951
Ethylene 293 0.182 1544

B-2
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Chapler. 8.



ANEXO C: CARTAS PSICOMETRICAS.

Figura C-1: Extraido del capitulo 8.4, Principios Elementales de los Procesos Quimicos. México D.F., afio 2004.
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D.F., afio 2004.
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ANEXO D: MANUAL PARA EL USO DE APLICATIVOS.

Manual Técnico de Operacion Para el Uso de

Aplicativos Guiado al Usuario.

Oswaldo E. Castillo, Fausto J. Ramirez, Pedro R. Siglienza, José A. Erazo.

Este manual presenta diversos conceptos y métodos de amplia utilizacion en el analisis de
los procesos impartidos en la catedra de Operaciones Unitarias Il1, de la carrera de Ingenieria
Quimica en la Universidad de EI Salvador. Su comprensién requiere conocimientos basicos
de los temas que relacionan este campo en la Ingenieria Quimica, el estudiante que desee una
discusion mas amplia o profunda de los temas que se analizan deberd recurrir a unas

referencias relacionadas con este tema.

Los aplicativos descritos a continuacion son el resultado del trabajo de graduacion:
“Modelacion y Simulacion de Procesos de Trasferencia de Masa en Ingenieria Quimica”.
Dichos programas piden al usuario un conjunto determinado de datos para la realizacion de
calculos. Estos datos de ingreso se detallaran para cada programa, como también la

descripcion de la metodologia utilizada en cada aplicativo.

Descarga e Instalacién de Scilab 6.0.1

Paso 1. Accedemos a la pagina web de Scilab en http://www.scilab.org/.

Paso 2. Seleccionamos el archivo de instalacion de acuerdo al Sistema Operativo y a la
arquitectura de nuestra maquina (por ejemplo, Windows 10 64 bits).

Paso 3. Descargamos los instaladores y seguimos las instrucciones de los asistentes de

instalacién respectivos.
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Ejecucion de aplicativos de transferencia de masa en Scilab.

Los aplicativos de transferencia de masa pueden ser ejecutados solamente desde el CD que
acomparia a este documento de tesis, el cual se puede encontrar en la Escuela de Ingenieria
Quimica e Ingenieria de Alimentos, de la Facultad de Ingenieria y Arquitectura de la
Universidad de El Salvador.

Paso 1. Inserte el CD a su computadora.
Paso 2. Hacer doble clic en la Unidad de CD de su equipo.

Paso 3. Hacer doble clic en la carpeta, “Aplicativos de Transferencia de Masa,

CastilloRamirezSiglienza”.

[J Nombre
3¢ Acceso rapido

B Escritori Aplicativos de Transferencia de Masa, CastilloRamirezSigienza
I Escritorio

4 Descargas
\=| Documentos

=| Imadgenes

Figura D-1: Imagen ilustrativa para la ejecucion adecuado de los aplicativos de transferencia de masa.

Paso 4. Dar doble clic a la carpeta del aplicativo a utilizar. Ejemplo: Célculo de Tiempo de

Secado.

[0 Nombre

001 Difusion Ecuacién de Hirschfender

002 Difusion Ecuacion de Fuller

003 Difusion Ecuacion de Extrapolacion de Hirschfelder

004 Difusion Ecuacion de Wilke-Chang

005 Coeficientes Globales de Transferencia de Masa

006 Absorcion Multietapas

007 Célcule de Altura de Empaquetamiento, Método de Mickley

008 Célculo de Numero de platos de Destilacién, Método Mc Cabe-Thiele
009 Calculo de Tiempo de Secado

Figura D-2: Imagen ilustrativa para la ejecucion adecuado de los aplicativos de transferencia de mas

D-2



Paso 5. Hacer doble clic en el archivo de Scilab y el programa se ejecutara automaticamente.

S 009 _CODE

Figura D-3: Imagen ilustrativa para la ejecucion adecuado de los aplicativos de transferencia de masa.

Paso 6. Dar clic en el boton “Execute” para ejecutar el aplicativo.

File Edit Format Options Window Execute 7

DB &R FEEFEER -
009_CODE.sce [
1

2

ae

4 |info i,

5 (info,

1 function help()

2 mag =

3

4

5

(]

7

s

10

Figura D-4: Imagen ilustrativa para la ejecucion adecuado de los aplicativos de transferencia de masa.

Paso 7. Introducir los datos que el aplicativo solicita en sus respectivas unidades y dar clic

en el boton “CALCULAR”. Los datos introducidos deben ser logicos y coherentes,

analizados previamente, ya que puede darse un error de ejecucion o convergencia de los

aplicativos, se dispone de informacion en el boton de accion “Ayuda”, para solventar las

dudas mas comunes.

Botén Caleular

‘ CALCULAR ’

Determinacion de tiempo de secado (Cédigo 009)

Cilculo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.

GRAFICA DE VELOCIDAD DE SECADO

Respuesta: |16.608867 | b Respuesta

Figura D-5: Imagen ilustrativa para la ejecucion adecuado de los aplicativos de transferencia de masa
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TEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAD MOLECULAR
SUBTEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAID MOLECULAR EN GASES.
ECUACION: ECUACION DE HIRSCHFELDER

CODIGO DE APLICATIVO: 001

DESCRIPCION DE LA ECUACION DE HISCHFENDER.

La ecuacion de Hirschfelder es la mas ocupada para el calculo de difusividades la cual es

aplicable para:

o Sistemas binarios gaseosos.
o Presiones menores a 25 atmosferas.

o Cualquier temperatura.

Donde:
Pesos
T abs (K) moleculares de
\ Ay B (g/mol)
oy 1/2
3/2( 1 1
0.001858T +
| M, Mg
Dap =
/ PGABQD
Difusividad de A, / \
que se difunde a P abs (atm)
través de B (cm?/s) Diametro de
colision A-B (A?)

Figura D-6: Descripcion de las variables de la ecuacién de Hirschfelder con sus respectivas unidades.



DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese la temperatura en el recuadro en unidades segun se indica, vease figura D-7.

'} Ecuacién de Hirschfelder. Calcule de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda

Ecuacion de Hirschfelder (Cédigo 001)

Ingrese temperature en grados Kelvin: o i ; b . . )
g P g 0.0018587" [10 Ma+1/ -”lf] Ecuacion para el calculo de coeficientes de difusividad en mezclas gaseosas binarias a baja presidn

iB = ]
Po%ipp

Figura D-7: Cuadro de texto para el ingreso de la temperatura.

2. Ingrese la presién en el recuadro en unidades segun se indica, véase figura D-8.

Ingrese presidn en atm

[ |

Figura D-8: Cuadro de texto para el ingreso de la presion.

3. Si posee un dato experimental de las dos sustancias a evaluar para comprar el porcentaje

de error se inserta en el recuadro segun la muestra veéase figura D-9.

Ingrese valor esperimental en cm* 2/

|n.15 |

Figura D-9: Cuadro de texto para el ingreso de algin valor experimental de las sustancias a evaluar.

4. Seleccione en los listados la dos sustancias a evaluar y haga clic sobre cada una de ellas.
Si desea evaluar sustancias ausentes en el listado trasladese al paso 6.
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Seleccione las 2 sustandas:

Sustancia A Sustancia B
pire ~
CoHO (Benceno) C6HG6 {Benceno)
co2
C52 CS2
Cco co
CCh CCh
cl2 cl2
C2HG C2HG6
C2HS0H (Etanol) C2HS50H (Etanol)
C2H4 (Etileno) C2H4 (Etileno)
He He
H2 H2
HCI HCI
CH4 CH4
CH30H (Metanol} CH20H (Metanol)
MO NO
" v " v

Figura D-10: Seleccion de las dos sustancias a ser evaluadas.

5. Una vez ingresado los datos anteriores haga clic en el boton calcular y vera en el recuadro
de resultado la respuesta junto con sus unidades, el aplicativo también mostrara un
recuadro con el porcentaje de error respecto al valor conocido si este fue ingresado y
también presentara el comportamiento con la temperatura y presién del sistema.

@ Célculo de coeficientes de difusién para mezclas gaseosas binarias por la Ecuacién Hirschfelder — m} X

rchive Ayuda

Comportamiento grafico del

Ingrese temperatura en grados K =< . [ i 2 L,
’ i ’ Ecuadion Hirschfelder b 00018587 {1 Mat+1 -'“H] coeficiente de difusién con la
iB = 3
293 | Poipiin temperatura y presion
Ingrese presién en atm /
g |
Wariacién de Dab con Temperatura (P constante) Variacién de Dab con Presién (T constante)
Ingrese valor esperimental en cm”2/s o4 018 T T T
|U.15 | ' ' ' I
0.35
Seleccione las 2 sustandias:
Sustancia A Sustancia B 0.3+
Aire ~l T E
C6H6 (Bencena) C6H6 (Benceno) M =
coz2 = 025 =
cs2 sz 5 5
co CcOo o o
Cch CCH 0.2 4
clz clz
C2He C2HG
C2H50H (Etanol) C2H50H (Etanol) 015
C2H4 (Etilenc) C2H4 (Etilenc)
He He
H2 H2
Hel Hal o1 ! ! i i .
250 300 350 400 450 500 550
cd chs T atura (K Presiin (atm)
CH30H (Metanol) CH30H (Metznal) emperatura (K) reston {atm )
NO v NO v

CALCULAR \ Respuesta: |0.1468263 emis ! % error | "2-1157747

Respuestas

Boton Calcular

Figura D-11: Aplicativo ejecutado al presionar el boton de calcular.
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6. Sidesea evaluar alguna sustancia que, no esté en el listado predeterminado proceda como
sigue:
a) Dirigirse al final del listado de sustancias.
b) Dar clic sobre (OTRA SUSTANCIA).
c) Se desplegara un cuadro para introducir las constantes de la sustancia que no se
encuentra.
d) Dar clic en “Ok”, véase figura D-12.

Seleccione las dos sustancias dando click sobre elias:

12 A Aire A
Scilab Multiple Values Request X
g:§OH tEhanch C6H6 (Benceno) i 2 3
no

C2H4 (Etileno) 2222 ‘ Ingrese constantes de sustanda desconocida
:; co Didmetro Colisién, A

CCi4
HCl 2 Campo de potenda intermolecular,K
CH4 C2H6 Peso Molecular
CH30H (Metanol) C2HS0H (Etanol)
NO i

C2H4 (Etileno
N2 i (Eti ) Cancel
N20 H2
02 HCl
502 CH4
H20 CH30H (Metanol)
OTRA SUSTANCIARY NO v
|« > < >

Figura D-12: Insertar constantes de una sustancia que no se encuentre en el listado predeterminado.
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TEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAD MOLECULAR
SUBTEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAID MOLECULAR EN GASES.
ECUACION: ECUACION DE FULLER

CODIGO DE APLICATIVO: 002

DESCRIPCION DE LA ECUACION DE FULLER.

La ecuacion de Fuller es un método para calcular difusividad a bajas presiones (10 bar).

Donde:

1.75
DAB — 0.00143-7

Figura D-13: Descripcion de las variables de la ecuacion de Fuller con sus respectivas unidades.

I.  Das: Difusividad de A, que se difunde a través de B (cm?/s).
Il.  P: Presion absoluta (atm).

I1l.  T: Temperatura absoluta (K).

2 .
IV. MAB: MAB=———F—  MA y MB: Pesos moleculares de las especies.

MATME

V.  Xv: Volumenes moleculares de difusion de cada especie.
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DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese la temperatura en el recuadro en unidades segun se indica, véase figura D-14.

# Ecuacion de Fuller. Calculo de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda

Calculo de C i de Difusividad para Gases: i6n Fuller (Cédigo 002)
G i 0.5
Ingrese temperature en grados Kelvin: 10-31 ’( # f \—E ) . w, .
Diga ' Ty Ecuacién para el cékculo de cosficientes de difusividad en mezclas gassosas binarias de gases no polares 2 bajas presiones
T \1/3 1/3
[ P00y

Figura D-14: Cuadro de texto para el ingreso de la temperatura.

2. Ingrese la presion en el recuadro en unidades segun se indica, véase figura D-15.

Ingrese presidn en atm

[ |

Figura D-15: Cuadro de texto para el ingreso de la presion.

3. Si posee un dato experimental de las dos sustancias a evaluar para comprar el porcentaje

de error se inserta en el recuadro segun la muestra la figura D-16.

Ingrese valor esperimental en cm”2/s

|n.15 |

Figura D-16: Cuadro de texto para el ingreso de algun valor experimental de las sustancias a evaluar.

4. Seleccione en los listados la dos sustancias a evaluar y haga clic sobre cada una de ellas.

Si desea evaluar sustancias ausentes en el listado trasladese al paso 6.

Seleccione las dos sustancias dando click sobre ellas:

H2
He
N2
02

~

H2
He
N2
02

~

Figura D-17: Seleccion de las dos sustancias a ser evaluadas.
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5. Unavez ingresado los datos anteriores haga clic en el boton calcular y vera en el recuadro

de resultado la respuesta junto con sus unidades, el aplicativo también mostrara un

recuadro con el porcentaje de error respecto al valor conocido si este fue ingresado y

también presentara el comportamiento con la temperatura y presion del sistema.

% Ecuacién deFuller. Calculo de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda

Ingrese temperature en grados Kelvin:

[1001

Ingrese presién en atmdsferas

1

Ingrese valor experimental si se posee en cm’.s ™'

[0.10

Seleccione las dos sustancias dando click sobre ellas:

0 v

CALCULAR

\

Calculo de Coeficiente de Difusividad para Gases:

5
sprasf 14

0T (5 4 5

Dap=

Respuesta: [0.1074643 | cmls™!

™.

Ecuzcién para & clcule de cosficientes de difus)

Ecuacidn Fuller (Cédigo

Comportamiento grafico del
coeficiente de difusion con
la temperatura y presion.

n mezcies gaseosas binarizs de gases no polarss 3 bajg presionss

% Error: 7.4642588

Dirijase = Is pletaiia Ayuds para mayor informacicn sobre el uso del aplicativo.

Botodn Calcular

Respuestas

Figura D-18: Aplicativo ejecutado al presionar el boton de calcular.

6. Si desea evaluar alguna sustancia que, no esté en el listado predeterminado proceda como

sigue:

a)
b)

c)

d)

Dirigirse al final del listado de sustancias.

Dar clic sobre

(OTRA SUSTANCIA).

Se desplegara un cuadro para introducir las constantes de la sustancia que no se

encuentra.

Dar clic en “Ok”, véase figura D-109.
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Seleccione las dos sustancias dando click sobre elfas:

02

Aire
Ar

H2
He
N2
02
Aire
Ar

l Scilab Multiple Values Request

B Ingrese constantes de sustancia desconocida

VolGimenes de difusion para el componente A, (v)

Peso Molecular de el componente A, {gr/mol)

acy] [Eee)

Figura D-19: Insertar constantes de una sustancia que no se encuentre en el listado predeterminado.
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TEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAD MOLECULAR
SUBTEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAID MOLECULAR EN GASES
ECUACION: EXTRAPOLACION DE HIRSCHFELDER

CODIGO DE APLICATIVO: 003

DESCRIPCION DE LA EXTRAPOLACION DE HIRSCHFELDER.

Permite conocer la difusividad a una Temperatura conociendo la difusividad a una
temperatura o presion conocida.

e

Dips = ml(

el o
S

Figura D-20: Descripcion de las variables de la ecuacion de Extrapolacion de Hirschfelder con sus respectivas
unidades.

Donde:

I.  Dasa: Difusividad de A, que se difunde a través de B (cm?/s) a condiciones
conocidas.
1. Das2: Difusividad de A, que se difunde a través de B (cm?/s) a condiciones a
evaluar.
I1l.  P:Presién absoluta (atm).

IV. T: Temperatura absoluta (K).
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DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese la temperatura en el recuadro en unidades segun se indica, véase figura D-21.

@ Interpolacién Hirschfelder. Calculo de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda

Interpolacién Hirschfelder (Cédigo 003)

Ingrese temperature en grados Kelvin:

Daps= Dap1 ( 2 ) ( E ) Interpolacidn para mezclas de gases binarios, aplicable 3 cambios de temperatura pequefios
2 g T 7

Figura D-21: Cuadro de texto para el ingreso de la temperatura.

2. Ingrese la presion en el recuadro en unidades segun se indica, véase figura D-22.

Ingrese presidn en atm

[ |

Figura D-22: Cuadro de texto para el ingreso de la presion.

3. Si posee un dato experimental de las dos sustancias a evaluar para comprar el porcentaje

de error se inserta en el recuadro segun la muestra la figura D-23.

Ingrese valor esperimental en cm”2/s

|n.15 |

Figura D-23: Cuadro de texto para el ingreso de algun valor experimental de las sustancias a evaluar.

4. Seleccione en los listados la dos sustancias a evaluar y haga clic sobre la sustancia del
lado derecho donde segln su seleccion aparecera el listado de sustancias del lado

izquierdo cada una de ellas.

Seleccione la sustancia 1 dando click sobre fa casila

de seleccion y luego seleccione la segunda sustancia Seleccione la sustanca 1 dando ciick sobre 2 casila
de seleccion y luego seleccione la segunda sustancia

Aire
MNH3
02
co
He
H2
N2
02

NH3 ~
Anilina

Bencena

Br2

o2

CS2

cl2

Difenil

Etil acetato

Etanol

Etil eter

e

Metanol

Hg v

Figura D-24: Seleccién de las dos sustancias a ser evaluadas.
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5. Unavez ingresado los datos anteriores haga clic en el boton calcular y vera en el recuadro
de resultado la respuesta junto con sus unidades, el aplicativo también mostrara un
recuadro con el porcentaje de error respecto al valor conocido si este fue ingresado y

también presentara el comportamiento con la temperatura y presion del sistema.

@ Interpolacién Hirschfelder. Calculo de coeficientes de difusividad en gases

Ayuda

Interpolacién Hirschfelder (Cédigo 003)

Ingrese temperature en grados Kebvin:

|

Dags= Dap: ( E )( ) Interpolacidn para mezclas de gases binarios, aplicable a cambios de temperatura pequefios
2 T

[100 |

Ingrese presion en atmasferas

[ \

Ingrese valor experimental si se posee en cm®.s™'

[0.018 |

Seleccione fa sustancia 1 dando click sobre la casila -

de seleccion y luego seleccione la segunda sustancia Respuesta: |0.0125493 cm®.s %o Error: 30.281584

Benceno

Cs2
Etil acetato CALCULAR
Etanol
Etil eter
H2

CH4
Metanol
N2

NO
Propano
Agua

Boton Calcular

Dirjjase a la pestafia Ayuda para mayor informacion sobre e

Condiciones de Temperatura y
Presion a la que han sido tomados
los datos.

Figura D-25: Aplicativo ejecutado al presionar el boton de calcular.
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TEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAD MOLECULAR
SUBTEMA: COEFICIENTES DE DIFUSIVIDAID MOLECULAR EN LIQUIDOS
ECUACION: WILKE-CHANG

CODIGO DE APLICATIVO: 004

DESCRIPCION DE LA ECUACION DE WILKE-CHANG.

El modelo de Wilke-Chang es bastante usado, pero en algunos casos puede llegar a tener
errores elevados. Este método no debe emplearse cuando el soluto es de volumen molar

pequefio como el agua.

7.4 % 1073[® g Mp]: T

D.u; = T
Vai'ug

Figura D-26: Descripcion de las variables de la ecuacién de Wilke-Chang con sus respectivas unidades.

Donde:

I.  Das: Difusividad de A en una solucion diluida en el componente B (cm?/s).
Il.  T: Temperatura absoluta (K)

[1l.  Mg: Peso molecular del disolvente (g/mol).

IV.  Va: Volumen molar del soluto (cm/mol).

V.  ®@: Factor de asociacion para el disolvente (adimensional).

VI.  u: Viscosidad cinematica (Cp).

D-15



DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese la temperatura en el recuadro en unidades segun se indica, véase figura D-27.

;" Ecuacién Wilke-Chang. Calculo de coeficientes de difusion en liquidos

Ayuda

Ecuaciéon Wilke-Chang (Cédigo 004)

Ingrese temperature en grados Kelvin: Tl 1030 g M= T

Dyp= Ecuacion para calculo de coeficientes de difusividad para no electrolitos a dilucidn infinita

100 V.l”'ﬁﬂ”}s

Figura D-27: Cuadro de texto para el ingreso de la temperatura.

2. Ingrese la viscosidad en el recuadro en unidades segun se indica, véase figura D-28.

Ingrese viscosidad en centipoise:

2000

Figura D-28: Cuadro de texto para el ingreso de la viscosidad.

3. Si posee un dato experimental de las dos sustancias a evaluar para comprar el porcentaje

de error se inserta en el recuadro segun la muestra la figura D-29.

Ingrese valor esperimental en cm”2/s

|n.15 |

Figura D-29: Cuadro de texto para el ingreso de algln valor experimental de las sustancias a evaluar.

4. Seleccione en los listados la dos sustancias a evaluar y haga clic sobre el circulo en
blanco del solvente en que se sera la difusion posteriormente hacer clic sobre la sustancia
gue actuara como soluto en la lista que se encuentra debajo, si quiere agregar una

sustancia que no se encuentre en la lista de solutos pase al paso 6.
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Seleccione el solvente en que se difundird:

() Agua {® Etanol

() Metanol

Seleccione el soluto que se difundira:

CE
02

M2

Aire

Co

Coz2

Cos

502

MO

H20 W

Figura D-30: Seleccién de las dos sustancias a ser evaluadas.

5. Una vez ingresado los datos anteriores haga clic en el bot6n calcular y vera en el recuadro
de resultado la respuesta junto con sus unidades, el aplicativo también mostrara un
recuadro con el porcentaje de error respecto al valor conocido si este fue ingresado y

también presentara el comportamiento con la temperatura y presion del sistema.
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# Ecuacion Wilke-Chang. Calculo de coeficientes de difusion en liquidos

Ayuda
Ecuacion Wilke-Chan
Respuestas
Ingrese temperature en grados Kebvin: T4 3 ] i
9 P g Dap= 7.4x 10 [‘I)“"U“]'I Ecuacidn para calculo de coeficientes de difusividad para no electrolitos a dilucién infinita
[100 | ) Vi g
Ingrese viscosidad en centipoise: / \
[2000 |
Ingrese valor experimental si se posee en cm’ s ' 3 1 % E
3 - cms.s rror: 3
[2.5000 |
Seleccione el solvente en gue se difundird:
CALCULAR
O Agua @® Etanol
(O Metanol
Seleccione el solute que se difundira:

Boton Calcular

Dirijase a la pestaiia Ayuda para mayor informacidn sobre el usa del aplicativo.

Listado de sustancias.

Figura D-31: Aplicativo ejecutado al presionar el botén de calcular.

7. Si desea evaluar alguna sustancia que, no esté en el listado predeterminado proceda como
sigue:
a) Dirigirse al final del listado de sustancias.
b) Dar clic sobre (OTRA SUSTANCIA).
c) Se desplegara un cuadro para introducir las constantes de la sustancia que no se

encuentra.
d) Dar clic en “Ok”, véase figura D-32.
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O Agua (O Etanol

l Scilab Multiple Values Request X
(O Metanol

‘ Ingrese constantes de sustancia desconocida

Seleccione el soluto que se difundird: r
q : Voldmenen molecular del soluto, (cm3/mol) ‘

Peso Molecular del soluto, (gr/mol) ’ \

NO A
N20

NH3

Agua

H2S
Br2
cl2
12

Etanol
OTRA SUSTANCIARY

Figura D-32: Insertar constantes de una sustancia que no se encuentre en el listado predeterminado.
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TEMA: COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA.
SUBTEMA: COEFICIENTES GLOBALES DE TRANSFERENCIA DE MASA.

CODIGO DE APLICATIVO: 005

DESCRIPCION DEL FLUX MOLAR.

A partir de la relacion entre los coeficientes de transferencia para cada fase por separado; el
coeficiente global tendra la forma de una suma de resistencias, con lo que se parte para el

calculo de los coeficientes globales de la siguiente forma:

1_1+m
Ka_ka ky,
1_1+m
Ky ky k,

Con esto a partir de las propiedades en el equilibrio, y los coeficientes globales que llevan
inmersos los efectos generales de la masa principal se puede calcular el flux molar, siendo
este el flujo de materia en movimiento por el efecto difusivo, y se calcula a partir de las
siguientes relaciones:

Ny = Ke(Pag — ﬁ) =K, (yac —ya")

Ny, = KL(CA* - CA,L) = Kx(xA* - xA,L)

DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese el coeficiente individual de la fase gaseosa dentro del recuadro en las unidades

indicadas, véase figura D-33.

Ingrese ke (mn/s.afm)

]

Figura D-33: Cuadro de texto para ingreso de Kg.
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2. Ingrese el coeficiente individual de la fase liquida dentro del recuadro en las unidades

indicadas, véase figura D-36.

Ingrese Ky (m/s)

Figura D-34: Cuadro de texto para ingreso de ki

Ingrese la constante de ley de Henry para la mezcla de sustancias dentro del recuadro en las

unidades indicadas, véase figura D-35.

Ingrese B constante de Henry

[ Jam/amarod)

Figura D-35: Cuadro de texto para ingreso de la constante de Henry.

Ingrese la concentracion de liquido dentro del recuadro en las unidades indicadas, vease
figura D-36.

Concentracién en el liquido (kgmol fin?)

Figura D-36: Cuadro de texto para ingreso de la concentracion en el liquido.

ingrese la presion parcial del gas dentro del recuadro en las unidades indicadas, vease figura
D-37.

Presidn parcial del gas {afm)

Figura D-37: Cuadro de texto para ingreso de la presion parcial del gas.
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6. Unavez ingresado los datos anteriores haga clic en el boton calcular y vera en el recuadro de

resultado la respuesta junto con sus unidades, también presentara el comportamiento de la

linea de operacion y los datos de equilibrio en un diagrama Concentracion de liquido vs.

Presion parcial. De igual manera se cuenta con la opcién de ayuda en la parte superior

izquierda, donde se encontraran los pasos a seguir para el uso del aplicativo.

famas) Opcidn de Ayuda
1t 11 1 H
Ingrese K (e} Ke  Hbg kg Ky kg iy
0.01
Ingrese Ky (o)
Draies de eguildes
Sh-=t P
L £ agaratidn
Ingrese b constante de Henry TAels Datos de equilibrie
. 1005
[m | ot o f{ B fra® )
ae0n
Concentrackdn en el Buide [yl fue®) ,_'_-_: He00 -
b ] o 7o
Presidn parcal del gas {wfon) __E_ Ha-08
E feoed
é 4008 -
00
CALCULAR 2e00
1808 4
0el0 T T T T T T T
Boton Calcular (- -] Tell? Ae0F Be17 Ne-07 TeD8 12008 VdeDE
Concenlracidn en liguido  {ksprolfm")

1.0e-08

Calculo de Flux molar a partir de coeficientes locales de transferencia de masa (Cadigo 005)

Ciculo de fuo ratr en base a coeficentes giohales par absoncdn.

Respuestas

FiYH] 00000498 | maf(s.nfm)
Na o |49750-10 | Lomal/{m™s)

comportamiento de la
linea de operacion y los
datos de equilibrio.

Figura D-38: Aplicativo 005 ejecutado.
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TEMA: ABSORCION.
SUBTEMA: ABSORCION MULTIETAPAS.

CODIGO DE APLICATIVO: 006

DESCRIPCION DE LA ABSORCION MULTIETAPAS.

A partir de la aplicacién de la metodologia utilizando un diagrama McCabe-Thiele,
realizando balances de energia y haciendo constante la relacién de flujo liquido/vapor

podemos llegar a la relacion:

L L
Voo =2 X+ [ = 2 Xo]

Denominada linea de operacién y con la cual podemos crear el diagrama, se toma en cuenta
que la linea de operacion esta arriba de la linea de equilibrio debido a que se transfiere soluto
del gas al liquido. En destilacion se tiene que el material (el componente mas volatil)

transferido del liquido al gas y la linea de operacidn estaba abajo de la curva de equilibrio.

las etapas se cuentan en la curva de equilibrio. Una relacion minima L/G se puede definir
como se muestra, véase figura D-39. Si el sistema no es isotérmico, la linea de operacion no
se afectard, pero si la curva de equilibrio. Entonces, se debe modificar el método de McCabe-

Thiele para incluir curvas de equilibrio cambiantes.

A2¢
A0 . 4
Linea de operacién /7 f’g‘i}/ s
08r Pendiente = / —
¥ (L/G) 5 quilibrio
L. Real Py N 0.11111 - 0.008388
Relacién .| s A% L0y, =" 00011370
molarde ° < + = 89,005
soluto en ’
el gas 04t s < s
-
02F / 2
Y X, 1
0 1 L ' ' ) { L 1
0 002 0006 L0008 0012

X, relacién molar de soluto en ¢l liquido

Figura D-39: Ejemplo de diagrama McCabe-Thiele para absorcion. (Perry et a, 1963).
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DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese la fraccién molar inicial en la corriente gaseosa dentro del recuadro en las unidades

indicadas, véase figura D-40.

Fraccidn mofar inicial en corriente gaseosa

Figura D-40: Cuadro de texto para ingreso de fraccién molar inicial en corriente gaseosa.

2. Ingrese la fraccion molar inicial en la corriente liquida dentro del recuadro en las unidades

indicadas, véase figura D-41.

Fraccion molar inicial en corriente liguida

Figura D-41: Cuadro de texto para ingreso de fraccién molar inicial en corriente liquida.

3. Ingrese el porcentaje de remocion en la corriente gaseosa dentro del recuadro en las unidades

indicadas, véase figura D-42.

Porcentaje de remocidn en corriente gaseosa.

Figura D-42: Cuadro de texto para ingreso de remocion en corriente gaseosa.

4. Ingrese el flujo de aire dentro del recuadro en las unidades indicadas, véase figura D-43.

Flujo de aire en kmolfs

Figura D-43: Cuadro de texto para ingreso de flujo de aire.

5. Ingrese la relacion de pendiente minima (Lsmin) dentro del recuadro, véase figura D-44.

Relacién de pendiente minima

Figura D-44: Cuadro de texto para ingreso de relacion de pendiente minima Lsmin.
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6. Ingrese la constante de Henry para fracciones molares dentro del recuadro en las unidades

indicadas, véase figura D-45.

Constante de Henry para fraccidnes mofares

Figura D-45: Cuadro de texto para ingreso de la constante de Henry para fracciones molares.

Una vez ingresado los datos anteriores haga clic en el boton calcular y vera en el recuadro
de resultado la respuesta junto con sus unidades, también presentaré el comportamiento de la
linea de operacién y los datos de equilibrio, junto con las etapas respectivas del proceso en
un diagrama Fraccion mol liquido vs. Fraccion mol gas. De igual manera se cuenta con la
opcidn de ayuda en la parte superior izquierda, donde se encontraran los pasos a seguir para

el uso del aplicativo, véase figura D-46.

Opcion de Ayuda

Fraceibn moke inicil en corriente gasessa

Absarcion Multietapas (Cddigo 006)

Comportamiento de la
Cilowlo de etapas en una opercidn de absorcdn de gases 3 tempersturs y presdn constante, linea de operacidn ¥ los

0.2 datos de equilibrio

Diagrama de absorcién @

Fracciin mokr inkcal en comiente kquida

‘0005
L Qaoe2

Parcenta)e de remadion en corment e gaseod. e

a5 Qa.0108
Flgo de are &n kmod's 9.018
‘n.01075 asna-

a2

Rebicidn de pendiente minma

Fernedl selutoflmed gus seco
g

0.008 4
1.5

0.000

Canstante de Henry para fraccidnes molares
D004+
o, | 0002
0 =

T ex 002 00 004 DOF 00 0OT  DOF Q00 04 041 042 04F O
CALCULAR . -
Fernol solutof kol Hguido libre de soluto
Respuestas
Botan Calcular 01212668 lmod soluto f kmol de comente liquida de salida libre de solute Ho. de etapa g

Figura D-46: Aplicativo 006 ejecutado.
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TEMA: HUMIDIFICACION.
SUBTEMA: CALCULO DE ALTURA DE EMPAQUETAMIENTO.

CODIGO DE APLICATIVO: 007

DESCRIPCION DEL METODO DE MICKLEY.

El método se basa en una ecuacion deducida por Mickley a partir de la ecuacion para la linea

de potencial, conforme a la relacion de Lewis:

dH _H;—H
dt; t;—tg

La ecuacion anterior relaciona la temperatura y la entalpia del aire en una seccién de la
columna (H, t) con las condiciones en la interface en la misma seccion (Hj, ti), de modo que
la recta que une ambos puntos representa la pendiente de la curva H-t representativa de las

condiciones del aire, vease figura D-47.

v

T Tt 1, Tz
Figura D-47: Ejemplo de un grafico mostrando la construccion del método de Mickley.
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La ecuacion de Mickley permite:

o Conocidos los coeficientes de transporte, trazar la curva H-t representativa de las
condiciones del aire a lo alto de la columna.
o Con los resultados de un ensayo en una columna de altura de relleno conocida,

determinar los coeficientes individuales.

DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

ZONA DE PROPIEDADES DEL AGUA.

1. Ingrese la temperatura de entrada de agua dentro del recuadro en las unidades indicadas,

véase figura D-48.

Temperatura de entrada del agua (°C}):

Figura D-48: Cuadro de texto para ingreso de temperatura de entrada de agua.

2. Ingrese el valor de la temperatura de salida de agua dentro del recuadro en las unidades

indicadas, véase figura D-49.

Temperatura de salida del agua {*C)

Figura D-49: Cuadro de texto para ingreso de temperatura de salida de agua.

3. Ingrese el flujo de agua dentro del recuadro en las unidades indicadas, véase figura D-50.

Flujo de agua (ka/s)

Figura D-50: Cuadro de texto para ingreso de flujo de agua.
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ZONA DE PROPIEDADES DEL AIRE.

4. Ingrese la temperatura de entrada de aire dentro del recuadro en las unidades indicadas,

vease figura D-51.

Temperatura de entrada del aire {°C}

Figura D-51: Cuadro de texto para ingreso de temperatura de entrada de aire.

5. Ingrese la humedad de ingreso del aire dentro del recuadro en las unidades indicadas,

véase figura D-52.

Humedad de ingreso del aire (kg agua/kg aire seco}

Figura D-52: Cuadro de texto para ingreso de Humedad de ingreso de aire.

6. Ingrese el flux molar del aire dentro del recuadro, véase figura D-53.

Flux Molar de aire

Figura D-53: Cuadro de texto para ingreso de flux molar de aire.

PROPIEDADES DEL SISTEMA

7. Ingrese la relacion kya del sistema dentro del recuadro en las unidades indicadas, véase
figura D-54.

Relacién kya del sisterma kg/(m”.5.AY) |:|

Figura D-54: Cuadro de texto para ingreso de la relaciéon kya.

8. Ingrese la relacion Gs/Gsmin del sistema dentro del recuadro, véase figura D-55.

Relacidn Gsf/Gsmin del sisterra I:I

Figura D-55: Cuadro de texto para ingreso de la relacién Gs/Gsmin.
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9. Unavez ingresado los datos anteriores haga clic en el boton calcular y vera en el recuadro

de resultado la respuesta junto con sus unidades, también presentara el comportamiento

de la linea de operacién y los datos de equilibrio en un diagrama, Temperatura vs.

Entalpia, junto con los puntos tomados en el método de Mickley. De igual manera se

cuenta con la opcién de ayuda en la parte superior izquierda, donde se encontraran los

pasos a seguir para el uso del aplicativo, véase figura D-56.

s \

Temperatura de salida del agua (°C)

[ \

Flujo de agua (kg/s)

s |

PROPIEDADES DEL AIRE

Temperatura de entrada del aire (°C)

[z0 |

Humedad de ingreso del aire (kg agua/kg aire seco)

[0.0156 |

Flux Molar de aire

[z \

PROPIEDADES DEL SISTEMA
Refacidn kya del sistema kg/(m®.s.AY)
Relacidn Gs/Gsmin del sisterma

( CALCULAR Botdn Calcular

=
Opcidn de Ayuda o . : L
Humidificacién. Calculo altura empaquetamiento (Cédigo 007)
PROPIEDADES DEL AGUA
Temperatura de entrada del agua (°C):
7= Ng.Hio Calculo de altura de empaquetamiento para el sistema aire/agua con relacién de pendiente minima. Coefidente de transferenda de calor despredable.

Comportamiento de la linea de
operacidn y los datos de equilibrio

Diagrama entalpia de aive himeda vs Temperetura
220 000

200 000 ~ *—&—8 Mitodo Mickley

180 000 -

180 000

140 000 -

120 000 o

100 000 4

80 000

Entalpie de mezcle aivefogue  (kjfkg aire sem)

60 000

T T T T T T T T T T T T T T T
26 200 30 3 32 33 34 I\ 3/ 37 3/ 3\ 4 4 42 43 44 45 @
Temperatura  (°C)

Respuestas

Altura de empaquetamiento  |7.2624642 m Temperatura de niebla I:| o

Dirijase @ a pestaiia Ayuda pars mayor informacicn sobre &l uso del aplicativo.

Figura D-56: Aplicativo 007 ejecutado.
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TEMA: DESTILACION.
SUBTEMA: CALCULO DE NUMERO DE PLATOS DE DESTILACION.

CODIGO DE APLICATIVO: 008

DESCRIPCION DEL METODO DE MC CABE-THIELE.

La destilacion fraccionada o rectificacion es el método empleado actualmente para separar
los componentes de una mezcla liquida. Incluye el retorno de una parte del vapor condensado
al equipo, de tal manera que el liquido que se regresa entra en contacto intimo a
contracorriente con los vapores que se dirigen al condensador. También es llamada
rectificacion. Este tipo de destilacidn es continua y permite manipular grandes cantidades de
materiales y el reflujo hace posible alcanzar purezas elevadas en los productos destilados.

Par dimensionar una columna de rectificacion es necesario conocer:

Diametro de la columna, relacionado con los caudales de liquido y vapor que circulan por
su interior.

Altura de la columna, funcién del nimero de pisos y de la separacion entre los mismos.
Caudales y composiciones de todas las corrientes.

Detalles constructivos, tales como el numero y didmetro de agujeros de hombre, material

de platos y vélvulas, etc.

Dentro de esta tematica nos centramos en el calculo del numero de platos necesarios para una

separacion determinada, que es el calculo ingenieril relacionado.

Conocidas la composicion del vapor que entra en el piso 1 procedente de la caldera y su
presion de funcionamiento, se puede calcular la composicion del liquido que lo abandona
mediante la recta operativa de agotamiento. Con los datos de equilibrio se puede calcular la
composicion de la corriente de vapor que abandona esta etapa y entra en la segunda.
Operando asi piso a piso se llegara al de alimentacion. Una vez superado este se continla el

calculo ascendente utilizando la linea operativa del sector de agotamiento.
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El procedimiento a seguir se resume a continuacién en la figura D-57.

1. Se dibuja la curva de equilibrio Y-X. Ver
Figura 70 A

A

2. Se situan los puntos XD, XA, y XR sobre
el diagrama. Ver Figura 70 B

A

3. Se dibujan los puntos X=XD, X=XR, y
X=XA, que como sabemos pertenecen a
las lineas de enriquecimiento,
agotamiento y alimentacién. Ver Figura
70 B

A

4. Se traza la linea de alimentacién una
vez conocido f.

A

5. Se traza la linea de enriquecimiento
una vez conocida la razén RD. Ver Figura
70 C

A

6. Se traza la linea de agotamiento desde
X=XR hasta el punto de corte de la linea
de alimentacion y la linea de
enriquecimiento. Se puede demostrar
que las tres lineas tienen un lugar
geométrico comun. Ver Figura 70 C

7. Se construyen los escalones como se
indica en la Figura 70 D. Los escalones se
apoyan en la linea de enriquecimiento y
en la linea agotamiento. Se empieza en
XD y e termina en XR. Cada escalén
corresponde con una etapa ideal de
equilibrio. Si el ultimo escalén no es
completo se calcula la parte proporcional
de escalén que le corresponde.

A

8. Se localiza el plato de alimentacién
como el escalén que cruza, con ladela
linea de alimentacion.

A

9. Se cuentan los escalones,
identificandolos con los platos ideales.
Uno de ellos sera siempre la caldera.

A

10. Se calcula el niumero de platos reales,
conocida la eficacia de plato (que varia
entre 0y 1). Para ello se utiliza la
siguiente féormula:

Platos ideales
Eficacia de plato =

Platos reales

A

11. Se calculan las necesidades energéticas de la columna,
conocidos los calores latentes de cambio de estado, A:

Caldera: Myapor saturade Avs = VA

Condensador: Magua fria Cp aAF(Tsatida — Tentrada) = VA

Figura D-57: Pasos para la construccion de diagrama de Mc Cabe-Thiele.
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DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese el flujo de entrada dentro del recuadro en las unidades indicadas, véase figura
D-58.

Ingrese flujo de entrada en kgmolfh

Figura D-58: Cuadro de texto para ingreso de flujo de entrada.

2. Ingrese el factor la fraccion del liquido de alimentacién (q) dentro del recuadro, véase
figura D-59.

Ingrese el valor q (Adimensional}

Figura D-59: Cuadro de texto para ingreso del factor la fraccion del liquido de alimentacién.

3. Ingrese la fraccion molar de alimentacion dentro del recuadro, véase figura D-60.

Ingrese fraccidn molar de B alimentacidn

Figura D-60: Cuadro de texto para ingreso de la fraccién molar de alimentacion.

4. Ingrese la fraccion molar de agotamiento dentro del recuadro, véase figura D-61.

Ingrese fraccién molar del agotamiento

Figura D-61: Cuadro de texto para ingreso de la fraccién molar de agotamiento.

5. Ingrese la fraccion molar de destilado, véase figura D-62.

Ingrese fraccidn molar del destiado

Figura D-62: Cuadro de texto para el ingreso de la fraccion molar de destilado.
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6. Ingrese el valor del orden de la volatilidad relativa (o), véase figura D-63.

Ingrese el valor de alpha {Adimensional)

Figura D-63: Cuadro de texto para el ingreso del valor del orden de la volatilidad relativa (a..).

7. Ingrese el valor del reciclo, véase figura D-64.

Ingrese el valor del reciclo {Adimensional)

Figura D-64: Cuadro de texto para el ingreso del valor del reciclo.

8. Unavez ingresado los datos anteriores haga clic en el bot6n calcular y vera en el recuadro
de resultado la respuesta junto con sus unidades, también presentara el comportamiento
de la linea de enriquecimiento, la linea de agotamiento, la linea de alimentacion y los
valores de equilibrio. De igual manera se cuenta con la opcién de ayuda en la parte
superior izquierda, donde se encontraran los pasos a seguir para el uso del aplicativo,

véase figura D-65.

Opcién de Ayuda Proceso de Destilacién (Cédigo 008)

Ingrese fiujo de entrada en kgmalh
7 g o Cakulo de platos idealss para un process de destiaciin bicomponente con voltbidad relstha constante

[0 1 Comportamiento de la linea de enriquecimiento, la linea de
' ) agotamiento, la linea de alimentacidn y los valores de equilibrio
Ingrese el valor g (Adimensonal)

|1.37 | 0@

Ingrese fracadn melar de & almentacidn o8

e

[0.440

Ingrese fracodn mebr del agotamento
[0.0235 T
Ingrese fracodn mobr deldestiode LT

[0.074

Ingrese el valor de alpha (Adimensional)

Lines do apel

|25 | 77— T 77—
o 065 01 015 02 02% 03 03 04 045 05 0855 06 083 OF O75S 08 085 0% 065

Ingrese el valor del recicio (Adimensnal)

(35 | Respuestas

| m o pistos l6 Plat de entradi
’ Dirijase a s pestads Apuca para mayor informacion sobra
‘ CALCULAR . Botén Calcular

Figura D-65: Aplicativo008 ejecutado.
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TEMA: SECADO.
SUBTEMA: CALCULO DE TIEPO DE SECADO.

CODIGO DE APLICATIVO: 009

DESCRIPCION DEL CALCULO DE TIEMPO DE SECADO.

Se define como velocidad de secado a la pérdida de humedad del s6lido en la unidad de

tiempo, en términos diferenciales tendremos: — (d—z) operando en condiciones constantes de

secado. El termino condiciones constantes se entiende que el aire, la temperatura, presion,

humedad y velocidad permanecen constantes a lo largo del tiempo.

El tiempo de secado debe ser determinado experimentalmente, ya que de hacerlo por
procedimientos matematicos se obtienen valores que, dependiendo del tipo de material,
pueden discrepar notablemente de los valores reales, esta es la razén por la cual se

recomienda que el tiempo sea determinado experimentalmente.

El tiempo de secado en condiciones constantes se puede calcular mediante la siguiente

ecuacion:

e_S Xi qx
_AXfw

Donde:
Xi = humedad inicial
Xf = Humedad final

Necesitamos conocer f (X), esto significa conocer infinito nimero de ecuaciones para cada
material, por esto no es operacional. Pero si recordamos los periodos de secado podemos

satisfacer esta ecuacion en forma parcial.
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DESCRIPCION PARA EL USO DEL APLICATIVO.

1. Ingrese el valor de humedad inicial dentro del recuadro en las unidades indicadas, véase figura
D-66.

Ingrese humedad inical en kg humedod /kg sdlido seco

Figura D-66: Cuadro de texto para el ingreso de la Humedad inicial.

2. Ingrese el valor de humedad final dentro del recuadro en las unidades indicadas, véase figura D-
67.

Ingrese humedad final en kg humedad /kg sdlide seco

Figura D-67: Cuadro de texto para el ingreso de la Humedad final.

3. Ingrese la relacién kilogramo de solido seco por metro cuadrado, véase figura D-68.

Ingrese relacion kg silido seco/m®

Figura D-68: Cuadro de texto para el ingreso de la relacion de kilogramo de solido seco por metro

cuadrado.

4. Presione el boton INGRESAR DATOS, véase figura D-69.

Ingrese humedad inicel en kg humedad kg sdlide seeo

Ingrese humedad final en kg feernedad (g sdlide seco

Ingrese relacdn kyg silide sccofm?

Ingresar Datos

Figura D-69: Boton ingresar datos.
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5. Ingrese los valores de data de humedad en las unidades indicadas, luego presionar OK, véase
figura D-70.

Scilab Multiple Values Request *

Ingrese la data de humedad

kg himedad kg sélido seco

kg humedad kg sélide seco

kg hiimedad kg sélido seca

kg himedad kg sdlido seco

kg himedad kg sdlido seco

kg himedad kg sélide seco

kg himedad kg sélido seco

kg humedad kg sélide seco

kg hiimedad kg sélido seca

kg himedad kg sdlido seco

kg himedad kg sdlido seco

kg himedad kg sélide seco

Figura D-70: Cuadro para el ingreso de data de humedad.

6. Ingrese los valores de velocidad de secado en las unidades indicadas, luego presionar OK, véase
figura D-71.

Scilab Multiple Values Request *

Ingrese veloddad de secado

kg humedadf s.m~2

kg humedad/ s.m~2

kg humedadf s.m*2

kg humedad/ s.m*2

kg humedad/ =.m~2

kg humedadf =.m~2

kg humedadf s.m~2

kg humedadf s.m*2

kg humedadf s.m*2

kg humedad/ s.m~2

kg humedadf =.m~2

kg humedad/ s.m~2

Figura D-71: Cuadro para el ingreso de velocidad de secado.
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7. Unavez ingresado los datos anteriores haga clic en el boton calcular y vera en el recuadro

de resultado la respuesta junto con sus unidades, también presentara la gréfica de

velocidad de secado. De igual manera se cuenta con la opcion de ayuda en la parte superior

izquierda, donde se encontraran los pasos a seguir para el uso del aplicativo, véase figura

D-72.

Opcién de Ayuda

Ingrese humedad inicial en kg humedad kg sélido seco

[0:333 |

Ingrese humedad final en kg humedad fkg silido seco

[0.064 |

Ingrese relacién kg sétido secofm?

[+ \

Ingresar Datos

Botdn Calcular

CALCULAR >

Determinacion de tiempo de secado (Cddigo 009)

Ss ¥ dX ; .
_ s Pl Calculo de tiempo de secado entre dos condiciones de humedad.
A Jy, N
GRAFICA DE VELOCIDAD DE SECADC
035 T T T T T T

N = velocidad de seeado, 10° ky evaporado /{m*s)

\ |o—o0—a0 Ctuwva desecads
H
T T T T

o

Respuesta: i Respuesta

+ + t t + t + + + +
014 D4 D048 02 022 024 026 028 03 032 034

X = kg humedad {l:g solido seeo

Dirijase a Ia pestafia Ayuda para mayor informacidn sobre |

Figura D-72: Aplicativo 009 ejecutado.
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