-8

ClA

=N

OPERACIONLS DL

TRANJFEKL

DE mjﬂ 2/

ROBERT E. TREYPAL




OPERACIONES DE

TRANSFERENCIA
DE MASA,

SEGUNDA EDICION

Robert E. Treybal

Profesor de Ingenieria  Quimica
Universidad de Rhode Island

Traduccion:

AMELIA GARCIA RODRIGUEZ

Maestra en Ciencias, Universdad McGuill,
Profesora en la Facultad de Quimica

Universidad Nacional Auténoma de Méico

Revision  técnica:

R FRANCISCO JOSE LOZANO

Maestro Titular de Transferencia de Masa
Facultad de Ciencias Quimicas,

Divison de Estudios Superiores de la
Universidad Nacional Auténoma de México

McGRAW-HILL

M o Epapy BUENOS AIRES « CARACAS « GUATEMALA . LISBOA
MADRID . NUEVA YORK « PANAMA « SAN JUAN . SANTIAGO. SXDPAULO
AUCKLAND « HAMBURGO. LONDRES + MILAN « MONTREAL « NUEVA DELHI
PARIS « SAN FRANCISCO . SINGAPUR .« ST. LOUIS
SIDNEY « TOKIO. TORONTO



CONTENIDO

Prélogo Xi
Las operaciones de transferencia de mase
Clasficacion de las operaciones de trandferencia de mase. 2
Eleccion entre los mttodos de separaci o
Métodos de realizacion de las operaciones:

de transferencia de mase ¢
Fundamentos del disenc 17
Sistemas de unidades 12

Primera parte. Difuson y transferencia de masg

¢ Difuson molecular en fluidos 23
Difusién molecular en estado estacionario
en fluidos sin movimiento y en flujo laminar 28
Transferencia de cantidad de movimientc
y de cdor en régimen lamina 42
3 Coeficientes de transferencia de mase 5C
Coeficientes de transferencia de
masa en flujo laminar 35
Coeficientes de transferencia de
masa en flujo turbulentc 50
Analogias entre la transferencia de
masa, de cdor y de cantidad de movimientc 75
Datos experimentales de transferencia de
masa en casos sencillos 32

Transferencia Smultanea de masa y caor 38


ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln


viii ~ CONTENIDO

4 Difusion en solidos 10C
Ley de Fick para la difusior 100
Tipos de difusion en solidos 10¢
£ Transferencia de masa interfacial 1€
Eauilibric 11€
Difusdn interfacid 12E
Baance de materic 132
Ftapas 14¢
Segunda  parte.  Operaciones  gas{iquido
6  Equipo para las operaciones gas-liquido 157
Dispersion del gas 157
Tanques de burbuieo (columnas de burbuja) 15¢
Tanques aoitados mecanicamente 165
Aaitacion mecanica de liquidos en una sola fase 16"
Aaitacion mecanica, contacto gas-liquidc 173
Torres de platos 17¢
Dispersion del liquidc 21(
Lavados Venturi 21(
Torres de paredes mojadas 217
Torres y camaras de aspersior 217
Torres empacadas 213
Coeficientes de transferencia de
masa para torres empacadas 221
Fluio de liguido v das a corriente paraele 23F
Efectos terminaes y mezclado axial 23k
Torres de platos vs torres empacadas 231
7 Operaciones de humidificacior 247
Eauilibrio vaoor liauido y entdpie
de sustancias puras 247
Mezclas de vanor-oas: 251
Operaciones 0as-liquidc 21(
Operaciones adiabaticas: 271
Operacion no adiabatica; enfriamientc 01

0or evaporacior


ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln


CONTENIDO ix

8  Absorcion de gases 306
Solubilidad de gases en liquidos

en € equilibrio 307
Transferencia de un componente.

Baance de materic. 314
Operacion a contracorriente en varias

etapas. Transferencia de un componente: 321
Equipo de contacto continuc 333
Sistemas de multicomponentes 357
Absorcion cor ‘eaccion  quimice. 36¢

9 Destilacion 378
Equilibrio vapor-liquido 379
Operacion de una sola etapa.

Evaporacion instantanee 401
Destilacion diferencia o sencille 40€
Rectificacion continua. Mezclas binarias 41C
Torres de varias etapas (platos).

El método de Ponchon vy Savarit 414
Torres de varias etapas (platos).

El método de McCabe Thile 445
Equipo de contacto continuo (torres empacadas) AT72
Sistemas de multicomponentes 478
Destilacion d vacic 51C

[Tercera parte. Operaciones |iquido-liguidd

10 Extraccion  liquide 52¢
Equilibrio liquidc 531
Equipo y diagramas de flujc 543
Contacto por etapas 543
Extractores por etapas 577
Extractores diferenciales

(de contacto continuo) 60C

ICuarta parte. Operaciones solido-fluidg

[ Absorcion e intercambio idnicc 625
Equilibrios de adsorcidn 62¢


ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln


X

CONTENIDO

12

13

Gasss 'y vapores  sencillos
Mezclas de vapor y ges
Liquidos

Operaciones de adsorcion
Operacion por etapas
Contacto continua

Secado
Eauilibric
Operaciones de secadc

Secado por lotes
Mecanismo del secado por lotes
Secado continuc

Lixiviacion
Oparadon en estado no estacionario

Operacion en estado estacionario (continuo)
Vétodos de calculc

62¢
63€
641
B4t
B4t
67t

72¢
722
72€
73C

74z
75¢

792

795
808
822


ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln

ojlhljk uihnojkln


PROLOGO

Al presentar |a tercera edicion de este libro, mi proposito es € mismo que en la
edicion anterior: “proporcionar un instrumento para ensefiar mediante un curso
formal o autodidactico, lastécticas y principios del disefio de equipo paralas
operaciones de transferencia de masa en Ingenieria quimica’. Al igua que ayer,
estas operaciones son, en principio, responsabilidad del ingeniero quimico pero
en la actualidad resultan necesarias dentro de otras ramas de la Ingenieria. Por
giemplo, se necesitan, especiamente, en e control de la contaminacion ambiental
y en la proteccion del ambiente, donde predominan los procesos de separacion se
requieren también en la metalurgia extractiva, que las utiliza con mayor frecuen-
cia en métodos mas complejos y precisos.

Aproveché esta oportunidad para mejorar muchas explicaciones, actualizar
los datos del disefio y para dar mayor fluidez a la reaccion del texto. En esta edi-
cion se andizan temas como la teoria de la dongacion de lainterfase parala
transferencia de masa, € enfriamiento por transpiracion, nuevos tipos de torres
de platos, adsorbedores sin generacion de calor y otros temas similares. Se pre-
sentan méodos completos de disefio de mezcladores con sedimentadores y
equipos de extraccion de platos perforados, tanques de burbujeo y tanques con
agitacion mecénica para contacto gas-liquido, liquido-liquido y sblido-liquido;
torres absorbedoras empacadas de tipo adiabético y enfriadores por evaporacion.
Se presentan nuevos ejemplos y problemas resueltos para que el estudiante ad-
quiera practica. Con objeto de mantener la extenson de este libro dentro de
limites razonables, se omitid € estudio breve de las Ilamadas operaciones menos
convencionales, que aparecia en € Ultimo capitdlo de la edicion anterior.

Los lectores familiarizados con las ediciones anteriores notaran de inmediato
el cambio. Esta nueva edicion se escribi, principamente, en el sistema interna-
cional de unidades (SI). Con €l deseo de facilitar la conversion a este sistema, se
efectué una modificacion importante: aunque.son més de mil las ecuaciones nu-
meradas, solo 25 no se pueden utilizar en cualquier sistema de unidades -Sl, in-
glés de Ingenieria, métrico de Ingenieria CGS, u otro -. Las pocas ecuaciones cuyas

xi



Xii PROLOGO

dimensiones ain no se adecuan a todos los Sstemas se dan en Sl y, mediante citas
a pie de p&jina u otros recursos, en unidades inglesss de Ingenieria Se sguib d mis
mo procedimiento con todas las tablas de datos, dimensiones importantes en el
texto y la mayoria de los problemas. El capitulo 1 incluye una extensa lista de fac-
tores de converson de otros sistemas ad S, la cud abarca todas las cantidades que
se necesitan para utilizar este libro. Espero que este libro estimule la transicién al
Sl, cuyas ventagjas son cada vez mas claras conforme uno se va familiarizando
con 4.

Sigo en deuda con muchas firmas y publicaciones, porque me permitieron
utilizar su material; mayores agradecimientos a la gran cantidad de ingenieros y
cientificos cuyos trabajos formaron la base para un libro de este tipo. También
agradezco a Edward. C. Hohmann y William R. Schowalter, asi como a varios
revisores anénimos, por haberme hecho Utiles sugerencias y, especialmente, al
persond editoria que tanto me ayudo.

* Robert E. Treybal



CAPITULO

UNO

LAS OPERACIONES
DE TRANSFERENCIA DE MASA

Una parte importante de |las operaciones unitarias en Ingenieria quimica esta rela-
cionada con € problena de modificar la composicion de soluciones y mezclas me
diante métodos que no impliquen, necesariamente, reacciones quimicas. Por lo
comun estas operaciones se encaminan a separar las partes componentes de una
sustancia.

En @ caso de mezclas, las separaciones pueden ser totamente mecanicas, co-
mo lafiltracion de un sdlido a partir de una suspension en un liquido, la clasifica
cion de un solido por tamafio de particula mediante cribado o la separacién de
particulas en un sdlido basandose en su densidad. Por otra parte, si las operacio-
nes cambian la composicion de soluciones, entonces se CONOCEN COMO  Operaciones
de transferencia de masa; éstas son las que nos interesan aqui.

Es mucha la importancia de estas operaciones. Raro es €l proceso quimico
gue no requiere de la purificacion inicial de las materias primas o de la separacion
final de los productos y subproductos; para esto, en general, se utilizan las opera-
ciones de transferencia de, masa. Quiza se podria apreciar rapidamente laimpor-
tancia de este tipo de separaciones en una planta procesadora, si se observa la
gran cantidad de torres que llenan una moderna refineria de petréleo: en cada
una de las torres se realiza una operacion de transferencia de masa. Con frecuen-
cla, € costo principad de un proceso deriva de las separaciones. Los costos por se-
paracion o purificacion dependen directamente de la relacién entre la concentra
cioninicial y fina de las sustancias separadas; si esta relacion es elevada, también
lo serén los costos de produccion. Asi, e acido sulfdrico es un producto relativa
mente barato, debido en parte a que € azufre se encuentra bastante puro a esta-
do natural, mientras que el uranio es caro a causa de su baja concentracion en la
naturaleza.
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Las operaciones de transferencia de masa se caracterizan por transferir una
sustancia a través de otras a escala molecular. Por gjemplo, cuando el agua, por
evaporacibén, pasa de una alberca a una corriente de aire que fluye sobre la super-
ficle dd agua las moléculas de vapor de agua se difunden, a través de las molécu-
las de aire en la superficie, dentro de la masa de la corriente de aire, la cud las
arrastra consigo. El fendmeno que nos interesa, principalmente, no es e movi-
miento como resultado de una diferencia de presion, como sucede cuando se
bombea un liquido a través de una tuberia. En los problemas por tratar, la trans-
ferencia de masa es un resultado de la diferencia de concentraciones, o gradiente,
en donde la sustancia que se difunde abandona un lugar en que esta muy con-
centrada y pasa a un lugar de baja concentracion.

CLASIFICACION DE LAS OPERACIONES DE
TRANSFERENCIA DE MASA

Es (til clasificar las operaciones y dar jemplos de cada una de €ellas, con d fin de
indicar e panorama de los temas por tratar en este libro y para proporcionar un
medio para definir algunos de los términos que se utilizan en forma comn.

Contacto directo de dos fases inmiscibles

Esta categoria es la méas importante de todas e incluye a la mayoria de las opera-
ciones de transferencia de masa. En este caso, se aprovecha la circunstancia de
gue, con muy pocas excepciones, las composiciones de las fases son distintas en
un sstema de dos fases de varios componentes en € equilibrio. En otras palabras,
los diversos componentes estan distribuidos en forma distinta entre las fases.

En algunos casos, la separacion lograda de esta manera, proporciona inme-
diatamente una sustancia pura, debido a que una de las fases en equilibrio sdlo
contiene un componente. Por ejemplo, € vapor en contacto con una solucion sa-
lina acuosa liquida en € equilibrio no contiene sal, sin importar la concentacion
de ésta en d liquido. En la misma forma, un sdlido en contacto con una solucién
salina liquida en € equilibrio, o bien es agua pura o sa pura, segin € lado de la
composicion eutéctica en que esté d liquido. Partiendo de la solucién liquida 'y
evaporando toda € agua, se puede lograr una separacion completa. Asimismo,
puede obtenerse sal pura 0 agua pura, congelando parcialmente la solucion.

En principio, a menos puede obtenerse sal y agua pura mediante solidifica-
cion total y, posteriormente, por separacion mecanica de la mezcla eutéctica de
cristales. En casos similares, en que se forman inicidmente las dos fases, éstas po-
seen de inmediato la composicion final que poseen en € equilibrio; acanzar este
Ultimo no es un proceso dependiente del tiempo. Dichas separaciones, con una
excepcion, no se consideran generalmente entre las operaciones de transferencia
de masa.
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En las operaciones de transferencia de masa, ninguna de las fases en €
equilibrio consta de un Unico componente. Por ello, cuando inicialmente se po-
nen en contacto las dos fases, no constan (excepto en forma casua) de la compo-
sicion que tienen en € equilibrio. Entonces, € sistema trata de acanzar €
equilibrio mediante un movimiento de difusion relativamente lento de los compo-
nentes, los cuales se transfieren parcialmente entre las fases en el proceso. Por
tanto, las separaciones nunca se completan, aungque, como se mostrara, pueden
[levarse tanto como se desee hacia la terminacion (pero no totalmente) mediante
manipulaciones apropiadas.

Los tres estados de agregacion de la materia -gas, liquido y solido- permi-
ten seis posibilidades de contacto interfacial.

Gas-gas Puesto que, con pocas excepciones, todos los gases son  completamente
solubles entre si, esta categoria no se realiza practicamente.

Gas-liquido  Si todos los componentes del sistema se distribuyen entre las fases
en e equilibrio, la operacion se conoce como destilacion fraccionada (o con fre-
cuencia, simplemente como destilacion). En este caso, |la fase gaseosa se crea a
partir del liquido por calentamiento; o0 a la inversa, € liquido se crea a partir del
gas por diminacion de calor. Por ggemplo, si parcialmente se evapora por calen-
tamiento una solucion liquida de écido acético y agua, se descubre que la nueva
fase vapor creada y € liquido residual contienen acido acético y agua, pero que
sus proporciones en e equilibrio son diferentes de aquéllas en las dos fases y dife-
rentes, también, de aguéllas en la solucion origind. S se separa mecdnicamente €
vapor del liquido y se condensa, se obtienen dos soluciones: uma rica en &ido acé
tico y otra en agua. En esta forma se ha conseguido cierto grado de separacion de
los componentes originales.

Las dos fases pueden ser soluciones; sin embargo, ambas poseen solo un
componente comun (o grupo de componentes) que se distribuye entre las fases.
Por giemplo, s una mezcla de amoniaco y aire se pone en contacto con agua
liquida, una gran cantidad de amoniaco, pero basicamente nada de aire, se disol-
vera en e liquido; en esta forma se puede separar la mezcla aire-amoniaco. Esta
operacion se conoce como absorcion de gases. Por otra parte, S se pone en con-
tacto aire con una solucién de amoniaco-agua, parte del amoniaco abandona el
liquido y entra en la fase gaseosa, operacion que se conoce como desorcion  La
diferencia entre estas operaciones esta Unicamente en €l sentido de la transferen-
cia del soluto.

S la fase liquida es un liquido puro que sblo contiene un. componente,
mientras que la gaseosa contiene dos 0 més, la operacion se conoce como humidi-
ficacion o deshumidificacion, segin el sentido de la transferencia (he agui la ex-
cepcion que se menciond antes). Por gemplo, € contacto entre aire seco y agua
liquida da como resultado la evaporacion de parte del agua al aire (humidifica-
cion del are). Al contrario, € contacto entre aire muy himedo y agua liquida pura
tiene como resultado la condensacion parcial de la humedad del aire (deshumi-
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dificacién). En los dos casos, se trata de la difusién de vapor de agua a través del
aire. Estas operaciones se incluyen entre las de transferencia de masa.

Gas-sdlido Nuevamente conviene clasificar las operaciones en esta categoria de
acuerdo con e nimero de componentes que aparecen en las dos fases.

S se va a evaporar parcialmente una solucion sdlida sin la aparicion de una
fase liquida, la nueva fase vapor formaday e sdlido residual contienen todos los
componentes originales, pero en proporciones diferentes; la operaciéon se llama
entonces sublimacion  fraccionada. Al igual que en la destilacion, las composi-
ciones finales se establecen por la interdifusion de los componentes entre las
fases. Aun cuando esta operacion es tedricamente posible, préacticamente no es
comln, debido a la poca conveniencia de trabgjar de esta manera con fases sdlidas.

Sin embargo, puede suceder que no todos los componentes estén presentes en
las dos fases. Si un sdlido humedecido con un liquido volatil se expone a un gas
relativamente seco, € liquido abandona el solido y se difunde en € gas, operacion
que dgunas veces se conoce como secado y otras como desorcidn. Un gemplo ca
0 es d secado de la ropa por exposicion d are en muchos casos, € homdlogo
industrial es el secado de madera o la eiminacién de humedad de una “torta de
filtrado” humeda por exposicion a aire seco. En este caso, la difusion es, por su-
puesto, de la fase Sdlida a la gascosa S la difusion tiene lugar en @ sentido opues
to; la operacion se conoce como adsorcion  Por giemplo, si una mezcla de vapor
de aguay aire se pone en contacto con silica gel activada, el vapor de agua se di-
funde en e solido, e cual lo retiene fuertemente; € aire, por tanto, se seca. En
otros casos, una mezcla de gases puede contener varios componentes, cada uno
de los cuales se adsorbe sobre un sdlido en proporcion diferente a los demés
(adsorcion  fraccionada). Por gjemplo, st mediante carbdn activado se pone en
contacto una mezcla de propano y propileno en estado gaseoso, los dos hidrocarbu-
ros son adsorbidos, pero en proporciones diferentes; se obtiene asi una separa-
cion de la mezcla gaseosa.

Cuando la fase gaseosa es vapor puro, como en la sublimacion de un sdlido
vol&til a partir de una mezcla de éste con un sblido no vol&til se tiene una opera
cion que depende mas de la velocidad de aplicacion de calor que de la diferencia
en concentraciones; se trata de un proceso esencialmente no difusivo. Lo mismo
es cierto para la condensacién de un vapor hasta obtener un sdlido puro, porque
la velocidad de condensacion depende de la velocidad de iminacion de calor.

Liquido-liquido  Las separaciones en que interviene el contacto entre dos fases
liguidas insolubles se conocen como operaciones de extraccion liquida. Un
gemplo sencillo, que resulta bastante familiar, es € procedimiento siguiente: s se
agita una solucion de acetona-agua con tetracloruro de carbono en un embudo de
separacion y se dgjan asentar los liquidos, gran parte de la_acetenaseencontrara
en la fase rica en tetracloruro de carbono por tanto, se habra separado del

agua. También se habra disuelto una pequefia cantidad del agua en € tetracloruro
de carbono y una pequefia cantidad de éste habra pasado a la capa acuosa; empe-
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ro, estos efectos son relativamente menores. Otro egemplo es la separacion de una
solucién de acido acético y acetona, agregandole a la solucién una mezcla inso-
luble de agua y tetracloruro de carbono. Después de agitar y dejar asentar, la ace-
tona y € &ido acético se encontrardn en las dos fases liquidas, pero en diferentes
proporciones. Una operacion de este tipo se conoce como extraccion fraccionada.
Otro caso de extraccion fraccionada puede realizarse a formar dos fases liquidas
a partir de una solucién con una sola fase, enfriando esta Ultima a una temperatu-
ra menor de la temperatura critica de solucion. Las dos fases que se forman
tienen diferente composicion.

Liquido-sdlido ~ Cuando todos los componentes estan presentes en las dos fases
en d equilibrio, la operacion se llama cristalizacion fraccionada. Td vez los
gemplos més interesantes, sean las técnicas especides de refinamiento zonal, que
se Uutilizan para obtener metales, asi como semiconductores ultrgpuros y de crista-
lizacion aductiva, en donde una sustancia -la urea, por gemplo- forma una
red cristalina que puede atrapar selectivamente largas moléculas de cadena sen-
cilla, pero que excluye a las moléculas ramificadas.

Son més frecuentes los casos en que las fases son soluciones (0 mezclas) que
contienen un Unico componente en comun. La disolucion selectiva de un compo-
nente en una mezcla sdlida mediante un disolvente liquido se llama lixiviacion o,
algunas veces, extraccion por disolventes. Como ejemplos se pueden citar la lixi-
viacién del oro a partir de los minerales que lo contienen por medio de soluciones
decianuro y lalixiviacion del aceite de semillas de algoddn a partir de las semillas
mediante hexano. Por supuesto, la difusion se efectlia ddl solido ala fase liquida
S la difusén s rediza en @ sentido opuesto, la operacion se conoce como adsor-
cion. De esta manera, € materid colorido que contamina las soluciones de azlcar
de cana impuras puede eliminarse poniendo las soluciones liquidas en contacto
con carbon activado: las sustancias coloridas quedan adsorbidas en la superficie
del carb6n sdlido.

Solido-sélido  Debido a las extraordinariamente lentas velocidades de difusion
entre fases Sdlidas, no existen operaciones industriddes de separacion dentro de es
ta categoria.

Fases sparadas por una membrana

Estas operaciones se utilizan relativamente con poca frecuencia, aun cuando su

importancia va rapidamente en aumento. Las membranas funcionan de modos

diferentes, seglin la separacién que se vaya a realizar. Sin embargo, por lo gene-

ral, sirven para prevenir que se entremezclen dos fases miscibles. También impi-

den e flujo hidrodindmico comun. Ademés, e movimiento de las sustancias a

través de las membranas es por difusion. Permiten una separacion de componen-
porgque no todos los componentes pueden atravesarlas.
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Gas-gas En la difusion gaseosa o efusién, la membrana es microporosa. S una
mezcla gase0sa, Cuyos componentes tengan pesos moleculares diferentes, se  pone
en contacto con un diafragma de este tipo, los diferentes componentes de la
mezcla pasan a través de los poros con una rapidez que depende de los pesos mo-
leculares. Habra, por consiguiente, diferentes composiciones a cada lado de la
membrana, y se obtendrg, en consecuencia, la separacion de la mezcla. De esta
manera se lleva a cabo la separacion a escala industrial de los isétopos del uranio,
en la forma de hexafluoruro de uranio gaseoso. En la permeacion, la membrana
no es porosay € gas que se transmite a través de la membrana se disuelve inicial-
mente en ellay posteriormente se difunde a través de la misma. En este caso, la
separacion se efectlia principalmente por medio de la diferente solubilidad de los
componentes.
El helio, por gemplo, se puede separar del gas natural por permeacion selec-

tiva, a través de membranas de polimeros fluorocarbonados.

Gas-liquido Estas son separaciones por permeacién, en que una solucion
liquida de alcohol y agua se pone en contacto con una membrana no porosa ade-
cuada, en la cual se disuelve e alcohol en forma preferente.

Después de atravesar la membrana, € acohol se evapora.

Liquido-liquido Se conoce como didlisis la separacion de una sustancia cristali-
na presente en un coloide, mediante € contacto de la solucion de ambos con un
disolvente liquido y mediante una membrana permeable tan sblo al disolventey a
la sustancia cristalina disuelta.

Por gjemplo, las soluciones acuosas de azlcar de remolacha contienen mate-
rial coloida indeseable, que puede eliminarse por contacto con agua y con una
membrana semipermeable. El azlcar y € agua se difunden a través de la membra-
na, pero las particulas coloidales, que son méas grandes, no pueden hacerlo. La
didalisis fraccionada, que se usa para separar dos sustancias cristalinas en solu-
cioén, aprovecha la diferente permeabilidad de la membrana respecto a las sustan-
cias. Si se aplica una fuerza electromotriz a través de la membrana, para facilitar
ladifusion de las particulas cargadas, la operacién se llama electrodidlisis. Si de
un disolvente puro se separa una solucién, por medio de una membrana permea
ble sdlo a disolvente, éste se difunde en la solucion y esta operacion se conoce
como dsmosis. Por supuesto, ésta no es una operacion de separacion; mas, Si
£ gerce una presion que se oponga a la preson osmética, d flujo del disolvente se
invierte, y € disolvente y € soluto de una solucion pueden ser separados por me-
dio de oOsmosis inversa. Ese es uno de los procesos que puede ser importante en la
desdlinizacion ddl agua de mar.

Contacto directo de fases miscibles

Debido a la dificultad para mantener los gradientes de concentracion sin mezclar
el fluido, las operaciones en esta categoria generalmente no son précticas desde €
punto de vista industrial, excepto en circunstancias poco usuales.
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La difusién térmica implica la formacion de una diferencia de concentracion
dentro de una Unica fase gaseosa o liquida a someter a fluido a un gradiente de
temperatura, con lo cud es posible separar los componentes de la solucion. De es
taforma, se separa el He? de su mezcla con He,

Si aun vapor condensable, como vapor de agua, se le permite difundirse a
través de una mezcla gaseosa, acareard de preferencia a uno de los componentes,
y realizara una separacion por medio de la operacion conocida como difusion de
barrido. S las dos zonas dentro de la fase gaseosa en donde las concentraciones
son diferentes, se separan mediante una pantalla que contenga aberturas relativa-
mente grandes, la operacién se conoce como atmolisis.

Si lamezcla gaseosa se sujeta a una centrifugacion  muy rapida, 1os compo-
nentes se separaran debido a las fuerzas que actlian sobre las diversas moléculas,
fuerzas que son ligeramente didtintas por ser diferentes las masas de-estas molécu-
las. Las moléculas més pesadas tienden a acumularse en la periferia de la
centrifuga. Este método también se utiliza para la separacion de los isétopos del
uranio.

Uso delos fendbmenos interfaciales

Se sabe que sustancias que a disolverse en un liquido producen una solucion de
baja tenson superficid (en contacto con un gas), se concentran en la interfase del
liquido a ponerse en solucién. Se puede concentrar €l soluto formando una espu-
ma con una interfase grande; por g emplo, burbujeando aire a través de la solu-
cion y separando la espuma. De esta forma, se han separado detergentes de agua
La operacion se conoce como separacidn por espumacion. No debe confundirse
con los procesos de flotacion utilizados por las industrias beneficiadoras de me-
nas, en donde las particulas sdlidas insolubles se separan de las mezclas por recolec-
cion en  espumas.

Esta clasificacion no es exhaustiva, pero engloba las principales operaciones
de transferencia de masa. En realidad, se continlian ideando nuevas operaciones,
dgunas de las cuales pueden pertenecer a més de una categoria Este libro incluye
las operaciones gas-liquido, liquido-liquido y solido-fluido, todas las cuales
corresponden  a la primera categoria, implican € contacto entre fases inmiscibles
y forman la gran mayoria de las aplicaciones de las operaciones de transferencia.

Operaciones directas e indirectas Las operaciones gque dependen en particular
del contacto entre dos fases inmiscibles pueden subclasificarse en dos tipos. Por
medio de la adicién o eiminacién de calor, |as operaciones directas producen las
dos fases a partir de una solucién con una Unica fase.

Son de este tipo la destilacion fraccionada, la cristalizacion fraccionada y
una forma de extraccion fraccionada Las operaciones indirectas implican la adi-
cion de una sustancia extrafia e incluye la absorcion y desorcion  de gases, adsorcidn,
secado, lixiviacion, extraccion liquida y ciertos tipos de cristalizacion  fraccionada
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La caracteristica delas operaciones directas es que los productos se obtienen
directamente, libres de sustancias  adicionadas; por esta razén, algunas veces son
preferibles, si es que pueden utilizarse, en lugar de los métodos indirectos.

Cuando se requiere que los productos separados estén relativamente puros,
las operaciones indirectas tienen varias desventagjas provocadas por la adicion de
sustancias extrafias. La sustancia eliminada se obtiene como una solucion, que en
este caso debe separarse de nuevo, ya para obtener la sustancia pura o para la
reutilizacién de la sustancia adicionada; esto representa ciertos gastos. La separa
cion de la sustancia adicionada y del producto raramente es completa y puede
ocasionar dificultades cuando se tratan de alcanzar las especificaciones del pro-
ducto. En cualquier caso, la adicidn de una sustancia extrafia puede aumentar los
problemas de construccién de equipo resistente a la corrosién; ademas, debe to-
marse en cuenta €l costo por pérdidas, en este caso inevitables. Obviamente, los
métodos indirectos se utilizan Unicamente porque son menos costosos que los mé
todos directos, siempre que exista la posibilidad de eleccién; frecuentemente,
no la hay.

Muchas de edas desventgas pueden desaparecer cuando no s necesita obte-
ner la sustancia separada en forma pura. Por gjemplo, en & secado ordinario, la
mezcla aire-vapor de agua se descarta, puesto que no es necesario recobrar los
componentes de esta mezcla. En la produccién de acido clorhidrico por lavado de
un gas que contiene cloruro de hidrégeno con agua, la solucion acido-agua se
vende directamente, sin separar.

ELECCION ENTRE LOS METODOS DE SEPARACION

El ingeniero quimico encarado con € problema de separar los componentes de
una solucion, generalmente tiene que escoger entre varios métodos posibles. Aun
cuando la eleccion esta usualmente limitada por las caracteristicas fisicas pecu-
liares de los materiales con los que va a trabgjar, casi siempre existe la necesidad
de tomar una decisién. Por supuesto, no existen bases para tomar una decision de
este tipo, mientras no se hayan entendido claramente las diversas operaciones; sin
embargo, a menos se puede establecer iniciamente la naturaleza de las alter-
nativas.

Algunas veces se puede escoger entre utilizar una operacién de transferencia
de masa del tipo tratado en este libro 0 un método de separacidén puramente me-
canico. Por gemplo, en la separacion de un metal dado de su minera, existe
la posibilidad de utilizar 1a operacidn de transferencia de masa, que se redliza por la
lixiviacion con un disolvente o por los métodos puramente mecanicos de flota
cién. Los aceites vegetales pueden separarse de las semillas en las cuales se en-
cuentran por extrusién o por lixiviacion con un disolvente. Un vapor puede elimi-
narse de una mezcla con un gas incondensable, por la operacién mecénica de
compresion o por las operaciones de transferencia de masa de absorcion o adsor-
Ccidn de gases. Algunas veces se utilizan tanto las operaciones mecénicas como las



LAS OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA 9

de transferencia de masa, especialmente cuando las primeras no son totales, co-
mo en el proceso de recuperacion de aceites vegetales, en donde a la extrusion si-
gue la lixiviacién. Un gjemplo méas comun es e exprimido de la ropa himeda se-
guido del secado d are La caracteristica de los méodos mecanices es que d find
de la operacidn, la sustancia eliminada esta pura, mientras que s se elimina por
métodos de difusion se encuentra asociada con otra sustancia.

Con frecuencia, también se puede escoger entre una operacion pura de trans
ferencia de masa y una reaccion quimica, o una combinacién de las dos. Por
giemplo, e agua puede eiminarse de una solucién etanol-agua, haciéndola reac-
cionar con cad viva o por méodos especides de dedtilacion. El sulfuro de hidroge-
no puede separarse de otros gases por absorcion en un disolvente liquido con o sin
utilizar simultdneamente una reaccion quimica, o por reaccion con éxido férrico.
Los métodos quimicos generamente destruyen la sustancia eliminada, mientras
gue los métodos de transferencia de masa generalmente permiten recuperarla
integra sin mucha dificultad.

Es posible que también se tenga que elegir entre las operaciones de transfe-
rencia de masa. Por g emplo, puede separarse una mezcla gaseosa de oxigeno y
nitrégeno mediante adsorcién preferencial del oxigeno sobre carbén activado,
por adsorcion, por destilacion o por efusidn gaseosa.

Una solucion liguida de écido acético puede separarse por destilacion, por
extraccion liquida con un disolvente adecuado o por adsorcién con un adsorbente
adecuado.

En cualquier caso, la base principal para la eleccion es € costo: € método
gue resulta mas barato es el que generalmente se utiliza. Sin embargo, en algunas
ocasiones existen otros factores que también influyen sobre la decisién. Aun
cuando la operacion més sencilla no sea la mas barata, algunas veces es prefe-
rible para evitar problemas. Otras veces es posible descartar un método debido a
gue no pueden garantizarse sus resultados: no se sabe lo suficiente acerca de los
métodos de disefio 0 no se tienen los datos para realizarlo.

Se deben tener presentes las experiencias previas que hayan sido favorables.

METODOS DE REALIZACION DE LAS OPERACIONES
DE TRANSFERENCIA DE MASA

Nuestro. método para trabajar con estas operaciones depende de ciertas
caracteristicas de las mismas,; ademas, la descripcion  del método se da en térmi-
nos que necesitan ser definidos previamente.

Recuperacion de soluto y separacion  fracdionada

Si los componentes de una solucion corresponden a grupos distintos con pro-
piedades muy diferentes, de tal manera que parezca que un grupo de componen-
tes contiene a disolvente y el otro a soluto, entonces la separacion de acuerdo
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con estos dos grupos, por 1o genera es relativamente sencilla: se reduce a una
operacion de recuperacion  del soluto o de eliminacion del soluto. Por g emplo,
sea una mezcla gaseosa de metano, pentano y hexano: puede considerarse que en
ellael metano es @ disolvente y que € soluto esta formado por € pentano y € he-
xano; en este caso, e disolvente y @ soluto son lo suficientemente distintos, a me
nos en una propiedad, su presion de vapor. Una sencilla operacién de absorcidn
de gases, en que la mezcla se lave con un aceite hidrocarbonado no voldtil, dara
con facilidad una nueva solucion de pentano y hexano en e aceite, esencialmente
libre de metano; a la inversa, €l metano residua se encontrard basicamente libre
de pentano y hexano. Por otra parte, no es tan sencillo clasificar una solucion
formada por pentano y hexano. Aun cuando las propiedades de los componentes
son distintas, las diferencias son pequefias, y para separar los componentes de
modo gue queden relativamente puros se necesita utilizar una técnica diferente.
Este tipo de separaciones se conoce como Separacion fraccionada y en este caso se
puede usar la destilacion fraccionada.

El que se escoja un procedimiento de separacion fraccionada o de recupera-
cion del soluto depende de la propiedad que se quiera explotar. Por gemplo, para
separar del agua a una mezcla de propanol y butanol, por medio de un méodo de
contacto gas-liquido -€l cual depende de las presiones de vapor-, se necesita rea-
lizar una separacion fraccion (destilacion fraccionada); debido a que las pre-
siones de vapor de los componentes no son muy diferentes. Sin embargo, se
puede llevar a cabo una separacion completa de los alcoholes combinados y del
agua, por medio de una extraccion liquida de la solucion con un hidrocarburo,
extraccion que se efectuard con los métodos de recuperacion  del soluto, puesto
gue son muy diferentes la solubilidad de los alcoholes como grupo y la solubili-
dad del agua en hidrocarburos. Por otra parte, la separacién de propanol y buta
nol requiere de una técnica de separacion fraccionada (por ejemplo, extraccion
fraccionada o destilacion fraccionada), porque todas sus propiedades son muy
parecidas.

Operaciones en edado no esacionario

La caracteristica de la operacion en estado no estacionario es que las concentra-
ciones en cualquier punto del aparato cambian con e tiempo. Esto puede deberse
a cambios enlas concentraciones de los materiales alimentados, velocidades de
flujo o condiciones de temperatura o presion.  En cualquier caso, las operaciones
por lotes siempre son del tipo de estado no estacionario. En las operaciones por
lotes, todas las fases son estacionarias, si se observan desde el exterior del apara-
to; esto es, no hay flujo hacia dentro o hacia fuera, aun cuando puede existir un
movimiento relativo en la parte interior. Un gjemplo de esto es la conocida opera-
cion de laboratorio que consiste en agitar una solucion con un solvente no mis-
cible. En las operaciones por semifotes, una fase permanece estacionaria mientras
gue la otra fluye continuamente en y fuera del aparato. Como ejemplo se puede
citar € caso de un secador, en donde cieta cantidad de dlido himedo se esta po-



LAS OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA 11

niendo continuamente en contacto con el are, el cual acarrea la humedad en for-
ma de vapor hasta que el solido esta seco.

Operacion es estado etacionario

La caracterigica de la operacion en estado edtacionario es que las concentraciones
en cualquier punto del aparato permanecen constantes con € paso del tiempo. Esto
requiere del flujo continuo e invariable de todas las fases en y fuera del apara-
to, una persistencia del régimen de flujo dentro del aparato, concentraciones
constantes de las corrientes alimentadoras y las mismas condiciones de tempera-
turay presion.

Operacion por eapas

S inicidmente se permite que dos fases insolubles entren en contacto de td forma
gue las diferentes sustancias por difundirse se distribuyan por si mismas entre las
fases y que después se separen las fases mecanicamente, atoda la operacion y a

equipo requerido para redlizarla se les considera como una etapa. Ejemplo de lo
anterior es la extraccion por lotes en un embudo de separacion. La operacion
puede realizarse en forma continua (estado estacionario) o por lotes. En separa-
ciones que requieren grandes cambios de concentracidn, se pueden organizar una
serie de etapas de tal forma que las fases fluyan de una a otra etapa; gjemplo: €
flujo a contracorriente. Un arreglo de este tipo se conoce como una cascada. Con
el fin de establecer un estandar para la medicion del funcionamiento, € estado
ideal o tedrico se define como aquel estado en donde las fases efluentes estan en

equilibrio, de tal forma que tampoco habra cambios adicionales en la composi-

cién s se permite mayor tiempo de contacto. La aproximacion al equilibrio reali-

zada en cada etapa se define como la eficiencia de la etapa.

Operaciones en contacto continuo (contacto  diferencial)

En este caso, las fases fluyen a través del equipo, de principio afin, en contacto
intimo y continuo y sin separaciones fisicas repetidas ni nuevos contactos. La na-
turaleza del método exige que la operacién sea semicontinua o en estado esta-
cionario; € cambio resultante en las composiciones puede ser equivaente a dado
por una fraccion de una etapa ideal o por varias etapas. El equilibrio entre las dos
fases en cudquier posicion del equipo, nunca e establece més alin, § s« dcanza
se e equilibrio en cualquier parte del sistema, € resultado seria equivaente a
efecto que tendria un nimero infinito de etapas.

Es posible resumir la diferencia principal entre la operacién por etapas 'y la
de contacto continuo. En el caso de la operacion por etapas se permite que € flu-
jo difusivo de la materia entre las fases reduzca la diferencia de concentracion que
causa € flujo. S se le permite continuar el tiempo suficiente, se establece un
equilibrio, después del cual no habra mas flujo. Ad, lavelocidad de difusiony €
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tiempo determinan la eficiencia de la etapa lograda en cualquier situacion parti-

cular. Por otra parte, en € caso de la operacion de contacto continuo, € aeja

miento del equilibrio se mantiene deliberadamente; por ello, d flujo difusivo
entre las fases puede continuar sin interrupcion. La eleccion  del método por utili-

zar depende en cierta medida de la eficiencia de la etapa que puede obtenerse
précticamente. Una eficiencia de etapaelevada representara una planta relativa

mente barata, cuyo funcionamiento puede predecirse con cierta exactitud. Una
eficiencia de etapa baja, por otra parte, haria preferibles a los métodos de contac-
to continuo, debido a costo y a la certidumbre.

FUNDAMENTOS DEL DISENO

Hay cuatro factores principales que se deben establecer en & disefio de cualquier
planta que trabaje con operaciones de difusion: e nimero de etapas en €
equilibrio o su equivalente, el tiempo de contacto requerido entre las fases, la ve-
locidad de flujo permisible y la energia requerida para llevar a cabo la operacion.

NUmero de etapas en € equilibrio

Con € fin de determinar € nimero de etapas en € equilibrio que .se requieren en
una cascada para obtener el grado deseado de separacién, o para determinar la
cantidad equivalente en un aparato de contacto continuo, se necesitan las
caractetisicas  de equilibrio para € sistema 'y los calculos de balance de materia

Tiempo requerido para llevar a cabo la operacion

En las operaciones por etapas, € tiempo de contacto esta intimamente relaciona-
do con la eficiencia de la etapa, mientras que en el equipo para contacto continuo
e tiempo determina € volumen o longitud del aparato necesario. Son varios los
factores que ayudan a establecer e tiempo. El balance de materia permite calcular
las cantidades relativas que se necesitan de las diferentes fases. Las caracteristicas
de equilibrio del sistema establecen las concentraciones posibles y la velocidad de
transferencia del material entre las fases depende de la desviacion del equilibrio
gque se mantenga. Ademas, la rapidez de la transferencia depende tanto de las
propiedades fiscas de las fases como del régimen de flujo dentro del equipo.

Es importante reconocer que, para cierto grado de contacto intimo entre las
fases, e tiempo de contacto requerido es independiente de la cantidad total de
las fases que van a procesarse

Rapidez de flujo permisble

Debe tomarse en cuenta este factor en las operaciones de semicontinuas y en esta
do estacionario, porque permite determinar en ellas e Brea transversa del
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equipo. La consideracion de la dindmica del fluido establece la rapidez de flujo
permisible, y € balance de materia determina la cantidad absoluta requerida de
cada uno de los flujos.

Energia requerida para llevar a cabo la operacion

Generalmente se necesita utilizar energia calorificay mecanica parallevar a cabo
las operaciones de difusion. El calor es necesario para producir cualquier cambio
de temperatura, para la formacion de nuevas fases (como la evaporacion de un
fluido) y para evitar @ efecto del caor de solucion. La energia mecanica se neces-
ta para € transporte de fluidos y solidos, para dispersar liquidos y gases y para
mover ciertas partes de la maguinaria.

En consecuencia, en e disefio find se habrén de considerar las caracterigticas
de equilibrio del sistema, balance de materia, velocidad de difusion, dindmica de
fluidos y la energia requerida para realizar la operacion. A continuacion se expo-
nen inicialmente (primera parte) las bases para la velocidad de difusién, que se
aplicarén posteriormente a operaciones especificas. A su vez, las operaciones
principales se subdividen en tres categorias,  seglin la naturaleza de las fases inso-
lubles en contacto: gas-liquido (segunda parte); liquido-liquido (tercera parte) y
solido-fluido (cuarta parte). El equilibrio y la dinamica de fluidos de los sistemas
se estudian més féacilmente agrupados de esta forma.

SISTEMAS DE UNIDADES

El sistema de unidades utilizado principamente en este libro es d Sl (Syseme  In-
ternational d’Unités). Sin embargo, con el fin de usar otros sistemas, préctica-

mente todas las ecuaciones numeradas (992 de un totd de 1 017) edtdn escritas de
tal forma que pueden utilizarse con cualquier conjunto consistente de unidades;

empero, es necesario incluir en todas las expresiones que incluyan dimensiones de
fuerzay masa, € factor de conversion g,, definido por la Segunda Ley del Movi-

miento de Newton.

MA
&

F=

en donde F = fuerza
M = masa
A = aceleracion

En los sstemas de unidades S| y CGS (centimetro-gramo-segundo) no es necesa

rio utilizar g, pero puede asgnarsde un vaor numerico de 1 con fines de cdculo.

Existen cuatro sistemas de unidades que se utilizan con frecuencia en Ingenieria
guimica; los valores de g. que corresponden a estos sistemas se muestran en la
tabla 1.1.
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Tabla 1.1 Factores de conversion g, para los sistemas de unidades mas comunes

Ssema
Cantidad . o
fundamental S Inglés de ingenieria® CGS Métrico de ingenieriat
Masa, M Kilogramo, kg Libramasa, lby Gramo, g Kilogramo masa, kg,
Longitud, L  Metro, m Pie ft Centimetro, cm  Metro, m
Tiempo, © Segundo, S Segundo, s u hora, h Segundo, S Sggundo, $
Fuerza, F Newton, N Librafuerza, lbs Dina, d Kilogramo fuerza, kg,
1kg-m 32.174 b, ft/lb; . s 9.80665 kg, m
e == J lgom 22> e M
N.s 0 d.s? kgy s?
4.1698 x los
Ib, ft
lb; - h?

t En edte libro b se utiliza para libra masa, y b, para libra fuerza.
¥ En egte libro kg es la abreviatura de kilogramo masa, y kgg es la de kilogramo fuerza

Probablemente, para €l trabgjo en Ingenieria, las unidades Sl y las inglesas
de Ingegia son less més impotantes En consscuenda, los codlidentes de las 25
euadoness ayas dmedones o puaden ullizase en foma dreda con audquier
sistema de unidades, se dan primero para las unidades Sl, y mediante una nota a
pie de pagina o por otros medios, en unidades inglesas de Ingenieria. En la misma
forma se procedi6 con las tablas y gréficas de datos de Ingenierh. §

Tabla 1.2 Unidades basicas del SlI

Fuerza = newton, N

Longitud = metro, m

Masa = kilogramo, kg

Mol = kilogramo mol, kmol

Temperatura= kelvin, K

Tiempo = segundo, s

Presion = newton/metro*, N/m? = Pascal, Pa
Energia = newton-metro, N m = joule, J

Potencia = newton-metro/segundo, N nvs = watt, W
Frecuencia = 1/segundo, s~! = hertz, Hz

§ En la practica es hastante comln cierta desviacion de los sisemas estdndar.  Asi, por gemplo, ain
se dala presion en atmésferas estandar, mm de mercurio, bars o kg-fuerza/metro cuadrado, segiin
cudl haya sido e uso com(n en e pasado.
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Latabla 1.2 lista las cantidades béasicas como se expresan en d Sl, junto con
sus simbolos, en la tabla 1.3 se presentan los prefijos de las unidades que se neces-
tan en este libro. Las letras mayUsculas en negritas para cada cantidad represen-
tan las dimensiones fundamentales. F = fuerza; L = longitud, M = masa; MOL
=mol; T = temperatura; © = tiempo. Al find de cada capitulo hay una lista de
los términos utilizados, su significado y dimensiones.

Tabla 13 Prefijos para las unidades S|

Cantidad Multiplo Prefijo Simbolo

1000000 10° mega M
1000 Id Kkilo k
100 Id hecto h

10 10 deca da
01 107! deci d
0.01 1072 centi c

0.001 1073 mili m

0.000 001 10-6 micro n
0.000 000 001 10-° nano n

Tabla 1.4 Constantes

Aceleracion de |la gravedad
(aprox., depende del jugar)t
9.807 m/s
980.7 cm/s>
32.2 ft/s?

4.17 x 108 ft/n?

Constante de los gases, ®
8314 N . m/kmol K
1.987 cal/g mol K
82.06 atm . em*/g mol K
07302 am . ft*/1b mol . °R
1545 |bf ft/lb mol °R
1.987 Btu/lb mol  °R
8478 kgf . m/kmol K

Volumen molar de los gases idedes en condiciones estandar

(0°C, 1 atm std) 1

22.41 m?/kmol
2241 /g mol
359 t*/1b mol

Factor de conversion g.
1 kg MmN .s?
1g.cm/dyn.s?
9.80665 kg . mikgf . s?
32.174 1b ft/lbf . 2
4.1698 x 108 1b  ft/Ibf h?

1 Aproximado, depende de la ubicacion.
1 Las condiciones estandar se abrevian TPE, para indicar temperatura y presion estandar.
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Tabla 15 Factores de conversion para las unidades S|

Longitud

Longitud, L
ft(0.3048) = m
in(00254) =m
in(25.4) =m
em(©0l) =m
A(10-10) = m
pm(107% = m

Area, 12

ft2(0.0929) = m?
in2(6.452 X 10°%) = m?
in%645.2) = m?
em?(107%) = m?
Volumen, L3
f13(0.02832) =
cm}(107%) =
11073 = m?
gd US. (3.285)(107%) = m?
ga UK. (4.546)(107%) = m3
Area especifica, L2/L3
(f*/1t°3.2804) = m?/m’
(em?/cm?y(100) = m?/m?
Veocidad, L/6
(ft/s)(0.3048) = m/s
(fUmin)(5.08  x 1073 = m/s
(ft/h)(8.467 x 10~% = m/s

Acdleracion, L/62
(ft/sX(0.3048) = m/s?

(ft/h?)2.352 X 10~%) = m/s?
(cm/s?X0.01) - m/s?

Difusividad, viscosidad cinemdtica, L%/©
(ft2h)(2581  x 10-3 = m?/s
(cm?/s)10~%) = m?/s
$t(10~%) - m?/s®
cSY(10-%) = m?/s°

Flujo volumétrico L3/6
(ft*/5)0.02832) = m?/s
(ft’/min¥4.72 X 10™% = m?/s
(E°/h)(7.867 x 107%) = m?/s
(oA U.S/min)(6.308)(10-5) = md/s
(0d U.K./min)7.577)(10%) = m3/s

Masa

Masa, M
I'b( 0 4536) = kg
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ton(907.2) = kg
{000 = ke

Densidad,  concentracion, M/L3
(Ib/ft%X16.019) = kg/m?
(Ib,,/gal U.S.)(119.8) = kg/m}
(Ib,/gal U.K.)(99.78) = kg/m?3
(g/cm*)(1000) = (g/litro) = kg/m3

Volumen  especifico, L%/M
(f13 /1b)0.0624) = m3/kg
(cm®/g)0.001) = m? /kg

Flujo masivo, M/©
(h/s)0.4536) = kg/s
(Ib/min)7.56 x 1073) = kg/s
(ib/h)1.26 X 107% = kg/s
Flujo masivo/longitud, M/LO
(b/ft . hY4.134 X 107%) = kg/m s

Viscosidad, M/LO
(Ib/ft . sx1.488) = kg/m . s
(Ib/ft h)4.134 x 10°% = kg/m . S
PO.1) = kg/m . s°
cP(0.001) = kg/m . s°
N.s/m?>=kg/m.s

Flux de masa masa veocidad, M/L2©
(Ib/ft? . h)1.356 X 1073) = kg/m? . §
(g/cm? . sX10) = kg/m? 'S

Flux molar, masa velocidad molar, meol/L©

(Ibmol/b fi2)(1.356)(10~3) = kmol/m? 5
(g mol/cm? . s¥10) = kmol/m? . §

Coeficiente de trandferencia de masa, mol/L2O(F/L?) y otros

K, k, (Ibmol/h ft? atm)(1.338)(10~%) = Kmol/m? . s . (N/m?) ,
Ki, K. ku k. [Ibmol/h ft (Ibmol/ft3)}(8.465)(10~ %) = kmol/m® s . (kmol/m’)

MASA

K,, k.K, k, (Ibmol/hfifraccion molar)(l .356)(10~3) = kmol/m?:s . fraccion molar

Ky, Killbg/h f2(1bA/1b,B)](1.356)(10~ %) = kg/m? .5 . (kg A/kg B)
Fe, Fu (lbmol/h f12)(1.356)(10~%) = kmol/m? . s

Coeficiente de trandferencia de masa volumétrico, MOL/L36(¥/L?) y otros

i

Para los coeficientes volumétricos del tipo Ka, ka, Fu y similares, multipliquense los factores de con-

version para € coeficiente por € de a.

Fuerza

Ib(4.428) = N
kg[{9.807) = N
kn(9.807) = N
dina(10™%) = N
kp = kilopond = kg fuerza, kg,
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Tension interfacial, tension superficial, F/L
(Ib/1t)(14.59) = N/m
(dinas/cm)(10~3) = N/m
(erg/em?)(107%) = N/m
kg/s* = N/m

Presion, F/L2
(b, /f1?)(47.88) = N/m? = Pa
(Ib;/in?)(6895) = N/m? ~ Pa
(atm std)(1.0133)(10%) = N/m? = Pa
inHQY(3386) = N/m? = Pa
inH,0(249.1) = N/m? = Pa
(dinas/cm2)(10~!) = N/m? = Pa
cmH,0(98.07) = N/m’ = Pa
mmHg(133.3) = N/m? = Pa
torr(133.3) = N/m? = Pa
(kp/m?)(9.807) = N/m? = Pa
bar(10°) = N/m? = Pa
(kge/cm?)(9.807 x 10" = N/m? = Pa

Caida de presién/longitud, (F/L2)/L
[(b,/ft3)/11)(157.0) = (N/m?)/m = Pa/m
(inH,O/ftY817) = N/m?/m = Pa/m

Energia, trabajo, caor, FL
(ft . 1bX1.356) = N . m = J
Btu(1055) = N . m = J
Chu(1900) = N - m = J¢
erg(10-)aN-m=J
~d(4.187) =N -m=J
kcal4187) =N -m = J
KW . h)(3.6 x 105 =N . m=J

Entalpia, FL/M
(Btu/1b)(2326) = N . m/kg = J/kg
(cal/g)4187) = N - m/kg = J/kg

Entalpia molar, FL/MOL

(Btu/lbmol)(2.326) = Nm/kmol = J/kmol

(cal/g molX4187) = N ' m/kmol = J/kmol
Capacidad caorifica, calor especifico, FL/MT

(Btu/lIb . °F)4187) =N . m/kg . K = J/kg . K

(cal/g . °CY4187) = N . m/kg . K = J/kg . K
Capacidad calorifica molar, FL/MOL T

(Btu/lbmol °F)(4.187) = Nm/kmol . K = Jkmol + K

(cal/g . °CX4187) = N . m/kmol . K = J/kmol . K

Flux de energia, FL/L26

(Btu/ft2- h)3.155) = N . m/m?- § = W/m?

(cal/cm?- s)}4.187 X 10*) = N . m/m?- s = W/m?
Conductividad térmica, FL2/L26°K = FL/L?6(K/L)

(Btu. ft/f-h.°FY1.7307)= N .m/m.S. K = W/m . K
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(kcal - m/m?-h - °C)(1.163) = N-m/m -5 -K = W/m - K
(cal -cm/cm?- s °CY418.7) = N-m/m-s - K = W/m - K

Codficiente de transferencia de cdor, FL/L26K

Btu/f? . b °FX5.679) = N . m/m?-5. K = W/m?. K
(cal/em?- § °C)4.187x 10 =N . m/m?-5 . K = W/m?- K

Potencia, FL/8

(ft 1by/s¥1.356) = N . m/s = W
hp(745.7) = N m/s = W
(Btu/min)(4.885x 107%) = N . m/s = W
(Btu/h)0.2931) =N . m/s = W

Potencia/volumen, FL/L36

(ft . Tby/f1%- 5}(47.88) = N . m/m?- § = W/m’
(caballos de potencia/l 000 gal U.S.)(197) = N m/m?® s = W/m3

Potencia/masa, FL/M

(ft « Iby/Ib . s)(2.988) = N . m/kg . s = W /kg

St es la abreviatura de stokes.

t es la abreviatura para tonel ada métrica (= 1 000 kg).

P es la abreviatura para poise.

kp es la abreviatura para kilopond = kg fuerza, kg;.
Chu esla abreviatura parala unidad centigrada de calor.

- AN oon

Puede suceder que el estudiante, a leer otros libros, se encuentre con una

ecuacion empirica que desee convertir a unidades Sl. En € siguiente giemplo se
presenta €l procedimiento para hacerlo.

Ejemplo 1.1 Segun se informa [S. Nagata €t a.: Trans. Soc. Chem. Engr., (Japan), 8,
43(1959)], la velocidad minima de una hélice de cuatro aspas en un tanque con agitacion, sin re-
sstencia, para mezclar dos liquidos inmiscibles, es:

N = 306(”(&;)0'1“(&,’)0'26
T2 \p P
en donde N’ = velocidad del impulsor rev/h = h~!
" 7' = didmetro del tanque, ft
' = viscosidad liquida estacionaria, 1bg,/ft h
¢’ = densidad liquida estacionaria, 1by,/ft3
Ag ' = diferenciaen ladensidad de los liquidos, 1bg,/ft3

La sugtitucion de las unidades o las dimensiones de las diferentes cantidades muestra que ni las
dimensiones ni las unidades a la izquierda del signo de igualdad son las mismas, respectivamen-
te, que las de la derecha En otras paabras, la ecuacion es dimensionamente inconsistente; el
coeficiente 30 600 sdlo puede utilizarse para las unidades listadas anteriormente. Calcular los ¢o-
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eficientes que se necesitan para utilizar la ecuacion en unidades SI: N = 5=, T=m, p =
kg/m . s, 0= ke/m’y Ap = kg/m’.

SoLuciOn  Los factores de conversion se toman de la tabla 1.5. En e procedimiento se necesi-
tan sudtituir cada una de las unidades SI junto con los factores de conversion necesarios para
convertirla a la unidad de la ecuacion en que esta citada. El procedimiento inverso es la forma en
que se utiliza normamente la tabla 15. Por tanto:

L = N'h-!
2.778 x 1074
Entonces:
N 30600 [ p/(4.134 1079 ]°-“'( 8p/16.019 )°~2‘
2778 X 1074 = (T/0.3048)3/2l. 16.019 p/16.019
_ 4.621 B 0.Il|(ﬂ)0.26
0 N="pn ( p ) p

la cual puede utilizarse en unidades S.



PRIMERA

PARTE

DIFUSION Y
TRANSFERENCIA DE MASA

Ya se dijo que la mayoria de las operaciones de transferencia de masa que se utili-
Zan para separar los componentes de una solucion, logran hacerlo a poner la so-
lucion que va a separarse en contacto con otra fase insoluble. Como se vera, la ra
pidez con la cual un componente se transfiere de una fase a otra depende de un
coeficiente llamado de transferencia de masa, o de rapidez, y del grado de des-
viacién del sstema ddl equilibrio. La transferencia termina cuando se alcanza el
equilibrio. ‘

Ahora bien, los coeficientes de rapidez para los diferentes componentes en
una fase dada difieren entre si en mayor grado bajo condiciones en donde preva-
lece la difusibn molecular, pero aun en este caso la diferencia no es muy grande.
Por gemplo, los gases y vapores que se difunden a través del aire mostraran
coeficientes de transferencia cuya relacion maxima sera de 3 0 4 a 1. Esto mismo
es cierto cuando varias sustancias se difunden a través de un liquido como €l
agua. En condiciones de turbulencia, en que la difusion molecular carece relativa
mente de importancia, |os coeficientes de transferencia se vuelven mas parecidos
para todos10s componentes. En consecuencia, aungue en principio se puede
lograr cierta separacion de los componentes aprovechando sus digtintos  coeficien-
tes de transferencia, es pequefio € grado de separacion. que se logra de esta
forma. Lo anterior es especialmente significativo cuando’ se considera que fre-
cuentemente se desean productos que son sustancias apenas impuras, en donde la
relacion entre los componentes puede ser de 1 000 o 10 000 a 1 o mayor.

Por tanto, para lograr una separacion, se depende casi completamente de las
diferencias de concentracién gue existen en e equilibrio y no de la diferencia en
coeficientes de transferencia de masa.

No obstante, los coeficientes de transferencia de masa tienen mucha impor-
tancia, porque a regular la rapidez con la cua se alcanza € equilibrio, controlan
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también el tiempo que se necesita para la separacion y, por lo tanto, € tamafio y
el costo del equipo por utilizar. Los coeficientes de transferencia de masa también
son importantes para gobernar el equipo utilizado con fines completamente dife-
rentes, como la realizacion de reacciones quimicas. Por jemplo, la rapidez con
gue se efectlia una reaccion quimica entre dos gases sobre un catalizador sdlido,
esta frecuentemente determinada por la rapidez de transferencia de los gases ha
cia la superficie del cataizador y por la rapidez de transferencia de los productos para
aegarse del catalizador.

En la Primera Parte, se van a tratar los coeficientes de transferencia de masa,
sus relaciones con @ fenémeno de difusion, € movimiento de los fluidos y con los
coeficientes de transferencia tales como los que describen la transferencia de
calor.



CAPITULO

DOS
DIFUSION MOLECULAR EN FLUIDOS

En la difusion molecular se trabaja con € movimiento de las moléculas indivi-

duales a través de una sustancia debido a su energia térmica. La teoria cinética de
los gases proporciona una forma de imaginar 1o que sucede; de hecho, esta teoria
fue rdpidamente aceptada gracias a la adecuada descripcion en términos cuantita-

tivos del fendmeno difusional.

De acuerdo con una teoria cinética simplificada, se puede imaginar que una
molécula vigja en linea recta con una velocidad uniforme, que choca con otra mo-
léculay que entonces su velocidad cambia tanto en magnitud como en direccion.
La distancia promedio que vigja la molécula entre cada choque es su trayectoria
libre promedio; su velocidad promedio depende de la temperatura. Como la mo-
lécula vigia en una trayectoria en zigzag, la distancia neta en la direccion en la
cua se mueve durante cierto tiempo -rapidez de difusion-, sdlo es una pequefia
fraccion de la longitud de su trayectoria real. Por esta razon, la rapidez de difu-
sion es muy pequefia, aunque podria aumentar con un descenso de presion, que
reduciria el nimero de choques y un incremento de temperatura, que aumentaria
la velocidad molecular.

La importancia de la barrera que presenta la colision molecular frente a mo-
vimiento difusional es profunda. Asi, por gemplo, mediante la teoria cinética se
puede cacular que la rapidez de evaporacion del agua a 25 °C en e vacio es aproxi-
madamente 3.3 kg/s m? de la interfase del agua. Sin embargo, cuando se coloca
una capa de are estancado a 1 am de presion y 0.1 mm de espesor sobre la inter-
fase del agua, se reduce la rapidez por un factor de aproximadamente 600. Este
mismo proceso genera predomina también en e estado liquido; empero, como la
concentracion molecular es considerablemente mas grande, la rapidez de difusion
es menor que en los gases.

El fendmeno de la difusion molecular conduce finalmente a una concentra-
cion completamente uniforme de sustancias a través de una solucién que inicial- *
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mente pudo haber sido no uniforme. Asi, por eemplo, S se coloca una gota de
solucion de sulfato de cobre azul en un vaso con agua, €l sulfato de cobre se re-
parte d final en todo € liquido. Con € tiempo, e color azul se vuelve uniforme
en cualquier parte de la solucion y no hay cambios subsecuentes.

Sin embargo, a principio debe distinguirse entre la difusion molecular, que
€s un proceso lento, y el mezclado mas rapido que puede lograrse mediante agite-
cion mecénica y por movimiento de conveccion del fluido. Imaginese un tanque
de 1.5 m de diametro en el cua se ha colocado una solucién salina a una profun-
didad de 0.75 m. Supdngase que se ha colocado una capa de 0.75 m de agua pura
sobre la salmuera, de tal forma que en ningin momento se disturbe esta ultima
solucion. Si el contenido del tanque no se perturba, la sal, por difusion molecu-
lar, permeara completamente € liquido, y finamente llegara a tener la mitad de
la concentracion que tenia en la salmuera origina. Pero €l proceso es muy lento;
puede calcularse que concentracion de sal en la parte superior del liquido serd ddl
87.5% de su valor final después de 10 afios y del 99% de su valor final desputs de
28 aftos. Por otra parte, se ha demostrado que un agitador sencillo que gire en eI
tanque a 22 rpm acanzara la uniformidad total en aproximadamente 60 seg 7
La agitacion mecénica ha producido € rapido movimiento de grandes masas de
fluido, o remolinos, caracteristicos del flujo turbulento, que acarrean la sal consi-
go. Este método de tran ferencia de soluto se conoce como difusién de remolino
0 turbulenta, por oposicién a la difusion molecular. Evidentemente, dentro de cada
remolino, por pequefio que sea, la uniformidad se acanza por difuson mo-
lecular, que-es el ultimo proceso. Se ve entonces quela difusién molecular es e
mecanismo de transferencia de masa en fluidos estancados o en fluidos que se es-
tan moviendo tnic mente mediante flujo laminar, aun cuando siempre esta pre-
sente hasta en el flgjo turbulento muy intenso.

En un sistema de dos fases que no esta en €l equilibrio -por gemplo, en una
capa de amoniaco Y ‘aire como solucion gaseosa en contacto con una capa de agua
liquida-, también sucede una alteracion espontanea mediante difusion molecu-
lar, que conduce finalmente a todo €l sistema a un estado de equilibrio en donde
|a alteracion se detiene. Al final, se puede observar que la concentracion de cual-
quiera de los componentes es la misma a través de toda una fase, aunque no es ne-
cesariamente la misma en las dos fases. Por tanto, la concentracién de amoniaco
sera uniforme a través de todo e liquido y unlforme con un vaor diferente, en
todo e gas. Por otra parte, e potencial quimico del amoniaco (0 su actividad, s
se utiliza e mismo estado de referencia), depende en forma diferente de la con-
centracibﬁ\en las dos fases y sera uniforme en cualquier parte del sistema en €
equilibrio; esta uniformidad es la que ha detenido € proceso difusivo. En conclu-
sion, la fuerza motriz real para la difusion es la actividad o, potencial quimico y
no la concentracion. En sistemas de varias fases, generalmente se trata con proce-
sos de difusion en cada una de las fases por separado y dentro de una fase gene-
ralmente son descritos en funcién de lo que se observa mas facilmente, esto es, de
los cambios de concentracion.
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Difusion  molecular

Ya se dijo que s una solucidn es completamente uniforme con respecto a la con-
centracion de sus componentes, no ocurre ninguna alteracion; en cambio, Si no es
uniforme, la solucion acanzaré espontaneamente la uniformidad por difusion,
z/)a que las sustancias se moveran de un punto de concentracién elevada a otro de

gja concentracion. La rapidez con la cual un soluto se mueve en cuaquier punto
y en cualquier direccion dependerd, por tanto, del gradiente de concentracion en
ese punto y esa direccion. Para describir cuantitativamente este proceso, se nece-
sta una medida apropiada de la rapidez de transferencia.

La rapidez de transferencia puede describirse adecuadamente en funcion del
flujo molar, 0 moles/(tiempo)(4rea), ya que €l kea se mide en una direccion nor-
mad a la difusion. Sin embargo, aunque una solucién no uniforme solo contenga
dos componentes, éstos deberan difundirse, s se quiere acanzar la uniformidad.
Surge entonces la necesidad de utilizar dos fluxes para describir € movimiento de
un componente: N, e fTux t relacionado con un lugar fijo en e espacio, y J, €
flux de un compuesto con relacién a la velocidad molar promedio de todos los
componentes. El primero es importante a aplicarse d disefio de equipo; el segun-
do es caracterigtico de la naturaleza del componente. Por ejemplo, un pescador
estariamés interesado en la rapidez con la cua nada un pez en contrade la
corriente para alcanzar € anzuelo (analogo a N); la velocidad del pez con relacion
ala del arroyo (analogo a J) €s caracteristica de |a habili atatoria del pez.

Asi, la difusividad, 0 coeficiente de difusion, D, de un componente A en
solucion en B, que es una medida de la movilidad de dlfllSlbl’l, se define como la
relacion de su flux J, Y su gradiente de concentracion

dca ox
N DABa = cDABa @.n

que es la primera ley de Fick, en este caso para la direccion z, El signo negativo

hace hincapié que la difusion ocurre en el sentido del decremento en concentra-
cion. La difusividad es una caracteristica de un componente y de su entorno (tem-

peratura, presion, concentracion -ya sea en solucion liquida, gaseosa 0 sélida—
y la naturaleza de los otros componentes).

Considérese la cgja de la figura 2.1, que esta separada en dos partes mediante
la particion P. Enlaseccion 1 se coloca 1 kg de agua (A) y en laseccion |1 1 kg de
etanol (B) (las densidades de |0s liquidos son diferentes y la particion esta coloca-
da de tal forma que la profundidad de los liquidos en cada seccion sea la misma.

1 N. del E. Aun cuando en otras ramas de Ingenieria —p. e. Electricidad- s ha traducido
como “flujo” e término flux (del latin fluxus), en este caso hemos considerado conveniente conser-
var este anglicismo. con € fin de evitar confusiones con la traduccién de la palabra *‘flow”, tan fre-
cuente en Ingenieria Quimica. Flux indica € flujo de una cantidad por unidad de Brea, por eemplo,
flux molar [mol/(tiempo)(area)].
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P

kg kmol ke kmol
Inicidmente:
H.O 100 5.55 EtOH 100 217
Findmente:
H,0: 44.08 2.45 55.92 3.10
EtOH 44.08 0.96 _55.92 RN
Totd: 88.16 3.41 Totd: I .84 431

Figura 2.1 Difusion en unasolucion binaria

Imaginese que se elimina cuidadosamente la particion, permitiendo que suceda la
difusion de los liquidos. Cuando se detenga la difusion, la concentracion sera uni-
forme: en toda la caja habrd 50% de masa de cada componente.

Se indican en lafigura las masas y moles de cada componente en las dos re-
giones.

Es claro que aunque e agua se difundio hacia la derechay € etanol hacia la
izquierda, hubo un movimiento neto de masa hacia la derecha, de tal forma que s
la caja se hubiese equilibrado inicialmente sobre € filo de un cuchillo, a find del
proceso se hubiese inclinado hacia la derecha. Si se toma como positiva esa direc-
cion hacia la derecha, entonces e flux Na de A con relacion ala posicion fija P
seria positivo y € flux N de B seria negativo. Por condicion del estado estaciona-
rio, € flux neto es;

Ny+ Ny =N 2.2)

El movimiento de A esta formado por dos partes. la resultante del movimiento
total Ny la fraccion x, de N, que es A y la resultante de la difusion J,:

N, = Nxy + J, @.3)

¢ dc
Ny= (N, + N,;)TA - DABa—; Q.49
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El homdlogo de la ecuacion (2.4) para B es

c dc
Np = (Ny+ Np)=2 = Dg, 2 25)
Sumando estos resultados se tiene
dc, deg
Dup; = Doay, (2.6)
0J, = —J5. Sic, + ¢ = const, setiene que D,y = Dy, €n la concentracion y

temperatura predominantes.

En todo lo anterior se ha considerado la difusién en un solo sentido; no obs-
tante, para gradientes de concentracion generdes y fluxes difusionales, deben
condderarse todos los sentidos; por ello, existen los homdlogos de las ecuaciones
(21) a (26) en los tres sentidos en e sistema de coordenadas cartesianas. En agu-
nos solidos, la difusividad DAB también puede ser sensible a la direccion, aun
cuando no lo es en fluidos, los cuales son soluciones verdaderas.

La ecuacion de continuidad

Considérese € eemento de volumen del fluido en la figura 2.2, en donde un
fluido esté fluyendo a través del elemento. Se necesita un balance de materia para
un componente del fluido aplicable a un volumen diferencial del fluido de este
tipo.

z
Ax
4

7 ARV

r+hy,

2+A2)

Az £
(x, 0, 2)

Y’ Figura 22 Volumen elementd de fluido.

La rapidez de masa de flujo del componente A en las tres caras con un vértice comin en E e
MA[ (NA, x)x Ay AZ + (NA.y)y Ax AZ + (NA, ;)x Ax AY]

en donde N, , significa e flux en la direccion x, y donde (N, ,), €s su valor en la posicion x. En la
mismaforma, e flujo de masa fuera de las tres caras con un vértice coméin en G es

MA[(NA.X)x+Ax Ay Az + (NA,y)y.’.Ay Ax AZ + (NA.I)I'O-AI Ax Ay]
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El componente total A en & elemento es Ax Ay Az g, Y por lo tanto su rapidez de acumulacion es Ax
Ay Az 3gp/86. Si, ademas, A se genera mediante una reaccibn quimica con la rapidez Ry
moles/(tiempo)(volumen), su rapidez de produccion es MaRs Ax Ay Az, masa/tiempo. Puesto que

en generd,
Rapidez de salida - rapidez de entrada + rapidez de acumulacién = rapidez de generacion

entonces
MA{I(Na ) seae = (Na )] By Bz +[(Na ), oo, = (Na ), ] 8x 82

+ [(No );ea: = (Na2),] Bx Avy + Ax Ay AZ 80 = MR, Ax Ay Az

(2.1
Dividiendo entre Ax Ay Az y encontrando e limite cuando las tres distancias se vuelven cero
aNA. x aNA')’ aNA, z 9pa
MA( ax + ¥ 3z + 3 = M,R, (2.8)
En lamismaforma, parael componente B
N B, x aNB.}‘ N, B,z aPB
MB( P Y +—= = MyRg (2.9)

El balance total de materia se obtiene sumando los de A y B

A(M,N, a+ MgNy), . a(MANAa+ MyNy), . a(MAN,s + MpNy), - aoa—p =0 (2.10)
x y o

endonde ¢ = g, + gp = ladensidad delasolucion, puesto que la rapidez de masa parala produc-
cion de A y B debe ser igud a cero.
Ahorabien, e homdlogo de laecuacion (2.3) en funcién de lasmasasy en €l sentido x es

MANL x = Uy + MpJa « (211)
en donde . es lavelocidad promedio de masa, ta que
puy up (Pa . Up ,Pp= MAN, .. MpNp (212)
Por |o tanto,
AMAN, + MpNp), _ 3, 3
ox Pax t %ax

Y la ecuacion (210) se transforma en

du, ¥ P, P O
(ax+ay+a) “ax vy T4 T 0 213

que es la ecuacién de continuidad o un balance de masa, para la sustancia totl. Si la densidad de la
soluciébn es una congtante, se transforma en

ou, du,
Bduc. JURNRED AU SN 2.14
ax T day 5 0 / (2.14)
Regresando d balance para @ componente A, de la ecuacién 2. 11) se tiene que
N ap du,, aJ 3 du. | 3%, :
MA a;'x = ux 8; pA ax MA an,x = x a; + pAT MADAB a p] (21'5)
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La ecuacién (2.8) se convierte en

a_pé_ ap A ( Bux au}' auz )

dp
A + uz—&—+pA —ax+ —‘ay~+E“

“x—ax_"'“yay
3%, 3%, ach) dpa

2t T ) T e T MR @19

gue es la ecuacion de continuidad para la sustancia A. Para una solucién de densidad constante,
puede aplicarse la ecuacién (2.14) a los términos que multiplican g,. Dividiendo entre M, se tiene

dc, dcp dep  dcu 3%,  B%n | 3%k,
A =2 et —_— + 2 217
Hox T dy dz 96 Dys ax? + 2 + Ra 210

En el caso especid en que la velocidad es igual a cero y no hay reaccion quimica, se reduce a la segun-
da ley de Fick

dc azc % 82c
—A = I8 T A L2 0A 2.18
w =P “’( o Ay 1)

Eda se puede aplicar con frecuencia a la difusion en sélidos y, en ciertos casos, a la difusion en

fluidos.
En forma semejante, es posible derivar |as ecuaciones para un balance diferencial de energia.
Para un fluido de densidad constante, € resultado es

’)l ’)‘ ’)l
at, at at at (at 94 Q. 219)

ux$+uy§;+uz§+ﬁ=a E?’Lay“ azZ)_ pCp

endonde o= k/oC, y Q es la rapidez de generacion de calor dentro del fluido por unidad de volumen
debido a una reaccion quimica. El significado de las similitudes entre las ecuaciones (2.17) y (2.19) se
explicaran en ¢ capitulo 3.

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

S la ecuaddn (24) = glica d caso de la dfudon en d sattido z Unicamente, con
N,y Ny constantes (estado estacionario), |as variables se separan facilmente y si
D,y es constante, se puede integrar

CA2 - dc ! 2
: = dz (2.20)
v/: Cai NAC b CA(NA + NB) CDAB j;‘

en donde € 1indicae principio de latrayectoria de difusién (c, elevado) y € 2 €
final de la trayectoria de difush (c, bajo). Sea z; = z; = 2

e
1 In Nac = cpp(Ny + Np) Z
Na+ Ng7 Npc = cp(Ny + NB) cDpp

__Na DABcln Na/ (Np + Np) = cpp/c
No+ N 2 N,/ (Na+ Ng) =car/c

(2.21)

o N, (2.22)
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También es posible integrar en condiciones de estado estacionario, donde e flux Na no es constante.

Considérese, por egemplo, la difusién radid de la superficie de una esfera dlida a un fluido. Puede
aplicarse 1a ecuacién (2.20), pero @ flux es una funcién de la distancia debido a la geometria Sin em-

bargo, la mayoria de los problemas practicos que tratan con este tipo de temas estan relacionados con

la difusion en condiciones de turbulencia; ademas, los coeficientes de transferencia que se utilizan es-
tan basados en @ flux expresado en funcidn de un Brea escogida arbitrariamente, como por gemplo,

la superficie de la esfera Estos temas se van a tratar en € capitulo 3.

Difuson molecular en gases

Cundo £ puste glicar la ley de los gesss idedes la ecueddn (221) puede exi-
birse de manera més adecuada para su uso con gases. Entonces
Ca _ Pa
A EA o (2.23)
¢ P VA

en donde p, = presion parcial del componente A
p. = presion total
¥, = concentracion en fraccion molart

5 L 3
Ademés =T =7RT (2.24)

de tal forma que la ecuacion (2.22) se convierte en

- Na D ,pp, In [NA/ (Na. NB)]P:""ﬁA:
No+ Ny RI: [Na/ (Na+ Ng)] Pi= Pa

i} Na DABPHHNA/ (NA+ Ng) = yaz (2.26)
No+ Ny RTz " N,/(Ny + Ng) = yar

Paa ulizar estes ecuediones odoe conocarse la rdadon ere N, y N Eda

generamente se fija por otros motivos. Por ejemplo, si se va a fraccionar metano
sobre un catalizador,

(2.25)

Ny

0 NA

CH, — C + 2H,

en circunstancias tales que el CH, (A) se difunda hacia la superficie de fracciona
mientoy € H; (B) se difunda al seno del fluido, entonces la estequiometria de la
reaccion fija la relacion Ny = —2N, 'y

Ny N A -1
NA+NB:NA_2NA:

T El subindice del componente, A, en y, diferencia la fraccion mol dey; esto es, la distancia en la
direccion .
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En otras ocasiones, en ausencia de reaccion quimica, la relacion puede fijarse por
razones de entalpia. En el caso de las operaciones puramente separacionales, se
presentan con frecuencia dos casos.

Difusién en estado estacionario de A a través del no difundente B ESto puede
suceder, por gemplo, s se fuera a absorber amoniaco (A) dd aire (B) en agua.

Puesto que @ are no se disuelve gpreciablemente en agua y S no s toma en cuen-

tala evaporacion del agua, en la fase gaseosa solo se difunde € amoniaco. Enton-
ces, Ny = 0, N, = const.,

_Na
N,+ Ny =
y la ecuacion (2.25) se transforma en
Dppbi, P — P,
N, = 2B & TA2 (2.27)
A RTZ P~ Par
Puesto que p, — Paz = Py P, — Pa1 = Pp1» Pr2 — Pa1 = Pa1 — Pax entonces
N, = DanPolm = Py, Pon (229
RTz py, — Pwi Pmi
ﬁBZ - ﬁBl —
Sea — =% = P, (2.29)
ln(Paz/Pm) B M
_ DABP! = = 2.30
entonces N, = RTopn (Par= Pa2) (2.30)

Esta ecuacion se muestra gréficamente en la figura 2.3. La sustancia A se difunde
debido a su gradiente de concentracion, — dp,/dz. LasustanciaB también se di-

Py p_y
4 Pg2
- Pg
§ P
[
&’ Fay -
[Z]
Paz

4 5 ‘2 Figura 23 Difusion de A a través de B, estancado .

Distancia.
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funde con relacion ala velocidad molar promedio con un flux Jg que depende de
~ dpy/dz, pero a igual que un pez que nada a contracorriente a la misma veloci-

dad que € agua que fluye con la corriente, Na = 0 relativo aun lugar fijoen e es
pacio.

Contradifusion equimolal en estado estacionario Esta es una situacion que se
presenta con frecuencia en las operaciones de destilacion. N, = —N; = const.
La ecuacion (2.25) no esta determinada, pero puede volverse a la ecuacion (2.4),
que para gases se transforma en

A=(Ny+ NB)%_%%% (23D)
0 para este caso
N,=~ %‘TE % (2.32)
Ny = g'%(ﬁm ~ Pa2) (2.34)

Esto se muestra en forma gréfica en la figura 2.4.

Pt Pt
a 3‘__‘4 A P82

Py #Faz

d Presion
/ A
~N

2,
! Distancia, z 2 Figura 2.4 Contradifusion equimolal.

Difusion en estado estacionario en mezclas de multicomponentes Las expre-
siones para la difusion en sistemas de multicomponentes se vuelven muy compli-
cadas, pero con frecuencia se pueden manejar utilizando una difusividad efectiva
en la ecuacion (2.29, en donde la difusividad efectiva de un componente puede
obtenerse a partir de sus difusividades binarias con cada uno de’los otros compo-
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nentesitl, Asi, en la ecuacion (2.29, N, + Nse puede reemplazar por £7_ , N,
en donde N, es positivo si la difusion es en la misma direccion que A y negativo s
esen |a direccion opuesta; Dp puede reemplazarse por la D, , efectiva

n
NA u— YA~2ANi
Dam= 77 = (2.35)
> . (¥:Na = YaN)

i=A Ai

Los Dy, ; son las difusividades binarias. Esto indica que Da, ,, puede variar consi-
derablemente de uno de los lados de la trayectoria de difusion a otro; empero,
generalmente se puede suponer una variacion lineal con la distancia, para realizar
calculos practicost?l, Una Situacion bastante comin es que todas las N excepto Ny
sean cero, es decir, cuando todos los componentes, €XCEPLO UNO, estén estanca-
dos, Entonces, |a ecuacion (2.35) se transforma®!

1 —
DA, m =~ /n ;A ==z l y{ (236)
I§B DA, i I§B DA, i

en donde y/es la fraccion mol del componente i, libre de A. Se han considerado

Ias limitaciones de la ecuacion (2.35) y adgunas sugerencias para tratar con
ellasf2!],

“Ejemplo 21 Se eda difundiendo oxigeno (A) a través de mondxido de carbono (B) en condi-
ciones de estado estacionario, con € monédxido de carbono sin difundirse. La presion totd es
1(10~% N/m?, y la temperatura es 0°C. La presion parcid de oxigeno en dos planos separados
por 2.0 mm es, respectivamente, 13 000 y 6 500 N/m?. La difusividad para la mezcla es
1.87(10—%), m?/s. Cacular la rapidez de difusion del oxigeno en kmol/s a través de cada metro
cuadrado de los dos planos.

SoLucion  Se glica la ecuacion (230). Dag = 1.87(10~%)m?%/s, p, = 10°N/m?, z = 0.002 m,
R =8314N. m/kmol - K, T = 273 K, ps ; = 13(10%, pg, ; = 105 = 13(10%) = 87(10%), pa; =
6 500, pp, = 10s = 6 500 = 93.5(10%), todas en N/m?.

PB1 = P2 (87 = 93.5)(10°)

o.M = = 2
Y Ry Y 7 M
Ny= D88l (5 5= (L8TX 10~%)(10°)(13 = 6.5)(10%
AT RTzpg o0 7M1 ™ P2 = g3 1a(273)(0.002)(902 X 1)

=297 X 10" *kmol/m?. s Respuesta.

Ejemplo 2.2 Volver a cdcular la rapidez de difusién del oxigeno (A) en € gemplo 2.1, supo-
niendo que e gas que no s esta difundiendo es una mezcla de metano (B) e hidrdgeno (C) en la _
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relacién en volumen 2:1. Se ha calculado que las difusividades son Dg,_g, = 6.99(10~%),
Do, _cuy = 1.86(107%) m¥s,

SoLUCION Para este caso la ecuacion (2.25) se convierte en la ecuacion (2.30), p. = 10° N/m?,
T =273 K, pay = 13(10%), Bay = 6 500, p,» = 90.2(10%), todas en N/m%; z = 0.002 m, R =
8314 N . m/kmol . K como en el gjemplo 2.1. En laecuacion (2.36), y5 = 2/(2 + 1) = 0.667,
y¢ =1 -0.667 = 0.333, en donde

i |
Da.m = Va/Dap + ¥/ Dac 0.667/ (186 x 10-5) + 0333/ (6.99 X 1075

=246 X 1075 m?/s

Por lo tanto, la ecuacion (2.30) se transforma en

< (246 x 107°)(13 000 ~ 6500) _ 391 ,10-5 2. s Resouet
N = =53 1a7%)(6.002)(90 200) 91 x 107 kmol/m?- s Respuesta.

Difugvidad de gases

La difusividad, o coeficiente de difusidn, D, es una propiedad del sistema que de-

pende de la temperatura, presion y de la naturaleza de los componentes. Una

teoria cinética avanzada [ predice que en mezdas binaies s¥a peuefio d  dedo
debido a la composicién. Sus dimensiones pueden establecerse a partir de su defi-
nicion, ecuacion (2.1), y éstas son longitud?/tiempo. La mayoria de los valores

que aparecen en la bibliografla sobre D estén expresados en cm?/s; las dimen-
siones en el Sl son m?/s.

Los factores de conversion se listan en la tabla 2.1; se puede encontrar una
lista més completa en The Chemical Engineers’ Handbook '8, Para un estudio
completo, véase laref. 17.

Les eqredones paa cdadar D asando mo ® cueta con ddos expaimenta
les etén bessdes en la teoria dndica de los gesss Se recomienda la modificaddn
de Wilke-Lee del método de Hirschfelder-Bird-Spotz para mezclas de gases no
polares 0 de un gas polar con un no polar +

1074(1.084 = 0249V 1/ M, + 1/My )T*V1/M, + 1/ M,
pr(’AB)Zf(kT/EAB) (2.31)

DAB =

difusividad, m?/s
temperatura absoluta, K

en donde D
B

T Deben utilizarse las unidades listadas en la ecuacion (2.37). Para Dag, p, y Ten unidades de ft, h,
b, R y todas las deméas cantidades como se listan anteriormente, multipliquese e lado derecho de la

ecuacion (2.37) por 334.7.
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Tabla 21 Difusividad de gases a presion atmosférica estandar, 101.3 kN/m?

Sistema Temp, °C Difusividad, m%/s x 10° Ref.
H,—CH, 0 6.25% 3
O0~N, 0 181 3
co-0* 0 1.85 3
C0O,—0, 0 1.39 ]
Aire-NH, 0 1.98 26
Aire—H,0 259 2.58 7
59.0 3.05 1
Aire-etanol 0 1.02 14
Aire-n-butanol 259 0.87 7
59.0 1.04 7
Aire-acetato de etilo 259 0.87 7
59.0 1.06 7
Aire-anilina 259 0.74 7
59.0 0.90 7
Aire-clorobenceno 259 0.74 7
59.0 0.90 7
Aire-tolueno 259 0.86 7
59.0 0.92 7

t Por gemplo, Dy _cy, = 6.25 x 10~5 m¥/s.

M, My = peso molecular de A y B, respectivamente, kg/kmol
p:. = presion absoluta, N/m2
rag = Separacion molecular durante el choque, nm_ = (r, + rg)/2
&yp = energia de la atraccion molecular = g, &,

k = constante de Boltzmann
SkT/€,5) = funcion de choque dada por la figura 2.5

Los valores de r y ¢, como los listados en la tabla 2.2, pueden calcularse a
partir de otras propiedades de los gases, como la viscosidad. Si es necesario,
pueden calcularse empiricamente para cada componentef2s]

1.18¢'/3 (239)
1217, (2:39)

=l «

en donde v = volumen molal de liquido en € punto de ebullicién normal,
m3/kmol (caculado de la tabla 2.3), y T, = punto de ebullicion normal, K. Al
utilizar la tabla 2.3, se suman las diferentes contribuciones de los &omos compo-
nentes. Asi, para el tolueno, C;Hg, v = 7(0.0148) + 8(0.0037) - 0.015 = 0.1182.
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Figura 25 Funcién de choque para la difusién -

La difusién a través dd aire, cuando los componentes del aire permanecen en
proporciones fijas, se mangja como s € aire fuese una Unica sustancia.

Ejemplo 23 Cacular la difusividad del vapor de etanol, C;HsOH (A), a través del area 1 am
de presion, Q°C,

Tabla2.2 Constantes de fuerza de gases determinadas a
partir de datos de viscosidad

Gas ¢/k K r, nm Gas ¢/k K r, nm
Aire 786 03711 HCI 347 03339
ccl, 327 0.5947 He 10.22 0.255 1
CH,0H 4818 0.3626 H, 59.7 02827
CH, 1486 0.3758 H,0 809.1 0.2641
co 917 0.3690 H,S 3011 0.3623
Co, 195.2 0.3941 NH, 558.3 0.2900
Cs, 467 0.4483 NO 116.7 0.3492
CH, 257 0.4443 N, 714 0.3798
CiH, 271 05118 N0 2324 0.3828
CeHg 423 0.5349 4 106.7 0.3467
cl, 316 04217 50, 3354 04112

t Tomado de: RAA. Svehla; NASA Tech. Rept. R-132, Lewis Research Center, Cleveland, Ohio,
1962.



DIFUSION MOLECULAR EN FLUIDOS 37

Tabla 2.3 Volumenes atdmicos y moleculares

|

Volumen atémico, Volumen molecular, Volumen atémico. Volumen  molecular
m*/1000 &omos x 10*  m3/kmol x 10° | m3/1000 &tomos X 10° m/kmol x 10°
Carbon 18 H, 143 | Oxigeno 14 NH; 258
Hidrégeno 31 4 256 Oxigeno en esteres metilicos 91 H0 189
Cloro %6 N, 312 Oxigeno es ésteres superiores 110 HgS 329
Bromo 2710 Aire 299 Oxigeno en 4cidos 20 COS 515
lodo 370 co 30.7 Oxigeno en ésteres metilicos 99 G, 484
Azifre 256 CO, 340 Oxigeno en esteres superiores 110 Brz 532
Nitrogeno 156 SO, 448 | Anillo benchico: restar 15 L 715
Nitrégeno en aminas Anillo  naftalénico:  restar 30

primarias 105 NO 236
Nitrdgeno en aminas
secundarias 20 N,0 364

Sorucion T = 273K, p= 101.3 kN/m?, M, = 4607, My = 29. De la tabla 2.2, paa are s
tiene, &p/k = 786, rg = 03711 nm. Los valores para e etanol pueden calcularse mediante las
ecuaciones (2.38) y (2 39) De la tabla 2.3, v, = 2(0.0148) + 6(0.0037) + 0.0074 = 0.0592,
mientras que r = 1.18(0.0592) &= 0.46 nm. El punto de ebullicion normal es Ty A= 3514K
yEa/k = 1.21351.4) = 425. |

rap = 22 0416 AR = VES(TRE) = 1707
o _
KL _ 28 150

Figura 25

kT 1 1
0.595 — + — = (0237
f( eAB) = v M, My

10741 1.084 ~ 0.249(0.237)](273%/%)(0.237)
(101.3 x 10%)(0.416)%(0.595)

= 1.05 X 1073 m?/s
El valor observado (tabla 2.1) es 1.02(10~%) m?/s

Ecuacion  (2.37)

DAB=

La ecuacion (2.37) muestra que D varia como 72 (aun cuando se puede ob-
tener una variacion mas correcta de la temperatura considerando también la fun-
cion de choque de la figura 2.5) e inversamente con la presién, |0 que Sirve para
presiones mayores de 1 500 kN/m? (15 atm)"?.

El coeficiente de autodifusion, 0 D, para un gas que se esta difundiendo a
través de s mismo, s6lo puede determinarse experimentalmente mediante técni-
cas muy especiales que requieren, por eemplo, de marcadores radiactivos. Puede
ser calculado mediante la ecuacion (2.37), haciendo A = B.
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Difuson molecular en  liquidos

S se quiere integrar la ecuacion (2.4) para escribirla en la forma de la ecuacién
(2.22), debe suponerse que D,p y C son condantes. Esto es adecuado para mezclas
gaseosas hinarias, pero no lo es en @ caso de liquidos, ya que pueden vaiar cons-
derablemente con la concentracion. No obstante, en vista del escaso conocimien-
to de las D, se acostumbra utilizar la ecuacion (2.22), junto con una c promedio y
el mejor promedio que se tenga de D, 5. La ecuacion (2.22) también se escribe
convenientemente como f

NA DJ\B ( P ) In NA/ (Na + NB) = XAz (2.40)
av

N —_nn -
A= Nys+ NgZ M NA/(NA+NB)_XAI

en donde ¢ y M son la densdad de la solucién y e peso molecular, respectivamen-
te. Como en € caso de los gases debe establecerse e vaor de N,/(N, + Np) paa
las circunstancias prevalecientes. Para los casos que aparecen mas frecuentemen-
te, se tiene, como para los gases.

1. Difusién en estado estacionario de A a través del no difundente B. N, =
const, Ny =0,y

— L B p
NA - Z;;;( M)av(xAl - xAZ) (2.41)
X, — X
en donde Xgy = BBl (242)

~ In (xgy/ X))
2. Contradifusién equimolal en estado estacionario. N, = —Np = const.

D D
N, = AB (car = CAz) = —ZA‘E( %)av(xm - xAZ) (243)

z

Ejemplo 2.4 Calcular la rapidez de difusion del &cido acético (A) a través de una pelicula de
agua, no difusiva, de { mm de espesor a 17 °C, cuando las concentraciones en los lados opuestos
de la pelicula son, respectivamente, 9y 3% en peso de 4cido. La difusividad del acido acético en
la solucion es 0.95(10—%) m?/s.

SOLUCION  Se aplica la ecuacion (241). z = 0001 m, M, = 6003, Mg = 1802 A 17 “C, la
densidad de la solucién al 9% es 1 012 kg/m>. Por lo tanto

0.09/60.03 0.0015 - . "
A1 = 509760.03 + QW- 00520 = 0.0288 fraccion mol de 4cido acético

t El subindice del componente en x, indica la fraccion mol A, para distinguirlo de lax que significa
la distancia en la direccion x.
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xg, = 1 - 0.0288 = 0.9712 fraccién mol de agua
‘ p 1012 _ .
50530 = 1921 kg/kmol 45w Jrm = 527 kmol/m

En lamisma forma, la densidad de la solucidnal 3% es 1 003.2 kg/m?, x4z = 0.0092, Xz, =
0.9908, M = 18.40y ¢/M = 54.5.

o\ _ 5214545 _ . _ 099%8-09712 _
(7»7)“ = ————— = 53.6 kmol/m’ xpu = 5 5508,0.9712) ~ O+ 980

Ecuacion  (2.41):
-9
= QX0 g5 60,0288 - 0.0092) = 1.018 X 10~ kmol/m? s Respuesta

Na = 50010980y

Difusividad de liquidos

Las dimensiones para la difusividad en liquidos son las mismas que para la difusi-
vidad de gases; longitud?/tiempo. Sin embargo, diferencia del caso de los gases,
la difusividad varia apreciablemente con la concentracién. En la tabla 2.4 se lis-
E(:;lnl Surl17o]s cuantos datos tipicos; se pueden encontrar listados més completos 3

Como no existe una teoria valida completa sobre la estructura de los
liquidos, en ausencia de datos, no pueden hacerse célculos exactos de la difusivi-
dad, los cuales si eran posibles respecto a los gases.

Para soluciones diluidas de no electrolitos, se recomienda la correlacion
empirica de Wilkey Chang 3 %I

117.3 x 107 8) (M) T
AB 0.
BCA

en donde Dy . = difusividad de A en una solucion diluida en @ solvente B, m?/s
M_ = peso molecular del solvente, kg/mol
Ii' = temperatura, K
p = viscosidad de la solucion, kg/m . s

v, = volumen molal dd soluto en & punto de ebullicién normal,

A
m3/kmol
= 0.0756 para agua como soluto
¢ = factor de asociacién para € disolvente

2.26 para € agua como disolvente

= 1.9 para € metanol como disolvente

1.5 para € etanol como disolvente

1.0 para disolventes no asociados como benceno y éter etilico.

1 Se deben utilizar las unidades listadas para la ecuacién (244). Paa D,  p, y Ten unidades de ft. h,
Ib, y R con v, como se lista antes, multipliquese ¢ lado derecho de la ecuacién (2.44) por 5.20(10).
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Tabla2.4 Difusividades de liquidos '

Temp. Conc. del soluto Difusividad ¥
Soluto Disolvente °C kmol/m? m?/s x 10°
Cl Agua 16 0.12 1.26
HCl Agua 0 9 27
2 18
10 9 33
25 25
16 05 244
NH, Agua 5 35 1.24
15 10 17
Co, Agua 10 0 146
20 0 17
NaCl Agua 18 0.05 126
02 12
1.0 1.24
30 1.36
54 154
Metanol Agua 15 0 128
Acido acético Agua 125 10 0.82
0.01 0.91
180 10 0.96
Etanol Agua 10 3.75 0.50
0.05 0.83
16 20 0.90
n-Butanol Agua 15 0 0.77
Co, Etanol 17 0 32
Cloroformo Etanol 20 20 1.25

t Por ejemplo, D para Cl, en agua es 1.26(10~%) m%/s

El vélor de v, puede ser el valor verdadero Pl o si es necesario, calculado a partir
de los datos de la tabla 2.3, excepto si €l agua es el soluto que se difunde, como se
seftalé antes. El factor de asociacion para un disolvente puede calcularse sdlo
cuando se han medido experimentalmente las difusividades en ese disolvente. Si
se tiene duda acerca de cierto valor de ¢, paracalcular D se puede utilizar la
correlacion empirica de Schelbel 1201,

Existe también cierta duda de que la ecuacién (2.44) sirva paa mangar di-
solventes de viscosidad muy elevada, digamos 0.1 kg/m s (100 cp) 0 més. Se
pueden encontrar excelentes trabajos sobre estos temas & 19,

Ladifusvidad en soluciones concentradas difieren de la de soluciones di-
luidas debido a cambios en la viscosidad con la concentracion y también debido a
cambios en @ grado de no idedidad de la solucién 16
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N X8 d lOg Y
D,p = (Dgapa) (DRsks) (1 + ﬁog_xf) (2.45)

en donde D2, = difusividad de A a dilucion infinitaen B y Dg, = difusividad de
B a dilucion infinita en A. El coeficiente de actividad vy, puede obtenerse, nor-
mamente, a partir de los datos de equilibrio vapor-liquido como la relacion (a

presiones ordinarias) entre las presiones parciales real aideal de A en € vapor en

equilibrio con un liquido de concentracion X,:

DPa Yab:

o T (2.46)
AXAPA XaPa

Y

y laderivada d log y,/d log x, puede obtenerse graficamente como la pendiente
de una grafica de log vy, vslog x,.

En € caso de electrolitos fuertes disueltos en agua, la rapidez de difusién es
la de los iones individuales, que se mueven mas rapidamente que las grandes mo-
léculas no disociadas, aun cuando los iones cargados positiva y negativamente de-
ben moverse con la misma rapidez con €l fin de mantener la neutralidad eléctrica
de la solucion. Hay célculos de estos efectos P 19 pero estan fuera del area de ac-
¢idn de este libro.

Berdo 25 Cdada la dfusvidd dd manitd, CH,OH(CHOH),CH,OH, C.ZH,‘O., en v
cion diluida en aguaa 20 °C, Comparar con € valor observado, 0.56(10~%) m*/s.

SoLuciON A patir de los ddos de la tabla 23,
v, = 0.0148(6) + 0.0037(14) + 0.0074(6) = 0.185

Para el agua como disolvente, ¢ = 2.26, My = 18.02, T = 293 K. Para soluciones diluidas,
puede tomare la visoosded como la dd egug, 0001006 kg/m + s Ecueddn (244)

- 18 0.5
D g - 1123 Xog))l 03502?(8158)33 2% 0,601 X 107° m*/s  Respuesta.

Bermdo 26 Cdada la dfusvided dd menitol en sdluddn diuida de agua 70 °C y conpaar
con € valor observado, 1.56(10~%) m/s.

samd A 20 °C, la D,g = 0.56(10~% m?/s observada y p = 1.005(1073%) kg/m . s,
(Hamdo 25). A 70 °C, la visoosdad dd agua es 0.4061(107%) kg/m . s La ecuacion (244) in
dca que D,pu/T ddoe s condarte

D ,p(0.4061 X 107) — (0.56 X 10~?)(1.005 X 10~3)
70+ 273 2 + 213

Dap=1.62 X107 m?/sa70°C Respuesta.
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Aplicaciones de la difusén molecular

Mientras que € flux relativo a la velocidad molar promedio J siempre significa
transferir hacia abajo de un gradiente de concentracién, no siempre sucede |o
mismo con € flux N. Por gemplo, considérese la disolucién de un cristal de sal
hidratada como Na,COj;. 10H,0 en agua pura a 20 “C. La solucidn en contacto
con la superficie cristalina contiene Na,CO; y H,O a una concentracion que co-
rresponde a la solubilided del Na,CO,, en H;0, o 0.0353 fraccion mol de Na,CO,,
0.9647 fraccion mol de agua Para e Na,CO,, la transferencia es desde la superfi-
cie cristalina a una concentracion de 0.0353; hacia una con 0 fraccién mol de
Na,;CO, en € liquido total. Pero e agua de cristaizacion que se disuelve debe
transferirse hacia afuera en la relacion de 10 moles H,O/moles Na,CO; desde una
concentracién en la superficie cristalina de 0.9647 hasta 1.0 fraccién mol en €l
liquido total, o transferir hacia arriba de un gradiente de concentracién. Asi lo
confirma la aplicacion de la ecuacion (2.40).

Por supuesto, las expresiones desarrolladas para la rapidez de transferencia
de masa en condiciones en que la difusion molecular define el mecanismo de la
transferencia de masa (fluidos estancados o en flujo laminar), también son direc-
tamente aplicables y por ello muy usados, en medicion experimental de las difusi-
vidades.

En las aplicaciones précticas de las operaciones de transferencia de masa, los
fluidos estan siempre en movimiento, aun en los procesos por lotes; por tanto, no
hay fluidos estancados. Aunque a veces los fluidos en movimiento estan total-
mente bagjo € régimen de flujo laminar, con mas frecuencia e movimiento es
turbulento. Si € fluido esta en contacto con una superficie sdlida, en donde la
velocidad del fluido es cero, existird una region predominantemente en flujo
laminar adyacente a la superficie. Por tanto, la transferencia de masa debe, por
lo comin, suceder a través de una region laminar; aqui, la velocidad depende de la
difusion molecular. Cuando dos fluidos inmiscibles en movimiento estan en con-
tacto y hay transferencia de masa entre ellos, puede no existir una regién laminar,
aun en la interfase entre los fluidos.

En gtuaciones précticas similares, se acodumbra describir e flux de trandfe-
rencia de masa en funcién de los coeficientes de transferencia de masa. Las rela-
ciones dadas en este capitulo se utiliza rara vez para determinar la rapidez de
transferencia de masa, pero son particularmente Utiles para establecer la forma
de las ecuaciones de rapidez de transferencia coeficientes de transferencia de ma
say para calcular los coeficientes de transferencia de masa para € flujo laminar.

TRANSFERENC[A DE CANTIDAD DE MOVIMIENTO Y DE
CALOR EN REGIMEN LAMINAR

En € flujo de un fluido a través de una fase limite, como la fase a través de la cud
ocurre la transferencia de masa, existe-un gradiente de velocidad dentro del
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fluido, que tiene como resultado una transferencia de cantidad de movimiento a
través del fluido, En algunos casos también existe una transferencia de calor en
virtud de un gradiente de temperatura. Los procesos de transferencia de masa,
cantidad de movimiento y caor, en estas condiciones estan intimamente rela
cionados. Es (til considerar brevemente sus relaciones.

Transferencia de cantidad de movimiento

Considerese ¢ perfil de velocidad para el caso de un gas que fluye a través de una
placa plana, como en la figura 2.6. Puesto que la velocidad sobre |a superficie del
sOlido es cero, debe existir una capa (la subcapa laminar) adyacente a la superfi-
cie, en donde @ flujo sea predominantemente laminar. Dentro de esta regioén se
puede imaginar a fluido como formado por capas delgadas que se dedlizan unas
sobre otras a velocidades mayores, a distancias mayores de la placa. La fuerza
por unidad de érea paralela a la superficie, 0 esfuerzo cortante 7, que se requiere
para mantener sus velocidades es proporcional a gradiente de velocidad,

du
A (2.47)

en donde g es la viscosidad; z aumenta en la direccion hacia la superficie. Esto

e

7/

Limite de la extension de la
subcapa laminar

|

1.0 0.8 0.6 0.4 0.2 0

Velocidad, m/s
~o w

Z = distancia hasta la placa, mm

Figwa 26 Perfil de velocidad, flujo de aire alo largo de una placa plana. [Page, et al.: Ind. Eng.
Chem, 44,424 (1952).)
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puede escribirse como

o _bdup) _ _ duo)
Tgc = — -P—""';d"z'—— - d.z (248)

en donde v es la viscosidad cinemética, p/p.

La viscosidad cinematica tiene las mismas dimensiones que la difusividad,
longitud?/tiempo, mientras que la cantidad ug puede considerarse como una con-
centracion volumétrica de cantidad de movimiento. La cantidad g, es la rapidez
de la transferencia de cantidad de movimiento por unidad de &rea o'flux de canti-
dad de movimiento. Por lo tanto, la ecuacion (2.48) es una ecuacion de rapidez de
transferencia an4loga a la ecuacion (2.1) para € flux de masa. En la transferencia
de cantidad de movimiento, efectuada de esta forma, no hay, por supuesto, flujo
total de fluido de una capa a otra en la direccién z. Antes bien, las moléculas en
una capa, durante su movimiento a azar, se moveran de una capa gue se mueva
répidamente a una adyacente que se mueve con mas lentitud; de este modo trans-
miten una cantidad de movimiento correspondiente a las diferencias de velocidad
de las capas. La difusion en la direccién z ocurre de la misma forma. A elevadas
concentraciones moleculares, como en gases a presiones dtas, 0 mas alin en
liquidos, e diametro molecular se vuelve apreciable en comparacion con € movi-
miento molecular entre choques, puede deducirse entonces que la cantidad de
movimiento esta siendo transmitida directamente a través de las mismas molécu-
las . Imaginese, por gemplo, varias bolas de billar colocadas en grupo, en
estrecho contacto entre si, encima de una mesa. Una bola en movimiento que
choque con una de las bolas exteriores del grupo, transmitira muy rapidamente su
cantidad de movimiento a una de las bolas en @ lado opuesto dd grupo y la
arrojara fuera de su posicion original. Por otra parte, esdificil que labolaen
movimiento se mueva fisicamente a través del grupo, debido a gran nimero de
choques que sufre. Por tanto, a concentraciones moleculares atas se pierde el pa-
ralelismo entre la difusividad molecular y la difusividad de la cantidad de movi-
miento (o viscosidad cinematica): |a difusiébn €S un proceso mas lento. Es intere-
sante observar que una teoria cinética relativamente simple es la que predice que
tanto la difusividad de la masa como la de la cantidad de movimiento estan dadas
por la misma expresion,

(2.49)

en donde w es la velocidad molgcular promedio y \ es la trayectoria libre media de
la molécula. El nmero de Schmidt, que €s |a relacién adimensiona de las dos di-
fusividades, Sc =pu/¢ D, debe ser, por esta teoria, igual a la unidad. Una teoria
cinética més complicada ' |e da vaores de 0.67 a 0. 83, los cuales estan dentro
del rango encontrado experimentalmente a presiones moderadas. Para mezdlas
binarias de gases, € valor de Sc puede aumentar hasta 5. Como Se esperaria, para
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liquidos es més elevado: aproximadamente 297 para la autodifusibn en agua a
25°C, por gemplo y puede aumentar a miles para liquidos mas viscosos e incluso
para agua con solutos que se difunden muy lentamente.

Tranderencia de calor

Cuando existe un gradiente de temperatura entre e fluido y la placa, larapidez de
transferencia de calor en la regién laminar de la figura 2.6 es

g=—k_ (2.50)

en donde k es la conductividad térmica del fluido. También puede escribirse
como
k d(:C,p) d(1C,p)

= —a (2.51)

i

en donde C, es e calor especifico a presion constante. La cantidad ¢C,e puede
imaginarse Como una concentracion volumétrica térmicay « = k/C, o esladifu-
sividad térmica, la cual, a igua que las difusividades de cantidad de movimiento
y de masa, tiene dimensiones de longitud®/tiempo. Por lo tanto, la ecuacion
(251) es una ecuxcion de rapidez de transferencia andoga a las ecuaciones corres
pondientes para la transferencia de cantidad de movimiento y de masa.

En un gas a presion relativamente baja, la energia caorifica se transfiere de
una posicién a otra mediante las moléculas que vigjan de una capa a otra que ten-
ga menor temperatura. Una teoria cinética sencilla lleva a la expresion

G
vl (2.52)

_ k =1
a = —6;5 =3 wA 3
Las ecuaciones (2.49) y (2.52) dan la relacion adimensiona v/a = C,u/k igua a
C,/C.. Una teoria cinética mas avanzada modifica la magnitud de la relacion, co-
nocida como el nimero de Prandtl Pr, que experimentalmente se encuentra en €l
rangq de 0.65 a 0.9 para gases a bgja presidn, seglin la complejidad molecular del
gas. A concentraciones moleculares elevadas, se modifica el proceso. Asi, parala
mayoria de los liquidos, Pr es mayor (Pr = 7.02 para agua a 20 °C, por gemplo).

El tercer grupo adimensional que se forma dividiendo la difusividad térmica
entre la de masa, es el nimero de Lewis, Le = o/D = Sc/Pr; juega un papel im-
portante en problemas de transferencia simultanea de calor y de masa, como se
vera posteriormente.

Se puede resumir este breve andlisis de la similitud entre las transferencias de
cantidad de movimiento, calor y masa, de la siguiente forma. La consideracion
glemental de los tres procesos lleva a la conclusion de que ciertas Situaciones sen-
cillas son directamente andlogas entre si. Generalmente, sin embargo, cuando se
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considera una transferencia tridimensional en lugar de una unidimensional, €
proceso de transferencia de cantidad de movimiento es lo suficientemente distinto
para que la analogia desaparezca. Esa sencilla analogia también se modifica, por
giemplo, cuando la transferencia de masa y la de cantidad de movimiento suceden
simultaneamente. Por tanto, s hubiese una transferencia neta de masa hacia
la superficie de la figura 2.6, la transferencia de cantidad de movimiento de la
ecuacion (2.48) deberia incluir el efecto de la difusion neta. En la misma forma,
la transferencia de masa debe, inevitablemente, modificar € perfil de velocidad.
No obstante, aun las limitadas analogias que existen pueden ser de importante
utilidad practica

NOTACION PARA EL CAPITULO 2

Pueden utilizarse las unidades adaptables a cuaquier sistema, excepto en las ecuaciones (2.37). (2.39)

v (2.44)

c concentracién, moles/volumen, mol/L’?

G, capacidad caorifica a presion constante, FL/MT
C, capacidad calorifica a volumen constante, FL/MT
d operador  diferenciad

difusividad, L%@

difusividad para un soluto a dilucién infinita, L%/6©
funcion

factor de conversién, ML/FE?

flux de difusion relativo a la velocidad molar promedio, m°'/I‘29
conductividad térmica, FL/LTO

constante de Boltzmann, 1.38(107'6) erg/K
logaritmo  naturd

ndmero de Lewis = k/gDC,, adimensional

peso  molecular, M/mol

nimero de moles, adimensiona

flux molar relativo a una superficie fija, mol/L2
presién de vapor, F/L?

presion parcial, F/L?

presion total, F/L2

nimero de Prandtl = C, u/k, adimensiona

flux de calor, FL/L%6

separacion  molecular en € choque, nm

constante universal de los gases, FL/mol T
rapidez de produccion del componente i, mel/L©
numero de Schmidt = u/¢D, adimensional
temperatura absoluta, T

punto de ebullicion norma, K

velocidad lineal, L/©

volumen molar liquido, m3/kmol

volumen, L3

velocidad molar promedio, L/©

=]

@D

KT RNHPRII YIS YT RIRCE N A Ngm YO

=

x (sin subindice) distanciaen ladireccion X, L
X; concentracion en fraccion mol del componente i en un liquido
Y (sin subindice) distanciaen ladireccién y, L



DIFUSION MOLECULAR EN FLUIDOS 47

Vi concentracion en fraccion mol del componente / en un gas
» concentracion en fraccion mol del componente J, en ausencia de un soluto que se difunda
z distanciaen la direccion z, L

a difusivided  térmica, L¥/©

Y coeficiente  de actividad, adimensional

¢ operador  diferencid  parcia

A diferencia

€ energia de |a atraccion molecular, ergs

] tiempo

A trayectoria libre media de una molécula, L

i viscosidad, M/L©

v viscosidad cinemética o difusividad de la cantidad de movimiento = /g, L2/0
P densidad, M/L3

r esfuerzo cortante, F/L?

? factor de disociacion para un disolvente, adimensional
Subindices

A componente A

B componente B

i componente i

n el Ultimo de los n componentes

m efectivo

M media

X en ladireccion x

y en la direccidn y

: en ladireccion z

1 principio de la trayectoria de difusion

2 find de la trayectoria de difusion
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PROBLEMAS

2.1 En una mezcla gaseosa de oxigeno-nitrégeno al atm., 25 °C, las concentraciones del oxigeno

2.2
2.3

24

25

en dos planos separados 2 mm son 10 y 20% en vol., respectivamente. Calcular € flux de difu-
sién del oxigeno parael caso en gue:
a) El nitrégeno no se esta difundiendo.
Respuesta: 4.97(107%) kmol/m? . s.
b) Existe una contradifusion equimolar de los dos gases.
Repita los ¢alculos del problema 2.1 para una presion total de 1 000 kN/m2.
Cdcule las difusividades de las siguientes mezclas gaseosas:

2NH3 4 Nz + 3H2

a) Acetonaare, 1 am, 0 “C.
Respuesta: 9.25(10~ %ym?/s.

b) Nitrogeno-diéxido de carbono, 1 atm., 25 “C.

c) Cloruro de hidrégeno-aire, 200 kN/m?, 25 °C.
Respuesta: 9.57(10~6) m?/s.

d) Tolueno-aire, 1 atm., 30 °C. Vaor informado [Gilliland: Znd. Eng. Chem., 26, 681

(1934)] = 0.088 ¢m?/s.

e) Anilina-aire, 1 atm., 0 “C. Valor observado = 0.0610 ¢m?/s (Gilliland, foc. cit.).
Se informa que la difusividad del dioxido de carbono en helio es 5.31(107%) m?/s a 1 am. sd,
32 “C. Cdcule la difusividad a 1 am., 225 “C. Vaor informado = 14.14(10~%) m?/s [Seage,
Geertson y Giddings: J. Chem. Eng. Data, 8, 168 (1963)].
Se esta difundiendo amoniaco a través de una mezcla gaseosa estancada que consta de un tercio
de nitrégeno y dos tercios de hidrégeno en volumen, La presién total es 30 1bg/in? abs (206.8
kN/m?) y la temperatura 130 °F (54 °C). Cdcule |a rapidez de difusion del amoniaco a través
de una pelicula de gas de 0.5 mm de espesor cuando € cambio en la concentracién a través de la
pelicula es de 10 a 5% de amoniaco en volumen.

Respuesta: 2.05(10™% kmol/m? . s.

2.6 Cdcule las siguientes difusividades liquidas:

a) Alcohoal etilico en solucién acuosadiluida, 10 “C.
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b) Tetracloruro de carbono en solucién diluidaen acohol metilico, 15 ¢ [valor observado
= 1.69(107%) cm?%/s].
Respuesta: 1.49(10~%) m%/s,

2.7 Segin s informa en Int. Crit. Tables, 5, 63, la difusvidad del bromoformo en solucién diluida
en acetona a 25 °C, es 2.90(10~%) em?/s. Cacule la difusividad del 4cido benzoico en solucion
diluida en acetona a 25 “C. Vaor informado [Chang y Wilke, J, Phys. Chem, 59, 592 (1955)]
= 2.62 cm?/s.

Respuesta: 2.269(10~%) m?/s,

2.8 Cdcule la rapidez de difusion de NaCl a 18 °C, a través de una pelicula de agua estancada de 1
rrém (lie espesor, cuando las concentraciones son 20 y 10%, respectivamente, en cada lado de la
pelicula
Respuesta: 3.059(10~%) kmol/m? . s.

29 A 1am, 100 “C, la densidad del aire es = 0.9482 kg/m’; la viscosidad es = 2.18(10~%)
kg/m . s conductividad térmica = 00317 W/m . K, y e calor especifico a presion constante
=1.047kJ/kg . K. A 25“C, laviscosidad =1.79(10 % kg/m . S.

a) Calcular laviscosidad cinemética a 100 °C, m%/s.
b) Calcular ladifusividad térmicaa 100 °C, m?/s.
¢) Calcular € nimero de Prandtl a 100 °C.
d) Suponiendo que para € are a 1 am, Pr = Sc y que Sc = condante a cambiar la tempera-
tura, caleular D para ¢ aire a 25 “C. Comparar con € valor de D paae ssema Q,—~N, a
1 am sd, 25 °C (tabla 2.1).
2.10 Se esta fraccionando amoniaco sobre un catalizador sdlido de acuerdé con la reaccion:

2NH3 - Ng + 3Hz

En cierta zona del aparato, en donde la presién es 1 am y la temperatura es 200 “C, € anAlisis

del gas es 33.33% NH, (A), 16.67% N; (B) y 50.00% H, (C) en volumen. Las condiciones son
tales que & NH, se difunde desde la corriente del gas hastala superficie del catalizador; ade-
més, los productos de la reaccion se difunden en sentido contrario, como s hubiese difusion
molecular a través de una pelicula gaseosa de 1 mm de espesor bgo régimen laminar. Calcular
la rapidez locd de fraccionamiento, kg NH,/fn2 de superficie del catalizador s, rapidez que se
presentaria S la reaccibn es controlada por difusibn (velocidad de reaccién quimica muy répi-
da) con la concentracion de NH, sobre la superficie del catalizador igua a cero.

Respugsta: 0.0138 kg/m?- .

2.11 Uncristal de sulfato de cobre, CuSO,-5H,0, Cae en un tanque grande de agua puraa20°C.
Calcule la rapidez con la cua se disuelve € cristal y calcule € flux de CuSO, de la superficie del
cristal hacia la solucion. Hagase o mismo, pero ahora celcllese € flux del agua Daros y supo-
siciones:  La difusion molecular sucede a través de una pelicula de agua uniforme, de 0.0305
mm de espesor, que rodea d cristd. En la parte interna de la pelicula, adyacente a la superficie
del cristal, la concentracion del sulfato de cobre es su velor de solubilidad, 0.0229 fraccion mol
de CuSO, (densidad de la solucion = 1 193 kg/m3g, La superficie externa de la pelicula es agua
pura. La difusividad del CuSO, €57.29(10~ 1% m/s,



CAPITULO

TRES
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Se ha visto que cuando un fluido fluye a través de una superficie solida, en condi-
ciones en las cuales por lo genera prevaece la turbulencia, hay una regién inme-
diatamente contigua a la superficie en donde € flujo es predominantemente
laminar. Al aumentar la distancia de la superficie, € caracter del flujo cambia de
modo gradud y se vuelve cada vez més turbulento, hasta que en las zonas més ex-
ternas del fluido, prevalecen completamente las condiciones de flujo turbulento.
También se ha visto que la rapidez de transferencia de una sustancia disuelta a
través del fluido dependera necesariamente de la naturaleza del movimiento del
fluido que prevaezca en las diferentes regiones.

En laregion turbulenta, las particulas del fluido ya no fluyen de forma orde-
nada, ccmo en la subcapa laminar. Por lo contrario, porciones relativamente
grandes del fluido, llamadas remolinos, se mueven con rapidez de una posicién
a otra; un componente apreciable de su velocidad se orienta perpendicularmente a
la superficie através de la cual esta fluyendo € fluido. En estos remolinos existe
material disuelto; por lo tanto, e movimiento de remolino contribuye apreciable-
mente ad proceso de transferencia de masa. Puesto que e movimiento del remolino
es rapido, la transferencia de masa en la region turbulenta también es répida,
mucho mas que la resultante de la difusién molecular en la subcapa laminar. De-
bido a rdpido movimiento de remolino, los gradientes de concentracion en la
region turbulenta seran menores que los que existen en la peicula En la figura 3.1
e muestran gradientes de concentracion de edte tipo. En e experimento del cud se
tomaron estos datos, esta fluyendo aire en movimiento turbulento a través de una
superficie de agua y e agua se evapora en e aire. Se tomaron muestras del
aire a diferentes distancias de la superficie y se determiné la concentracion agua-
vapor mediante andlisis. En la superficie del agua, la concentracién de agua en €
gas fue lamisma que la presion de vapor del agua pura a la temperatura de traba-

50
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jo. No fue posible muestrear €l gas muy cerca de la superficie del agua, pero tam-
poco es posible confundir € rapido cambio en la regidn cercana a la superficie y d
lento cambio en la regién turbulenta, mas externa. También es interesante notar
la similitud general de los datos de este tipo con la distribucién de velocidad
mostrada en la figura 2.6.

También es Util comparar los datos de transferencia de masa con datos simi-
lares para la transferencia de calor. Asi, en lafigura 3.2. se grafican las tempera-
turas a diferentes distancias de la superficie, cuando €l aire fluye a través de una
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placa caliente. De nuevo es evidente € gradiente de temperatura grande cercano a
la superficie y el menor gradiente en la region turbulenta. Por lo comin, cuando
se esta analizando €l proceso de transferencia de masa, conviene recordar €l pro-
ceso correspondiente de transferencia de calor, puesto que en muchos casos,.-los
procesos de razonamiento utilizados para describir a primero se toman directa-
mente de los procesos de razonamiento exitosos para e segundo.

Codficientes de tranderencia de masa

El mecanismo del proceso de flujo en que intervienen los movimientos de los re-
molinos en la regién turbulenta no se ha entendido completamente. Sucede 1o
contrario con € mecanismo de la difusion molecular, a menos para gases, € cua
£ oonoe begtate bien, pueto que puede desribire en funddn de uma texda d-
nética que proporciona resultados que estan de acuerdo con los experimental es.
Por lo tanto, es natural que la rapidez de la transferencia de masa a través de va
fiss regones dexe la supafide heda la zona tubuets = trate de desxibir de la-
misma forma en que, por ser adecuados, se describio la difusion molecular. ASl,
la D,pc/z delaecuacion (2.22), que es caracteristica de la difusion molecular, se
reemplaza por F, un coeficiente de transferencia de masa'>'? . Para soluciones bi-
narias,

No g Na/ (Nas No) = cufe

3.1
NA + Ny Np/ (Np + Np) =cp/c 3.1

N, =

en donde ¢, /c es la concentracion en fraccion mol, x, paraliquidos, ¥, para ga-
ses. + Como en el caso de la difusion molecular, larelacion N,/(N, + Np) se es-
tablece generalmente por consideraciones no difusionales.

Es posible que no sea plana la superficie a través de la cua sucede la transfe-
rencia; s asi sucede, la trayectoria de difusion en e fluido puede tener una sec-
don trasvasd vaidble en e can, N = ddine como el flux en la interfase de la
fase, en donde la sustancia abandona o entra a la fase para la cua € coeficiente
de transferencia de masa es F. N, es positiva cuando c,, esta en € principio de la
trayectoria de transferenciay c,, en € final. De cuaquier forma, una de estas
concentraciones se encontrard en el limite de lafase. Laforma en que se definala
concentracién de A en € fluido modificara € valor de F; generamente se estable-
ce de forma arbitraria. Si la transferencia de masa ocurre entre un limite de fase y
una gran cantidad de fluido no limitado, como cuando una gota de agua se va
evaporando a mismo tiempo que va cayendo a través de un gran volumen de aire,
la concentracion de la sustancia que se difunde en €l fluido se tgmaLgeQeralmeme

+ La ecuacion (3.1) es idéntica @ resultado obtenido & combinar las ecuaciones (21.4-1 1), (21.5-27)
y (21.5-47) de la referencia 7, o d resultado de combinar las ecuaciones (3.4) y (5.37) de la referencia
54; se puede aplicar tanto a fluxes de transferencia de masa pequefios como a fluxes altos, corregidos
mediante la teoria de la pelicula.
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como € vaor condante que se encuentra a grandes distancias del limite de la fase.
Si el fluido se encuentra en una tuberia cerrada, de tal forma que la concentracion
no es constante en ningln punto a lo largo de la trayectoria de transferencia, se
utiliza la concentracion promedio total ¢,, que se encuentra mezclando todos lns
fluidos que pasan por un punto dado. En la figura 3.3. en la que un liquido se
evapora en el gas que fluye, la concentracion ¢, del vapor en €l gas varia conti-
nuamente de ¢, ;, en la superficie del liquido, hasta & valor z = Z. En este caso,
¢4, N la ecuacion (3.1) se toma, generalmente, como EA, definida por

- 1 s
Ca=% Sj(; u.c, ds (32)

X

en donde; u,(z) es la distribucion de velocidad en €l gas a través del tubo (el pro-
medio temporal de i, en €l caso de la turbulencia); u. es la velocidad promedio to-
tal (flujo volumétrico/seccidn transversal de latuberia), y S es €l &rea de la sec-
cion transversal de la tuberia. En cualquier caso, se debe saber como se define el
coeficiente de transferencia de masa, con € fin de utilizarlo apropiadamente.

La Fde la ecuacion (3.1) es un coeficiente de transferencia de masa local, de-
finido para un lugar particular sobre la superficie limite de la fase. Puesto que €
valor de F depende de la naturaleza del movimiento del fluido, que puede variar a
lo largo de la superficie, algunas veces se utiliza un valor promedio de £y, en la
ecuacion (3.1), con c,, y ¢,, constantes; asi se toman en cuenta estas vanaciones
en F. El efecto de la variacion de ¢,y €4, sobre € flux se considera por separado.

En sistemas de varios componentes la interaccion entre los componentes
puede ser lo suficientemente importante para que no sea exacta la ecuacidn para
€ sistema binariol63l. No obstante, la ecuacion (3.1) puede servir como una apro-
ximacion adecuada, si se sustituye NV, t Ny por £ _ N, en donde 7 es e nlime-
ro de componentes.

':1

Las dos situaciones que se observaron en e capitulo 2, la contradifusion
equimold y la transferencia de una sustancia a través de otra que no se transfiere,
suceden con tanta frecuencia que, generalmente, se utilizan coeficientes de trans-
ferencia de masa especiales. Estos se definen por ecuaciones de la forma:

Flux = coeficiente (diferencia de concentracion)

L ///// Ll Z

/4‘41 (en el gas)

Liquido evaporandose Figura 33 Transferencia de masa a un

LSS 777 fluido confinado.
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Puesto que la concentracion puede definirse de diversas maneras y como no se
han establecido estandares, existen distintos coeficientes para cada situacion:

Tranderencia de A a través de B
que no se transfiere B [ N3 =0, No/(N, + Ng)=1]:

k(Par = Pad) = k(Va1 = Va2 = klca — Cay)  Bases: 3.3)
N, =

k(xa1 = Xp2) = kp(car = ca2) liquidos: 3.4

Tabla 3.1 Relaciones entre los coeficientes de transferencia de masa

Ecuacion de rapidez

Difusién de A Unidades del coeficiente
Contradifusién através de B
equimolal que no se difunde
Gases
, _ Moles transferidos
Na =k 85 Ny = ks Ap, (tiempo)(Area)(presion)
, Moles  transferidos
Na=k by, Na =k Ava (tiempo)(area)(fracciébn mol)

Moles  transferidos

Ny =k Ac, Ny =k Pc, (tiempo)(area)(moles/vol)
Masa transferida
Wi = kyAY, (tiempo)(area)(masa A/masa B)

Conversiones

- ) b k . . P ,
F"‘GPB,M"ky—;',ﬁ-k‘_?t'_TE-ﬁ::-kcp’-k’/.k‘ﬁ.k‘c

Liquidos

, Moles transferidos
Na =k, bcy Ny =k Acy (tiempo)(area)(moles/vol)

, - Moles transferidos
Ny =k AX Np= ke Ax, (tiempo)(area)(fraccibn mol)
Conversiones

Fmkxp ymkoxpg yC=kjcm k}_% -k
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Contratransferencia equimolal [N, = =~ Ny, N,/(N, + Ng) = co]:

ke(Par — Pad = K(¥ar - )’A2)=ké(CA1"CA2) gases: (35)
NA =
ki(Xa) = Xp2) = kp(car = Cas) liquidos: (36)

Una expresion de ese tipo fue sugerida desde 1 8971451 con respecto a la diso-
lucion de solidos en liquidos. Por supuesto, tales expresiones son andlogas a la
definicion de un coeficiente de transferencia de calor, 4: q = h(t; - ;). Aunque
e concepto de coeficiente de transferencia de calor puede aplicarse, generalmen-
te, a menos en la ausencia de transferencia de masa, los coeficientes de las
ecuaciones (3.3) y (3.4) son més restringidos. Asi, k. en la ecuacién (3.3) puede
considerarse como un reemplazo de D,g/z en laintegracién de la ecuacion (2.1);
el término de flujo total de la ecuacion (2.4) se ignoro a igualarlaa N,. Por lo
tanto, los coeficientes de las ecuaciones (3.3) y (3.4) son generalmente Utiles solo
para rapideces de transferencia de masa bajas. Los valores medidos bagjo un nivel
de rapidez de transferencia deben convertirse a F, a fin de utilizarlos con la
ecuacion (3. 1), antes de aplicarlos a otra. Para obtener |a relacién entre F y lask,
obsérvese que para los gases, por gemplo, F reemplazaa D,pp./RTz en la
ecuacion (2.25), y que kg reemplazaa D, p/RT2py,, en laecuacion (2.30). De
aqui, F = Kapg ,, De estaforma se obtuvieron las conversiones de la tabla 3.1
Puesto que &l término de flujo total N, + Nade la ecuacion (2.4) es cero parala
contratransferencia equimolal, F =k, (gases), y F = k; (liquidos); en este caso,
las ecuaciones (3.5) y (3.6) son idénticas ala ecuacion (3.1).

Muchos de los datos de transferencia de masa en donde N,/(N, + Na) no es
ni la unidad, ni infinito, se han descrito, no obstante, en funcion de los coeficien-
tes de tipo k. Antes de que éstos puedan utilizarse para otras situaciones, deben
convertirse a F.

En unas cuantas situaciones limite, los coeficientes de transferencia de masa
pueden deducirse de los principios tedricos. Sin embargo, en la mayoria de los ca
0s s depende de la medicion directa en condiciones conocidas de los coeficientes
de transferencia de masa que se usaran posteriormente en el disefio de equipo.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA
EN FLUJO LAMINAR

Al menos en principio, no se necesitan coeficientes de transferencia de masa en €
flujo laminar, puesto que prevalece la difusiébn molecular y pueden utilizarse las
relaciones ddl capitulo 2 para calcular la rapidez de la transferencia de masa. Sin
embargo, es deseable poseer un método uniforme para trabajar tanto con flujo
laminar como turbulento.

Debe ser posible calcular los coeficientes de transferencia de masa para €l
flujo laminar. Dicho célculo puede efectuarse mientras se puedan describir las
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condiciones de flujo y los modelos mateméticos sean susceptibles de resolucion,
con lo cual se puede efectuar dicho célculo. Sin embargo, estos requerimientos no
se dan en la préctica; ademas, la simplificacion requerida para permitir |as opera-
ciones matematicas ocasiona a menudo que los resultados se aejen de la realidad.
No es propésito de este libro exponer estos métodos con detalle, puesto que se
explican adecuadamente en otros lugarest6.7], Se va a escoger una situacion relati-
vamente sencilla para ilustrar la técnica general y proporcionar ciertas bases para
considerar € flujo turbulento.

Tranderencia de masa de un gas
a una pdicula liquida descendente

La figura 3.4 muestra un liquido en una pelicula delgada en flujo laminar, li-
quido que desciende en una superficie lisa vertical mientras es expuesto a un gas
A, que se disuelve en € liquido. El liquido contiene una concentracion uniforme
de ¢, €n la parte superior. En la superficie del liquido, la concentracion del gas
disuelto esc, ;, en equilibrio con la presion de A en la fase gaseosa. Puesto que
Cp, ;> Caps € gos = disuelve en @ liquido. El problema es obtener e coeficiente de
transferencia de masa k;, con €l cual se pueda calcular la cantidad de gas disuelto
después de que €l liquido recorra en su descenso la distancia L.

El problema se resuelve usando simultaneamente la ecuacién de continuidad
para el componente A, ecuacion (2.17), y la ecuacion que describe el movimiento
del liquido, es decir, mediante las ecuaciones de Navier-Stokes. La solucion si-
multénea de este formidable conjunto de ecuaciones diferenciales parciales sdlo

2=8
rd z 220, y=0,
| €4 =Ca0

by
P/t;/ fen el liquido)

Liquido ﬁ

Gas

Uy(()

T

Figura 34 Pdicula descendente de liquido.
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es posible de resolver cuando se han redlizado varias simplificaciones. Respecto
del propdsito actual, se supondra lo siguiente:

1. No hay reaccion quimica, R, de la ecuacion (2.17) = 0.

2. Las condiciones no cambian en la direccion x (perpendicular a plano del pa-
pel, figura 3.4). Todas las derivadas con respecto a x de la ecuacion (2.17) = 0.

3. Prevalecen las condiciones de estado estacionario. dc,/a6 = 0.

4. Larapidez de absorcion del gas es muy pequefia. Esto significa que u#, en la
ecuacion (2.17), debida a la difusidén de A, es esencialmente cero.

5. Ladifusion de A en ladireccidn y es despreciable en comparacion con € mo-
vimiento descendente de A debido a flujo total. Por lo tanto, DABazc‘.‘/c')y2 =0.

6. Las propiedades fisicas (D,g; ¢, #) SOn constantes.

Entonces, la ecuacion (2.17) se reduce a

0c, 3%,

“ oy T AB ST (3.7)

la cual establece que cualquier A agregada a liquido descendente en cualquier
punto z, sobre un incremento en y, llega ahi mediante difusion en la direccion z.
Las ecuaciones de movimiento en estas condiciones se reduce a

du

Il—dz-zz +pg=0 (3.8)

Se conoce bien la solucién de la ecuacion (3.8) en las condiciones de u, = 0, en z
=¢,yde dusdz=0enz=0

-k PR EAC NP PR AL
Y= [‘ (a)]‘z“y[l ("a')] (39)
en donde u, es la velocidad promedio total. Entonces, € espesor de la pelicula es
3agu\'/? (3,1}
8=(ﬁ) =(~2‘—) (310)
g

en donde T" es la rapidez de masa del flujo ddl liquido por unidad de espesor de la
pelicula en la direccién x. Sustituyendo la ecuacion (3.9) en la (3.7)

3_ z\218c, a%,
—2-uy[l - (3:) J—a; = DAB-—az—z (3.11)

gue se resuelve con las siguientes condiciones:

1. Enz=0, ¢, = ¢, , paratodos los valores de y.
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2. Enz=3$,dc,/dz = 0 para todos los valores dey, puesto que no hay difusion
en la pared sdlida
3Eny=0¢, = €y PA todos los valores de z.

Se obtiene para la solucion una expresiéon genera (una serie infinita) que da
¢, pbaracuaesquier z y y; se proporciona de esta forma una distribucion de con-
centracion ¢,(z) en y = L, como la que se muedtra en la figura 34. Lac,,. prome-
dio total en y = L puede encontrarse en laforma de la ecuacion (3.2). El resulta-

do esf31

Ca, i _C-A, L _ 0.78576_5'12]3"+ O‘lmlev39.318n + 0.035996_105'6417 + ...
Cai = Cao (312

en donde 5 = 2D, zL/38%u,. Por tanto, la rapidez total de absorcion esu,6(c, | =
Cag) POr unidad de espesor de la pelicula liquida

Alternativamente para obtener un coeficiente de transferencia de masa lo-
cal, la ecuacién (2.4), para el caso del flujo total despreciable en ladireccion z (N,
+ N = 0), se puede combinar con la ecuacion (3.4); recuérdese empero que los
coeficientes de transferencia de masa utilizan fluxes en la interfase (z = 0)

dc

Ny= _DAB(_ézA)z-O = kL(CA, i = Ca, L) (3.13)
Sin embargo, en ede casn, debido a la naurdeza de la serie que describe Cas la de
rivada no estd definida en z = 0. Por tanto, es mejor trabajar con un coeficiente
promedio para la superficie liquido-gas completa. La rapidez con la cual A es
arrastrada por € liquido en cualquier y, por unidad de espesor en la direccion X,
esu,éc, moles/tiempo. Por |o tanto, para una distancia dy, por unidad de espe-
sor, la rapidez de absorcion del soluto es, en moles/tiempo

U, dc, = k(ca:=Ca) dy (3.14)
Ea=¢ dé L L
[ "M —2 =Tk, d_k 3.15
uy '/‘;A"'AO CA,:‘ “ Ch './(‘J L dy_ L prj(; dy ( )
_ 'zya Ca,i ™ Cao
K, = 2 |fai = a0 (3.16)
Lo L e, =¢aL

la cual define € coeficiente promedio. Ahora bien, para rapideces bajas de flujo o
largos tiempos de contacto del liquido con e gas (generalmente para nimeros de
Reynolds para peliculas Re = 4T'/p menores de 100), sélo Se necesita utilizar e pri-
mer término de la serie de la ecuacion (3.12). Sustituyendo en la ecuacion (3.16)

’ _ @1 5 1213n

17)'8 DAB
Lopr I3 nO_jg—STf = T(0241 + 5.1213~) ~ 341 — (3.17)

)
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kL nv8

= Sh,, ~ 341 3.18
D,y (3.18)

en donde Sh representa € nimero de Sherwood, la transferencia de masa analoga
a nimero de Nusselt para transferencia de calor. Un desarrollo similar para nu-
meros de Reynolds grandes o tiempo de contacto pequefiof®? lleva a

6D 5L |2
ke, o =( oL ) (3.19)
3 8 1/2
sh, = (‘2’;1' Re s) (3.20)

El producto ReSc es & nimero de Péclet, Pe.

Estas k; promedio pueden utilizarse para calcular la rapidez de absorcién to-
tal. Por lo tanto, € flux promedio N, _parala superficie completa gas-liquido,
por unidad de espesor, es Iadlferenuaentre larapidez de flujo de 4 en € liquido
eny=Lyeny=0, dividida entre la superficie liquida. Esto puede utilizarse con
alguna diferencia de concentracion promedio

i, 8 _
Na, pr (CA L= CAO) = kL pr(cA,,l CA)M (3.21)

Lasustitucion de k;, , en la ecuacion (3.16) muestra que es necesario e promedio
logaritmico de la diferencia en la parte superior e inferior de la pelicula

(cai — cao) — (cai — Ca L)
, , ) 322
ln[(cA,,- — cao)/ (ca i = Ca, L)] o

(CA,i - 5A)M =

L os datos experimentales muestran que la &, obtenida puede ser bastante ma-
yor que los valores tedricos, aun para rapideces ‘ de transferencia de masa bajas,
debido a agitaciones y ondas no consideradas en €l andlisis, que se forman en va-
lores de Re, que se inician aproximadamente a 25. Las ecuaciones se aplican para
Re superiores a 1 200, s se eliminan las agitaciones mediante la adicion de agen-
tes humectantes®’], La absorcion répida, como en el caso de gases muy solubles,
produce valores importantes de u,; esto causa mayores discrepancias, debido a la
alteracion dd perfil de velocidad en la pelicula. También puede aterarse € perfil
de velocidad por € flujo ddl gas, de tal forma que aun en & caso més sencillo,
cuando los dos fluidos se mueven, k. depende de las dos rapideces de flujo.

Ejemplo 3.1 Calcular larapidez de absorcion de CO, en una pelicula de agua descendente
sobre una pared vertical de 1 m de longitud a un gasto de 0.05 kg/s por metro de espesor &
25 °C. El gasesCO, puro a 1 atm std. Inicialmente, ¢l aguaestd esencialmente libre de CO;.
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SoLucioN  La solubilidad del CO, en aguaa 25 °C, atm std, es ¢4, ; = 0.0336 kmol/m? so;
Dap =1.96(10—%) m¢/s; densidad de la sol. ¢ = 998 kg/m’ y la viscosidad ; = 8.94 (10—9)
kg/ms. '=0.05kg/m.s, L=1m.

8= (Eﬂ)m - [ 3694 x 1079009 1'% _2 00 (om0
o’g (998)%(9.807) '

AT 4005)
a6 _4005) _ o5
Re= <= 250 x 107

En consecuencia, se debe aplicar la ecuacion (3.19)

. - (wur )'/2 _[_60196 x 10-%(005) ]"*
Lopr = \ mpdL 7(998)(2.396 X 10-4)(1)
= 2798 x 1073 kmol/m?- s . (kmol/m*)
T 005

=L a0 o209
% T 08 '998(2.39 x 10-9) m/s

En la parte superior, ¢, |~ ¢x mcy ;= cao = ¢4, ; = 0.0336 kmol/m?.
En e fondo, Ca, i ™ EA. L™= 0.0336 ~ EA, L kmol/m’.
El flux de absorcion estd dado por las ecuaciones (3.21) y (3.22)

0.209(2.396 x 107*)c,, ; _ (2.798 x 107%)[0.0336 = (0.0336 = ¢, 1))
1 1n[0.0336/ (0.0336 = ¢, ,)]

Por lo tanto,
¢s 1 = 001438 kmol/m?

se cdcula que la rapidez de absorcion es

@, (o 1 = Cap) = 0.209(2.396 x 1074)(0.01438 - 0)
= 7.2(10-7) kmol/s m de espesor
El vaor red puede ser mayor.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA
EN FLUJO TURBULENTO

En la mayoria de las situaciones practicamente Utiles interviene € flujo turbulen-
to. Por lo general, para dichas situaciones no es posible calcular coeficientes de
transferencia de masa, debido a la imposibilidad para describir mateméticamente
las condiciones de flujo. En lugar de esto, se confia en datos experimentales. Sin

embargo, los datos son de aplicacion limitada a tanto con respecto a circunstan-

cias y situaciones como a rango de las propiedades del fluido. Por lo tanto, es

importante que su aplicacion pueda extenderse a situaciones no cubiertas experi-

mentalmente y que pueda utilizarse como ayuda e conocimiento sobre otros pro-
cesos de transferencia (particularmente, de calor).
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En este sentido, hay muchas teorias que tratan de interpretar o explicar €
comportamiento de los coeficientes de transferencia de masa; por gemplo, la
teoria de la pelicula, la de penetracion, la de renovacion de la superficie y otras.
Todas €ellas son hipétesis que constantemente se estan revisando. Es Util recordar
gue los coeficientes de transferencia, tanto para transferencia de calor como de
masa, son medios utilizados para trabajar con situaciones que no se comprenden
completamente; asi que incluyen en una Unica cantidad efectos que son €l resulta-
do tanto de la difusién molecular como de la turbulenta. La contribucion relativa
de estos efectos, y mas aln € cardcter detadlado de la difusion turbulenta en i, di-
fiere de una situacién a otra, Se obtendrd interpretacion o explicacion final de los
coeficientes de transferencia, solo cuando queden resueltos los problemas de la
mecanica de fluidos; entonces serd posible abandonar € concepto del coeficiente
de transferencia.

Difusén de remalino

Vaaresultar Util efectuar inicial y brevemente una exposicion elemental de la tur-
bulencia de fluidos, a fin de introducir las definiciones de los términos utilizados
para describir la transferencia en condiciones de turbulencia. La turbulencia se
caracteriza por un movimiento de las particulas del fluido, movimiento que es
irregular con respecto al tiempo y a sentido. Asi, para un fluido que fluye turbu-
lentamente en una tuberia (figura 3.5), € flujo se redliza, en forma neta, en la di-
reccion axial (o x). En cualquier lugar 2 dentro de la regién central de la seccién
transversal, e promedio de tiempo de la velocidad puede ser u,, pero en cualquier
instante, la velocidad real sera u, + u;,, en donde u/, eslavelocidad de desviacion
o fluctuante. Los vaores de u, varfan con e tiempo en un rango de vaores positi-
VoS a negativos; el promedio temporal sera cero, aunque u/, la raiz cuadrada del
promedio temporal de (1/)? serafinita. Aun cuando el valor del promedio tempo-
ral de u, = 0; puesto que € flujo neto esta dirigido axialmente, la velocidad de
desviacion en la direccion z serd u/, en cuaquier instante.

Puede imaginarse que d fluido turbulento esta formado por grupos de fluido
o remolinos con un rango amplio de tamaiiol!s. 28, 591,

X

1[ (1) e > 0+ Bt Ga* B, teht
Yz

{
(2) Up, €4, 2

Figura 3.5 Difusién de remolino.
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Los remolinos més grandes, cuyas dimensiones en € cao de flujo en una tube
ria equivdlen d radio de la tuberia, tal vez contenga Unicamente 20 por ciento de la
energia cinética de la turbulencia. Estos remolinos, regulados por remolinos mas
pequefios, producen remolinos mas y més pequefios, a los cudes les trandfieren su
energia. Los remolinos de tamafio mediano, Ilamados remolinos “que contienen
energia’, proporcionan la mayor contribucion a la energia cinética de la turbu-
lencia. Los remolinos mas pequefios, que finalmente disipan su energia a través
de la viscosidad, son nuevamente energetizados mediante remolinos mayores; se
establece asi un estado de equilibrio. Este rango del espectro de energia llega a
perder toda relacion con los medios por los cuales se produjo originalmente
la turbulencia y sdlo depende de la rapidez con la cua se adquiere y se disipa la
energia. Por esta razon, se le llama € rango “universal”. La caracteristica de
la turbulencia en este rango, es la isotropia, es decir:

Uy = u = u, (3.23)

Kolmogoroffi34l definio la velocidad u; y la escala de longitud /; de estos pe-
quefios remolinos en funcion de la potencia inicial por unidad de masa del fluido,

P/m:
t/4 :
u, = ( ”‘;gc) (3.24
3. \1/4
,d=(;;") (3.25
0, después de eiminar v,
Pg.  u}
g - (3.2

End equi'librio, cuando la pérdida de energia de los remolinos de tamafio me-
diano se redliza a la misma rapidez que la rapidez utilizada para producir los re-
molinos pequefios, debe aplicarse una relacion similar a los remolinos de tamafio
mediano:

Pg. u?
o= AT (3.21)

en donde A es una constante del orden de la unidad.
El tamafio de los remolinos mas pequefios puede calcularse de la siguiente
forma, en e caso del flujo en una tuberia

Ejemplo 32 Considérese el flujo de agua a 25°C en un tubo con D.I. de 25 mm a una veloci-
dad promedio de & = 3 m/s. x = 8.937(10~4 kg/m . s, g = 997 kg/m>.

d=0025m Re=di”’1=83670
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En este nimero de Reynolds, e factor de friccion de Fanning para tubos lisos (The Chemical
Engineers’ Handbook, 5a. ed., p. 5-22; McGraw-Hill; Nueva York, 1973) es f = 0.0047.

2pfLu?

Ap, = caida de presion = g
C

en donde L = longitud de la tuberia. Sea L = 1 m, entonces

_ 2(997)(0.0047)(D(3)*

= 2

La potencia empleada es igua d producto de la rapidez de flujo volumétrico y la caida de pre-
sion:

P -}d ladp = %(0025)2(3)(3374) =4.97 N m/s para una tuberiade 1 m

La masa asociada= = 7 d°Lp= % (0.025)%(1)(997) = 0.489 kg

P 497
7= 0489 = = 1016 N - m/kg - s
Ecuacion  (3.25):
)3 | 11/4
- - -5
Iy - [( 99710 @ - e x10tm

Ecuacion  (3.24)
1/4

= 0,0549 m/s

_[ (8937 x 10-%(10.16)(1)
997

Sin embargo, es Util un punto de vista méas sencillo de la turbulencia para en-
tender algunos de los coneeptos utilizados en la transferencia de masa. En la figu-
ra 3.5 £ coddga ua sguda poddon 1, en donde la vdodded ¥ e mayor que
en2pa’ Au, =~1du,/dz. Ladistancia/, lalongitud de mezclado de Prandtl,
estd definidade tal formaque u; = Au, = - I du,/dz. Debido ala velocidad fluc-
tuante en la direccién z, una particula de fluido, un remolino, puede moverse de 2
a1l aunaveocidad u/,, pero serd reemplazada por un remolino del mismo volu-
men que se mueva de 1 a 2. En la teoria de Prandtl, los remolinos, mantienen su
identidad durante €l intercambio, pero se mezclan con €l fluido en su nueva posi-
cion. Claramente, esto es una gran simplificacion de los conceptos presentados
anteriormente.

La masa velocidad del intercambio del remolino es ou/,; debido a las diferen-
tes vdoddedes en 1 y 2, herd un flux de transferencia de catided de movimien+
to ou/u/,. S u/, son esencialmente iguales, se tendra como resultado un esfuerzo
cortante promedio, a causa del intercambio del remolino bgjo turbulencia.

du,
Twrb 8 = pl xxl = pu u = p(u ) = P12( dz ) (3'28)
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Por supuesto, € movimiento molecular todavia favorece e esfuerzo cortante, como
se ve en la ecuacion (2.47), de tal forma que €l esfuerzo cortante total se vuelve

du, of AN 2_dux) dux__(ﬁ+E)d(“xP)
"gf‘_“dz“”(dz)‘ [‘””’( dz ]dz“‘ p v d

(3.29)

E, es la difusividad de cantidad de movimiento del remolino, longitud?/tiempo.
Mientras y 0 v = u/ ¢ €s una constante para un cierto fluido a temperatura y pre-
sion fijas, E, depende del grado local de turbulencia. En las diferentes regiones
dd ducto, v predomina cerca de la pared, mientras que en €l centro de turbulencia
*predomina E,, a un grado tal que depende de la intensidad de turbulencia.

Los remolinos originan una transferencia del soluto disuelto, como se men-
ciond antes. El gradiente de concentracion promedio entre 1 y 2 en la figura 35 es
Ac, /1, proporciona a gradiente local, ~ de, /dz. El flux de A debido a intercam-
bio, 4/ Ac, y € gradiente de concentracion pueden utilizarse para definir una difu-
sividad de remolino de masa E,, longitud?/tiempo

’
— bl U ACA JA,turb

Ep = Ac,/l = = dcp/dz

(3.30)

en donde p, es una constante de proporcionalidad. El flux total de A, debido tan-
to a la difusion molecular como a la de remolino serd

dc,

Ja=~(Dugt E (33 1)

Al igua que en € caso de la transferencia de cantidad de movimiento, D es una
constante para una solucion particular en condiciones fijas de temperatura y pre-
sién, mientras que E,, depende de la intensidad de la turbulencia local. D predo-
mina en la region cercana a la pared; Ej, en € centro de la turbulencia

En la misma forma, la difusividad térmica de remolino Ex, longitud?/-
tiempo, puede utilizarse para describir € flux de calor como resultado de un gra-
diente de temperatura.

— quz, A(pcp t) qturb
MG/l = —d(eC,r)/dz

(3.32)

en donde b, es una constante de proporcionalidad. El flux de calor total debido a
la conduccién y d movimiento de remolino es

d(toG)

- (3.33)

dt
g==(k+ 15«:,.,,pC,,)Z == (a + E,)
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Como antes, o para un cierto fluido es constante en condiciones fijas de tempera-
turas y presion, pero E, varia con laintensidad de la turbulenciay, por ende, con
la posicion.

Las tres difusividades de remolino, de cantidad de movimiento, de calor y
de masa pueden cdcularse, en @ Sguiente orden de dificultad creciente, a patir de
gradientes medidos de velocidad, temperatura y concentracion, respectivamente.

Difusividad de remolino de cantidad de movimiento Para flujo turbulento en
tubos circulares, Re = 50 000 a 350 000, los datos para €l centro de turbulencia
(z. > 30) dan®

$=0.063[1 + (5;-)2 —2(%—)4} (334)

en donde z es la distancia desde el centro y f es €l factor de friccion de Fanning.
Esto muestra que la E, maxima ocurre a una distancia z = d/4. Entonces, para
agua a 25°C en un tubo liso de 5 cm diam. a Re = 150 000, la velocidad prome-
dio u = 2.69 m/s, f = 0.004; se calcula que la E, maxima es2.1(10-4)m?2/s, que
es 238 veces la viscosidad cinemética. Para la region cercana a la pared (z+ < 5),
generalmente se acepta que

- (%) @39
en donde z, =(g—z)%(—2[)0'5

una distancia adimensional desde la pared. El valor de K no se ha establecido en
definitiva, sino que puede estar en € rango de 8.91!5] a 14,5401, Conviene sefidar
que la ecuacion (3.35) indica que e movimiento de remolino persiste hasta la pa-

red. También es notable que Murphreel#3! dedujese, desde 1932, |a Proporci onali-

dad entre E, y.z3. Para una region de “transicion” (z. = 5 a 30)[1%],

E, z,\2
—v——(i—i) (3.36)
Ahora es posible calcular en donde son igudes la difusividad de remolino y la
de cantidad de movimiento molecular, posicion que Levich sugirié como € limite
exterior de la subcapa viscosal®8l, Para E, = v, z. = |l y para las mismas condi-
ciones que antes (agua a 25 °C, Re = 150 000, tubo de 5 mm); esto sucede a d/2 z
= 0.082 mm desde la pared. La distancia menor acentla la dificultad para obte-
ner datos seguros.

Difusividades de remolino de calor y masa Las pruebas indican que paralos nd-
meros de Prandtl y Schmidt cercanos a la unidad, como para la mayoria de los
gases, las difusividades de remolino de calor y masa son iguales a la difusividad
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de remolino de cantidad de movimiento en todas las regiones de turbulenciallsl,
Para fluidos turbulentos, en donde los nimeros de Prandtl y Schmidt son mayo-
res que la unided, las relaciones E4/FE, y EJE, vaiaan con la posicion respecto de
la pared, y en e centro de turbulencia se sitCian generalmente del rango 1.2 a 1.3,
con E, y E, bécamente iguaes 44621, Para z, = 0a45, conPrySc > 1, unana-
lisis critico de las pruebas tedricas y experimentalest*4l lleva a

Ep _ Ey _ 0.0009023 (3.3
V¥ (1+0006723)

la cual, cuando z, tiende a cero, se transforma en
E,
Vv

Z4

- (1w )

La region cercana a la pared, en donde la difusividad molecular es mayor que la
difusividad de remolino de masa, se Ilama la subcapa difusional(38!; puede calcu-
larse su extension en casos particulares. Por gemplo, para €l flujo de agua a
25 °C, en € tubo considerando antes, v = 8.964(10~7) m?/s, y normalmente para
solutos en agua, D es el orden de 10-? m?/s. S E, sefijaigud a D, laecuacion
(3.37) da z. = 1.08; por tanto, cuanto menor sea D y cuanto mayor sea Sc, tanto
mas caera la subcapa difusional dentro de la subcapa viscosa.

En este z. para el tubo considerado antes y Re = 150 000, la distancia desde
la pared es 0.008 mm.

L os coeficientes de transferencia de masa que cubren la transferencia de ma-
teria desde una interfase hasta la zona de turbulencia, dependen de la difusividad
totad D + E,. El éxito de que dicha transferencia se calcule tedricamente en
laforma utilizada para € flujo laminar, depende del conocimiento de como variala
relacion E,/D en toda lalongitud de la trayectoria de difusion. El conocimiento
de como varia la relacion E,/v, serd directamente Util solo en & caso en que E, =
E,, locua en general escierto. Sin embargo, € conocimiento de los coeficientes
de transferencia de cdor, que dependen de Ex/v, son de utilidad para predecir los
coeficientes de transferencia de masa, puesto que E,, y E, son evidentemente
iguales, excepto para los metales liquidos.

(3.39)

Ey
v

Teoria de la pdicula

Se presenta a continuacion la descripcidon mas antiguay mas obvia del significado
de los coeficientes de transferencia de masa; esta tomada de un concepto similar

utilizado para la transferencia de calor por convecciéon. Cuando un fluido fluye
turbulentamente a través de una superficie solida, a tiempo que la transferencia
de masa se efectlia de la superficie hacia € fluido, la relacion concentracion-

distancia es parecida a la que se muestra en la curva oscura de la figura 3.6, cuya
forma esta controlada por la relacion continuamente variante de E, a D. La



COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA 67

teoria de la pelicula postula que la concentracion seguira la curva punteada de la
figura, de tal forma que la diferencia de concentracion total, c,, = c,, se atribu-
ye a la difusién molecular dentro de una pelicula “efectiva’ de espesor z,. Res-
pecto de la aplicacion Util de esta teoria, hace tiempo se reconocioB® que la
pelicula debia ser muy delgada, a fin de que la cantidad de soluto dentro de
la pelicula fuese muy pequefia en relacion con la cantided que pasa a través de ella,
o afin de que & gradiente de concentracion se alcanzara con rapidez. El gradiente
de concentracidn en la pelicula es el caracteristico del estado estacionario.

En la ecuacion (3.1) es claro que F simplemente reemplazé a agrupamiento
D, c/7 de la ecuacion (2.22). La teoria de la pelicula establece que z en la
ecuacion (2.21) es zx, 0 espesor efectivo de la pelicula, € cua depende de la natu-
raleza de las condiciones de flujo. En la misma forma, las z de las ecuaciones
(2.29), (2.30), (2.34), (2.40), (2.41) y (2.43) se toman como zx, incorporada en las
k de las ecuaciones (3.3) a(3.6).

s Can

_ Espesor efectivo
/ de la pelicula

o

NANNNNNNN
»

Distancia, 2 Figua 3.6 Teoria dela pelicula.

Por lo tanto, la teorfa de la pelicula predice que F y los coeficientes de transfe-
rencia de masa del tipo de las k, para diferentes solutos que estan siendo trans-
feridos bajo las mismas condiciones de flujo de fluidos, son directamente propor-
ciondes a las D para los solutos. Por ofra parte, se observa para € flujo turbulento
una dependencia menor, proporcional a D", en donde n puede ser desde casi
cero hasta 08 o 09, segun las circunstancias. La sencilla teoria de la pelicula, que
se opone a nuestro conocimiento del flujo turbulento (véanse los conceptos ante-
riores), ha sido, por tanto, bastante desacreditada. Sin embargo, funciona bien
cuando s trabga con un flux de transferencia de masa devado [ec. (3. 1)], € efecto
de la transferencia de masa sobre la transferencia de calor y a predecir e efec-
to de la velocidad de una reaccién quimica sobre la transferencia de masati4!,

Con frecuencia se llaman “coeficientes de pelicula’, los coeficientes de
transferencia de masa 'y de calor.



68 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

Transferencia de masa en interfases de fluidos

Debido a que la velocidad en una interfase de un fluido, como en el contacto
entre un gas y un liquido, no es cero, se han creado algunas teorias para reempla-
zar a la teoria de la pdlicula

Teoria de la penetracion Higbie 71 hizo hincapié en que en muchos casos es pe-
quefio el tiempo de exposicion de un fluido a la transferencia de masa, y que, por
ende, no llega a desarrollarse & gradiente de concentracion de la teoria de la
pelicula, caracteristico del estado estacionario.

En redidad su teoria fue concebida para describir € contacto entre dos
fluidos, como en la figura 3.7. En ésta, tal como Higbie lo describio en la figura
3.7a, una burbuja de gas asciende a través de un liquido que absorbe a gas. Una
particula del liquido &, que se encuentra iniciamente en la parte superior de la
burbuja, esta en contacto con el gas durante € tiempo # que la burbuja requiere
para ascender una distancia igual a su didmetro, mientras que la particula liquida
resbala alo largo de la superficie de la burbuja. Una aplicacion alos casos en los
cuales e liquido esté en movimiento turbulento, como en la figura 3.7b'3,
muestra un remolino b que asciende desde las profundidades turbulentas del
liquido y que permanece expuesto un tiempo § ala accion del gas. En esta teoria,
el tiempo de exposiciéon se toma como una constante para todos |os remolinos o
particulas del liquido.

Al principio, la concentracion del gas disuelto en € remolino es ¢, inva
riablemente; se considera que internamente el remolino esta estancado. Cuando
el remolino se expone a gas en la superficie, la concentracién en e liquido en la
interfase gas-liquido es ¢, ;, 1a cua puede tomarse como la solubilided en e
equilibrio del gas en € liquido. Durante € tiempo 19, la particula liquida esta suje-
taa difusion en estado no estacionario o penetracion del soluto en la direccion Z;
como aproximacion, puede aplicarse la ecuacion (2.18)

Liquido 4~

Burbuja
de gas

(a)

Figura 3.7 Teoria de |la penetracion.
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(3.39)

Cuando hay tiempos cortos de exposicion y una difusion lenta en € liquido, las

moléculas de soluto en solucion nunca pueden acanzar la profundidad z, corres-

pondiente al espesor del remolino; por €llo, desde € punto de vista del soluto, z,
es basicamente infinito. Entonces, las condiciones en la ecuacion (3.39) son

cao enf = 0 paratodaz

Ch ={Ca; €z =0 paafd>0

Cho €Nz = » para toda 6
Resolviendo la ecuacion (3.39) y procediendo tal como se indico con anterioridad

respecto de una pelicula descendente, se obtiene el flux promedio durante € tiem-
po de exposcion,

D
Na p = Z(CA,i - CAO)\/_;%E (3.40)

comparando con la ecuacion (3.4), se observa
2
— D g

ki =\ (3.41)

con kg, o proporcional a DS para diferentes solutos en las mismas circunstan-
cias. La dependenciaindicada de D es tipica de los tiempos cortos de exposicién,
en donde la profundidad de la penetracion del soluto es pequefia con respecto ala
profundidad de la fosa absorbente [compérese |a ecuacion (3.19)]. Como se sena
16 antes, experimentalmente se han encontrado distintos exponentes para D, que
van desde casi cero hasta 0.8 0 0.9.

Teorias de renovacion de la superficie Danckwerts!"? sefid6é que la teoria de

Highie, con su tiempo condante de exposicion de los remolinos de fluido en la su-
perficie, es un caso especia de lo que puede ser un panorama més redlista, en
donde los remolinos estén expuestos a diferentes interval os de tiempo. La interfa-
se liquido-gas es entonces un mosaico de elementos superficiales con diferentes
registros de tiempo de exposicion y puesto que la rapidez de penetracion del solu-
to depende del tiempo de exposicion, la rapidez promedio por unidad de érea su-
perficial debe determinarse sumando los valores individuales. Danckwerts supuso
gue la posibilidad de que un elemento de la superficie fuera reemplazado.por otro
casi no dependia del tiempo que hubiese permanecido en la superficie; luego, to-
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mando a s como la rapidez fraccionaria de reemplazo de los elementos, Danck-
werts encontré

Na  pr= (cai=cao) ms (342
y por lo tanto Kppr = V Daps (3.43)

Danckwerts sefialé que todas las teorias de este tipo, derivadas de las condiciones
originales a la frontera en la ecuacion (3.39), llevana k; , proporciona a D%,
sin importar la naturaleza de la rapidez de renovacion de la superficie s que se
apll%uemSubsecuentemente ha habido muchas modificaciones a este enfo-
que 126, 31,

Teoria combinada de renovacion de la superficie de la pelicula Dobbins!!7.!18] se
interesd en la rapidez con que absorben oxigeno los arroyos y rios en movimiento;
seflalo que la teoria de la pelicula (k.aD,p) supone que los elementos superfi-
cides estédn lo suficientemente expuestos para que e perfil de concentracion
dentro de la pelicula sea caracteristico del estado estacionario; asimismo, indicd
que las teorias de penetracion y de renovacion de la superficie (k, a D23) supo-
nen, por el contrario, que los elementos superficiales se encuentran a una profun-
didad infinita y que € soluto, que se esta difundiendo, nunca acanza la regién
inferior de concentracion constante. La dependencia observada, ko« D} con n
dependiente de las circunstancias, puede explicarse permitiendo que los elementos
superficiales o remolinos tengan una profundidad finita.

De acuerdo con lo anterior, reemplazé la tercera condicion a la frontera en la

ecuacion (3.39) por ¢, = ¢,,, Para z = z,, en donde z, es finita Utilizando la ra-
pidez de renovacion db‘eu los elementos superficiales de Danckwerts, obtuvo

. 2
ki o= V D s coth —SZL (3.44)
AB

Ec. (3.44)

Dag /2
-
1.0 -Z—/—/ ———
/ ! Teoria de
/<KEC (3.43) la pelicula
|
3.0 ) i y
sz Figura 38 Teoria combinada de la pelicula-renovacion

Deg de la superficie. (Por Dobbins [71)
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Esto se muestra en la figura 3.8. Para penetracion rapida (D, ; grande), paralara-
pidez de renovacion superficial pequefia (s pequefia) 0 para elementos superfi-
ciales de poco espesor, los coeficientes de transferencia de masa adquieren € ca
racter descrito por la teoria de la pelicula; por lo contrario, para penetracion lenta
0 renovacion rapida, se sigue la ecuacion (3.43). En consecuencia, kia D', en
donde n puede tomar cualquier valor entre los limites0.5y 1.0, lo cua explicaria
muchas observaciones. Toor y Marchellol*®! han hecho sugerencias similares.
King 133 3¢l ha propuesto modificaciones que integran la nocién de renova
cion superficial con un amortiguamiento de las difusividades de remolino cerca de
la superficie ocasionado esto por la tension superficial; éstas llevan a valores de n

menores de 0.5.

Teoria de estiramiento superficial Lightfoot y colaboradores 2. 3. 29, 50, 56), en un
modelo promisorio, han aplicado los conceptos de penetracion-renovacion de la
superficie a situaciones en donde cambia periddicamente con €l tiempo la superfi-
cie interfacia a través de la cual sucede la transferencia de masa.

Ejemplo de lo anterior es ¢l caso en que una gota de liquido, como acetato de
etilo, asciende a través de un liquido mas denso, como el agua, y en que la trans-
ferencia de masa de un soluto, como &cido acético, se efectlia desde el agua hacia
la gota. Dicha gota, s es lo suficientemente grande, tiembla, oscila y cambia de
forma, tal como se muestra esquematicamente en la figura 3.9. Si la porcion
central de la gota es completamente turbulenta, la resistencia de la transferencia
de masa de la gota resde en una capa supeficid de diferentes espesores. Suceden

Capa
superficial

Figura 39 Gota de liquido que asciende a travts de otro liquido (Por Ro-
se y Kintner #9%),



72 OPERACIONES DE TRANSFERENCIA DE MASA

situaciones similares mientras se forman gotas y burbujas en boquillas y cuando
las superficies liquidas se ondulan o agitan. Para estos casos, la teoria lleva a

_(4/4)V Dy /78,

/6, A\
)

r

(3.45)

L, pr

en donde A = superficie interfacial dependiente del tiempo
A, = un vaor de referencia de A, definido para cada situacion
g, = una constante, con dimensiones ‘de tiempo, definida para cada si-
tuacion. Por giemplo, para la formacién de una gota, §, debe ser
el tiempo de formacion de la gota

Puede calcularse la integral de la ecuacion (3.45) una vez que se establece la
naturaleza periddica de la variacion de la superficie; ya se ha calculado para dife-
rentes  Stuaciones.

Flujo a través de Sdlidos; capas limite

En el caso de las teorias antes analizadas, en donde la superficie interfacial se for-
ma entre dos fluidos, la velocidad en esa superficie, generalmente no es cero. No
obstante, cuando una de las fases es un sdlido, la velocidad del fluido paralelaala
superficie en la intefase debe, necesariamente, ser cero; en consecuencia, las dos
circunstancias son inherentemente distintas.

En lafigura 3.10, un fluido con una velocidad uniforme u, y una concentra-
cion uniforme de soluto ¢, ,se encuentra con una superficie solida lisa AK. Puesto
que la velocidad u, es cero en la superficie y aumenta a u, a cierta distancia arriba
de laplaca, la curva ABCD separa la region de velocidad u, de la region de menor
velocidad, llamada la capa limite. La capa limite puede caracterizarse mediante el
flujo laminar, como en la parte inferior de la curva AB; empero, si la velocidad u,
es lo suficientemente grande -para valores de Re, = xuye/u mayores de aproxi-
madamente 5(10°), segiin la intensidad de la turbulencia de la corriente inci-
dente-, € flujo en la totalidad de la capa limite sera turbulento como en la
parte inferior de la curva CD. Abgo de la capa limite turbulenta habra una re-
gion més delgada la subcapa viscosa, que s extiende desde e plaio hasta la curva
FG. Las capas limites también aparecen en € caso de flujo en la entrada de
tuberias circulares, de flujo alo largo del exterior de cilindros y en casos simila-
res. Cuando la superficie sobre la cual € fluido pasa, se curva en forma convexa
en e sentido dd flujo, como en € flujo a angulos rectos en € exterior de un ci-
lindro y a través de una esfera, se forman capas limites bien desarrolladas s la
veocidad de fluo es muy lenta A veocidades de flujo méas eevadas, sin embargo,
la capa limite se separa de la superficie y se forman remolinos en la parte poste-
rior del objeto.
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Si la transferencia de masa se efectiia desde la superficie hasta el fluido, tal
como sucede cuando un solido se sublima en un gas o cuando un sélido se disuel-
ve en un liquido, la concentracion de soluto en el fluido es c4;, en la superficie del
solido y es mayor que c,,. Va a existir una curva AE y también una HJ, que sepa-
ran regiones de concentracion uniforme ¢4, de regiones con valores mas elevados
de c,, que corresponden a una capa limite de concentracion. En la region en donde
sOlo existe una capa limite con velocidad laminar, las ecuaciones de movimien-
to y de transferencia de masa pueden resolverse simultineamente, para propor-
cionar el perfil de concentracion y, por medio de su pendiente en la superficie, €l
coeficiente de transferencia de masa laminarl’l, Este es un problema bastante
complejo, en particular si se toma en cuenta la influencia del flux de masa de A en
la direccion z sobre el perfil de velocidad. Si esta influencia es despreciable y sila
transferencia de masa comienza en el lado principal A, se tiene que el espesor de
la capa limite de velocidad &, vy el de la capa limite de concentracion §, estan en la
relacion §,/6, = Scl/3. Las mismas consideraciones se pueden aplicar sj existe
transferencia de calor entre la placa y el fluido.

En el flujo laminar con velocidades de transferencia de masa pequefias y pro-
piedades fisicas constantes a través de una superficie solida, como en la capa
limite laminar bidimensional de la figura 3.10, el balance de cantidad de movi-
miento o la ecuacion de movimiento (ecuacion de Navier-Stokes) para la direc-
cion x se vuelvel?)

du, du, 3%, 9%,
v — (3.46)

U~ + u——=

* 0x 7 0z Ax? 322
Si existe transferencia de masa sin reaccidn quimica, la ecuacion (2.17) da la
ecuacion de continuidad para la sustancia A

m el =
[ e 0
I l 4
- ——
]
B Capa
limite limite
— laminar — turbulenta
— ———> Zona de —
transicion
F
z — -
. //V/ /Tsc Pt \_‘_\6
e ! NS
S S Y4 g g

Subcapa viscosa

Figura 310 Capa limite de una placa plana
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(3.47)

dca dca D {9%, ach_)

u =2 A h
xdx *t 2Rz < A{i axz + 322

y s existe transferencia de calor entre € fluido y la placa, la ecuacion (2.19) pro-
porciona

uxb—; + qu = q Ex—z 372 (348)
gue deben resolverse simultdneamente, junto con la ecuacion de continuidad
(2.14). Es claro que todas estas ecuaciones tienen lamismaforma, si u.,c, Yty
las tres difusividades de cantidad de movimiento v, masa D,, y calor o se re-
emplazan entre si en los lugares apropiados en las ecuaciones.

Al resolver dichas ecuaciones, generamente se sustituyen formas adimen-
sionales de las variables

ot ot (a% 6_21)

U — (uxv = = 0) Ca ™ Cali t o=/
Uy = (ux.z-O = 0) Ca0— CA, i to -

Entonces, las condiciones a la frontera se vuelven idénticas. Por tanto, para la fi-
gura 3.10 en z = 0, las tres variables adimensionales son cero, y en z = o, las
tres son iguales a la unidad. En consecuencia, la forma de |as soluciones, que pro-
porcionan perfiles adimensionales de velocidad, concentracion y temperatura,
son iguales. Mas aln, s las tres difusividades son iguales, de tal forma que Sc =
Pr = 1, los perfiles en forma adimensional, son idénticos. Las pendientes ini-
ciaes de los perfiles de la concentracion, temperatura y velocidad proporcionan
los medios para cacular los respectivos coeficientes de transferencia locales

d
Ny = —DAB(—ECZA),-O = kL(CA,i — Cap) (3.49)
a(:C
g= —a[ Ue) ]z_o = (1, = 1) (350
ad
"8, = [ Nur) ],-o = L ulpuo ~ 0) (3s1)

en dondefes el factor de friccion adimensiona y fuy/2 puede considerarse como
un coeficiente de transferencia de cantidad de movimiento. Cuando los coeficien-
tes se calculan y se rearreglan en grupos adimensionales, todos |os resultados son
de la misma forma, como se esperaria. En particular, para la placa plana de la fi-
gura 3.10, a velocidades de transferencia de masa bagjas,

Nu Sh f

— —
=

Re, Pr'/? " Re 8¢7 2

= 0.332 Re; 12 (3.52)
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y los coeficientes promedio proporcionan Nu_ y Sh, dados por las mismas expre-
siones con 0.332 reemplazado por 0.664. Esto muestra gue los coeficientes de
transferencia de masa varian como D:{;J, lo cud es tipico de los resultados de los
cdculos de capa limite La ecuacion (352) se puede aplicar a los casos de veloci-
dad de transferencia de masa lenta, en que la transferencia de cador o de masa em-
piece en € lado principa de la placa; a Re, hasta aproximadamente 80 000; a la
transferencia de calor, Pr > 0.6,y a £y y ¢,, constantes.

En las regiones en que existen una capa limite turbulenta y una subcapa vis-
cosa, los célculos para los coeficientes de transferencia de masa dependen de la
expresion que se escoja para la variacion de las difusividades de remolino con
la distancia a la pared. Alternativamente, se confia bastante en las mediciones expe-
rimentales. Los resultados se resumiran posteriormente.

ANALOGIAS ENTRE LA TRANSFERENCIA DE MASA,
DE CALOR Y DE CANTIDAD DE MOVIMIENTO

Existen méas datos para la caida de presion debida a la friccion y para latransfe-
rencia de calor que para la transferencia de masa. La similitud entre las
ecuaciones (3.46)-(3.48) para los procesos de transferencia de cantidad de movi-
miento, masay calor y las soluciones idénticas, ecuacion (3.52), permiten deducir
las caracteristicas de la transferencia de masa para otras situaciones mediante €l
conocimiento de los otros dos procesos de transferencia.

En d caso de la placa plano de la figura 3.10 y otros casos similares, € factor
de friccion corresponde a la friccion superficial de arrastre alo largo de la super-
ficie. Para e flujo en donde ocurre una separacion en la velocidad, como en €
flujo a través de una esfera 0 en angulos rectos a un cilindro o cuaquier objeto
obtuso, se esperaria que @ factor de friccion basado en e arastre tota, que inclu-
ye no sélo la friccion superficid sino también € arastre debido a la separacion del
flujo, siguiese una funcion diferente de la funcién del grupo de transferencia de
masay del de caor.

En e caso del flujo turbulento, las ecuaciones diferenciales contendran velo-
cidades promedio en tiempo, ademés de las difusividades de remolino de la trans-
ferencia de cantidad de movimiento, de masay de calor. Las ecuaciones resultan-
tes no pueden resolverse por falta de informacion acerca de las difusividades de
remolino, pero se preverian resultados como estos
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Por lo tanto, para el término exitoso de una analogia se requiere saber como las
relaciones E,/v,, Ex/E, y E,/E, varian con la distancia desde la interfase del
fluido. Arbitrariamente se acostumbra hacer E,/E, = Ey/E, =1, a pesar de que
existen pruebas experimentales en sentido contrario; del mismo modo se toman
dgunas decisones arhitrarias con respecto a E,/v. Sin embargo, con estas supos-
ciones, los perfiles de velocidad experimentales permiten predecir los perfilesy los
coeficientes para la transferencia de masa y de calor. Mas aln, suponiendo Unica-
mente E, = Ey (lo cual es més razonable), se puede obtener informacion acerca
de la transferencia de calor para convertirla directamente, a fin de utilizarla en los
célculos de transferencia de masay viceversa.

Se resumira y generalizara ain mas lo que puede hacerse con las analogias.

1. Para circunstancias andlogas, los perfiles de temperatura y concentracion en
forma adimensional y los coeficientes de transferencia de calor y de masaen la
forma de grupos adimensionales, respectivamente, estan dados por las mismas
funciones. Para convertir las ecuaciones o correlaciones de datos sobre la
transferencia de calor y las temperaturas a la transferencia de masa y con-
centraciones correspondientes, los grupos adimensionales de la primera se
reemplazan por los grupos correspondientes de la segunda En la tabla 32 = lis
tan los grupos adimensionales que aparecen con cierta frecuencia. Las limita-
ciones son:

a. Las condiciones del flujo y la geometria deben ser las mismas.

b. La mayoria de los datos de transferencia de calor estdn basados en si-
tuaciones en que no interviene la transferencia de masa. La utilizacion de la
analogia producira coeficientes de transferencia de masa que no correspon-
den alatransferencia neta de masa, porque corresponden mas cercanamen-
teaké, k! ok (= F). Generamente, los nimeros de Sherwood se escriben
en funcion de cualquiera de los coeficientes, pero cuando se derivan re-
emplazando los nimeros de Nussdlt para utilizarlos en donde la transferen-
cia neta de masa no es cero, deben tomarse como Sh = F1/cD,g; 1aF debe
utilizarse con la ecuacion (3.1). Mas aln, € resultado sera de utilidad sdlo
en ausencia de reaccion quimica.

c. Las condiciones a la frontera que deben utilizarse para resolver las ecua
ciones diferenciales correspondientes deben ser analogas. Por eemplo,
en € caso del problema de la transferencia de masa de la pdlicula descenden-
te de lafigura 3.4, las circunstancias analogas para la transferencia de calor
requieren que la transferencia de caor se efectie dd gas (no de la pared Sli-
da) a liquido, que la pared sea impermeable a la transferencia de calor, que
la transferencia de calor empiece en e mismo valor dey que la transferencia
de masa (en este caso, en y = 0), una temperatura constante para la interfa-
se liquido-gas y que haya propiedades constantes del fluido.

d. Para € flujo turbulento, E, = Ejp en cuaquier posicion.

2. Se puede esperar que los factores de fricciéon y los perfiles de velocidad se

correlacionen con las cantidades correspondientes de transferencia de calor y
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Tabla 3.2 Grupos adimensionales correspondientes de
transferencia de masa y de calor.

No. Transferencia de masa Transferencia  de  cdor
Ca = Cal L=t
Caz = Cal =1
Nimero de Reynolds Nimero de Reynolds
p [
NUmero de Schmidt NUmero de Prandtl
Gr
3 Sc=—£_ =2 pra—2t_¥
pPDag  Dap Kk «a
Ndmero de Sherwood Nimero de Nussdlt
FI  kghy o RTI “hl
4 She= - —GCBM " Nu=2
cDpp P:Dap k
Ikch‘Ml k.l
PDap " Dag’ PDap’
Namero de Grashof 1 Numero de Grashof §
g4 (p\! e\’
5 GTD=T(F) Gry = 218 At ;)
NUmero de Péclet NUmero de Péclet
Clu
6 PeD‘Re&IB-Iu— Pe’ﬂRePr.I-u_kLa
AB

NUmero de Stanton
St, Sh Sh F
F kepp My

1 U , €c.

“ReSc Pey cu’

Ndmero de Stanton
St, = ~—-——Nu 8&1—- - _L
P RePr Pey Cup

Jp = Stp Sc2/3

Ju =St pr2/3
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+ El nimero de Grashof aparece en los casos en que hay conveccion natural;
dp = lp; ~ py}, A1 = |1 = 1}, en la misma fase.

demasa, sdlos E, = E, = E,, en flujo turbulento; aplicados a subcapas visco-
sas guardaran dicha correlacion, solo si E,/v = Ey/a = Ep/D,p. Ya sea para
el flujo turbulento o laminar, los factores de friccion deben indicar la friccidn
superficial y, ademas, carecer de arrastre debido a la geometria. En general, es
mas seguro evitar la analogia de la friccion con la transferencia de masa y de
caor.
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Gracias particularmente a estas analogias, la considerable cantidad de infor-
macion sobre transferencia de calor puede utilizarse para obtener la informacion
correspondiente a la transferencia de masa, de la cual es mas probable que se ca-
rezca. Alternativamente, los coeficientes de transferencia de masa local pueden
medirse con relativa facilidad a través de la sublimacion o disolucion de solidos;
esos coeficientes pueden convertirse a los coeficientes de transferencia de calor
local andogos, que son dificiles de obteners7.

Ejemplo 33 ;Cual ese andogo de latransferencia de calor ala ecuacion (3.12)?

SoLucion La ecuacion permanece siendo la misma con la relacion de concentracion adimen-
sional reemplazada por (t: — £;)(t; = 1); & grupo adimensional

2l _2D4 L 2 1

3%, 30688 3°Pes
paa la trandferencia de masa s reemplaza por

e 2 L2 a Ll _ 2aL
T=3 pe, ¢ 38a, 5 357

Respuesta.

Ejemplo 3.4 Para e flujo de un fluido a nhgulos rectos con respecto a un cilindro circular, €
coeficiente de transferencia de cdor promedio (promediado drededor de la periferia) para ni-
meros de Reynolds correspondientes a fluidos en e rango 1 a 4000, esta dado por 19

Nuy= 0. 43 + 0. 532 Re0-5pPr0-31

en donde Nu y Re se cdculan con e didmetro del cilindro y en donde las propiedades del fluido
se toman como la media de las temperaturas del cilindro y del seno del fluido.

Calcular lavelocidad de sublimacion de un cilindro de hexafluoruro de uranio, UF,, de 6
mm de didmetro, expuesto a una corriente de are que fluye a una velocidad de 3 m/s. La tempe
ratura de la superficie del sdlido es 43 °C; a edta temperatura, la presion de vapor del UF, es 400
mm Hg (53.32 kN/m?). El aire estdal atm de presion y 60 °C.

SoLucion La expresion andoga paa € coeficiente de transferencia de masa es

Shpr = 0.43 + 0.532 Re0:5 Sc0.31

A lo largo de la trayectoria de transferencia de masa (superficie del cilindro d seno del aire), la
temperatura promedio es 515 °C y la presion parcid promedio dd UF, es 200 mm Hg (26.66
kN/m2) correspondiente a 26.66/101.33 = 0.263 fraccion mol de UF,, 0.737 fraccion mol de
aire. Seglin se cadcula, las propiedades fisicas correspondientes del gas, en la composicion y tem-
peratura promedio, son: densidad = 4.10 kg/m?; viscosidad = 2,7(10~%) kg/m . S, difusivi-
dad = 9.04(10—6) m?/s.

d X 107%)(3)(4.10) 2.7 x1073
T 2.7 x1073 71338e = b = 008 x10-6 -~ Y
Sh,, = 0.43 + 0.532(2733)%5(0.728)°%' = 25.6 = Fd
cD,p
213.2

- — 0= 3
¢ 3341 273.24 515 0.0375 kmol/m

-6
- Shpféj)AB - 25.6(0.0375)(9.(_)«: X107% _ 1.446 X 10~? kmol /m?- S
6 x107° .

Fy
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En este caso, Ny(aire) = O; por tanto, N/ (N, + Ng) =1.0. Puesto que c,/c = 53.32/101.33 =
0526 fraccion mol, la ecuacion (3.1) da

1 -
N, = 144 x10-3 1n_~1;—_5f‘—26 = 1.08 x10~? kmol UF,/m? . s

que es € flux de transferencia de masa basado en €l &reatotal del cilindro.

Notal Lla N, cdculada es un flux ingtantaneo. La transferencia de masa reducira rdpidamen-
te e didmetro da cilindro, de modo que e nimero de Reynolds y, por 10 tanto, F cambiaran con
¢ tiempo. Més aln, la superficie no permanecerda en la forma de un cilindro circular debido a la
variacion de 1a Flocal arededor del perimetro; por €lo, la correlacién empirica para Nup, y Shy,
no puede seguirse aplicando.

Nota2 El uso de k, o ks calculadas a partir de una simple definicion de Sh ofrecen resultados in-
correctos debido a una velocidad de transferencia de masa relativamente dta, que no se toma en
cuenta para el caso de la correlacion de la transferencia de calor. Por tanto, k. = k.RT =
ShyDap/d = 25.6(9.04)(107%)/6(107%) = 0.0386 kmol/m?- s (kmol/m’) 0 k¢ =
0.0386/8.314(273.2 + 51.5) = 1.43(10™ ) kmol/m? . s (kN/m?). Esto lleva a [ecuacion (3.3)} N
= 1.43(1079)(53.32 = 0) = 7.62(10~% kmol/m? . s, que es demasiado bgja Sin embargo, § 4a se
toma como 1.43(10—%)p./puw, la respuesta correcta estard dada por la ecuacion (3.3).

Flujo turbulento en tubos circulares

Inmensos esfuerzos se han empleado para establecer las analogias entre los tres
fendmenos de transporte para € flujo turbulento en tubos circulares; dichos es-
fuerzos se inician en 18741491 con & concepto original de Reynolds sobre la
analogia entre la transferencia de cantidad de movimiento y de calor.

Son muches les rdadones hien conoddes propuestss y  coninuamate £ eén
proponiendo otras nuevas de mayor compleidad. Como las limitaciones de espa-
cio no permiten la exposicion de aquellos esfuerzos, solo se darén algunos de sus
resultados.

Antes que cuaquiera de las extensas mediciones de las difusividades de re-
molino, Prandtl supuso que € fluido en un flujo turbulento contaba sdlo de una
A Visosa en donde E, v Ey @an cac, pun también que eddia un canro
de turbulencia en donde las difusividades moleculares eran poco importantes. La
analogia resultante entre la transferencia de calor y la de cantidad de movimiento,
om0 £ epaaia es Uil sdo paa los cesos en donde P es bedcamante la unided.
Una modificacion empirica notablemente sencilla de la analogia de Prandtl, hecha
por Colburn M) representa bastante bien los datos alin para Pr grandes, (analo-
gia de Calburn)

= (3.55)

El agrupamiento St, prPrZ/3 es llamado j,

h
Sty, o Pr/3 = —2—Pr?/? = j, =1f = y(Re) (3.56)

Cu.p
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La analogia de la transferencia de masa (analogia de Chilton-Colburn)!!0l es

F .
SID, pr Sc¥/3= —B §c?/? = - _f \P(RC) (357)

u“):

gue, como se mostrara, concuerda con los datos experimentales cuando Sc no es
demasiado grande.

Las analogias entre los fendmenos de transporte pueden obtenerse de las
distribuciones de velocidad, concentracion y temperatura a partir de las cuales se
obtuvieron las difusividades de remolino de las ecuaciones (3.34)-(3.38). Como
estos datos no son totalmente exactos cerca de la pared, las analogias resultantes
dependen de las expresiones empiricas que Se excojan para describir los datos, como
en las ecuaciones mencionadas. Una de éstas, relativamente simple y bastante
exitosa, es el parl2?l

_ J/2 3.58
Sty pr 1.20 + 11.8(f/2)°*(Pr - 1)Pr~1/3 (3.58)
Stp, o = //2 (359)

1.20 + 11.8(f/2)°(Sc —1)Sc™!/3

gue son Utiles para Pr = 0.5 a 600 y Sc mayor de 3 000.

Sn embargo, ya se vio que las reaciones E,/D Yy En/« N0 son igudes a E,/v;
ademés, particularmente para Sc grandes, no puede preverse una analogia entre
la transferencia de calor y de masa por una parte y la transferencia de cantidad de
movimiento, por la otra. Los datos experimentales eliminan esta posibilidad.

L os datos experimentales se han obtenido de las llamadas torres de paredes
mojadas (figura 3. 1) y del flujo de liquidos a través de tubos solubles. En la figu-
ra 3.11, se permite que un liquido puro vol&til fluya de manera descendente en la
superficie interior de un tubo circular, mientras que un gas esta siendo dirigido
hacia arriba 0 hacia abgjo a través del centro. La medicién de la velocidad de eva
poracion ddl liquido en la corriente del gas sobre la superficie conocida, permite
calcular los coeficientes de transferencia de masa para la fase gaseosa. El uso de
diferentes gases y liquidos proporciona la variacién de Sc. De esta forma, Sher-
wood y Gilliland[521 cubrieron valores de Re desde 2 000 hasta 35 000; de Sc desde
0.6 a 2.5, y presiones del gas desde 0.1 hasta 3 atm. Linton y Sherwood ! hi-
cieron fluir agua a través de una serie de tubos hechos por compresién de acido
benzoico fundido y otros sdlidos escasamente solubles. De esta forma el rango de
Sc se extendid hasta 3 000. Estos datos estan relacionados empiricamente por

Sh,, = 0,023 Re® §¢!/3 (3.60)

aungue los datos para los gases s6lo se relacionan mejor reemplazando 1/3 por
0.44 como exponente en Sc, tal vez por las. agitaciones en la pelicula liquida que
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i/ Recipiente alimentador®

« Pared de la tuberia

MR

. Pelicula liquida

Secci6on de la
pared mojada

L

.‘ Seccién de calma
Salic
del
liquid T
cos Figura 311 Torre de paredes mojadas.

afectan la transferencia de masa del gas!?4. En e rango de Re = 5 000 a 200 000,
el factor de friccién en tubos lisos puede expresarse como

3f=0.023 Re™%? (3.61)

La sustitucion en la ecuacion (3.60) da

Shyr

e LN P Y QP
T A EY) (3.62)
gue puede compararse con la ecuacién (3.57). El andogo de la transferencia de
calor de la ecuacion (3.60) es satisfactorio para Pr = 0.7 a 1201151,

Cuando aumenta la intensidad de la turbulencia, 1a teoria predice que € ex-
ponente de Re debe tender a la unidad®8!, Por lo tanto, para liquidos con Sc >
100441

Sh,, = 0.0149 Re# §¢!/3 (3.63)

y s aplica la andogia de la transferencia de masa-cdor. La ecuacion (3.63) da va-
lores de Sh,, ligeramente menores para Sc = 20 000 hasta 100 000.
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DATOS EXPERIMENTALES DE TRANSFERENCIA
DE MASA EN CASOS SENCILLOS

La tabla 3.3 proporciona algunas de las correlaciones tomadas de la bibliografia
sobre casos relativamente sencillos. Otras correlaciones, mas apropiadas para ti-
pos particulares de equipo de transferencia de masa, se iran introduciendo con-
forme se necesiten.

Los datos experimentales generalmente se obtienen haciendo pasar gases
sobre formas diferentes mojadas con liquidos que se evaporan, 0 haciendo que
los liquidos fluyan a través de sdlidos que se disuelven. Generamente se obtienen
coeficientes de transferencia de masa promedio, méas que locales. En la mayoria
de los casos, los datos se informan en funcién de k., k., k, y Similares coeficientes
que son aplicables a los sistemas bhinarios utilizados con N, = 0, sin dar detalles
con respecto a la concentracion real de soluto durante los experimentos. Afortu-
nadamente, las concentraciones de soluto durante los experimentos son bastante
bgas, de forma que s es necesario, generdmente puede efectuarse de modo agpro-
ximado a menos, la conversién de los datos a la F' correspondiente; bastara con
tomar Py »/P,sXg pp» €IC., iguales ala unidad (vease la tabla 3.1).

En particular, cuando los fluidos fluyen a través de objetos sumergidos, €
coeficiente de transferencia de masa local varia con la posicion sobre € objeto,
debido especialmente a la separacion de la capa limite de las superficies corrien-
te abajo para formar una cauda. Este fendmeno ha sido estudiado en gran detalle
para algunas formas, como por ejemplo, cilindros!®!. El coeficiente de transferen-
cia de masa promedio en estos casos, puede algunas veces correl acionarse mejor
sumando las contribuciones de la capa limite laminar y la cauda. Este es el caso,
por gjemplo, de la segunda entrada del objeto 5, tabla 3.3, en donde estas contri-
buciones corresponden respectivamente a los dos términos de los nimeros de
Reynolds.

Respecto de objetos sumergidos, € nivel de turbulencia del fluido incidente
tiene también un efecto importante. Asi, por ggemplo, una esfera que descienda a
través de un fluido en reposo tendrd como resultado un coeficiente de transferencia
de masa diferente de aquél en donde € fluido fluye a través de una esfera esta-
cionaria. En la mayoria de los casos, la distincion no se ha establecido completa-
mente. La aspereza de las superficies, que por lo general aumenta el coeficiente,
tampoco ha sido estudiada de modo completo; los datos de la tabla 3.3 son para
superficies lisas, en la mayoria de los casos.

Cuando ocurre la transferencia de-masa o de calor, se tiene, necesariamente,
que las propiedades fisicas del fluido varian alo largo de la trayectoria de transfe-
rencia. Se ha atacado este problema tedricamente (véase, por gjemplo, refs. 25y
47), pero en la mayoria de los casos, las correlaciones empiricas utilizan propieda-
des que son e promedio de aquéllas en los extremos de la trayectoria de transfe-
rencia. El problema es més serio para la conveccién natural y no tanto para la
conveccién forzada.



Tabla 33 Transferencia de masa ® para casos sencillos

Movimiento del fluido Rango de las condiciones  Ecuacion Ref.
1. Dentrode Re = 400060 000 Jjp = 0023 Re™ %" 41,
tubos circularess  Sc = 0,6-3000 Sh = 0.023 Re%83 §¢!/3 52
Re=10000=400 000 j, = 0.0149 Re~ 12
Sc > 100 Sh = 0.0149 Re%8 Sc!/3 44
2. Flujo pardeo La transferencia empieza
ilimitado, con  en @ lado principal Jjp = 0.664 Re; %3 32
respecto a Re, < 50000
b
placas planas Re, =5 x 1d-3 x 10 pe 0%
= 0.037 Re®8 Pr23{ _ 0
Pr = 0.7-380 Nu = 0.037 Re)* Prg (Pr,—)
65
Re, =2 x 10#-5 x 10° Entre la parte superior vy
P \05
Pr=0.7-380 Nu = 0.0027 Re, Prg-"(—PT‘f)
3. Gas confinado,
flujo pardelo a _ o _029
ra plca paa & =2600-22000  Jjp=011Re; 46
en una tuberia
4. Pdiculaliquida 4T = 0-1200
en una torre e F . Egs. (3.18)-(3.22)
paredes mojadas, agitaciones suprimidas 20,
transferencia T 4T \ 1506 31
entre liquido —I"— = 1300-8300 Sh=(1.76 x 10—5)(7) Scbs

y gas



Movimiento del  Rango de las

flujo condiciones Ecuacion Ref.
5. Perpendicular  Re = 400-25 000 kePi o 056 _ 0.28 1 Re™04 5
a cilindros Sc = 0.6-2.6 Gy S = 0281 Re
sencillos Re = (0.1-10° 16,
Pr = 0.7- 1500 Nu = (0.35 + 0.34 Re®3 + 0.15 Re™*38) p03 21,
42
6. A través de Sc = 0.6-3200 Sh = Shy + 0.347(Re” Sc%)°¢*
esferas sencillas  Re€’ g005 = 1.8-600 000 20 + 0.56%(Grp, Sc)** Gro Sc < 108
Shy = 55
20 + 00254(Grp, 59 sc02%  Grp Sc > 10°
7. A través de Re’ = 90-4000 206
lecho fijo Sc = 0.6 Jp = jg = Z—Re" 0573
de granulos © ¢ £ 4
Re’ = 5000-10 300 P o= L »—0815
Sc = 06 Jo =095/, . Re :3
Re’ = 0.0016-55 . _ 109, L ‘
Sc = 168-70 600 Jop == Re 64
Re’ = S-1500 Jo - 0.25¢ Re" ~031
Sc = 168-70600 €

8 Codficientes de transferencia de masa promedio de la totdidad, para concentraciones constantes de soluto en la
superficie de la fase. Generdmente, las propiedades del fluido se calculan en las condiciones promedio entre la super-
ficie de la fase y e seno del fluido. La andogia de la transferencia de masacdor es completamente valida

b |os datos de transferencia de masa para este caso estéan bastante dispersos, pero se representan razonablemente
bien haciendo j, =j,.

¢ Para lechos fijos, 1a relacion entre ¢y d, esa = 6(1 - §g), en donde a es la superficie solida especifica,
superficie/volumen del lecho.

2 "idp::'
¢ Para tamafios mezclados 8, d, = Spbmemn
2 ndl

. i“pi
i



COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA 85

En muchos casos, particularmente cuando sélo se han estudiado gases, €l
rango cubierto de los nimeros de Schmidt es relativamente pequefio; algunas ve-
o sblo ® eduda un S (06 para vepor dreagug). Lajp, de la ecuaddn (357) ha
sido tan exitosa para trabgjar con flujo turbulento en tuberias, que muchos datos
para un rango pequefio de Sc se han puesto en esta forma, sin establecer realmen-
te la validez del exponente 2/3 del Sc para € caso que se esté trabajando. Por 1o
tanto, la ampliacion para valores de Sc muy aejados del rango original de los ex-
perimentos, particularmente para liquidos, debe hacerse con la advertencia de
gue pueden obtenerse resultados muy aproximados. Por g emplo, algunos datos,
como para el flujo através de esferas, no pueden ponerse en laformaj,,; es pro-
bable que no sean generales muchas de las correlaciones que utilizan jp,

Para casos no cubiertos por los datos que se poseen, parece razonable supo-
ner que los coeficientes de transferencia de masa pueden calcularse como fun-
dones de Re a patir de los ddos de trandaeda de cdor corepondiates 9 &
tos se poseen. Si es necesario, en ausencia de un efecto conocido de Pr, los datos
de transferencia de calor pueden ponerse en la forma jx y completar € andlogo
igualando j, a j» en e mismo Re. Esto serd razonablemente adecuado si € rango

de extrapolacidn de Sc (o Pr) no es muy grande.

Ejemplo 3.5 Se desea cacular la velocidad ala cud, en forma poco acostumbrada, s evapora:
ra agua de una superficie mojada, sobre la que se hace pasar una corriente de hidrdgeno a 1 am.
38 °C, aunaveocidad de15m/s. No se han hecho mediciones de transferencia de masa, pero
las mediciones de transferencia de calor indican que para aire a 38 °C, 1 am, € coeficiente de
transferenciade calor k entre aire y la superficie estd dado en forma empirica 