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In el momento actual los secadores por circulacidn
transversal de aire son muy usados para secar gran variedad de
materiales granulares, en Los procesos finales de nuaerosas
industrias quimicas.

Este tipo de sccoedores opera bajo el principio de so-
plar aire caliente a través de un lecho permecble de material
himedo, colocadn sobre bandejcs con fondn de tela metdlica.

Asimismo el secado por circulacidén transversal de
aire tiene gran anlicacidn para la deshidratacidn de diversos
vegetales y frutas, siempre que el material elegido nueda dis-
ponerse en un lechn que peraita el pasaje del aire a través de
él.

Zn los sccadnres de bandeja con circulacidn de aire
sobre el material, es necesarin utilizar Lechos de muy poca
profundidad, ya que el aire no puede penetrar en las regiones
inferiores del lecho, lo cual suele traer como consecuencia
tiempns de secado excesivamente largos.

En cambio, utilizando la circulacidn transversal de
aire, éste toma contacto con tondas las partes del lecho, y
asi pueden usarse cargas de nmaterial hdimedo amucho mayores, con
el consiguiente aumento de la velocidad de produccidn.,

Es esi que los secadores de este Ultimo tipo se u-
tilizan cuandn las necesidades Ge prnduccidn son nayores que
las que pueden nbtenerse con los secadores de banaeje con cir-
culacidén de aire sobre el material hduiedo, pern nn lo bastan-

te como para euaplear un wétHdo continno.



1.2 PLANTEAMIENTO DBE L.. INVGEST (GACION

El términon "secado" expresa la eliminacidn por evapo-
racién del liquido contenid»n en un sdlido ; el calor necesario
para la evaporacidn puede ser suwainistrado por conveccidn des-
de un gas caliente, concduccidn a través de una superficie, o
por radiacién.

Cuando un sdlidn oe seca ocurren simulténea iente
dos procesos fundamentales : 19) se transfiere calor para e-
vaporar el liguido, y 29) se transfiere materia como Liquido
o0 como vapor dentrn del sAlidn, y comn vapor desde la superfi-
cie. Los factores que gobiernan la velocidad de estos proce-
sos determinan la velocidad de secado.

La presente investigacidén tiene por objeto estu-
diar diversos aspectos del llamado " periodo de velocidad de
secado constante " 3 en este perfodo, el secado ncurre por di-
fusién de vapor desde la superficie saturada del material a
través de una pelicula de aire. 21 movimiento de humedad den-
tro del sblido es suficientemente rénido como para mantener
la condicién de saturacién en la superficie, y la velocicad de
secado es controlada por la velocidad de transferencia de ca-
lor a la superficie de evaporacidén. La velocidad de transferen-
cia de masa balancea a la de calor, y la temperatura de la su-
perficie saturada perinanece cnonstante.

En estas condiciones,; la velocidad de eliminacién
del agua es independiente de la naturaleza del sélido y esté
determinada por las resistencias a las transferencias locali-
zadas en l2 pelicule gaseosa que envuelve al sblido.

Para poder predecir la velocidad de secadn, obje=-
tivo fundamentel en el disefn de equipos, e¢s necesario ante
todo comprender bisicamente el fendmeno de transferencia de
masa vy calor entre un fluidn v pnarticulias dispuestas en un _le-
cho. Por es»n, en este trabajo se estudian experimental y teoZ

ricamente las caracteristicas de transferencia, tanto para

una capa_siaple de particulas como para un lecho relleno.

Los resultados experinentales,expresados en coe-
ficientes de transferencia , s¢ analizan a la luz de la teo-
ria de la capa limite laaninar, buscandn de este modo la gene-
ralizacién de los resultados encontrados, objetivo que sblo
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puede lograrse cuando las correlaciones empiricas encuentran
justificacidén en un mndeln tedrico, capaz de expresar en for-
ma general el fenbdmeno que estd sucediendo.

Varios han sido lns estudins realizados con el obje-
to de establecer la tecnologia de las operaciones de lecho
fijo, y lu literatura presento considerable inforimacidn sobre
la transferencia de masa y calor en lechos rellenos.

Uno de los sisteras experimentales més utilizados
consiste en la evaporacidn de apgua desde la superficie de
particulas porosas de Arec definida, bajo la accidn de una
corriente de 2ire, durante el perfiodo de velncidad de seca-
do constante. Este sistema ha sidn preferentemente utilizado
ya que sencillas deteruinaciones nsicrométricas y de la ve-
locidad de evaporacidn del agua, pueden utilizarse para la e-
valuacién de los coeficientes de transferencia.

S1 bien estas experiencias no fueroun realjzadas en
secadores proniamente dichos , pueden asimilarse a esta si--
tuacidn, pues bdsicamente el fendmeno de transferencia es el
mismo. La casil totaelidad de las investigaciones realizadas
presentan correlacinnes empiricas bajo la forma de factores
jg ¥ Jp pera transferencla de masa y calorj éstos fueron de-
sarrollados por Chilton y Colburn (1).

Jilke y Hougen (2), estudiando la transferencie
de masa para el flujo de gases a través de sdlidos granula-
res, en la regién de bajos nudmeros de Reynolds modificado,

dan la siguiente correlacidbn

- 0,51
g = 1,82 . (Re!) ’ para Re' <i 350

Gamson, Thodns y Hougen (3) nresentan a su vez la

ecuacidn
- 0,k4L
Ja = 0,99 - (Re') para Re' ;’ 350

J. Lcetis y G. Thodns (4), estudiando la trans-
ferencia simulténea de calor y masa en lechos de esferas, ob-
tienen la correlacién

0,41

jg = 1,10 / (Re! - 0,15) 10 4 re'< 20.000



L

. o, k41
jp = 0,72 / (Re' - 0,15 ) 10 < re' < 20,000

~

Masakatsu Hiraoka y . Toei, (5) para un sistema si-
milar nos dan

- 0,45

Jjg = 1,20 (Re') para Re' <:;l#0
_ 0,L5

jp = 1,14 (Re') para Le' <<:140
-~ 0,30

j - . 1

Jg = 0,56 (Re?) para Re' > 140
- 0,30

jh = 1,14 (Re") para Re' :> 140

M. Hobson y G. Thodos (6) estudiando la evapora-
cidbn de diversos liquidos en una corriente de aire a través
de un lecho de esferas, obtienen

-1

jg = 10 (Re") para Re' < 50

- 0,k45
jg = 1,30 (Re") para Le! :> 150

Ju Chin Chu y J. Kalil (7), presentan a su vez

- O,Lk
jg = 1,77 (Re') para 30 (:Re'<</5.000

| - 0,78
Ja = 5,7 (Re!) para 1 <f£e' <:30

Es facil apreciar la gran discrepancia entre las

correlacinnes ofrecldas por distintos investigadores, y a ve-
ces, por el mismn autor en sucesivos trabajos.

Fn la presente investigacidn se analizan las posi-
bles causas de dicnhas discrepancias, y se obtienen nuevas
correlaciones ¢n un secador piloto, tanto para una capa sin-
ple de cilindros, como para un lecho relleno. Las ecuaciones



-5=-

empiricas obtenidas en el rungo de nimeros de Reynolds co-
min en el secado industrial nor circulacidn transversal de ai-
re, se justifican tebricamente.

Se estudian adenfs diferentes aspectos concernien-
tes a la cinética del secado, en el periodn de velocidad
constante, tales como condicinnes de equilibrio, efecto de
la turbulencia del aire en el proceso de transporte, disposi-
cibén de las particulas en €Ll lechn , etc.



2. TEJORIA DEL SECALO

2.1 LA BVAPORACIVON SUPELFICIAL DEL LGUA

De acuerao con los mecanismos de secado postulados
por Sherwood (8), el pecfiodo de velocidad de secado constan-
te corresponde a aquél en el cual la evaporacibn del lfquido
se produce en la sunerficie del sélido, y la resistencia a la
difusifn interna de liquido es pequefia comparada con la re-
sistencia a la transferencia de vanor desde la superficie.

En estas condiciones la velocidad de secado estd limi-
tada por la velocidad de difusién del vapor de agua a través
de una pelicula de aire sobre la superficie del sAlido.

El secado en este perindo es similar a la evaporacién de a-
gua desde una superficie libre de liguido, y el sélido adquie-
re una temperatura de equilibrio constante, igual a la tem-
peratura de bulbo himedo del aire. Cuando el calor necesario
para la avaporacidbdn proviene solamente de la conduccidn a
través de la pelicula gaseosa por la cual se difuude el va-
por, la temperatura superficial del sblido es igual a la
de bulbo himedo del aire ; cuando el calor es aportado por o-
tros medios (radiacidbn, conduccidn) la temperatura superfi-
cial del sélido es méds alta que la temperatura de bulbo ha-
medo del airs.

La “ransferencia de masa a través de esta pelicula

puede ser exprasada pnr la ecuacibn

_aWw__ x¢ A ( pg - pa ) ec. (1)
de)
donde dW_ es la velocidad de secado en kgmol/hora ;
4o
kg, el coeficiente de difusién.de.pelicula en

kgmol/ h . m2. atm. ;

. 2
h , el 4rea de secado en m";

DPs , la presién parcial del aire saturado, a la tem-
peratura de la interfase aire-agua = presién de
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vapor del agua a la temperatura superficial
del sélido, atwmbsferas ;

Pg 5 la presién parcial del vapor de agua en el ai-
re , atmbsferas ;

La fuerza impu'sora puede ser también expresada como
kg agua/ kg aire seco, utilizando el adecuado coneficiente de
pelicula.

Teniendo en cuenta el balance generali de calor para

la evaporacidn podemos escribir

Lv_dw dQ  _ Lv kg A (ps - pa) = h A (ta - ts)

N

ab 4o

ec. (2)

donde Lv , es el calnr latente de vaporizacidén del agua a
la temperatura de.la superficie del sélido,keal/

kg 3

h , el coeficiente de pelicula para la transferen-

cia de calor, kecal/h.m®. OC

ta , temperatura del aire, C ;

ts , ta temperatura de la superficie del shlido a tra-
vés de la cual se transfiere el calor, ©C

Los coeficientes de transferencia de masa y de calor
dependen principalinente del espesor de la pelfcula, el cual
es controlado, entre otros factores, por la velocidad de la
corriente de aire.

Mientras que los coeficientes de transferencia tieneu
la ventaja de su simplicidad, no pueden ser adecuadamente re-
lacionados con las propiedades de la pelfcula gaseosa, pero
esto ha sido solucionado en forma sencilla por el andlisis di-
mensional. Las propiedades de la pelicula de gas que afectan
la transferencia de calor son : el calor especifico (Cp) , la
viscosidad () y la conductividad térmica (k) ; si se com-
binan estas ‘tres cantidades se obtiene un pardmetro adimensio-
nal ( Cp 4/ k ) llamado ndmero de Prandtl (Pr) . EL grupo
correspondiente para la transferencia de masa es el nimero de
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Schmidt (Sc) = /bb/ /D , donde D es la difusividad del va-
por v 2 la densidad del gas.
/Colburn (9) desarrollé los factores adimensionales
Jg v Jy para simplificar la correlacidén de los datos de
transferencia de masa y de calor. Los factnres estdn defini-

dos por las siguientes ecuacinnes

2/3
g = kg P My (Se) -
G
2/3
b = h (Pr)

Cp G
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2.2 MOVIMIENTO DE AGUA POR_DiFUSION DENTEO DE UN 30LIDO
DURANTE EL SECADO.

La ecuacibdn diferencial que representa la variacién
del contenido de agua dentro de un sdlido, en funcidbdn del
tiempo y de la distancia, nara un flujo unidireccional, es :

3 )2
d7T _ D O T ec. (3)
€W9 85X2

donde T , es el contenido de agua sujeto a la difusién (base

seca ;
Q}, el tiempo transcurrido ;g
D , la difusividad del liquido a través del sblido ;

X , la distancia medida desde el plano medio del séli-
do en la direccidn de la difusién

La ecuacidn diferencial general puede ser integrada
solamente para determinadas condiciones de limite.

Lewis (LO) calculb una fdérmula para el periodo de velo-
cidad decreciente de secadn de una placa de material, que se
basaba en las siguientes simplificacinnes : a) el gradiente de
contenido de agua desde la linea central a la superficie de la
placa era lineal ; b) la velocidad de difusidén de agua a la
superficie era proporcinnal a la diferencila entre el conteni-
do promedio de agua de la placa y el valor de la superficie,

y ¢) dicha velocidad era inversamente proporcional a la distan-
cia que debia atravesar el agua. Lewis mostrd que

-4ar _ 84 r T . ec. (W)

ae a (4 A + 1 ;)

donde T , es el contenido total de agua (base seca)
Q , el tiempn transcurrido ;
A 4, una constante de proporcionalidad j;

el espesor de la placa j
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r , el coeficiente que relaciona la evaporacién con
el contenido de agua superficial .

Si las condicinones del aire son constantes y el con-
tenido inicial de apua es suficientemente alto como para que
la velocidad de evaporacidén sea cnnstante

8Ar W = gconstante K _ el creficiente de
a (4 4 + ra)
secado ;
integrando
log (T -E) = - KB + constante |,
o}
log (To - ®) - 1log Wo - Ké} ec. (%)
(T - E) W
donde To , es el contenido de agua al tiemnpo cero ;

E y el contenido de agua de equilibrio del materialjy

W , el contenido de agua libre a cada instante, i-
gual a (T - E)

Wn 4 el contenido inicial de agua libre.

Esto significa que si la velocicdad de secado es li-
neal respecto del contenido de agua libre, el tiempo de seca-
do en el perindn de velocidad decreciente es proporcional a la
reduccidn fraccional del contenido de agua libre, independien-
temente del valor de dicho contenido.

Luego, si la velocidad interna de difusidn es alta
comparada con la velocidad de evanoracién en la superficie, el
coeficiente de secado K viene a ser 2r/a , mientras que si la
difusibén es lenta, serd 8 A/a2 . Lewis confirmé experimental-
mente estas hipbdtesis : encontrd que el efecto de la velocidad
del aire era muy pequefio cuando la difusidn interna controlaba
la velocidad de evaporacibn, y que, adeuds, ésta era proporcio-
nal a la inversa del cuadrado del espesor del material.
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Cuando la difusién interna es muy lenta en una delga-
da capa de material, de modo que el gradiente de difusidn no
se establece rdnidanente, Lewis encontré que el tiempn de se-
cado era proporcinnal &l cuadrado del espesor y al cuadrado
de las pérdidas de agua desde el comienzo

ec. (6)

Sherwood, en el primero de una serie de trabajns so-
bre el mecanismo de secado, postuld (11) cuatro caminos ge-
nerales por los cuales el agua (en forma de liquidn o de va-
por) se mueve fuera del shHlido durante el secadn :

1) Bvaporacién en la superficie del sdlido : la resistencia
a la difusiébén interna es grande comparada con la resisten-
cia superficial a la eliminacidén del vapor ----

2) Bvaporacidn en la superficie del sbdlido : la resistencia

interna es grande comparada con la resistencia superficial a
la eliminacidn del vapor ------

3) Evaporacidn en el interior del sdélido : la resistencia a
la difusidn interna es pequeila comparada con la resisten-

cia total a la remocién del vapor ------

4) Evanoracidn en el interior del sAlido : la resistencia
interna es grande comparada con la resistencia total a la
eliminacidén del vapor. —-----

Para el caso 2), considerando una placa plana infinita de es-
pesor 2a , Sherwnnd resolvi’b la ecuacibn de la difusidbn, su-
poniendo que : a) la ley de ilewton nara la difusién se cum-
ple para este caso 3 b) la difusividad del iiquido es cons-
tantes c¢) la difusiédn tiene lugar en una direccidn perpendi-
cular a la superficie; d) la concentracién inicial de liqui-
do es uniforme, y e) la resistencia a la difusidén en la su-
perficie es desvpnreciable.

La solucidn estd dada por
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- DO (7 /22)° - 9 DB (1r/2a)?

W E - 8 e + 1 e +

+ 1 e Foereaas ec. (7)

La ecuacién (7) relacinona VW/Wo con DO /a® para una
dada placa. Sherwood graficd W/Wo contra 52_ en una escala es-
pecial para forzar a esta relacifn a caer en una linea recta y
permitir que el coeficiente de difusién D se halle por coﬁpara-
cibén de las pendientes de las lineas tebrica y experimental.

La relacién de las dos lineas (en escala semilogaritmica) d&
la cantidad D/a? ; como a es conocido, D puede ser calculado.

Cuando los tiempos de secado son largos, la ec. (7)
se simplifica

-D (Tf\/zaL)2

W_ _ 8 e
Wo Tr 2
y luego
2
aw_ _ _-IT D W ec. (8)
d0 L a®

En otras palabras, cuando la difusidén controla duran-
te un largo perindo, la velociadad de secado es directamente
proporcional al contenido de agua libre y a la difusividad del
liquidon.

Newman (L2) hizo una @dtil contribucidén a la teoria
de secado mediante ecuaciones que representaban soluciones de
la ecuacidn general de la difusiébn. Basédndose en las mismas su-
posiciones de Sherwood, mostrd que la ec. (9) era una solucidn
para la placa infinita, donde T, Tg y To son, respectivamente
el contenido de agua en el sblido a cada tiempo, en el equilkiw

s
PN
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brio, e inieial :

- D& ((T/2a) °

i R l cos 1T x _
To-75 T | 2 a
2
-91v (Il /2a)
- _1 cos __%__]j_}g_ e + eeee
3 2 a
ec. (9)

La ec. (9) permite calcular la humecad para cada posi-
cién x , en cada instante.

Desde que, para 1los célculos de secado, el contenido
de agua promedio a un tiemno dado, es mis dtil que la curva
de distribucién de humedad, Newman integrd la ec. (9) y ob-
tuvo una exnresidn dando cl centonidn promedio de agua como u-
na funcibn de _![ 3 esta ecuacidn es idéntica -~ 1la de Sher-
wood (ec.7).

Newman obtuvo expresiones similares para el cilindro

y la esfera tndas ellas involucran la relacién adimensional

b/

~ 2 ) .
DY/ a la cual puede ser graficada contra la relacidn con-

tenido inicial / contenido final de acua libre. 3e obtiene u-
na curva caracteristica para cada una de las tres forimas s6li-
das.

En una segunda publicacidén (L3) Newman criticé el pos-
tulado de Sherwood, de qne el contenido de apna en la super-
ficie dei cblido permanecia en egnilibrio con el alre. Aumjn
que si esto era estrictunente cierto, la veiocidad de secado
deberia ser cern, desde que no nabria fuerza impuls~nra que
cansara la evanoracién. 3ugiri’ taibién que la velocidad de
evaporacidn en la suverficie en cada instante, durante el pe-
r{odo de velocidad decreciente, es proporcinonal al contenido
de agua libre en la superficie. Formuld ade.lds ecuaciones di-
ferenciales nara lLos casos en que la distribucién inicial de
numedades en el sAlido era, o uniforme, o parablica.
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La siguiente ecuacidén nos di& la solucibn nara la dis-
tribucibdn parabblica

o, -(-___D‘@" o
\ a2 )l
T -Tpg =Ty - Tg L2e An cos _an -
- o N
. -[28) ph
: | a2 )i
/ 2
-Ty -Tg [/ 2 e Bn cos [On x_
1 ' a
ec. (10)
donde h, es la relacibén #4/U ;

M , la velocidad de evaporacidn en la superficie en
kg/h.m2, siendo la concentracién superficial de
1 Kg/m2

ha , la relacidn adimensional Ma/D ;

Ty s €l contenidn de agua en el plano medio j
cot /5r1= fﬁn / ha ;
F

ademés

o

AN = h? Yy

{(ha)2 +]B% + ha}l cos B,n

1

- ,-'

> .
Bn = _ 2 Dn + ha n -2 ha :
2270, o 52 | 0
/‘%nl(ha) /)n J cos pn

‘la forma integrada de la ec. (LO) puede ser representada por

W-Tp = (Ty=-T1) 4&~-(Ty-Ta)B

Newnan tabuld los valores de L y B para diferentes
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valores de ha y de Q_ézégf s, para placa plana, cilinaro y es-
fera. % partir de esas ecuaciones, la difusividad puede ser
calculada facilmente y, ademnds, puede evaluarse la resisten-
cia relativa de la pelicula superficial y la difusiébn inter-
na (L4).

Sherwood habia formulado previamente una ecuacién
nara una placa plana iniinita donde la difusidn interna de 1{-
quido controla la velociaad de secado, basindose en la supo-
sicidbn de que la distribucidn inicial de humedad dentro del
sblid» era uniforme. 3stn es cilerto cuando la difusidn de li-
quido contrnla desde el comienzo del secado, pero si existe
un perindo inicial de velocidad de secadn constante, la distri-
bucidn de humedad nuede no ser uniforume. Sherwnod (L5) demos-
trb tebdricamente que, en este dltimo casn, la distribucidn
de humeuad puede ser parabdlica al fin del periodo de veloci-
dad constante. Zsto fué confirmadn experimentalmente por
Tropp y Wheeler (l6) secando cilindros de arcilla.

De acuerdo con esto, Sherwood, modificando la solu-
cidn de la ecuacidn bésica de difusidbdn dada por Carslaw (17)

didé la siguiente solucidn

- D -90p
_W_ _ E' _ 24 Ts . e + 1 e +
We '11‘{'2 (Ts + 2 TM) 7
- 25 p |
+ ‘___J;_ e + o 0 0 o @ o" .-L_L)Z (TL\I - qu
o5 } T (T, + 2 Ty
r- - p — 9 p - 25 p _WI
e + _1 e + 1 e + ...
81 625
- 1
2
donde p= DI~ ec. (11)
b a2

Ts , el contenido de agua en la superficie.
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Sherwood y Comings (L3) llevaron a cabo experimen-
tos con arcillas, arena y platos porosos, y obtuvieron cur-
vas con un periodo de velocidad de secadn constante y dos
perinsdos de velncidad decreciente. Bstns autores concluye-
ron que la evaporacidén superficial controlaba al comienzo
pero luegzo la difusidn interna de liquido venfa a ser el fac-
tor nrincipal, ¥ que <15 datos no concordaban con el punto
de vista de MHewnan (13), de que habia una resistencia finita
en la superficie durante el secadn en el ser "~1dn periodo de
velocidad decreciente. illos diferenciaron las curvas de
Newman para obtener dE/dO.ﬂ2/‘D;graficaron contra E para
valores de ha entre 0,1 yv 10 ( E = W/Wo) . Iste grafico
de velocidad de secado versus humecad did curvas con conca-
vidad hacia arriba en el primer periodo y curvas lineales
en el segundn perindn de velocidad decreciente. Esto requie-
re que la velocidad de secado sea una funcidn de ha , y por
lo tanto de la velocidad del aire, adn a muy bajos conteni-
dos de agua, lo cual se opone a lo hallado en las experien-
cias. Sherwoond y Comings llegaron a la conclusidén de que la
teoria de Newman sobre la relativa magnitud de las resisten-
cias interna y superficial no explicaba satisfactoriamente
los dos periodos de velocidad de secado decreciente.

En una publicacidn anterior, Sherwond (19) habia de-
mostrado tedricamente que la distribucidn del contenido de
agua en una placa plana de material al final del periodo de
veloc.dad de secado constante, »nodria ser parabdlica. £l
tiempo requeridn para que se establezca una distribuciédn
parabdlica depende de la naturaleza y del espesor de la pla-
ca, y del valor de la velocidad de evaporacidén constante.

Cuilliland y Sherwood (20) derivaron una expresién
relacionando el contenido de agua critica de una placa pla-
na, con la velocidad de evaporaciédn superficial y con la di-

fusividad del liguido

2
\ - (X -a) -_L1 +_D0 -
2
a b a
x - n2T1r° D€ /a?
- 2 EL_ ( - 1) e cos ni (X - a)

LI |

2 a
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La ecuacibn anterior es la ec. (12).

Hougen, :lc. Canley y ilarshall (21) hicieron notar el
peligro de aplicar indiscriminadamente las ecuaciones de la
difusibén a problemas de secado, cuando ntros mecanismos pue-
den estar presentes. £stos autores mostraron que la forma de
las curvas de distribuc .6n de huneaad calculadas a partir de
las ecuacionnes de difusidn no estaban de acuerdo con las »ob-
tenidas experimentalmente, aanque el contenido promedio de
humedad del material, luegon de un dado tiempo de secado, haya
sido aproximadamente predicho por dichas ecuaciones.

Hougen y col. concluyeron que la difusidén de agua
liguida en sAlidos durante el secado, sbélo se d& en algunos
casns, mientras que en otros la gravedad y la capilaridaa
determinan el movimiento del liquido. Por otra parte, estos
autores indican que en los célculos que se refieren a proce-
sos de difusibdn, deberia incluirse la variacidn de la difusi-
vidad del material en relacidén a la himeddad, la temperatura y

la densidad.
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3. PARTE EXPLRIMENTAL

3.1 EQUIPO UTILIZADO

Se construyd un secador por circulacidén transversal
de aire; en este equipo la corriente de aire secante atravie-
sa un lecho poroso del material que se desea secar. EL lecho
estd sostenido por un recipiente metélico de fondo perforado.
ELl esquema y foto del equipo pueden verse en leas figuras l-a
y l=b.

Las partes esenclales del mismo son : un soplador
centrifugo que impulsa el aire al caudal deseado, a través de
una seccién de calentamiento ; al salir de ésta, el aire ca-
liente ingresa en la cémara de secado propiamente dicha a tra-
vés de un conducto de seccidn cuadrangular. Dentro de la c4-
mara de secado se encuentra el lecho con su recipiente; este
iltimo consiste en una canasta de aluminio cuya base es una
malla de bronce.

El caudal de aire se modifica por medin de una com-
puerta metélica ubicada en la boca de descarga del soplador.
Conectado a la toma de zire de este dltimo, estd instalado
un tubo de dos metros de longitud en el cual estéd montada una
placa orificio cuyas tomas de presidn se conectan a un manbéme-
tro inclinado colocadn en el tablero de control. La placa o-
rificio estd construida en bronce de acuerdo con las especifi-
caciones de la "1.042 British Standard" (22) y constituye el
instrumento de medida del caudal de aire.

EL mandmetro inclinado esté& lleno con tetracloruro
de carbono ; para la lectura del caudal se utiliza la curva
tebrica de calibraciédn de la placa orificio, la que estéd de
acuerdo con la curva expnerimental obtenida con un velémetro
marca "Alnor". La ventaja de instalar la placa orificio en la
toma de aire, estriba en que en esta forma las lecturas de
caudal se hacen siempre a la temperatura ambiente, indepen-
dientemente de la temperatura a la que se caliente el ailre.

La seecidn de calentamiento estd constituida por un
horno eléctrico compuesto de doce resistencias eléctricas de
un KW cada una. Estas resistencias se manejan individualmente
por medio de llaves selectoras ubicadas en el tablero de con-
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trol . De este modo se regula la cantidad de calor producida
Yy en consecuencia, la temperatura del aire. El control de la
temperatura se efectfia mediante un termoastato conectado a una
de las resistencias del horno; el rango de regulacibn de tem-
peratura es de + 0,5 9C.

La cdmara de secado estd térmicamente aislada con
amianto y magnesita de espesor suficiente para garantizar la
existencia de condiciones adiabdticas 3 esto se comprobd ex-
perimentalmente midiendn la temperatura del aire caliente,
antes y después de atrave . ar la chmara de secado, estando va-
cia esta dltima.

El secador posee un sistema de inyeccibn de vapor
con el fin de poder incrementar, cuando asi se desee, la hu-
medad del aire. El vapor proveniente de la linea de planta,
penetra al equipo a través de un distribuidor ubicado poco
después del horno eléctrico. Este distribuidor es un tubo de
hierro galvanizado de 1" con varios agujeros para esparcir el
vapor en forma de lluvia y favorecer su mezcla con el aire
circulante. En el conducto que comunica el horno con la cé-
mara de secado se instalaron tres " baffles " para contribuir
a la mezcla uniforme del vapor con el aire ; este conducto po-
see ademés un desague para eliminar el vapor que pudiera con-
dnesarse. La inyeccibdn de vapor puede hacerse manualmente, o
a través de una vé&lvula naumédtica accionaca por un controla-
dor-registrador de la temperatura de bulbo hinedo, marca
" Taylor ".

Todo el equipo estd interiormente pintado con pin-
tura de aluminio para prevenir la corrosidbdn y disminuir el
aporte de calor por radiacibn proveniente del horno.

El aire, antes de tomar contacto con el lecho hime-
do, atraviesa una seccién de calma constitufda por bolitas
de vidrio sostenidas por un& chapa perforada de aluminio.

Medicifn y rango de variacién de las variables de_operacidn

Las variables de operacibén son : el caudal, la

temperatura y la humecdad del aire.

Caudal de aire : el rango de trabajo estéd comprendido entre
1.000 y 5.500 Kg/h.m2 (basado en el 4rea de la canaste) j
esto significa a una temperatura de 29 9C, un rango de velo-
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cidades de aire entre 0,26 a 1,3 m/seg , que es el que comun-

mente se utiliza en los secadnres industriales de este tipo.

Temperatura y humevad del aire : se miden las siguientes tem-

peraturas del aire :

Bulbo seco debajo del lecho , (B.S.)
Bulbo seco encima del lecho , (B.3.)

Bulbo himedo encima del lecho |, (B.H.)es

respecto a esta dltima tewperatura cabe recordar que como
la operacién es adiabdtica, la temperatura de bulbo humedo
del aire es la misma, antes y después de atravesar el lecho.

Todas las lecturas de temperaturas de bulbo seco se
hacen utilizando termocuplas de cromel-alumel previamente ca-
libradas contra puntos fijos. La temperatura de bulbo hdmedo
se mide con un termdémetro de mercurio en vidrio graduado a
el 1/10 9C. Este termbmetro esté colocado en un estrechamiento
al tope de la cémarde secado. Con esto se consigue que la
velocidad del aire sobre el bulbo hdmedo sea siempre lo su-
ficientemente alta como para permitir una correcta evalua-
cién de la temperatura de bulbo hdmedo ;5 a la minima veloci-
daa de aire de trabajo, la velocidad del mismo en el estre-
chamiento es suficiente como para que los aportes de calor
por radiacién sean despreciables, frente al transporte por
conveccidn (23).

Cuando asl se lo desee cualquiera de las temperatu-
ras leidas con termocuplas, puece registrarse utilizando para
ello un aparato adecuado, adyacente al secador.

El equipo cuenta con varias micro-termocuplas para
medir temperaturas interncs o superficiales de la muestra en
estudio ; estas termocuplas tienen un dilmetro de 042 mm. y

estdn aisladas con tellébn.

Método de pesada : el proceso de secado se sigue por la pér-

dida de peso experimentada por el material. Las pesadas son
discontinuas, es decir que cada tanto la canasta con la mues-
tra se retira de la cémnara de secado, se la pesa en una ba-
lanza cercana, y se la vuelve a introducir en el secador ;
por razones obvias esta operacidén de pesada debe hacerse lo
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més répidamente posible; se determind que el tiempo promedio
necesario para retirar la canasta, pesarla y volver a intro-
ducirla en el secador era de 12 segundos. La balanza utilizae
da tiene una capacidad méxima de 5 kilogramos, y una graduae
cién minime de un gramo, lo que permite una lectura con una

aproximacibn de medio gramo.

Fig ° l_b
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3.2 CARACTERISTICAS DEL MATERIAL ENSAYADO

Consiste ¢n piezas de forma cilindrica construidas
con material cerdmico refractarin, de estructura porosa, ca-
paces de absorber una gran proporcidn de agua. Lstas piezas
cilindricas tienen un didmetro nominal de 15 x 15 mm y sus
caracteristicas se ennumeran mds adelante.

Con el fin d¢ determinar el A&rea media a utilizar

en cllculos posteriores, y dado que pudieran existir peque-
Nas diferencias de superficie entre cada cilindro, se reali-
zH un estudio estdistico. Para este fin se tomaron al azar
200 cilindros, sobre un total de 2.000 ( muestra del 10 %)

y se midieron sus didmetro y alturas. Se procedid luego a de-
terminar la media aritmética, la media ponderada, la desvia-

cidn standard en las series de frecuencia y el coeficiente

de dispersibn.

Los resultados obtenid»s fueron los siguientes :

. < s 2
Areca med s 10,32 cm

S —

Y 2
Desviacidn_standard : 0,22 cm

87

Coeficiente de dispersifdn : 2,16 %

De estos resultadns puede inferirse la regularidad
de construcciAn de los cilindros.

Se prncedid luego a determinar las restantes ca-
racteristicas fisicas de los cilindros § los resultados se

dan en la siguiente tabla

Tfabla L
Diafetro nominal (CM) weveesesceess L1y5
‘Altura nominal (CM) wovonosassses Ly5
Didmetro promedio (CA) weeeraeasoces LH7
Altura promedin (cm) veeeosscsanes L,50
Peso promedio () eececosecsess 2,39
Area promedio (cmg) cesaeresawss 10,32
Densidad aparente (8/m3) wvuuenunnes 0,82

Area especifica (™) v, Lol



Porosidad (Vol. huecos) checeseenees HOL 7
Vol. cuerno

Méxima absorcibn de agua ceeeroseasa. 0,47
(g agua/ g materia seca)

zn la figura 2 pueue aprciarse una fotografiz de
los cilindros disnuestos ¢n un lecho.

Fig. 2

Caracteristicas_de secadn de las piezas cerdnicas

- ——— e

Con ¢l fin de observar el comnortanientn general de
secado de las piezas utilizdas en esta investigacidn, se
procedid a la deterninacidn experimental de la curva de ve-
locidad de secadn versus humecvad ; los resultadns se ven
en la figura 3 . Del estudin de dicha figura pueden extraer-

las siguientes conclusinnes :

a) 3Segaento AB , entre el 42 y el 14 % de humeuad (base se-

ca) los cilindros muestran perfiodo de velocidad de seca-
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do constante j; su duracidn es lo suficiente comn para hacer-
los esnecialmente aptns para los estudios de transferencia

de nasa y de calor, cnn control de pelicula gaseosa.

b) Segmento BD , consiste en el periodn de velocidad de seca-
do decreciente y se extiende entre el L% % de humedad y
pridcticamente el 2 7 de la aisma, ya gque la huilevad de equi-
librio es insignificonte. Este periddo se divide en dos
zonas

19) Segmento BC , comprendida entre el L4 y el 8 7% de humedad;
sec

]
scado insaturada 5 en la

25 la zona de guperficic de
cual no toda la superficie de evaporacidn puecuc ser mante-
nida saturada por el movimiento de humecad dentro del sb-
lidn. La velocidad de secado disminuye para la'porcién in-
saturada, y por lo tanto la velocidad total decrece.

20) 3egmento CL , comprendida entre el 8 y el 0 % de humedad;

en este periodo la velocidad de secado estd cnntrolada por

el moviaiento interno del agua dentro del sdblido., Tste mo-
viniento puede deberse a una difusibébn o a un mecanismo ca-
pilar.



Veloctdad de secado, kg agua/h.m2
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Ftg. 3. SKECALO DE LO3 CTYLIN.LO3 EXPURIMINTALES.
VELOCILAD LE SECALO Vs. HUMLDAL.
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3.3 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

Las experiencias realizadas pueden dividirse en dos
partes : a) las realizadas sobre una capa simple de partfi-

culas, y b) las realizadas en lecho relleno.

Los estudios de transferencia de masa y de calor,
consistieron en la determinacién de los respectivos coeficien-
tes de transferencia, obtenidos midiendo la velocidad de seca-
do de los cilindros embebidos en agua, bajo la accidén de una

corriente de aire, en concdiciones adiabdticas y de secado cui-
dadosamente controladas.
La técnica experimental aplicada a estos estudios re-

presenta un andlisis cuantitativo de la velocidad de evapara-
cibén del agua, en condiciones de operacibn restringidas a un
predeterminado perfodo de velocidad de secado constante. En
este caso el flujo de gases a través del lechn de particulas
dé4 lugar a un sistema en el cual la resistencia a las transfe-
rencias de masa y calor estéd localizada en pelicula gaseosa.

Para eliminar la posibilidad de extender una corrida
después que haya terminado el estado estacionario, se deter-
mind experimentalmente la longitud del periodo de velocidad
de secadn constante como funcidén del caudal de gas. Para dis-
poner de un mareen de seguridad, las corridas se restringieron
2 una duracibén méxima del 75 % del periodo predeterminado.

La temperatura superficial de los cilindros se supu-
so igual ( con ciertas restricciones que se comentan detalla-
damente més adelante) a la temperatura de bulbo himedo del ai-
Te.

Una corrida consistfa en secar una capa ( o lecho)
de cilindros ; éstos eran embebidos en agua destilada por es-
pacio de dos horas, luego de lo cual se los escurria y se re-
movian las gotitas superficiales con un pafio. AL comienzo de
cada corrida se le permitio al sis%tema alcanzar el estado es-
tacionario, luego de lo cual se determinaba la pérdida de peso
experimentada por el lecho, debida al agua transferida a la
fase gaseosa. En general, el registro de datos se iniciaba re-
cién un 20 % de tiempo luego de comenzado el periodo de velo-
cidad de secadn constante, para tener la seguridad de que el
agzua no fuera soplada desde el lecho en forma de gotitas, lo
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que no>s darfa un 4rea interfacial mds grande que la correspon-
diente a los cilindros porosos.

Junto con la péraide de peso se registraban las tempe-
raturas de bulbo seco y bulbo hidmedo del aire,asi como la pre-
sibn atmosférica y la pérdida de carge a través del lecho ( o
capa).

La temperatura sunerficial de los cilindros se media
utilizando una fina term~cuple de cromel-alumel (0,20 mm) ais-
lada con teflén. Las medidas de temperatara se realizaron por
medio de un potencidmetro# de precisibn capaz 7~ garantizar el
1/10 de oC en las lecturas.

Capa simnle de cilindros

Los coeficientes de transferencia de masa y de calor
fueron calculados a partir de la ecuacidn bédsica de velocidad
de transferencia a través de una pelicula gaseosa :

ZNdé = h(At) , 1/ Lv = ke (Ap,, se. (13),

donde

_dN , €5 la velocidad de secado constante en kgmol/h.m2
A 4@
hy, es el coeficiente de transferencia de calor en
kcal/h, m°.9C
(z;t)ma, es la media aritmética de la diferencia entre la
temperatura del gas y la temperatura del material,
ac .

Lv, el calor latente de vaporizacién del agua a la tempera-

tura de interfase,en kcal/kg

kg , es el coeficiente de transferencia de masa en

Kgmol/h.m2.atm63feras

(A p) ., la media aritmética de la diferencia entre la
presibn de vapor del componente que se transfiere
en la superficie del sAlido, y en la corriente de
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gas, atmdsferas.

Ly el érea total de transferencia, obtenida a partir
del ndmero de cilindros en la capa y el 4rea indi-
vidual de cada unn de ellos, m2.

La ecuacidén (13) toma una forma distinte para el ca-
so de un lecho relleno, tal como veremos luego.
Los términos involucrados en la ec. (13) fueron ex-

perimentalmente determinados

__dN por la pérdida ue pesn experimentada por el material
A dyg y el conocimiento del Area de transferenciaj

(At) , 5 por la lectura de las temperaturas de bulbo seco
y bulbo hilimedo del aire, antes y después de atrave-

sar la capa de cilindros ;

([}p)ma; por medio de lecturas psicrométricas basadas en los
datos de temperatura de bulbo seco .y bulbo himedo.

Ademés se hicieron determinaciones de la disminucién de
la presidn de vapor del agua sobre la superficie de transfe-
rencia.

Separando términos en la ec. (13) tenemos en forma ex-
plicita los coeficientes de transferencia de masa y de calor

h = dQ
A dC (ta - ts)ma

kg = dN
A d® (ps - pa)

mé.

Los resultados experimentales de coeficientes de trans-
porte, fueron luego usados junto con los factores E propues-
tos por Chilton y Colburn (1) para representar el transporte
de materia y calor entre la superficie del sbélido y el flui-
do que pasa sobre él. Los factores ] estldn definidos por

. | 2/3
Jg = kg P Mm (3c)f
G
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| 2/3
Jh — h __(PI‘)f

Cp G

donde (Sc)f y (Pr)f representan condiciones en la pelfcula
de gas.

Lecho relleno

Cuando un fluido atraviesa un lecho relleno, lo hace
por pasajes existentes entre las particulas de' lechos; las di-
mensiones de esns pasajes, caracteristicas de cada tipo parti=-
cular de lecho, dependen de varios factores : porosidad, didme-
tro y esfericidad de las particulas, tipo de empaquetamiento,
etc. EL lecho utilizado en la presente investigacidbdn tiene
las siguientes caracteristicas

Volumen del lecho, Vi = 0, 000343 m>

Profundidad, L = 0,060 m
Porosidad, ¢ = 0,370
Nimero de particulas, N = 530
Tipo de empaquetamiento = al azar

La porosidad del relleno,éi , definida como

fue determinada experimentalmente a partir del conocimiento del
volumen del lecho y del numero y volumen individual de las
particulas constituyentes. Esta determinacién se realizd en el
mismo recipiente del lecho, que luego se utilizaria en las ex-
periencias, para evitar el efecto "de pared", que podria te-
ner lugar si la porosidad se determinaba en un recipiente de
forma y/o seccién diferente del que luego se empleard en los
ensayos.

Los coefiecientes de transferencia de masa y de calor
fueron calculados a partir de la ecuacidn de transferencia,
tal como el caso de una capa simple de cilindros, pero que
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ahora toma la siguiente forma :

an_ \ )
hao o M® (B « VW/Iv o kga (Ap), V ec.(ld)

donde

a , es el &rea efectiva de transferencia por unidad de
volumen de lechro, m?/m3

V, es el volumen del lecho,m3

(6t); o (Ap) ; , "2 medin logaritmica de la fuerza
impulsora en términos de temperatu-
ras o presiones parciales, y defi-

nidas por

(A ) 4 AN T R RVAN 7
2,3 log /\t1
Z_\\tQ

/\ PL - /3y P2

{l
l

(Ap)
ml 2,3 log /y\ P1

/\ po

Los demés simbolos de la ec. (14) tienen el mismo significado

que para el caso de una capa simple de cilindros.

Fuerza impulsora : todas las corridas fueron realizadas en

condiciones en las que el aire efluente estaba por debajo del
punto de saturacidén, ya que, de lo contrario, la fuerza impuli-
sora para la transferencia no puede ser propiliamente expresada
en la ecuacibn bdsica de velocidad para el lecho entero. De
acuerdo con Bradshaw & Myers (24) la fuerza impulsora media
logaritmica es satisfactoria para la determinacidn de los coe-
ficientes de transferencia de masa y de calor, cuando la rela-
cidn entre la fuerza impulsora de entrada y la de salida es

menor que 6 , es decir cuando se cumple

(f.i)_ / (r.i0), L6
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esta condicidbdn se cumplib en todas las corridas realizadas.

Pérdida de carpga a través del lecho : el conocimiento de ella

era necesario para conocer la presibdn actual dentro del siste-
ma, dato de utilidad para las evaluaciones psicrométricas.

Con este motivo se utilizd un mandmetro diferencial de liquido
conectado a la base de la cémara de secado ; los resultados
obtenidos fueron

‘5 1943
AN\NP = 5,58 .10 . (G) ec. (15)

donde
/AP, es la pérdida de carga en mm. de columna de agua,

G, caudal de aire en Kg/h,m2

Keemplazando en la ec. (l5) para el méximo caudal de

aire de los ensayos, resulta
/AP =19,5 mm agua = 1,45 mm Hg

este valor es despreciable respecto de la presidén total, ra-
zbén por la cual no se tiene en cuenta en los cdlculos.
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3.4 CALCULO DEL ERROR EXPERIMENTAL

Para determinar ¢l error del método empleado, se rea-
lizaron doce (12) corridas en idénticas condiciones experi-
mentales, y se calcularon los coceficilentes de transferencia
de calor. Los resultados obtenidos se presentan en la si-
guiente tabla

Tabla 2
Corrida Ccoficiente transf., h

Ne (kcal/h.m®. 9C)
1 60,52

2 59,9

3 60,57

" 62,15

5 63,146

6 57,86

7 59,61

8 61,81

9 59,83
10 61,69
11 62,56

12 61,42

Ordenadns estos valores en una serie creciente, tenemos

h

57,36
59,61
59,83
59,9
60,52
60,57
6L, k42
61,59
61,81

Jdediana

(continda)
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_h (continuacién)

62,15
62,56
63,46

El rango de la serie es

63,46 - 57,86 = 5,6 .
la mediana es
60,57 + 6L,4%2 = 60,99.
2

la media aritmética (X) resulta

X = 60,95,

La casi coincidencia de ambas medidas de posicibn corresponde

a la distribucidn segln la curva normal de errores.

La desviacidn standard (s) de la serie es

De
de

EL
de

s = 1,47

acuerdo con las propiedades de la curva normal hay 95%
probabilidad de que cualquier valor medido oscile entre

X I 2s, osea, entre 63,89 y 58,01

error de nuestras mediciones seré, por tanto, con un 95%

probabilidad s

E (%) = 1,47 .2
60,95

. 100 = L 8L %
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4. CONDICIONES DE_RQUILIBRIO : EEDUCCION DI LA PRESION DE
VAPOR _DEL AGUA POR_EFECTOS CAPILALAS ASOCIADOS A LA _ES-
TRUCTURA _POROSA DE LAS PARTICULAS SOPORTES.

L.l TEORIA

Es un hecho bilen conocido que en el periodo de velo-
cidad de secado constante, el movimiento interno de agua es su-
ficientemente rédpido como para mantener una condicidén de satu-
racidn en la superficie del sblido, de tal modn que la veloci-
dad de evaporacidn estd determinada por la difusidn del vapor
a través de una pelicula de aire. La ecnacidén de transferen-

cia a través de dicha pelicula puede escribirse

dWw _ kg A (ps - pa) ec. (16)
de
donde,
dW es la masa transferida por unidad de tiempo;

de

4 5, el Area de transferencia ;

Pg 5 l& presidn parcial del agua en la corriente

gaseosa g

ps s la presidn de vapor del agua a la temperatura

de la superficie de evaporacidn.

iparentemente las caracteristicas fisicas del séli-
do soporte no tienen influencia en nun proceso de control difu-
sional gaseosn como el representado por la ecuacidn (16) ; sin
embargo, y tal como se pasa a demostrar luego, el sAlido iner-
te puede afectar unon de los factores de la ecuacién de trans-
ferencia, ps , O sea la presidn de vapor del agua a la tempe-
ratura de la superficie.

£s bien conocido que la concavidad de la interfase
aire-agua se manifiesta en una disminucidn de la presidén de va-

por , por lo que puede discutirse la suposicién de que "siem-
pre pueda utilizarse la presibén de vapor del agua pura para
establecer la fuerza impulsora del componente que se transfie-
re '. Debe considerarse previamente el efectn de la estructura
capilar de las particulas soportes, snbre la presién de vapor
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del agua, para evitar la posibilidad de cometer serios erro-
res en la determinacién experiment.l de los coeficientes de
transferencia de masa, de acuerd» a la ec. (16).

Imaginemos (25) una caja provista de dos pistones
(fig. 4) ; el pistén a4 es permeable al vapor pero impermeable
al llquido, y el pistbén B es hermético respecto del liquido

y del vapor

vapor i 1{quido
AN i /
N i
A ™~
. N B
\\ \\ ~. j

Fig. 4%

EL sistema puede ser variado solamente por un movimien-
to de . v un movimiento de B ; luego, el cambio elemental en
la energia libre de Helmoltz, F , del sistema serd

pdv + P dv Yy, consecuentemente

d (F-PV) = pdV -V dp , donde p y P son, res-

pectivamente, la presidn sobre el gas (pistdn B) y sobre el
l{quido (pistén &), y v y V son respectivamente el volumen
de gas y de Ligquido.

Desde que F - PV es una funcidén de estado , solamente

d (F - PV) es una diferencial total . Luego

((j\)p /f_l‘\lp )V = - (‘JV /_\JV )p



-35-

Dado que el cambio en el volumen de liguido

/

j ) ,

donde, })l , €8 la densidad del vapor

COp \. _P1 ec.
\dP

)72 , €s la densidad del liquido.

La ec. (17) es una relacidn termodindmica vAlida sola-
mente fuera de capilares. Si la presidbn sobre el liquido es

ejercida en virtud de la curvatura de su menisco,

2

dP/dR - 2'K//R ; por tanto

dp/dR

1

N / 2
(dp/dP) (dP/dR) = - (j/l //92) (2 /R°)

Luego de integrar suponiendo,
j“—/’fé = constante , nos gqueda

//,/‘ 2

p , s la presién de vapor sobre una superficie plana;

donde,

Pm 5 €S la presibn de vapor sobre un menisco
R1 ¥ Ro , son los radios medios de curvatura; éstos

deben ser tomados como positivos si estén dentro de la fase
vapor y como negativos si estdn dentro de le fase liquido.

Si R, = R, = R, entonces,



en donde poderiog sujpoher gue

)'91 = y/RT

si el vapor se comporta como un gas ideal v la diferencia
D - Dm es peqgue:la. Luego

o

KT p-on. . .20 |
M 2 {f2 R

/
he

emnlarando nor los respectivos valores a una tembhe-

ratura de 20 2C para la cual 512 73,1 ¢. seg‘2 v para un valor

- 10~
de R = 1077 ¢m, tenemos

D = Jn
.._.___.r.']_. = 19?;
3]

Veinos que la disminucidn relativa de la »Hresidn de

vapor por efectos capilares es nuy neque.a

s DEro, COmo mos-
traremos mds adelante, puecde llerar a ser imjortante cuando e-
sa presidn de vapor se utiliza vara estanlecer una Tuerza Im-

pulsora en el proceso ce transferencia c¢e masa.
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4,2 DETLIIITACTON LaPTRILTA,

o

Se construyd un anrarato nara determinar la presidn
de vapor cdel agua sobre la superficie de los cilindros »orosos
utilizados en esta investigacidn.( 24-b)

La fiz. 5 es una vista reneral del dispositivo : dos
pequeios balones contienen, resnectivanente, agua libre y ci-
lindros embebidos en agua(previamente eliminadas las gotas su-
perficiales con un »a%io) Ambos recipientes se conectan con un
nandmetro diferencial de lfguido(en este caso v por exigencias
. de trabajo, aceite de siliconas de densidad = 1.062 g/cm3).

A través de un "by-pass'condn a ambos, pueden conec-
tarse con una bomba de vacid o con un nandnetro iic. Leod. Ca-
da uno ae los balones uede aislarse del resto del sistema por

medio de una llave de »naso uhicada antes del "byv-2ass',
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Como para el caso ¢el a;ue libre los resultados pue-

¢en corirelacionarse ¢e la forma

"Ve = o 1 /T ~h

F
-
¢
(O

Jo

Ensayo ¢e otro material

Se utilizd des~uds un material cerdmico A
caracterizade dor una alta norosicdad (64 ), v due también
sresentaba una larro serfodo de velocidad de secado constan-
te. TUtili=ando lo téenica Yescrita se Hrocedid a determi-
rar la presidn de vapor <el arun suverficial. Los resultados

obtenidos fuecvon los siguvientes :

faclf 3!

P.V. arue sugerf. Temp. 2.V. anua libre - APLV.

(mmHg ) C (rmHz) (ruadg )

12,31 14,0 11,97 0,66
16,02 20,0 17,53 1,51
2_—'_’/ ].,):‘3
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La disminucidn ¢ Je la presisn ¢
vara el caso ¢ este naterial cuce para los cilindros expe-

rimentales.
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acua libre

pae Sod-Sut

lor P,V. = 24293, . 1/T - 9,05 e, 7
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para el argua superficial

2,23%,1 . 1/T -
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lO{;. Po\/o -
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4,3 CONCLUISIE]

a) Se determind la presidbdn de vapor del agua sobre la suner-

b)

c)

ficie de los ciliniros xperimentales, durante el perfodo

de velocicad de secado constante. 3e encontrd que existia

una reduccidn relativa de la presidn de vajor, respecto

¢e la del asua libre , del orden del 1%. De acuerdo con la
teorfa exouesta, esta reduccibdn se atribure a efectos ca-

Dilares asociados a la estructura »orosa de los cilindros.

e exanind del misio moCo otro material cerdmico de alta
porosidad ; para este naterial se encontrd una reduccidn

relative de¢ la presidn de vanor del 6%.

Puede concluirse due no puede despreciarse "a priori' la
influencia del material soporte en las condiciones de e-
quilibrio en el periodo de velocidad constante.

Mds adelante se expondréd en forma cuantitativa los erro-
res gue pueden cometerse en la determinacidén Ce los coefi-
cientes ae transferencia ce masa, si los efectos capilares
aqui mencionacdos estdn »rcsentes y no son consicferados.
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5. SECADO UE UNA CAPA SIMPLE DE CILINDROS : LOS APORTES DE
CALOR POR RADIACION Y CONLDTCC ION

5.1 TEJPERATURA SUPEZEFICI4L DE LOS CILINLEKOS

Para deterainar los coeficientes peliculares de trans-
ferencia, es necesario conocer la temperatura de la superficie
de evaporaciédn.

Como el proceso que tiene lugar en la superficie de
los cilindros es semejante al de la evaporacidén de agua desde
la tela de un termdmetro de bulbo himedo, la temperatura de
interfase puede considerarse igual a la de bulbo humedo del
aire. Esta suposiciédn es indudablemente legitima & altas ve-
locidades de aire, per» existe una considerable duda en cuan-
t> a su validez a bajas velocidades .

La temperatura en un punto de la superficie de evapo-
racibén estd determinada por la cantidad de calor que llega a
ella, por medio de los diversos mecanismos de transporte.
Cuando el calor que alcanza la superficie es transferido sélo
por conveccidn desde la corriente de aire, la mencionaaa tem-
peratura serd igual a la de bulbo himedo, pern si hay aportes
de calor por conduccidén desde la base metdlica del lecho, o
por radiacidbn desde las superficies internas del equipo, la
temperatura superficial alcanzard un valor mayor. Luego te-

nemos que
cuando Qr = Qeony. seré

t., = t.b.h.

pero si

Qr = Qcopy. ¥ @Rag, T Yond. serd

tg » t.b.h.

No siempre es posible eliminar los aportes de calor
por radiacibn y conducci’n, pern se los puede volver desprecia-
bles respecto del calor transferido por conveccisn, cuando la
velocidad de pasaje del aire es suficientemente alta, y en
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consecuencia, la temperatura sunerficial tiende a ser la de
bulbo humedo.

Esta relacidén fue investigada utilizando la siguiente
téenica : una fina termocupla de croael-alumel (0,20 mm) aisla-
da con tefldn, se introducia a través de un orificio practica-
do en un punto de la superficie de uno de los cilindros, has-
ta alcanzar un punto justo por debajo de la superficie opues-
ta. Una vez en su lugar, la termocupla se fijaba en su sitio
utilizando unas gotas de resina epoxi. Las medidas se realiza-
ban por medio de un potencidmetro de precisidn.

El cilindro se instalaba en la célmara de secado y se
lo sometia a la accidn de la corriente de aire, registrdndose
la temperatura alcanzada por la superficie, para diversas ve-
locidades de aquélla.

En la figura 8 pueden verse los resultados obtenidos:
se utilizd un cilindro apoyado sobre una de ses bases sellada
con resina epoxi en un caso, y sin ella en otro. Para el caso
de la base de apoyo sellada con la resina, se registraron
temperaturas superficiales ligeramente menores, lo cual se de-
be a la accidbdn aislante de dicha resina, que disminuye el apor=-
te de calor por conduccidn desde la base del lecho.

Posterinrmente se repitieron las exvneriencias utili-
zando varios cilindros apoyadons sobre sus bases. La velocidad
del aire basada en la seccidn transversal del lecho se mantuvo
constante, pero se vari’b en cada corrida el numero de cilindros
del lecho. De este modo, el Area abierta al frente del fluido
era diferente en cada experiencia, y de acuerdo con la ecua-

cibn de continuidad

también lo era la velocidad intersticial,vp , va que

donde vp es la velociaaa intersticial
Sy, es la seccidn transversal del lecho

Sa, es la seccién del lechon ab.erta a la corriente de

fluido.
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Los resultados experimentales pueden verse en las figuras

8 ¥y 93 ambas nos muestran como la temperatura superficial tien-
de &l valor de bulbn hidmedo a medida que aumenta la velocidad
del aire.

Es importante decir que todas las medidas de tempera-
turas de superficie , se realizaron en un mismo punto del ci-
lindro, a fin de que pudieran ser comparadas entre si. Esto
€S necesario, ya que, cuandn se transfiere calor desde una
corriente gaseosa a una superficie sblida, el proceso de trans-
porte esté esencialmente concentrado en una ggpq_iigggg, y la
temperatura de la interfase serd una funcidén del desarrollo

de_dicha pelicula alredednr de la superficie cilindrica.
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5.2. DETER(IINACION DE LO3 APORTEZS DE CiLOR POR CONDUCCION Y
RADIAC ION .

La hipbtesis de que la temperatura superficial es
igual a la de bulbo himedo del aire, cs védlida snlamente
cuando ¢l calor s¢ transfiere por conveccidn desde la corrien-~
te fluida. Tsto se debe a la existencia de dos mecanismos
adicionales de transferencia de calor : la radiacidn v la
conduccidn. Ambos mecenismos se hallan siempre presentes
(en mayor o menor grado) en todas las experier~ias, pero su
influencia sobre la transferencia total de calor ( y en con-
secuencia de masa) llega a hacerse despreciable al trabajar
a elevadas velocidades de aire, ya que en estas condiciones
el calor transnortado por conduccidn y por radiacidén es sblo
una fraccibdn muy pequeiia del transportado por conveccidn.

Sin embargn, esta dltima situacidn no es comin en
los secadores por circulacidn transversal de aire, ya que és-
tos operan a moderadas velocidades de aire.

BasAndonos en estas consideraciones, podemos afirmar
que los resultados experinentales de velocidades de transfe-
rencia obtenidns a bajos nimeros de Leynolds, estarédn distor-
sionados por los factores mencionados ; &l correlacionar los
resultados, para expresar la velocldad de transporte de ca-
lor ( y/o masa) en condiciones de conveccidn forzada,

Nu = £ (Pr™, Re™) ec. (22)

Sh = j (Sc ™ Re ™) ec. (23)

¢l exnonente m que se obtenga cxperimentalmente, serd menor
que el correspondiente a condiciones de conveccién.

Con el fin de¢ determinar lo magnitud de los aportes
de calor ( y e¢n consccuencic de masa) producid-ys por los meca-
nismos adicinnales de radiacidn y conduccidn, se procedid de

acuerdo con el siguiente método

a) se graficéd masa tntal transferida (Ilp) contra caudal de

aire (G): pucde verse en la figura 10.

b) la correlacidn de los valores cxperimentales nos dé& la
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ecuacidn
Ny = 0,002403 + 0,200003875 (G) ec. (24)

donde Nj, se exnresa en kgmol/h

G , en Kg/h.m2

c) en condiciones de aire estdtico, G = 0 , podemos ubtener,

de acuerdn con la ec. (24)
(NA)G:O = 0,002403 kgmol/h

d) es evidente que este valor de (Np),_gs Tenresenta la trans-

ferencla de masa, originada por los correspondientes aportes

de calor eebidos a la radiacidn, conduccidn y conveccidn

natural, ya que la conveccidn forzada se anula al ser
G = 0.

De acuerdo con este procedimiento, estamos e¢n con-
diciones de calcular los aportes por radiacidn y por conduc-
cidén, si del valor de la ordenada al origen (Np para G = O)
poderios separar el correspondiente a la conveccidn netural ;

trataremos esto més adelante.

Comprobacidn experimental

Para comprobar la validez del método propuesto, se
realizd la siguiente expericncia : el sccador se ponia en es-
tado de régimen a la temperatura deseada; alcanzado éste, se
interrumpia el flujo de aire y se introducia la capa de ci-
lindros registréndose la pérdida de peso que expueriinentaba
al cabo de cierto lanso de tiempo. De este modo, la pérdida
de peso ere atribufae®los mecanismos de transmisidn del calorx,
radiacién, conduaccidn y conveccidn natural.

Bl valor asi obtenido, en iguales condiciones de tra-
bajo que las existentes durante las corridas, fué el siguien-

te
(NA)G=O exp. = 0,002370 kgumol/h

comparando c¢nn el valor tedrico tenemos
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Npdao teop. = 0002404 kgmol/h

7emns que el error es de snlamente un 1,4 %
La cantidad de calor asociada con este flujo mdsico en"el
origen" (¢s decir G = 0) es

(@y—g = 24,87 keal/n

La magnitud de estns valores para G=0, dependerd
de la temperatura de la experiencia. Ya que, durante las co-
rridas experimentales de determinacidn de coeficientes de
transferencia, dicha temperatura varid entre 41 y Ll oC, se
procedid a determinar la magnitud de los aportes de masa ( y
calor) en condiciones de aire estdtico, para diferentes tem-
peraturas. Los resultados son los siguientes

Temperatura_del aire : 40,5 oC

(NA)G:O = 1,00237 kgmol/h

Temperatura del aire : 43,0 oC

(NA)G:O = 0,002708 kgmol/h

Temperatura del aire: 50,0 9C
(NA)G:O = 0,003624 kgmol/h
Temperatura del aire : 60,0 9C

(Mp)gop = 0,005333 kemol/h

Temperatura del aire ; 69,1 oC

(NA)G_O = 0,006416 kgmol/h

De este mndo, greficando (NA)G:O , versus temperatu-

ra_del aire , estemos en condiciones de interpolar, para cal-
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cular el valor de (NA) , a cualquier temperatura dentro de
esos limites de tumperatura (4d - 69 2C).

Determinacidn de los aportes por Conveccidbdn natural

A partir de consideraciones basadas en el anélisis di-
mensional, o de la integracidn de las ecuaciones diferenciales
que representan. el proceso, puede demostrarse que

n

Nu= f (Pr, Gr ) ec. (25)
donde
Nu - _9 Dp - _h Dp
AT k k
Pr = C[i)Vl’
Kk
5 2
cr - Lg AT DR Y :
/ L2/
reemplazando en la ec. (25) obtenemos
0,25
- P , 3 2
Q@ Dp_ _ ¢ CpﬁL . }jg INT Dp P =
kAT g’ / /u? /
- '|0’25
B 9 352 0,25

K }\ }J /"
/
teniendo en cuenta que para un rango no muy amplio de tempera-

turas, el grupo
0,25

N )2
Kk Cpo Jg, Dp }
Dp Tk /U./ .

S
/

permanece razonablemente constante, podemos escribir que

Q = C' (4T) ec. (26)
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en la cual

La ecuacidén (26) predice que, para condiciones de con-
veccidbn natural, la velocidad d¢ transferenciaz de calor seré
proporcional o la potencia 1,29 de la fuerza impul_ora en

términos de temperatura.

Determinacidn experimental de los anortes por conveccidn natu-

ral.

Se determind la velocidad de evaporacidn de agua des-
de la sunerficie de cuerpos cilindricos en aire estdtico y en
ausencia de fenbmenos de transpnorte por radiacidén desde super-
ficies adyacentes y / o conduccidn desde la base de apoyo de
los cilindros.

Las experiencias se realizaron dentro del gabinete de
una balanza analitica, especialmente acondicionada ; la velo-
cidad de evaporacidén se determinaba por la pérdide de peso ex-
perimentada por el material con el transcurs» del tiempo.

Las naredes internas del gabinete dc¢ la balanza fue-
ron forradas con placas "blancas" para disminuir al minimo la
transferencia de calor por radiacibn jlos cilindros se apoya-
ban sobre una gruesa placa de material aislante (espuma de po-
liuretano) para impedir el transporte de calor por conduccidn
desde el platillo de la balanza. Bl gablnete estaba herndtica-
mente cerrado para cvitar corrientes de aire.

La fuerza impulsora c¢n cada experiencia se determina-
ba por termometria de bulbo seco y bulbo himedo. Se midid la
velocidad de evaporacidn del agua para diversas condiciones de
fuerza impulsore . Los resultados cxperimentales se don en la
Tabla 4.

La representacidn grafica de los resultados puede ver-
se en la figura 11. La ecuacidn que interpreta este comporta-
miento es la siguiente

1,27
1,373 (AT) ec. (27)

I

Q
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la ecuacidbn (27) estd de acuerdo con la deducida tebdricamen-
te

1,25
O = Cc' (A1)

mstamos ahora en condicinnes de volver a ececlcular la
expresidn
n
kg = £ (G) 0

n

h £ro(a)

para condiciones de conveccidn solamente, pues ya contamos
con los medios para conocer cudl fue el aporte de calor debi-
do a la radiaccidn y a la conduccidn, que tuvo lugar en cada

una de las corridas experimentales.
En la Tabla 5 se presenta el % del calor total trans-

ferido, debido a la radiacidn y la conduccibdn, para diversos
caudales de aire. Como podréd observarse, ese porcentaje dismi-
nuye & medida que aumenta el caudal de aire, es decir cuando

se incrementa la conveccidn forzada.



6.1 EFECTO DE L2 REDUCCIOIN DE LA PRESION DE VAPOF DEL_AGUA
EN LA DETOAR(IINACTION sXPSRIMENTAL DS LIS COHOEFLCIENTES
DE_TRANSFELENCIA DE JATERIA.

En esta seccidn veremos en forma cuantitativa los
errores que pueden cometerse en la determinaciédn de los coe-
ficientes de transferencia de masa, cuando los efectos capi-
lares asociados a la estructura porosa de las particulas so-
portes, se manifiestan en unea reduccidén de la presidn de va-
por del componente que se transfiere (agua) y dicha reduc-
cibén no es considerada en el calculo del coeficiente.

Tal como se vib en la seccidbn Y4, el nivel de error
estaré determinado por ¢l radio capilar de las particulas po-
rosas, ya que éste es el responsable de la disminucidén de la
presibén de vapor. En la presente investigacidn, la disminu-
cibén relativa de la presidn de vapor del agua es del 1%,
respecto al valor para el agua libre ; este error es apa-
rentemente pequefio, pero, dado que la presidn de vapor en la
superficie, ps, intepra la ecuacidbn de velocidad (ec.(2))

como parte de una diferencia de presiones (fuerza impulsora),

el error resultante al calcular el coeficiente de transfe-
rencia de materia es aumentado respecto al valor primitivo.

Consideremos algunos e¢jemplos numéricos :

de acuerdo con los resultados experimentales de la corrida
NQ 55 tenemos

Np J,01851 kgmol/h

0,2270 m°

I
T

(pa), = 00,0134 atmAsferas
(pa)g = 92,0156 atmésferas
t.b.h. = 21,5 9C
ps del agua libre = 0,02'3 atmdsferas
en estas condiciones el coeficiente calculado es

kg = 7,55 Kgmol/h/mz.atm.
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y el correspondiente factor jg es
jd = 0903556

Supongamos ahora que la reduccidbdn de la presidn de vapor
sea de 0,5 mmHg = 0,000657 atmbdsferas. Volviendo a calcular

la fuerza impulsora

ps -AP.V. = 0,0253 - 0,000657 = 0,02464 atm.

el kg ser& ahora
kg = 8,08 Kgmol/h/m2.atm.

y el factor jd
ia = 0,)381L0

Podemos ver que el e¢rror relativo en el coeficiente
de transferencia de masa ( o factor jg) es aproximadamente
el triple que el correspondiente a la determinacidn indivi-
dual de ps.

Por eso es necesario verificar experimentalmente el
valor de la presibn de vapor del agua en la supcrficie de
transferencia, antes de proceder a estimar los factores de
transporte de masa.

Las particulas pornsas utilizadas como soporte por
diferentes autores, en sus investigaciones sobre transferen-
cia simulténea de calor y masa , abarcan una ampliza gama de
caracter{isticas (2,3,4%,5,), aunque en general estdn consti-
tufdas por niezas cerfmicas, aldmina y diversa clase de cata-
lizadores, con porosidades comprendidas cntre 37 y 58 %.
Cabe precguntarse si en todas esas experiencias se daban las
condiciones para que pudiera utilizarse la presidén de vapor
del agua pura, con el fin de establecer lo fuerza impulsora

del compnnente que se transfierc.
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6.2. DETERMINACIONES EXPERIMENTALES DE 1.0S COEFIC {ENTES
PuLICULARES DB TRANSFELENCIA Y FACTORES Jg y Jp-

Utilizando el procedimiento experimental descripto
en la scccidbn 3.2, se determinaron las caracteristicas de
transferencia para una capa simple de cilindros. Los resulta-
dos se correlccinnaron desla siguicnte forma

Transferencia de materia

N n
Kg = - L G
. - m
j a = X Le 0
Transferencic _de calor
7 n
h = = 21 G
- m

jh = (X’Reo

siendo el rango de caudales de aire investigado

4

1.200 < ¢ 5 .400

donde

G, es el caudal de aire basado en la seccidn transver-
2

sal del lecho, expresado en kg/h.m

£l correspondiente rango de ndmeros de Reynolds viene a ser

300 < Reg < L1.40O

Kesultados obtenidos

a) inclufdos los aportes dec calor por radiacidn y conduccidn
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Los resultados experimentales pueden verse en la

fig. 12 ; su correlacién analitica nos permite obtener las
ecuaciones

0,53

kg 0,0935 . G ec. (2%8)

0,53
h = 0,697 .G ec. (29)

Zxpresando los resultados como factores j (fig. 16)
tenemos

| - 0,47
1,065 . Reg ec. (30)

Jg

T - 0,47
1,055 . Regq ec. (31)

In

Corrigiendo los resultados experimentaeles por el
método descripto en la seccidn 5.2 , las ecuaciones (28) y
(29) toman la siguiente forma (fig. 13)

0,59

Kg 0,0582 . G ec. (32)

it

0,59
0,348% ., G ec. (33)

i

h

y las ecs. (30) y (31) pasan a ser (fig. 16)

- 0,41
i4 = 9,678 . Reg ec. (34)
- 0,k
0,663 . Feqn

Jh

ec. (35)

En estas condicones la analogia de Chilton-Colburn, toma la

siguiente forma

; i = 1,02 ec. (36)
Jd/.]h ’



-55-

In cambin, si no se¢ hubiese considerado el efecto

de la reducciébébn de la presibébn de vapor del agua por efectos
capilares. la ec. (34) tomaria la forma

- 0,41

Jg = 0,6085 . Reg, ec. (37) ,

y los resultados experimentales se apartarian més del com-

portamiento predicho por Chilton y Colburn, ya que

Ja /dn = 0,9 ec. (38)

El efecto de la reduccidn de la presiébdn de vapor
del agua sobre el factor jd , puede observarse en las figu-

ras 14 y 19. —
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Log factores J, y J,. (J43 = J,)

n
-
o

N
-
~

(M)
-
(v )

Log factores J, y Ipe (Jd = Jh)
N
n

| l | | l | !
2,6 2,7 2,8 2,9 3,0 3,1 3,2

log nimero de Reynolds (Re,)

Fig. l4. TRANSFEKENCIA DE MA3A Y CALOR EN CAPA SIMPLE DB CILIN-
DROS. FACTORES Jd y J) - (J4 s'n tener en cuenta la
reduccién de la presidn de vapor del agua).

2 | | | | | |
2,6 2,7 2,8 2,9 3,0 3,1 3,2

log nimero de Reynolds (Re)

Fig. 15 TRANSPERGENCYA DE MASA Y CALOR EN CAPA SIMPLE DE CILIN=-
DRO8. FACTOKES J, ¥ J, . (J4 calculado con la verdadera

presibn de vapor .)
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6.3. INFLUENCIA DE LA TULBULENCIA DEL AILE SOBRE LOS PROCE-
S0S DE TRANSFIKENCIA s COMPARACINN D& LA CAPA DE P.K-
TICULAS CON UN ELEMoNTY ATISLADO.

En la gran mayoria de las operaciones industriales
de transferencia de materia y calor entre superficies séli-
das y una corriente gaseosa, esta dltima est& dotada de un
cierto grado de turbulencia como consecuencia de su historia
previa. Por eso es importante determinar chmn influy. esa
turbulencia en la velocidad de los procesos de transferen-
cia, tal como se realizd en una de las series d: experien-
cias de esta investigacidn, en la cual una simple capa de ci-
lindros era directamente sometida a la accidn secante de una
corriente de aire, que, proveniente de un tdnel, atravesaba
una rejilla metllica, donde se generaban turbulencias, antes
de tomar contacto con las particulas.

Llegados a este punto, haremos algunas consideracio-

nes sobre la naturaleza general de la turbulencia (26)

Definicidn de varios términos de velocidad

La turbulencia se caracteriza por un movianiento ca-
Atico, al azar, de las particulas del fluido. En cada punto
de un fluido turbulento tri-dimensional, la velocidad varia
respecto al tiempo y a la direccién. Las velocidades instan-
tdneas son ui , vi ¥y Wi , mientras que los valores prome-

dios respecto al tiempo son

t
L uj . dt = u
t
0
b
1 vy o dt = v
t
0
t
1 wi . dt = w
t
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En cada instante particular la diferencia entre ujy y u (lo
mismo para las otras componentes) representa la fluctuaciébn
de la cantidad instanténea respecto del valor promedio. Los
componentes de la fluctuacidn son

. — t
ui = u + u
vy = VvV v!

. — WJ!
wi = w + A

de las ecuacinnes anterin-res es evidente que

t
1l u''dt = u' =0
t
/0
t
1 vidt =v' =0
£
O
t
1 w' dt = w' = 0
t
0

fluctuacidn de la velocidad esté

—
[

La media cuadritica de
definida p»or

.
-
=)

(@)

.

vi? gt = v'<
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L W'2 dt = w!
t

La raiz cuadrada de la media cuadritica de la fluctueacibn
de las velocidades es

/

] —

\/ n'?

\ vv'2

\/ w2

Zxisten dos términos principales para caracterizar

cada estado de turbulencia; ellos son los siguientes

Intensidad de la turbulencia : es una medlida de la magnitud de

las fluctuaciones de la velocicad respecto del velor medio.

5e he visto que los valores medins temnnrales de las fluctua-
clones,

ul g VI y- wl

son todos cero. Por lo tanto,

son finitas y son las componentes de la intensidad de las

fluctuacionnes.
La intensidaa de la turbulencia es a menudo expresa-

da en porcentaje del valor medio ; por ejemplo esté dada

100 \/11'2/u

como,

———

100 \/ v'e/v

100 \/ Ly

En tdneles de viento (tal como nuestro caso) el flu-
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jo medio es en la direccibn x y la velocidad promedio es U ;
luego la intensidad de la turbulencia est& expresada por,

T = 100 V u'?/m

Escala_de turbulencia : puede ser definida por medio de coe-

ficientes de correlacidn. La longitud de mezclado de Prandsl
puede considerarse como renresentativa de la escala d= turbu-
lencia. Usando coeficientes de correlacidn, la escala de tur-

bulencia de “Lagrangian se¢ define como

O3
1 = YARE R, dt ,  donde
o)

‘u'y oy

Ry - A y donde
ut?
u'y 5, es la flnctuacidn de la velocidad al tiempo t ,
e
u! es la fluctuacidn de la velncicad al tiem-
t+ ot

pP» At posterior

También podemos definir la escala de turbulencia co-

mo
X0
@]
Oxi
LX = qur dx
0
y donde 1
RYu' 4’1 -

_ 2



t
I
Rxut =
e 2
!
\/ ! ’\/ R
siendo,
u'i y u's , valores de u' en los puntos 1L y 2
separados por una distancia x ; de igual modo u'y T u'2

son valores de u' en los puntos L y 2 separados por una
distancia y (direccidn de y ).
Taylor (27) sefiald que la longitud L puede ser con-

siderada como el tamafio promedio de los remolinos en un flujo

turbulento.

Medidas de la turbulencia : Hay numerosos métndos para deter-

minar veloclidades puntuales de fluidos en el espacio. El ins-
trumento mas satisfactorio para medir la turbulencia y sus
fluctuaciones es el aneundmetro de hilo caliente.

Dreyden y colaboradnres (23) realizeron una amplia
investigacidbn de corrientes en tdneles de viento, en los cua-
les la turbulencia se producia pasando la corriente fluida a
través de mallas metdlicas ubicadas transversalmente en el
tinel. La intensidad y escala de la turbulencia son una fun-

cibn de la aberture de la malla y el didmetro del alambre.

Estos autores presentan dos grificos : en el primero de ellos

se grafica porcentaje de turbulencia, contra distancia co-

rriente abajo de la malla generadora de turbulencia, expre-

sada como,
X : este término dd la distancia corriente abajo
4

expresada en ndmero de aberturas de malla, ya que,

X , es la distancia corriente abajo, y

M , es la abertura de la malla

La relacidén didmetro del =21-%" e a abertura de ma-
lla es igual a 0,2 y es la misme que existe en nuestrod caso
particular. Por lo tanto, vodewos utilizar este gréfico pnara

calcular la intensidad de la turbulencia ( expresada en )
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que existia en nustras determinaciones experimentales § para

un valor de x/ii = 10 el porcentaje de turbulen_ia es de §%
Utilizando un gra&fico similar de los mismos autores,

pero que ahora representa egscala _de turbulencia versus dis-

fancia desde la fuente promotora de turbulencia , tenemos pa-
ra nuestro caso que Ly = 0,34 mm

De este modo hemnos caracterizado la turbulencia ge-
nerada en la corriente gaseosa al atravesar la malla experi-
mental que soportaba directamente a los cilindros ;5 en resu-

men estos pardmnetros son :

- 84

T
Loy = O,34% mm.

Influencia de le turbulencia en la transferencia de materia
y calor.

Se acepta generalmente que esta influencia producto-
ra de un incremento en la velocidad de transferencia de calor
( o materia), se debe a la penetracidn de la capa limite por
remolinos de fluido disipadores de energia. Luego, para el ca-
so de un cilindro, dos mecanismos intervienen en el proceso :
19) la natural turbulencia de la capa limite producida por el
flujo alrededor del cuerpo, y 22) la pseudo-turbulencia de la
capa, producida por los remolinos provenientes de lLa corrien-
te de fluido y que penetran la capa Limite. 4 partir del es-
tudio del efecto de la turbulencia de la corriente fluida so-
bre el coeficiente de arrastre (29) ha sidn bien establecido
que, euando una particula sumergida en un fluido cuya turbu-
lencia va aumnentand», la transicién de flujo laminar a tur-
bulento dentro de la capa Limite, se prnduce a nimerns de hey-
nolds menores. s decir, a medida que la turbualencia de la co-
rriente aumenta ¢l Reynnlds de transicién disminuye.

51 se adiite que ¢l proceso sc debe a la penetra-
cibén de la capa Limite por reanolinos de fluido desde la co-
rriente principol, es ~bvio que el nfdme—n de rcmolinos o 1n-
tensidad de_la turbualencie ejercerd le mayor influencia so-
bre la velocidad de transferencia de calor ( o materia). El
tamaio de los recmolinos, o _escala de turbulencia, ejercerd
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también alguna influencia, ya que la magnitud de lLa perturba-
cién de la capa limite y disipacidn de energfa scrén propor-
cionales al tamario del remolino.

8n particular,considerando que la intensidad de la
turbulencia en si misma e¢s una medida de la velocidad, es na-
tural esperar alguna relacibn entre intensidad y nlmero de
Reynolds. Estn es, la intensidad de la turbulencia modificaré

el ndmero de Feynolds. Pndenos definir luego :

i
{l

v& w2 0°) A/ = T. Re

yRe' = (U + Vu2) D V= up /v + N\ WD) sV

= Re + ReT

Req \/u2/U L UD N

Ambas combinacionnes contienen pues un ndmero de

Reynolds calculado a partir de la fluctuacién de la veloci-
dads éste se define como el numero de Re turbulento. Para in-

cluir la escale de turbulencia en una forma adimensional, la
relacidn de la misma al didmetro de la particula se define

como,

Lx / D ,
y finalmente es razonable esvwerar que la velocidad de trans-
ferencia de calor pueda ser expresada como una funcidén de los

pardmetros enunciados :

Nu = f ( Ke, Rep, Ly / 1) , como a su vez Ty Ly
dependen de la geometria de Los generadores de turbulencia,

podemos expresar que
Nu = f (Be, T, Lx/D , do , x/¢l )}, donde

Ao, es la fraccidn de Area abierta de la rejille genera-

dora de tUrbulencila,
1M, es la abertura de la malle,

X, es la distancia desde la malla
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W. Lavender y D.C. Pei (30), estudiando el efecto de
la turbulencia del fluido en la velocidad de transferencia
de calor desde esferas, cncontraron que el término Lx / D
presentaba nuy poca significacidn, y que la intensidad de la
turbulencie era el principal pardmetro para caracterizar el
incremento del nimero de Nusselt observado, al variar la tur-
bulencia de la corriente fluida. Observaron ademds que para
ug Leynolds L.000, se producia un marcado ascenso de los coe-
ficientes de transferencia, atribuyéndolo a la transicibn en
la capa limite.

Comings, Clapp y Taylor (31) investigaron el efscto
de la turbulencia del aire sobre los procesos de transferen-
cia de masa y calor desde un cilindro colocado en una corrien-
te de aire. El nivel de turbulencia de la corriente de aire,
que fluia a través de un conductn cuadrado de L1" de seccidn,
fue variado de 1 _a 29%, colocando rejillas en la corriente
gaseosa.

Encontraron que aumentando la turbulencic,a un valor
de Reynolds constante, la velocidad de transferencia de masa

se incrementaba hasta un méximo de 25 » ;3 igualmente para la

transferencia de calor. EL Nusselt crecia en un valor del 25%
cuando el nivel de turbulencia se incrementaba de 1 a 7/ %,

ero posteriores clevacinnes hasta un 22% causaban mu e-
¥ e

querios aumentos del Nusselt (méximo del 5%) .

Se vid ademds que ¢l efecto del camnbio de turbulen-

cia sobre el Nusselt era mds grande a Feynolds altos gue ba-

jos.

Los datos obtenidos muestran una relacidn cunatita-
tiva entre la intensidad de la turbulencia, el ndmero de Rey-
nolds y ¢l ndmero de Nusselt. & bejos ndmeros de FReynolds, los
cambios en la intensidad de turbulencia no afectan aprecia-
blemente le velocidad de transferencia de calor, pern si a
nimeros de heynolds altos. S1 la velociaad de transferencia
de calor es independiente de la intensidad de la turbulencia
a bajons ndmeros de Nleynolds, la resistencia térmica de la pe-
licula equivalente laminar debe ser independicnte de la con-
ductividad turbulenta en la corriente principal. Esto es de
esperar cuando la capa en flujo laminar es relativamente del-

gada y constituye toda la resistencia , tal comoO sucede a
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bajos Reynolds.

El efecto de la intensidad de la turbulencia sobre
la velocidad de transferencia de calor crece con el incre-
mento del Reynolds y con la disminuciAn del cspesor de la
pelicula. De e¢ste modn, la resistencia a la transferencia de
calor a través del cuerpo principal de la corriente gaseosa
( la cual depende de la conductividad turbulenta) viene a ser
una fraccidn significativa de la resistencia total de la pe-
licula equivalente.

Fsta resistencie de la corriente principal puede ser
atribuida a un hipotético "film" de espesor Lil s éste y el
espesor de la pelicula laminar, o , Se suman para obtener

e e

un espesor equivalente de pelicula, O s
! S
Cﬁ = Cso + i
EL ndmero de Nusselt puede escribirse

Nu - h Dp = DD 9
k (50 + o1

donde Cﬁo + C>i reemplaza al término k/h . Haciendo esta

sustitucidn en la ecuacidn

Nu = k'U(RO,T) )
obtenemos
Do W (Re, T)
Ao+Ai |
0 bien

_ﬁég__ + .__553_ = ?} (Rey, T ) 3

Dp Dp

Suponiendo que el espesor del "film" laminar no cambia con



~65-

el nivel de turbulencia a bajos nimeros de Beynolds,<5o ,

es independiente de T, v

&5 ( Re )

i
1

1
Dp /
! & d
1 I4 ,
—_— = Fe. T
Dp P LR T

por lo tanto

/
——;—z/@/l(Re) +}92(Re,1‘)
N ,

la resistencia de la corriente principal turbulenta probable-

mente tiende a cero para altos valores de la intensidad de lea
turbulencia § luego

SR }Z{ ( Re )
(Nu)T L

i
}5/2 (Rey, T ) = O

La relacién entre (Nu)r y Re puede ser obtenida a partir de
la recta para alto nivel de turbuleng¢éa (7%) de la fig. 17,
linea (1)
0,63
(Nu)p = 25,6 ( Re ) eco (39)
1.750

En la fig. 17 se han representado los datos de Comings y co-
laboradores ; la Linea (1) corresponde a un nivel de turbu-
lencia del aire mayor de 7% ; la Llinea (2) a un n.vel de turbu-
lencia menor de 3% . Puede verse ccuo, 4 bajns nuameros de hey-

nolds, los cambios en el nivel de turbulencia no afectan apre-
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ciablemente la velocidad de transferencia de calors en cambio
a altos ndmeros de Reynolds sucede lo contrario. Las dos rec-
tas se juntan para un valor del Leynolds 1.750.

La lfnea_(3) representa los resultados de la pre-
sente investigacién usando una capa de cilindros y con nivel
de turbulencia de la corriente de fluido también mayor de 7%;
tal como puede apreciarse las Lincas (2) y (3) son paralelas

aunque desfasadas en un valor constante.

Los resultados para una capa simnle de cilindros

pueden corrclacionarse para obtener la expresidn

0,03
Nu = 0,477 . (Reg) para Reg ) 580 ec (40)
En consecuencia, la dependencia del ndmero de Nu-
sselt con respecto del nimero de Eeynolds es la misma tanto
para el casn de un snlo cilindro (Comings y col.) como para
una capa de ellos dispuesta en un lecho. Lsto nos permite supo-

ner que cada cilindro _dintegrante de la capa se¢ compnrta de i-

gual modo que si estuviera aislado de los_dends s es decir,

cada sblido posee su propia capa limite laminar difusional y
térinica, através de las cuales se concentran los procesos de
transferencia de masa y calor y esta capa no es alterada por

la presencia de las particulas vecinas y en eonsecuencia el
coeficiente de transferencia de masa o calor para cadd cilindro
en la capa, e¢s el mismo que seria para un cilindro sblo.

Sin embargo, para poder aplicar ¢l tratamiento enun-
clado debemos conocer la velocidad del fluido sobre cada par-
t{cula integrante del lecho (en este caso una capa simple).
Para lechos rellenos, esta velocidad del fluido relativa a la
particula, que llamarcmos vy , €S muy diffcil de estimar ; so-
lamente la velocidad superfzcial, vo , basada en la seccibén
transversal del lecho puede en cambio ser fAcilmente obteni-
da. La velocidad del fluid» aumenta en proporcidn directa a la
disminucidn del Area abicrta presentada al frente del fluido
en movimiento por la agrupacién de particules j por lo tanto
la velocidad vgo, que es la que generalmonte se calcula, es con-
siderablemente mcnor que Vp.

En base a las velociaades supcerficial,ve, € inters-
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ticial, Vo podenos definir dos nimeros de Reynolds, basados
en una u otra de ellas

)
Reg = jfvo Dp
/ /Lb |
/ -
Rep = _Yp Dp {

En la correlacidn de los resultados experimentales para una
capa de cilindros (ec. 40) se utilizd el Leo.

Por comparacién de la linea (L) (fig.l?7) correspon-
diente a experiencias s bre un solo cilindro, con la line=a
(3) para unc capa simple de cilindros, podemos pues calcular

el valor de una constante K definida como

K = Vp / Vo = Hep / Reo
De la fig. 17 puede obtenerse que
K= 3,1k

De acuerdn con esto, el Teynolds minimo a partir del cual co-
mienza a tener influencia el nivel de turbulencia en la ve-
locidad de transferencia de calor, Rey = 580, transformado

a Rep nos da
Rey, = 5830 . 3,1k = 1.810

Este dltimo valor ( Re, = 1.810 ) coincide con el
presentado por Comings y col. para el caso de un solo cilindro.

El valor de K pucde ser determinado por otro caminos
para el caso de una capa simple de particulas de dimensiones
conocidas, la disminucidn del &re abierta presentada al frente
del fluido puede ser deuducida de consideracinnes geométricas.

siguiendo este rezonaniento hallamos
St / Sa = 3,3+ , donde

St, es la seccibn transversal del lecho,
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Sa, es la seccidn del lecho abierta a la corriente

gaseosa

de acuerdo con la ecuacidn de continuidad

St « Vo = S84 . Vp luego

vy / Vo = Rep / Reg = 3,34 ec. (41)

21l valor 3,34 determinado en la ecuacidn (41)
coincide con el de 3,14 calculado a partir de los datos de
velocidad de transferencia de calor.

Vemos en consecuencia que las relacinnes cuantitea-
tivas entre ndmero de Nusselt (Nu) y ndmero de Reynolds (keo,

o Rep), incluyendo el efecto de la turbulencia de la corrien-
te gaseosa, calculadas para el caso de un clemento aislado,
pueden aplicarse al caso de una capa de particulas, couocien-
do la velocidad promedio del fluidn entre los intersticios

de la eapa.
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6.4, COMPORTAMIENTO Df _UNL CAPA SLPLE DE GILINDROS SOBRE
UN_LECHO DE PARTICULAS INZETHS.

En esta seccidén se estudian los procesos de trans-
ferencia para una cana simple de cilindros y una corriente
fluida, pero a diferencia de la seccibn 6.3., el fluido po-
see un grado de turbulencia mucho menor cuando toma contacto
con las particulas de la capa.

#sto se logra interponiendo entre la capa activa de
cilindros y la base del lecho, generadora de turbulencias, un
lecho de esferas de vidrio inactivas,

En estas condiciones, los resultados experimentales
se ven en las figs. 18 y 19, y pueden correlacionarse de la

manera usual

0,50
kg = 0,187 . G ec, (42)
0,50
h = 17251 o G eC o (]‘|‘3)
en términos de factores j
- 0,50
Jg & 2,23 - Heg ec. (Ll)
- 0,50
jp = 2,18 . Req ec. (L45)

La analogia de Chilton y Colburn viene a ser

—--J—q-—-—: 1,03 ec. (46)

Jn
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6.5. CONCLUSIONES

De las experiencias realizadas en la seccibn 6. se

deducen las siguientes conclusiones

a)

b)

c)

No siempre puede utilizarse la presibn de vapor del agua
libre para establecer la fuerza impulsora del componente
que se transfiere (agua). Esto se debe a la reduccidbn de la
presién de vapor por efectos capilares asociados a la es-
tructura porosa de las particulas soportes.

En cuanto a los efectos de la turbulencia de la corriente
gaseosa sobre los procesos de transferencia en una capa
simple de cilindros, los resultados experimentales se asi-
milan a los estudios realizados sobre un elemento aislado

sometido a la accidén de una corriente de fluido dotada de
igual nivel de turbulencia. Para efectuar dicha asimilacidn
es necesario conocer la velocidad promedio del fluido en-
tre los intersticios de la capa de cilindros (vp). El ex-
ponente del Reynolds encontrado ( - O,41 ) no coincide con
el valor - 0,5 gue predice la teoria de la capa limite la-
minars; pero esto puede atribuirse a la pseudo-turbulencia
de la capa limite producida por los remolinos provenientes

de la corriente turbulenta de fluido que penetran en ella.

Cuando se disminuye el nivel de turbulencia de la corrien-

te gaseosa, interponiendo entre la capa de cilindros y la
base metdlica del lecho (que actda como promotora de tur-
bulencias) un lecho de esferas inactivas, los resultados
experimentales de velocidad de transferencia ( ec. 4h y
ec. 45) estdn de acuerdo con el comportamiento previsto

por la teoria de la capa limite laminar, ya que como ésta
lo anticipa, el exponente del nimero de Reynolds es - J,5.
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7. LA UBICACION DE LAS PARTICULAS EN LA CAPA SIMPLE

7L INFLUENCIA DEL ORDENAIIENTO DE LOS CILINDROS EN LA
VELOCIDAD DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

EL objeto de estas experiencias ™~ : determinar la in-
fluencia del ordenamiento de los cilindros componentes de la
capa, en los cneficientes globales de transferencia de calor.
Se tratd de comprobar si la formacién de la capa Limite en la
inmediata vecindad de cadea cilindro, era afectada por la proxi-
midad de los demés, lo cual se reflejaria en variaciones de
los procesos de transporte.

Se utilizaron cilindros con las bases selladas con
resina epoxi, de tal modo que las transferencias sdélo tenfan
lugar a través de las superficies cilindricas de revolucién.
Los cilindros se ubicaron siempre apoyados sobre una de sus
bases y cuidando de que no hubiese contacto entre si.

Se determinaron los coeficientes de transporte de ea-
lor para doce ordenamientos distintos ( a-1, 4 a-12) que se
describen en el Apéndice.

La velocidad del aire cobre los cilindros fue mante-
nida constante en todas las experiencias ; se utilizé el mis-
mo nmero de cilindros en todas las corridas para que la sec-
cidn de lecho abierta a la corriente de fluido fuese siempre
la misma y no hubiesen variaciones en la velocidad intersti-

cial (vp), ya que como mencionamos antes
Vp = Vo - St / Sg

donde S,, seccién del lecho abierta a la corriente gaseosa ,
depende del ndmero de cilindros ubicados en el lecho.
Asf{ se emplebd en todas las experiencias un caudal

constante de aire,

G = 5.500 Kg/h/m2

calculando m2 en base a la seccibén librs efectiva del lecho.
Los resultados obtenidos fueron los siguientes



JTabla 6

Influencia del ordenamiento de los cilindios en el

coeficiente de transferencia de calor.

Corrida Tipo de orde- Cnef. Transf.
NQ namiento de calor, Kcal/hfm%QC
13 a-1 50,86
14 a-2 49 79
15 a-3 L3 5 98
16 a-l 47, 49
17 a-=5 49 15
18 a-6 52,02
19 a-7 49 53
20 a-8 49 28
21 a-9 48,36
22 a-10 48, s 90
23 a-11 51 85
2L a-12 47 80

Para estimar la "variabilidad™ de esta serie la compa-—
ramos con otra "testigo" en la que, para todas las corridas,
los cilindros se dispusieron siempre de la misma manera; es
decir que no intervino aqui el factor "ordenaniento de los ci-

lindros" . Encontramos los siguientes valores

Serie Testigo nare estudiar la influencia del ordenanien-

to de los c¢ilindros.

Corrida Coef ., Transft.
No de calor, keal/h.m°QC
aS 50,87

50,36
27 49 87

51,02
29 52,25
30 48,67
31 53,50
32 50,20
33 52,01
3k 50, 31
35 22,08

36 51, 51
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Los pardmetros de la primera serie, con ordenamiento
diferente de los cilindros,son

Ndmero de observaciones n =12

Media aritmética X = 49,5
Desviacidn standard s = 1,35
Coeficiente de variacibén V = 2,72 donde V = 1l00.s

Los parémetros de la segunda serie (testigo) son

n' = 12

X' = 51,1
st = 1,29
Ve = 2,52

Para estimar la diferencia entre los coeficientes de
variacibn V y V' (2,72 - 2,52 = 0,20), calculamos primero

el error standard (§.S.) de los mismos :

E.S'V - V = 2%72 = 0355
vVieon Vo212
E.SoV, = V' = 2J5.2....: 075‘L

/2 n! Vo2, 12

il error standard de la diferencia entre los dos coefi-
cientes es igual a la ralz cuadrada de la suma de los cuadra-

dos de sus errores standards

‘ 2 2
E.S.V_V, = \/6255 + 0,51 = 0,75

Calculamos finalmente el valor de la t de Student divi-
diendo la diferencia entre los dos coeficientes por el error

standard de dicha diferencia

‘t: _Q_.ﬁ.g.o. - 07266
0,75
Para este valor (0,2066) y para 22 grados de libertad
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(n+n' -2), la tabla de la distribucién "Student" da una proba-
bilidad del azar (P) entre 0,7 y 0,8, lo que indica que la di-
ferencia entre los dos coeficientes no es significativa . Po-
demos inferir, por tanto, que el ordenamiento de los cilin-

dros no _influye en la velocidad de transferencia de calor

Esta conclusidn puede explicarse por los resultados
de Comings y col. (comentados en la seccidn 6.3), quienes en-
contraron que aumentos del nivel de turbulencia de la corriente
gaseosa superiores a un 7% ya no incrementaban la velocidad
de transferencia de calor. Como en las experiencias que noso-
tros realizamos, la corriente de aire antes de tomar contacto
con la capa de cilindrns, tenfa un nivel de turbulencia supe-
rior a un 8%, las conclusiones de los autores mencionados nos
sirven para explicar porqué el ordenamiento de los cilindros
no influye en el proceso de transporte de calor.
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7.2. METODO_PiRA CALCULAT L. DISMINUCION DEL AREA DE TRANSFE-
RENCIA POL EFECTOS DE _OCLU3ION MUTUA ENTRE LAS PARTICU-
LAS INTEGRANTAS DE UNA CALPA SIMPLE.

e

En general, para ordenamientos al azar, las particulas
(cilindros en este caso) integrantes de una capa (o lecho)
tendrdn puntos de contacto entre s{ : es decir habréd puntos
de oclusifn parcial de las superficies de transferencia. La
magnitud de este hecho dependerd del ndmero de coordinaciédn
de cada particula.

Con las experiencias correspondientes a las corridas
NeS 13 a 24, se demostrd que el ordenamiento no tenfa influen-

cia en el coeficiente de transferencia de calor ( o masa) j;
en esas corridas se tuvo cuidado de gue no hubiesen puntos de
contacto entre los cilindros adyacentes, de modo que el 4rea
efectiva de transferencia era igual a la suma de las &reas
geométricas de ellos.

Ensayamos ahora nuevos ordenamientos haciendo que los
cilindros se toguen entre si, con lo que disminuye el &rea

de transferencia respecto al &rea total geométrica. Identifi-
camos también estos ordenamientos por un admero de cddigo que
se presenta al final (ver Apéndice)

Igual que en las exneriencias anteriores, se utilizaron
cilindros sellados en sus bases y apoyados sobre una de ellas;
el caudal de aire basado en la seccidn libre de lecho fue el
mismo (G= 5.500 Kg/h.mQ)° Por lo tanto, las condiciones flui-
do-dindmicas son idénticas a lLas que prevalecfan en las expe-
rienrias anteriores ; la dnica diferencia es que ahora el drea
utilizable para las transferencias es menor por efectos de la
oclusién mutua.

Para los seis ordencmientos ensayados se procedid a la
determinacién del coeficiente de transferencia de calor, h ;
para el cAlculo se utilizb el &rew geométrica total, si bien
esto es cvidentemente inexocto, y como es de esperar, se obser-
varon apreciables diferencias entre los coeficientes hallados
para los diferentes ordenaalentos.

En todas las corridas realizadas, b fue menor del que
podia esperarse de acuerdo con las experiencias anteriores

realizadas en idénticas condiciones de flujo de gas. Basados
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en eé valor de h que deberia obtenerse ( h = 49,5 & 1,3 kcal/
h.m“9C) y en los valores hallados en las condiciones actua-
les, estamos en condiciones de calcular la disminucidén del

£ . . . .
area _de transferencic, para cada uno de Los ordenamientos en-
sayadns.

Los resultados obtenidns s»n los siguientes

Tabla 39
Corrida CAdigo iirea geon. “Area cfetiva Dismin. %

N n® m?

37 b-1 0,05630 0,04250 2k, 6
38 p=2 0,05630 0,04711 16,3
39 b-3 0,05630 0,05540 1,6
40 b-4 0,05630 0,05500 2,3
b1 b-5 0,05630 0,05220 743
) b-6 0,05630 0,05115 9,2

La disminucidn %, significa el porcentaje del A4rea geométri-

céy que debe disminuirse para su empleo en las tronsferencies.

Conclusidn : se presenta un sencillo método para calcular

la disminucidén del Area aparente de transferencia, causada
por los puntos o superficies de contacto entre las particulas
que integran el sistema. 3610 necesitamos conocer el valor
medio del coeficiente en cuestién y su desviocihn relativa,
para el caso en que no hay contacto mutuo entre las particu-
laes. Conocido estH, se prncede & determinar bajo las mismas
condiciones fluido-din&micas, el coeficiente para el caso en
que existe contacto ; 1> apatcnte disminucién del valor halla-
do, es directanente proporcional a la reduccidn del &rea apa-.
rente (gzeométrica) de transferencin.

El error del método estd dudo por el grado de repeti-
bilidad de las experiencias, e¢s decir la influencia del error
experimental. Para nuestro caso, el error oscila en 5 % .
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8. TRANSFERENCIA SIMULTANEA DE CALOR Y 4ATERIA EN LECHO
RELLENO.

8.1.TEORIA DEL FLUJO A TRAVES DE LECHOS RELLENOS

Existen numerosos estudios sobre el flujo alrededor
de esferas, cilindros y otros cuerpos sbélidos simples. El cam-
po de flujo ha sido determinado tanto experimentalmente como
partiendo de consideraciones tebricas.

La superficie de una esfera, por ejemplo, ecr4 ~:je-
ta a un flujo no uniforme 5 ambas porciones delantera y trase-
ra estdn sujetas a altas tensiones de corte y asimismos a al-
tas velocidades de transferencia de materia y de calor, mien-
tras que en el punto de separacibn la transferencia es nula.
Similares consideraciones pueden hacerse (26) para el caso de
un cilindro; cuando un flufdo pasa sobre él, su velocidad se
acelera a medida que cubre la porcidén delantera del cuerpo y
se desacelera después que pasa la parte més delgada del mismo.
Esta es la causa del fenbmeno conocido como "separacidén de la
capa limite!.

La fig.24 representa una seccidén de cilindro con
un flufido pasando sobre él. EL espesor de la capa limite se
incrementa con la distancia en la direccibn del flujo. El
fluido en la corriente principal que pasa sobre el cilindro es
acelerado porque va alrededor del cilindro y la aceleracién
(incremento de energia cinética) se acompaiia de disminucién en
la presiébn ((%P/(éXS'eS negativa). Por lo tanto, a medida que
el fluidn en la corriente principal pasa sobre el cilindro,
la expansién del flujo determina en el lado derecho de la fig.
24, una desaceleracién y un correspondiente incremento en la
presién, con lo que la relacién qﬁP/r%x se vuelve positiva.

La capa limite fluye luego contra un gradiente de
presién adverso a medida que se mueve alrededor del cilindro,
lo cual determina marcados cambios en el perfil de velocidad
en la capa limite. Para poder mantener el flujo en direccibn
contraria al gradiente de presién, la capa lLimite se separa
de la superficie sélida y continda en el esvacio. El gradien-
te de velocidad, (ﬁu/c%y en la superficie es cero. En cada
punto de la superficie antes de la separcién u =0y v = 0,
de modo tal que, a partir de la ecuacién de momento para la ca-
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pa limite,
é A T
Qu + v Ju - g, OP + LJ(j o ]
(-j y j;"‘\ X / f)(_\ y2
tenemos
) ‘5
UPp :/1 Ou ec. (47)
(5X gcf%YZ

y=0

La ecuacidén 47 indica que un cambin de signo de.ﬁP/(\x signi-

fica que el término f&zu/ k%yz también cambia de signo, de mo-

do tal que la curva del perfil de velocidad muestra un punto
de inflexibn.

Zstos resultados estén representados en la fig. (24);
la linea de puntos representa los limites de la capa Limite
sobre un cilindro sumergido en un flufdo en movimiento. Se han
dibujado varios perfiles de velocidad en esta capa. Se ve que
la separacidén tiene lugar en el punto donde (L)u/(%y ) = 0.

EL punto actual de separacidén de la capa llmlte no
puede ser predicho a partir de las condiciones del flujo en la
corriente principal; este punto esti determinado por numero-
sos factores que no sblo radican en las condiciones del flui-
do. El flujo sobre un cilindro bi-dimensional puede ser dividi-
do en tres regiones : 1l2) a bajos ndimeros de Keynolds es lami-
nar sobre todo el cilindro; 29) a medida que el nimerc de Rey-
nolds aumenta el coeficiente de arrastre es relativamente cons-
tante y permanece asi en un gran rango de Reynolds. Este ré-
gimen se caracteriza por un flujo laminar sobre la porcidn de-
lantera del cilindro y otro turbulento detrds de él. La capa
limite es laminar hasta el punto de separacidbn; 32) este
régimen comienza en el punto donde el coeficiente de arrastre
decrece répidamente; en este punto el filujo en la capa limite
cambia de laminar a turbulento. Si la capa limite cambia a flu-
jo turbulento antes de separarse de la saperficie, tanbien
cambia la distribucidn de coeficientes de transferencia de ma-

sa y de calor e lo largo de la superficie .
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borde de 1la

cepa limite

fig. 24

Los lechos rellenos son muy usados en numerogas ope-
raciones de la industria quimica 3 su mecénica de fluidos
tiene por eso importancia préctica. 3i suponemos que, a par-
tir de nuestro conocimiento para particulas simples ( como
el casa de cilindros o esferas ), estamos en condiciones de
derivar conclusiones aplicables a lechos rellenos , se daria
un gran paso en el estudin de éstos.

Pero debemos recnnocer que las relaciones entre par-
ticulas simples y lechos rellenos son muy complejas, ya que,
ademds de otros factores, influyen importantes fen®menos de
interferencia entre partfaculas adyacentes.

Zn relacibn con lechos de esferas, Ranz (32) tuvo
singular éxito utilizando datos relativns a la transferencia
desde una simnle esfera para predecir friccidén y transferen-
cia de masa y de calor en lechos rellenos. Para esto tomb en
consideracibn la muy variable velociwad de transferencia so-
bre la esfere . Su correleci®n estd basada en la estimaciédn
de la velocidad en el frente de la esfera y en su empleo co-
mn la velocidad apropiada para describir la transferencia es-
tudiada. La estimacidn de la velondidael woo fluido sobre la
partfcula integrante del lecho presenta gran dificultad, ya
que solamente la velocicad superficial puede ser fAcilmente

estimada.
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De acuerd» con Ranz (32), la relacidn entre la veloci-
dad intersticial (vp) y la velocidad superficiel (vo) , es
del orden de LO . Hsta relacidén es una constante caracteris-
tica para cada lecho relleno.

La velncidad intersticial debe ser considerada como
una velocidad pronedio, ya que, comn fue investigado por Ho-
rales, Spinn y Smith (33) existe un perfil de velocidades
en el sentido radial del lecho. Cuando un fluido pasa a través
de un lecho, el perfil de velocidades, muestra un mdximo a
corta distancia de la pared del recipiente ; estn se debe a
la interaccidn de dos causas < 1¢) cerca de la pared la fric-
cibén produce disminucién de la velocidad del gas , tal como
ocurre en un flujo a través de una cailerfa ; 29) la dismi-
nucién de la porosidad desde la pared hacia el centro deter-
mina aumento de la velocidad. La combinaci’™n de estos dos
factores causa un méximo en el perfil radial de velocidades.
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8.2, LOS APORTES DE CALOR POR LADI..CION Y CONDUCCION

En el caso de un lecho profundo, comv el aqui trata-
do, estos aportes no tienen significacién tal como ocurria en

el caso de una sencilla capa de cilindros, por las siguientes
razones :

19) S6lo los cilindros superficiales del lecho estén expues-
tos a la radiacidn proveniente desde el interior del e-
quipo , y actdan como "barrera protectora" del gr-2sc Jel
empaquetamiento.

29) La primera capa de cilindros actla como un aislante efi-
caz para prevenir del calor que seria transmitido por con-
duccidn desde la base methlica del lecho.

39) La velocidad intersticial del fluido es mucho mayor que
en el caso de una capa simple, y, en consecuencia, el ca-
lor transferido por conveccidn aumenta tanto que los apor-
tes por radiacién y conduccidn se vuelven despreciables.
Aqui debemos aclarar que, si bien la velocidad superfi-
cial del aire ( es decir la velocidad calculada en base a
la seccidn transversal del lecho) es del mismo orden que
para el caso de la capa simple, la seccidn abierta que pre-
senta el lecho profundo al frente de la corriente fluida
es mucho menor que para el caso de la capa, y esto deter-
mina velocidades intersticiales mayores.

Se comprueba experimentalmente lo enunciado por la
determinacibén de las temperaturas superficiales de los cilin-
dros en el lecho; las mediciones indican una buena correspon-
dencia entre temperatura superficial y temperatura de bulbo

hdimedo del aire.
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8.3. DETSRMINAC IONES EXPERLMENTALES DE LOS COEFICIENTES
PELICULARES Y FACTORES J3 ¥ Jp-

Por la correlacidén analitica de los resultados expe-
rimentales de velocidad de transferencia de masa y de calor
en el lecho relleno (figs. 20 y 21) se obtienen las siguien-
tes ecuaciones :

0,50

kg 0,182 . ¢ ec. (W7)

1l

0,50
h = 1,206 . G ec. (48)

Para los factores J tenemos

- 0,50

jg = 2,03 . Rej ec. (49)

- 0,50

Jjy = 2,08 . Req ec. (50)

La analogfa jq = toma la forma

In

Ja
£1 rango de ndmeros de Reynolds para el cual valen las ecua-

ciones propuestas es
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8.4. INTERPRETACION DE LOS_RESULTADOS EXPERIMENTALES SOBRE
LA BASE DE UN MODELQ TEORICO DE CAPA LIMITE.

El proceso de transferencia de masa (o, por analo-
gia, de calor) en sistemas fluido-sblido en lechos rellenos
puede ser considerado como una difusién molecular dentro de
una capa limite la cual alternativamente se forma y se destru-
ye a medida que el fluido viaja a través del lecho.

La caracterizacién precisa del comportamien*t~ d:"
flujo es extremadamente dificil, si no imposible. Sin embar-
g0, si se considera al lecho fijo como una serie de superfi-
cles discretas separadas en determinados puntos por celdas
vacias, puede suponerse que, para un dado régimen de flujo
(por debajo de aguél en el cual la turbulencia se desarro-
lla por completo), se produce una serie de sucesivos desa-
rrollos y destrucciones de la capa limite.

~ J.J. Carberry (34) desarrolld el factor j para
transferencia de masa, sobre la premisa de un modelo como el
enunciado, suponiendo una difusibn dentro de la capa limite

iig_ = V _éﬁg_ = D éifg_ 9

Sl x A ye

donde la velocidad del fluido es invariante en X e y. Expre-

sando v como funcidbén de x e y

y b
— - (Ky )a/ (_Y/x ) ec. (51)

‘ (
v dc 3 VX b D dgc ec.(52)

Mixon y Carberry obtuvieron una solneiAr 2~ la ecuacidbn 52,
expresando el coeficiente promedio de transferencia de masa

k, en términos de los exponentes a y b :
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k- (a+2) ‘ [(b+l) K%/(a+2) (a+2)a/(a+2) D(a+l)/(a+2)
4 L
(a+2) -(b+1) | T [l/(a+24 (x/vp)(b+ )/{ax2) b/la+2)

ec. (53)

Debe recordarse que la componente de la velocidad del
fluido en la direccidén y fue despreciada al formular la e-
cuacidn diferencial bésica; se supone que el término ucgc/téy
es despreciable respecto del término v éc/ 5y/

Para el caso de difusibdn dentro de una capa limite de-

sarrollada a =1 y b= 1/2 , por tanto
v/vp = K y/\///x ec. (54%)

De acuerdo con la teoria de la capa limite

v/, = y/V12  x/v,,

Si la velocidad en el borde de la capa limite (v, ) se
expresa en térininos de un promedio como vV, = 2 Vp la ec.5k4

se reduce a

v/vy, = 0,815 . v/ _x .. K =0,815
v
p

Para a =1 vy b= 1/2, la ec. (53) viene a ser

k 1,15 D2/3
k _ 5
- 172 1/6 ec. (55)
(X/Vp)

De acuerdo con este desarrollo, la determinacién de

k sélo es posible si puede especificarse el valor de X para
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un lecho fijo, lo que es posible a la luz de conocimientos
sobre dispersién axial en lechos; la eapa limite se desarro-
lla y se destruye en una distancia de aproximacdamente igual

a un difmetro de partfcula. Luego
x = Dp = VRep, /v,
¥, recordando la definicidn del ndmero de Schmidt

Se = Y/ D, la ecuacién (55) se reduce a

- 095 2/3
1,15 Vp Rep Sc ec. (56)

~ 1
f

En términos del factor j , de la porosidad del lecho y de la
velocidad superficial (vg) la ecuacién (56) viene a ser

_ 2/3 - 0,5
Jop = k& &£ Sc = 1.15 Rey

Vo

ec. (57)

Carberry compard la relacibn tedrica expresada por
la ecuacidn (57) con datos experimentales de la literatura
sobre transferencia de materia en lechos rellenos, para un
rango de nlmeros de Reynolds (Rep) entre 1 y 1.000. Como la
mayoria de estos lechos de la literatura tenian una porosi-
dad de alrededor de 0,4, el limite superior de Reynolds exa-
minado (expresado en base a la velocidad superficial) viene a
ser, Reg = Rep » & = 1.000 . 0,4 = 400.

La coincidencia del modelo tedrico con algunos re-
sultados empiricos era muy buena, pero una apreciable can-
tidad de otros resultados no mostraban la misma coinciden-
cia.

En vista del modelo invocado, la ecuacién (57) ser4
aplicable hasta una velocidad de flujo inferior al valor ne-
cesario para el desarrollo de la capa 1imite turbulenta ;
el valor preciso de este Leynolds de transicidén en un lecho
relleno es de muy dificil especificacién.

De acuerdo con resultados experimentales de otros
investigadores seleccionados por Carberry (34) , este autor
sugiere que el modelo de capa limite laminar es v&lido hasta
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un valor del Rep = Reg / de aproximadamente 1.000 ; por en-
cima de este valor comenzarfa el desarrollo de la capa 1imi-
te turbulenta.

Con el fin de verificar esta afirmacién, se elabora-
ron los resultados experimentales de la presente investiga-
cidn, en la siguiente forma : los factores jg fueron corre-
gidos por la porosidad del lecho experimentéz, & =0,370 y
representados en funcidén del nilmero de Reynolds basado en la
velocidad promedio del fluido a través del lecho (ch)

,, - 2/3
Sy 7 kK-&.sc = o1 ec. (58)
Vo )
Reg
— = Rey ec, (59)
C
.

Expresando los resultados experimentales de acuerdo con las
ecs. (58) y (59), tenemos la siguiente relacibén (obtenida
con el método de los cuadrados minimos)

- 0,50

= 1,25 . Re ec. (60)

jclE )

Recordando que la expresidén tebrica estéd dada por

~ 0,50

P ec. (57)

Jo1T7 © 1,15 . Re

podemos ver que la expresién tedrica (ec.57) es muy similar
a la relacién experimental (ec. 60).
La correlacién expcrimental tiene validez para un

rango de nameros de Keynolds,

1.000 ¢ Rep,<HnOOO , 0 , expresando en términos
de Reg ,
370 { Rey < 1.450

Ambas expresiones, la tedrica y la experimental pue-

den verse representadas en la fig. 2.
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8.5. CONCLUSIONES

Habiamos visto que el factor j derivald. a partir de
un modelo teérico de capa lfmite estd dado por

- 0,50

= 1,15 . Rep

jcl

En vista del modelo invocado, esta expresibn sélo
serd vélida dentro de un determinado rango de ndmeros de Rey-
nolds; el limite inferior de este rango es dificil de definir
por dos motivos : 1los efectos de la conveccidbdn natural, y la
especificacibn de x . Es probable que, a muy bajas velocida-
des de flujo, el dgsarrollo de la capa limite pueda ocurrir

en_una distancia mayor gue un difimetro de particula ; x vie-

ne a ser entonces una funcibn de la velocidad de flujd: esto
A su vez, el limite superior de aplicabilidad de la

expresidn tedbrica, estaréd dado por el régimen de flujo para

el cual se produce la transicidn de la capa limite laminar a
turbulenta. Carberry (34) sugiere que'este Reynolds de tran-
sicidbén es del orden de L.000 , pero en la presente investiga-
cibn se demuestra que ese valor puede extenderse hasta aproxi-

madamente 4.000.
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9. CONCLUSIONES GENERALES

El propdésito de esta investigacién fue estudiar, des-

de un punto de vista béAsico, diversos aspectos concernientes
al periodo de velocidad constante durante el secado por c¢ircu-
lacidn transversal de aire, con el objeto de poder predecir

la velocidad de secado , lo que es primordial para el disefio

de equipos industriales. Las conclusiones generales son las

siguientes

19)

20)

32)

40)

Se comprueba que la temperatura superficial de los cilin-
dros no es igual a la temperatura de bulbo hilmedo del ai-
re, a menos que se utilicen elevadas velocidades de pasa-
je del aire. A medida que dicha velocidad se incrementa
la temperatura superficial tiende a la de bulbo himedo.

Se presenta un método para calcular los aportes de calor
por radiacidn y por conduccibén , y se demmuestra cuantita-
tivamente la incidencia de dichos aportes en la determi-
nacidén experimental de los coeficientes de transferencia
de calor y de materia para condiciones de conveccidn for-
zada.

En el periodo de velocidad de secado constante, no siem-
pre puede utilizarse la presibn de vapor del agua para es-
tablecer la fuerza impulsora del componente que se esté
transfiriendo, porque dicha presidn puede disminuir a cau-
sa de efectos capilares asociados a la estructura porosa
de las particulas que se secan.

Se analizan los efectos de la turbulencia de la corriente
de aire sobre la velocidad de las transferencias, en una
capa simple de cilindros. La importancia prédctica de este
estudio reside en que, en la mayoria de las operaciones
industriales de secado, la corriente de aire estéd dotada
de un cierto nivel de turbulencia como consecuencia de su
historia previa. Los resultados obtenidos se interpretan
por comparacién con estudios realizados sobre un elemento
aislado sometido a la accidn de una corriente fluida con
igual nivel de turbulencia. Es*t? w~< permite considerar

a cada cilindro integrante de la capa como provisto de su
propia capa I{mite difusional y térmica, la cual es pene-



-89-

trada por los remolinos provenientes de la corriente de
fluido; este fenémeno explica los resultados experimenta-
les obtenidos.

50)5e demuestra estadf{sticamente que el ordenamiento de las
particulas integrantes de una capa simple, no influye en la
velocidad de los procesos de transferencia ( calor y mate-
ria).

Este comportamiento encuentra explicacidén en el he-
cho de que la corriente gaseosa posee un alto nivel de tur-
bulencia como consecuencia de su historia previa; la gene-
racién de nuevas turbulencias al atravesar los intersti-
cios de la capa, ya no influye sobre los procesos de trans-
ferencia, hecho éste comprobado por otros autores median-

te experiencias sobre elementos aislados.

69)Se presenta un método para calcular la disminucién del &-
rea total de transferencila en una capa simple de cilindros,
debida a los puntos de contacto entre particulas adyacen-
tes. Se calcula la disminucidn del Area para diversos ti-
pos de ordenamiento de las particulas ubicadas en la capa.

72)La analogia de Chilton-Colburn (j4 = Jjn) tiene amplia vali-
dez para todas las situaciones investigadas, tanto para u-
na capa simple de particulas, como para un lecho relleno.

80)Los resultados experimentales de velocidad de transferen-
cia en un lecho relleno se analizan en base a un modelo
tebrico de capa limite, para buscar, de este modo, la ge-
neralizacién de los resultados obtenidos. La concordancia
entre las expresiones tedrica y experimental es satisfacto-
ria. La correlacién encontrada tiene gran utilidad por dos
motivos : a) el rango de nlmeros de Reynolds, en el cual
aparentemente se cumple la teoria de la pelicula limite
laminar, es el que corresponde a las velocidades de flujo
usuales en los secadores industriales por circulacién trans-
versal de aire , b) la correlacién empirica, tebricamente
justificada, fue obtenida en un equipo piloto, lo cual con-
tribuye a extender aln més sus posibilidades de aplicacién.




10. NOMENCLATURA

a =4rea de transferencia por unidad de volumun, m®/ md

A = 4rea de transferencia ,m2

Cp = capacidad calorifica, kcal/kg

D = coeficiente de difusidén del componente que se trans-

fiere, cmg/seg

Dp = didmetro de partfcula, cm

dW = velocidad de secado constante, kgmol/h = dN/d&

do

AP = pérdida de carga, mm. de columna de agua

G = velocidad mésica del aire, Kg/h.m2

h = coeficiente de transferencia de calor, Kcal/h/mz.QC

Ja = factor de transferencia de masa, adimensional

jn = factor de transferencia de calor, adimensional

Jo; = factor j definido por la ec. (57)

s = conductividad térmica, kcal/hdw®. oC

K = Vp / Vo = Rep / Reg

k = coeficiente promedio de transferencia de materia, de-
finido por la ecuacidbn (53)

kg = coeficiente de transferencia de masa, Kgmol/h/mz.atm.

Lv = ealor de vaporizacién, kcal/kg

Lx = escala de turbulencia, mm

Mm = peso molecular meaio de la corriente fluida

Nu = nimero de Nusselts h. Dp / k

Nup = ndaero de Nusselt turbulento

P = presidn total, atmdésferas

Pr = ndmero de Prandtl, Cp f&/ k

Ps = presidén de vapor del agua a la temperatura superfi-
cial.

Pa = presiébdn parcial del vapor de agua en la corriente
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Q = calor transferido, kcal/h

Qcong. = calor transferido por mecanismos de conduccién,kcal/h
Qeopv. - calor transferido por mecanismos de conveccibn,kcal/h
Qrag. = calor transferido por mecanismos de radiacién,kcal/h

Re' = ndmero de Reynolds, Dp.vg f /}L
/

Rey = nimero de Reynolds, Dp.vg ”{}L

Rep ndmero de Reynolds basadon en la velocidad intersticial,

Dp. vy j)//}

S¢ = ndmero de Schmidt, /u/ fD

St = seccién transversal del lecho, m

Sg = seccidn del lecho abierta a la corriente de fluido, n°
ta = temperatura del aire, 9C

tg = temperatura de la superficie de evaporacién, 9C

t.b.h. = temperatura de bulbo himedo del aire, 9C

T = nivel de la turbulencia, %

Vop = velocidad en el borde de la capa limite

v = velocidad del fluido

vo = velocidad superficial

vp = velocidad en el lecho relleno = vo,/g

b'd = distancia en la direccién del flujo

y = .distancia en la direccién perpendicular al flujo
u = componente de la velocidad del flufdo

S{mbolos griegos

M = viscosidad, g/seg.cm
/
f>= densidad, g/cm3

porosidad del lecho, adimensional

espesor de la pelfcula

~~ &~
"

= viscosidad cinemébtica = /
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TABLA 4

Convececidn natural

Ny Q Fuerza impulsora
kamol/ h kcal/h ty = teb.he , OC
0,0001332 1,41 3,2
0,0003553 3,77 Ty1
0,0005.120 5,70 10,0
0,0008268 8,68 14,0
TABLA 5

Calor transferido por radiacidn + conduccidn expresado en % del

caleor total

% calor Caudal aire
kg/heme
2.5820
1.940
40330
3.400
4.950
2.235
1.575
5.4430
4170
5.220
3.140
2.620
4.430
3.930
2,500
2,370
1.575
1.765
2.370
4000
3.030
3.680
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TABLA 8

Influencia del ordenamiento de los cilindros sobre el coeficiente

de transferencia de calor, cuando no hay contacto entre ellos

Corrida

No

13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24

Q
Kcal/h

42,68
42,04
41,09
49,33
50,92
43,34
41,26
41,62
41,26
41,61
44,38
40,91

Area transf. tb
me O¢
0,05630 26,7
0,05630 26,7
0,05630 26,7
0,05630 23,2
0,05630 23,3
0,05630 27,0
0,05630 27,2
0,05630 27,2
0,05630 27,1
0,05630 27,2
0,05630 27,0
0,05630 27,0

(continuacidn)
(ta=ts)pg

°¢

14,9
15,0
14,9
18,5
18,4
14,8
14,8
15,0
15,0
15,1
15,2
15,2

(ta)e
°c

41,8
41,8
41,8
42,0
41,8
42,0
42,3
4244
42,3
4255
42,4
42,4

h

(ta) g
°¢

41,3
4197
41,3
41,4
41,6
41,5
41,8
42,0
41,9
42,0
42,0
42,0

Cédigo Ordena-
miento

50,86
49,79
i8,98
47449
49,15
52,02
49,53
49728
48,86
48, 90
51,85
47,80

kcal/h.mc ©C (ver apéndice )

a-1
a=~2
a-3
a-4
a=5
a~6
a=T
a-8
a-9
a-10
a-11
a~12
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TABLA 10

Influencia del ordenamiento de los cilindros en el coeficiente

de transferencia de calor, cuando hay contacto entre ellos

Caudal de aire,G= constantez 5.500 kg/h.m2

(basado en la ceccibén libre del lecho)

CHorrida Area transf., ts (ta) o (ta) 4
No m® on og o0
37 0,05630 26,7 41,8 41,4
38 " 26,7 41,8 41,3
39 n 26,7 41,4 40,8
40 n 26,7 41,4 40,5
41 y 26,9 41,1 40,6
42 " 26,9 41,1 40,8

( Continuacién )

(ta=ts)p, Q h Cédigo Orden
oC Kcal/h kcal/h.m?OC (ver apéndice)
14,9 31,29 37439 b-1
14,9 34,77 41,45 b-2
1494 39951 48973 b-3
14,3 38,86 48,30 b
1490 36303 45’72 b"5

14,0 35,41 44,90 b6
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TABLA 11

Transferencia de masa en capa simple de cilindres

Corrida NA (pa)e (pa)S ps
Iyo Kgmol/h atm. atm. atma
43 0,01314 0,0206 0,0242 0,0312
44 0,01170 0,0181 0,0212 0,0291
45 0,01970 0,0156 0,0176 0,0275
46 0,01695 0,0126 00,0154 0,0253
47 0,02440 0,0169 0,0187 0,0296
48 0,01460 0,0145 0,0173 0,0281
49 0,01200 0,0134 0,0178 0,0277
50 0,02195 0,0184 0,0211 0,0291
51 0,01737 0,0176 0,0202 0,0279
52 0,02110 0,0177 0,0189 0,0286
53 0,01350 0,0211 0,0236 0,0310
54 0,01233 0,0214 0,0230 0,0303
55 0,01970 0,0134 0,0156 0,0253
56 0,01771 0,0130 0,0168 0,0253
57 0,01218 0,0203 0,0229, 0,0303
58 0,01083 0,0214 0,0236 0,0307
59 0,00970 0,0191 0,0228 0,0296
60 0,01070 0,0200 0,0230 0,0300
61 0,01220 0,0167 0,0211 0,0279
62 0,01455 0,0202 0,0220 0,0302
63 0,01472 0,0173 0,0192 0,0284
64 0,01460 0,0178 0,0202 0,0280
65 0,02071 0,0184 0,0211 0,0291
66 0, 01850 0,0130 0,0168 0,0253
67 0,01991 0,0156 0,0176 0,0275
68 0,00856 0,0200 0,0230 0,0300
69 0,00759 0,0191 0,0228 0,0296
70 0,00774 0,0191 0,0228 0,0296



Cerridsa

No

43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60
61
62
63
64
65
66
67
68
69
70

~08-~

TABLA 11 (cont.)

(ps~pa)p,

atme

0,00880
0,00935
0,01090
0,01130
0,01180
0,01220
0,01210
0,00935
0,00900
0,01030
0,00865
0,00810
0,01080
0,01040
0,00870
0,00815
0,00865
0,00850
0,00900
0,00910
0,01010
0, 00900
0,00935
0,01040
0,01090
0, 00850
0,00865
0,00865

kg

Kgmol/h.mgatm.

6459
5, 46
7,96
6,60
9,12
5,27
4,317
10,33
8,50
9,04
6,85
6,72
8,04
7,51
6,18
5,86
4,94
5,55
5,97
7,05
6,44
7,16
9,78
7,83
8,08
4543
3987
3,96

G

Kg/h.m2

2.

820

]
»
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TABLA 12

Transferencia de oalor en capa simple de cilindros

Corrida Q (ta), (ta)g ts
No kcal/h OC OC °c
43 137,72 41,6 36,3 25,0
44 122,80 41,2 36,8 23,8
45 207,01 41,3 38,3 22,9
46 178,33 41,4 37,7 21,5
47 256,05 44,5 41,7 24,1
48 153,40 44,8 40,3 23,2
49 126,10 44,7 38,5 23,0
50 230,38 40,2 36,3 23,8
51 182,50 39,3 36,3 23,1
52 221,16 4045 3855 23,5
53 141,50 40,2 36,7 24,9
54 129,35 40,4 36,2 24,5
55 207,26 40,3 36,8 21,5
56 186,32 40,8 35,5 21,5
57 127,75 39,8 36,2 24,5
58 113,55 39,7 35,5 24,1
59 101,79 40,6 34,7 24,1
60 112,25 40,3 35,7 24,3
61 128,50 40,8 34,1 23,1
62 152,63 40,2 36,7 24,4
63 154,55 40,8 37,8 23,4
64 153,37 39,6 36,0 23,2
65 207,82 40,2 36,3 23,8
66 186,71 40,8 35,5 21,5
67 206,01 41,3 38,3 22,9
68 100, 40 40,3 35,7 24,3
69 89,83 40,6 34,7 24,1

70 91,80 40,6 3447 24,1
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TABLA 12 (cont.)

Corrida (ta—ts)ma h G
o °c kcal/h.? *C kgfh.m®
43 14,0 43,33 2,820
44 15,2 35,59 1.940
45 16,9 53596 4.430
46 18,0 43,64 3.400
47 19,0 59,37 4.950
48 19,3 35,01 2.235
49 18,6 29,86 1.575
50 14,4 70,47 5.430
51 14,7 54,69 4.770
52 16,0 60,89 5.220
53 13,5 46,16 3,140
54 14,3 39,85 2.620
55 17,0 53,71 4.430
56 16,6 49,45 3.930
57 13,5 41,68 2.500
58 12,9 38,78 2.370
59 13,5 33,21 1.575
60 13,7 36,09 1.765
61 14,3 39,49 2.370
62 14,0 48,03 4.000
63 15,9 41,88 3.030
64 14,6 46,28 3.680
65 14,3 63,11 5.920
66 16,6 49,52 3.780
67 16,9 53,73 4.270
68 13,7 32,22 1.775
69 13,5 29,30 1.370

70 13,5 29,98 1.260
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TABLA 13

Transferencia de masa en capa simple de cilindros

( en condiciones de conveccidén solamente)

Corrida Nt"(NRf N, kg
No kgmol/h kgmol/h.mz.atm.
43 0,U1167 5,84
44 0,01033 4,87
45 0,01838 7443
46 0,01575 6,14
47 0,02286 6,53
48 0,01309 4573
49 0,01052 3,83
50 0,02059 9,70
51 0,01610 7,88
52 0,01975 8,45
53 0,01205 6,14
54 0,01090 5593
55 0,01851 7455
56 0,01651 6,99
57 0,01078 5546
58 0,00943 5,10
59 0,00831 4,23
60 0,00929 4,81
61 0,01088 5533
62 0,01313 6,36
63 0,01337 5,83
64 0,01329 6,51
65 0,01871 8,82
66 0,01695 7,19
67 0,01860 7,54
68 0,00842 4,31
69 0,00745 3,80
70 0,00760 3,88
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TABLA 14

Transferencia de calor en capa simple de cilindros

(condicioncs de conveccidn solamente)

Corrida QU - (QR"' QC) h
No kcal/h kcal/h.m%oc
43 124,7 39,24
44 110,7 32,09
45 195,5 50,97
46 168,1 41,15
47 242,5 56,24
48 140,4 32,05
49 113,2 26,81
50 218, 4 66,80
51 171,3 51,33
52 209,3 57,62
53 128,5 41,92
54 116,6 35,94
55 197,1 51,06
56 176,0 46,72
57 115,4 37,63
58 101,0 34,51
59 89,5 29,20
60 99,8 32,07
61 116,6 35,92
62 139,9 44,03
63 142,7 39,53
64 141,9 42,81
65 19598 60’31
66 176, 4 46,85
67 194,5 50,71
68 87,9 28,30
69 7755 25,28

70 79,6 255,93



TABLA 15

Transferencia de calor en capa simple de cilindros

C4lculo del Nusselt

Corrida Nu Re,
No (No  Nusselt) (No  Reynolds)
43 31,8 765
44 26,5 527
45 41,3 1.203
46 33,7 922
47 45,71 1.340
48 26,0 606
49 21,8 428
50 54,2 1.475
51 41,17 1.320
52 46,8 1.415
53 34,0 853
54 29,2 709
55 41,4 1.200
56 37,8 1.065
57 3045 678
58 28,0 645
o9 23,7 427
60 26,0 478
61 29,2 645
62 35,9 1.085
63 32,1 823
64 34,71 1.000
65 49,0 1,600
66 38,1 1.020
67 41,2 1.150
68 23,0 480
69 20,5 370

70 21,1 340
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TABLA 16

Transferencia de masa y calor en capa simple de cilindros

Corrida

9

o (1) (2)

43 0,04974 0,04505 765
44 0,05943 0,05359 527
45 0,03971 0,03751 1.203
46 0,04167 0,03930 922
47 0,03895 0,03689 1.340
48 0,05087 0,04657 606
49 0,06153 0,05523 428
50 0,04221 0,04001 1.475
51 0,03730 0,03500 1.320
52 0,03793 0,03589 1.415
53 0,04713 0,04334 853
54 0,04941 0,04457 709
55 0,03937 0,03743, 1.200
56 0,04080 0,03853 1.065
57 0,05431 0,04903 678
58 0,05301 0,04717 645
59 0,06841 0,06015 427
60 0,06633 0,05894 478
61 0,05410 0,04921 645
62 0,03919 0,03593 1.082
63 0,04489 0,04238 823
64 0,04096 0,03789 1.000
65 0,03451 0,03300 1.600
66 0,04252 0,04021 1.020
67 0,04070 0,03841 1.150
68 0,06141 0,05392 480
69 0,06922 0,05981 370
70 0,07731 0,06682 340

(l) : sin descuentos de aportes por radiacién y conduccién

(2) ¢ con

Factor Jy de Chilton y Colburn

"

Jn

dn

1

Re

"
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TABLA 17

Transferencia de masa y calor en capa simple de cilindros

Factor jj de Chilton y Colburn'

Corrida NP Ja Jq Re,
Ne (1) (2) (3)
43 0,04877 0,04322 0,04529 765
44 0,05853 0,05221 0,05403 527
45 0,03749 0,03499 0,03669 1.203
46 0,04052 0,03770 0,03911 922
47 0,03849 0,03600 0,03730 1.340
48 0,04917 0,04413 0,04562 606
49 0,057717 0,05063 0,05433 428
50 0,03966 0,03725 0,03882 1.475
51 0,03723 0,03451 0,03613 1.320
52 0,03616 0,03380 0,03516 1.415
53 0,04568 0,04077 0,04269 853
54 0,05342 0,04714 0,04961 709
55 0,03787 0,03556 0,03697 1.200
56 0,03995 0,03719 0,03873 1.065
57 0,05142 0,04543 0,04767 678
58 0,05157 0,04411 0,04717 645
59 0,06526 0,05600 0, 05865 427
60 0,06549 0,05675 0,05959 478
61 0,05253 0,04690 0,04902 645
62 0,036380 0,03319 0,03471 1.082
63 0,04437 0,04017 0,04168 823
€4 0,04067 0,03698 0,03868 1.000
65 0,03571 0,03222 0,03369 1.600
66 0,04470 0,04112 0,04302 1.020
67 0,04080 0,03310 0,03990 1.150
68 0,05392 0,05321 0,05556 480
69 0,06111 0,06000 0,06275 370
70 0,06780 0,06662 0,06873 340

(1) ¢ sin descuentos de aportes por radiacidn y conduccidn

(2) s con r 1" " "

(3) ¢ igual que (2) pero ademds con la reduccién de la presidn

de vapor del agua por efectos capilares.
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TABLA 18

Transferencia de masa en capa simple de cilindros

Corrida
No

113
114
115
116
117
118
119
120
121
122
123
124
125
126
127
128
129
130
131
132
133
134
135
136

sobre

lecho

inerte

Ny
kgmol/h

0,02231
0,02022
0,03411
0,02937
0,04231
0,02533
0,02072
0,03801
0,03011
0,03668
0,02301
0,02135
0,03419
0,03066
0,02111
0,01873
0,01677
0,01856
0,02111
0,02524
0,02544
0,02537
0,04013
0,02547

(ra)e
atme

0,0191
0,0191
0,0200
0,0156
0,0130
0,0184
0,0203
0,0214
0,0191
0,0200
0,0145
0,0169
0,0126
0,0156
0,0181
0,0206
0,0134
0,0184
0,0176
0,0177
0,0211
0,0214
0,0134
0,0130

ps
atme

0,0291
0,0253
0,0275
0,0300
0,0296
0,0296
0,0303
0,0307
0,0296
0,0300
0,0281
0,0296
0,0253
0,0275
0,0291
0,0312
0,0277
0,0291
0,0279
0,0286
0,0310
0,0303
0,0253
0,0253



Corrida

No

113
114
115
116
117
118
119
120
121
122
123
124
125
126
127
128
129
130
131
132
133
134
135
136

TABLA 18 {cont.)

-107=

(b5-2) g

atm.

0,01051
0,01039
0,01253
0,01136
0,01413
0,01296
0,01274
0,01150
0,01020
0,01141
0,00967
0,00952
0,01093
0,01065
0, 09510
0,09415
0,09875
0,01095
0,01010
0,09786
0,01075
0,00993
0,01214
0,01020

kg

kgmol/h.mgatm

o
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14,7
11,0

G

2.820
1.940
4.430
3.400
4.950
2.235
1.575
5.430
4-770
5.220
3.140
2.620
4.430
3.930
2.500
2.370
1.575
1.765
2.370
4.000
3.030
3.680
5.920
3,780

Re

755
527
1.203
922
1.340
606
428
1.475
1.320
1.415
853
709
1.200
1.065
678
645
4217
478
645
1.085
823
1.000
1.600

1.020
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TABLA 19

Transferencia de calor en capa simple de cilindros

sobre lecho inerte

Corrida Q (ta), ts
No kcal/h °c °c
113 232,3 40,2 23,8
114 211,0 40,8 21,5
115 356,0 41,3 22,9
116 306,6 40,3 2443
117 441,77 40,6 24,1
118 264, 4 40,6 24,1
119 216,3 39,8 24,5
120 396,8 39,7 2457
121 314,3 40,6 2441
122 382,9 40,3 24,43
123 240,2 44,8 23,3
124 222,9 4445 24,1
125 356,9 41,4 21,5
126 320,1 41,3 22,9
127 220,3 41,2 23,8
128 195,5 41,6 25,0
129 175,1 44,7 23,0
130 193,8 40,2 23,8
131 220, 4 39,3 23,1
132 263,5 40,5 23,5
133 265,6 40,2 24,9
134 265,0 4044 2445
135 418,8 40,3 21,5

136 265,9 40,8 24,5
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TABLA 19 ( ccnt.)

Corrida (ta—ts)ml h G Re,
No C kcal/h.chb kg/h.m2

113 15,7 65,2 2.820 T€5
114 16,2 57,1 1.940 527
115 19,7 79,3 4430 1.203
116 18,0 75,2 3.400 922
117 21,9 89,2 4.950 1.340
118 19,1 60,8 2.235 606
119 19,6 48,1 1.575 428
120 17,5 100,1 5.430 1.475
121 15,8 87,3 4.770 1.320
122 17,5 96,0 5.220 1.415
123 15,1 70,0 3.140 853
124 14,8 66,3 2.620 709
125 17,4 90,3 4,430 1.200
126 16,8 83,1 3.930 1.065
127 14,2 68,3 2.500 678
128 13,5 63,8 2.370 645
129 15,2 50,8 1.575 4217
130 16,4 52,0 1.765 478
131 16,6 58,4 2.370 645
132 14,6 7955 4.000 1.085
133 16,5 71,1 3,030 823
134 15,1 17,2 3.680 1.000
135 17,6 104,3 5.920 1.600
136 15,1 17,6 3.780 1.020
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TABLA 20

Transferencia de masa y calor en capa simple de cilindros

Sobre lecho inerte

Factores j de Chilton y Colburn

Corrida

No
113 0,0751 0,0725
114 0,0952 0,0925
115 0,0585 0,0565
116 0,0718 0,0693
117 0, 0585 0,0557
118 0, 0885 0,0803
119 0,0990 0,0953
120 0,0599 0,0565
121 0,0595 0,0570
122 0,0598 0,0568
123 0,0725 0,0697
124 0,0822 0,0787
125 0,0662 0,0650
126 0,0685 0,0675
127 0,0890 0,0815
128 0,0872 0,0775
129 0,1045 0,1017
130 0,0957 0,0886
131 0, 0800 0,0810
132 0,0650 0,0600
133 0,0764 0,0718
134 0,0683 0,0644
135 0,0573 0,0536

136 0, 0667 0,0630



Corrida
No

71
72
13
14
5
76
17
78
19
80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
90
91
92
93
94
95
96
91
98
99
100
101
102
103
104
105
106
107
108
109
110
111
112
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TABLA 21

Transferencia de masa en lecho relleno

Ny

kemol/h

0,04972
0,09240
0,09022
0,05575
0,07060
0,09600
0,09718
0, 10180
0,09885
0,06676
0,05130
0,07750
0,04050
0,03312
0,04219
0,09380
0, 06680
0,07563
0,05660
0,09730
0,07475
0,09440
0,03110
0,04935
0,05026
0,05100
0,05560
0,04350
0, 06000
0,06515
0,05582
0, 05960
0,07157
0,06315
0,07055
0,07931
0,06651
0,04755
0304540
0,06700
0,04950
0,08250

(pa),
atm,

0,008295
0,008303
0,008776
0,007987
0,008605
0,009734
0,009579
0,009422
0,009736
0,009579
0,01006

0,01006

0,01083

0,01377

0,01377

0,01291
0,01375

0,01359
0,01193

0,01375

0,01360
, 01252

0,008295
0,008295
0,008295
0,008295
0,008295
0,009734
0,009734
0,009734
0,009734
0,009734
0,009422
0,009422
0,009422
0,009422
0,009579
0,009579
0,009579
0,009579
0,01083

0,01083

O

(pa)g
atm,

0,02051
0,01804
0,01861
0,01836
0,01851
0,01821
0,01894
0,01894
0,01821
0,02274
0,02054
0,01989
0,02191
0,02377
0,02315
0,02174
0,02313
0,02265
0,02191
0,02219
0,02219
0,02083
0,02370
0, 02368
0,02191
C,02214
0, 02002
0,02463
0,02191
0,01965
0,01955
0,02033
0,02274

0,02114

0,01904
0, 02060
0, 02002
0, 02540
0, 02568
0, 02274
0,02021
0,01902

Ps
atm,

0,02224
0,02251
0,02265
0,02175
0,02175
0,02366
0,02380
0,02366
0,02366
0,02322
0,02395

0,02410
0,02424
0,02587
0,02608
0,02563
0,02641
0,02641
0,02521
0,06610
0,06480
0,02510
0,02223
0,02223
0,02223
0,02223
0,02223
0,02337
0,02337
0,02337
0,02337
0,02337
0,02337
0,02337
0,02337
0,02337
0,02292
0,02292
0,02292
0,02292
0,02393
0,02393
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TABLA 21 ( cont. )

Corrida (ps=pa)m1 ke G Req
No atme. kgmol/han%atm, kg/h.m2
T1 0,005847 9,93 2.210 600
72 0,008440 12,80 4.480 1.215
73 0,007979 13,21 4.288 1.162
74 0,008127 8,61 2.463 567
75 0,007803 10,56 3.320 903
76 0,009039 12,40 4.880 1.257
17 0,008715 13,02 44595 1.248
8 0,008614 13,80 5.000 1.358
79 0,009032 12,78 50122 1.390
80 0,01214 10,42 3.175 062
81 0,006583 9.09 2.361 640
82 0,007950 11,55 3.735 1.012
83 0,006324 71,48 1.760 478
84 0,005794 6,67 1.377 373
85 0,006546 8,00 2.088 566
86 0,007781 14,07 4.877 1.323
87 0,007778 10,03 3.488 950
88 0,008199 10,77 3.970 935
89 0,007103 9,30 2.695 732
90 0,008656 13,12 5.435 1.462
91 0,008539 11,61 3.897 1.080
92 0,008091 13,62 5.243 1.415
93 0,005847 6,21 1.300 352
94 0,008332 6,90 1.320 358
95 0,007876 Ts42 1.550 420
96 0,008100 71,31 1.470 398
97 0,009017 7,18 1.600 434
98 0,008715 5,82 1.150 312
99 0,008414 8,30 1.920 520
100 0,009032 8,40 2.160 585
101 0,007651 8,50 2.320 629
102 0,007702 9,00 2.520 683
103 0,008098 10,31 3,000 813
104 0,007003 10,52 3.600 975
105 0,007116 11,53 4,200 1.103
106 0,007777 12,01 4.050 1.095
107 0,0086091 9,60 2.650 718
108 0,008656 6.43 1.100 298
109 0,008538 6,21 1.040 282
110 0,008112 9,60 3.000 812
111 0,007666 7,51 1.900 515

112 0,008001 12,00 4.550 1.230
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TABLA 22

Transferencia de calor en lecho relleno

Corrida Q ( ta )g ( ta )g ts
No kcal/h °c °c °c
71 524,0 41,0 24,3 19,4
12 973,1 41,5 26,6 19,6
73 952,5 41,5 26,7 19,7
14 58755 42,2 26,2 19,5
75 745,0 41,4 26,4 19,5
76 1.012,0 42,2 29,1 20,4
71 1.021,0 42,3 28,6 20,5
78 1.073,0 41,8 28,0 20,4
79 1.042,1 41,7 29,0 20,4
80 703,0 41,5 26,9 20,1
81 540,0 41,7 25,5 20,6
82 815,0 41,8 27,6 20,7
83 425,8 41,3 2449 20,8
84 348,1 40,9 25,7 21,9
85 444,42 41,1 26,4 22,0
86 985,38 41,6 28,9 21,8
87 702,0 41,9 27,5 22,2
88 794,5 41,8 28,6 22,2
89 595,3 41,8 26,8 21,4
90 1.022,0 42,1 29,5 22,3
91 785,1 42,1 29,0 22,2
92 992, 5 41,5 29,4 21,6
93 327,8 41,0 23,0 19,4
94 520,0 41,0 26,6 19,4
95 530,0 41,0 26,0 19,4
96 53755 41,0 26,6 19,4
o1 58555 41,0 28,0 19,4
98 458,1 42,2 2759 20,4
99 632,1 42,2 27,6 20, 4
100 685,0 42,2 28,4 20,4
101 589,2 42,2 25,3 20,4
102 617,0 42,2 2551 20,4
103 753,1 41,8 27,6 20, 4
104 66445 41,8 24,8 20,4
105 74342 41,8 25,3 20,4
106 83555 41,8 25,6 20,4
107 702,1 41,5 26,9 20,1
108 501,2 41,5 28,6 20,1
109 478,8 41,5 28,3 20,1
110 706,1 41,5 28,8 20,1
111 521,1 41,3 28,9 20,¢
112 869,1 41,3 26,9 20,8
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TABLA 22 ( cont.)

Corrida (ta=ts) 1 h G Re
No oC keal/h.m$ ¢ kg/h om?
71 11,3 54,13 2,210 600
12 13,1 86,73 4,480 1.215
13 13,1 84,89 4.288 1.162
T4 12,8 53,60 2.463 567
75 13,0 66,88 3.320 903
76 14,2 83,22 4.880 1.257
17 13,9 85,80 4.595 1.248
78 13,3 94420 5.000 1.358
79 14,1 86,27 5,122 1.390
80 12,7 64,61 3.175 862
81 11,1 56,80 2.361 €40
82 12,7 74,90 3.735 1.012
83 10,2 48,74 1,760 478
84 94 43,23 1.377 373
85 10,0 51,86 2.N88 566
86 12,4 92,84 4.877 1.323
87 11,0 74,50 3.488 950
88 11,9 77,91 3.970 935
89 11,3 61,50 2.695 732
90 12,5 95442 5.435 1.462
91 12,2 75,13 3.897 1.080
92 13,0 89,09 5.243 1.415
93 8,8 43,50 1.300 352
94 13,3 45,51 1.320 358
95 12,8 48,10 1.550 420
96 13,3 47,00 1.470 398
97 14455 47,11 1.600 434
98 13,9 38,25 1.150 312
99 13,6 54,15 1.920 520
100 14,5 55,11 2.160 585
101 11,5 59,55 2.320 629
102 11,2 64,05 2.520 683
103 13,7 61,15 3,000 813
104 11,0 70.12 3,600 975
105 11,4 15,56 4,200 1.103
106 12,1 80,10 4.050 1.095
107 12,8 63,51 2,650 718
108 13,9 42,10 1.100 298
109 13,6 41,05 1,040 282
110 12,0 64,24 3.000 812
111 12,1 50,10 1.900 515

112 12,9 78,84 4550 1.230
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TABLA 23

Transferencia de masa y calor en lecho relleno

Factores j de Chidton y Colbumm

Corrida 3 iz Re,,
NO
71 0,07957 0,09711 600
72 0,06291 0,06169 1.215
73 0,06409 0,06658 1.162
14 0,07022 0,07551 567
15 0,06527 0,06875 903
76 0,05525 0,05481 1.257
7 0,06049 0,06132 1.248
78 0,06104 0,05962 1.358
79 0,05487 0,05393 1.390
80 0,06658 0,07086 862
81 0,07845 0,08317 640
82 0,06629 0,06687 1.012
83 0,08988 0,09185 478
84 0,10267 0,10959 373
85 0,10010 0,08264 566
86 0,06219 0,06219 1.323
87 0,06956 0,06219 950
88 0,06397 0,05859 935
89 0,07424 0,07459 732
90 0,05734 0,05222 1.462
91 0,06271 0,06432 1.080
92 0,05545 0,05611 1.415
93 0,10967 0,10315 352
94 0,11276 0,11275 358
95 0,10115 0,1C336 420
96 0,10456 0,10754 398
97 0,09556 0,09693 434
98 0,10756 0,10924 312
99 0,09271 0,09279 520
100 0,08287 0,08400 585
101 0,08365 0,07915 629
102 0,08253 0,07704 683
103 0,06945 0,07434 813
104 0,06305 0,06312 975
105 0,05336 0,05926 1.103
106 0,06423 0,06413 1.095
107 0,07786 0,07824 718
108 0,12346 0,12622 298
109 0,12876 0,12911 282
110 0,09216 0,06922 812
111 0,08556 0,08539 515
112 0,05765 0,05688 1.230
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Apéndice

Cédigo de ordenamniento de 1los cilindros

( En cada tipo de ordenamiento hay 81 cilindros)

10

11

12

Distancia entre los cilindros : 1 mm
Distancia entre los cilindrns : 10 mm

Distancia entre los cilindros de cada grupo triangu-
lar ¢ 1 mm

Distancia entre grupos de cilindros : 15 mm

Distancia entre los cilindros periféricos y el cen-
tral de cada grupo : L mm

Distancia entre los cilindros periféricos de cada
grupo s 10 mm

Distancia entre los cilindros periféricos de cada
grupo : 1 mm

Distancia entre los cilindros periféricos y el cen-
tral en cada grupo : L mm

Distancia entre los dos cilindros de cada par hori-
zontal : 1 mm

Distancia entre pares : 10 mm

Distancia entre los cilindros de cada grupo cuadran-
gular ¢ 1 mm
Distancia entre los grupos cuadrangulares : 10 mm

Distancia entre los cilindros de la misma fila ho-
rizontal : 1 mm
Distancia entre lLas filas horizontales : 10 mm

Distancia entre cilindros de la misma fila horizon-

tal - L mm
Distancia entre logs dos cilindros de cada par ver-

tical ¢ 1 mm

Distancia entre pares verticales : 1O mm

Distancia entre cilindros entre si en cada cruz : «
¢ 1l mm

Distancia entre cilindros de la misma fila horizon-
tal : 1 mm; entre filas horizontales altern. 1 y 10 mm

©

Distancia entre cilindros de cada orden. horiz. : 1 mp
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Los cilindros se tocan entre si, tanto horizontal - como
ve:ticalmente.

Los cilindros de la misma fils horizontal se tocan entre si.
Distancia entre filas horizontaless 10 mm

Los cilindros periféricos de cada grupo exagonal contactan
con el cilindro central, pero no entre si.

Los grupos hexagonales estdn distriuidos como para ocupar
toda la base la cznasta.

Los cilindros de cada par ce tocan entre si.
Distancia entre pares de cilindros, tanto horizontal - como
verticalmentes 10 mm

Log cilindros integrantes de cada grupo triangular se tocan
entre si.

Los grupos triangulares equidistan entre si ocupando toda
la base de la canasta.

Los cilindros periféricos de cada _rupo contactan con el
centrale.
Distancia entre log cilindros periféricos: 15 mm



Apéndtce
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