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II PROLOGO

El propésito del presente texto de nivel universitario es proporcionar informacion
y herramientas basicas para el mejor entendimiento de la TRANSFERENCIA DE
MASA CONVECTIVA, la cual es presentada de una forma sistematica y ordenada
para que sirva de complemento a la formacion que se brinda en el aula y como una
orientacion en el estudio y reforzamiento de las ensefianzas brindadas por el
profesor, lo cual significard un valioso aporte para los alumnos de Ingenieria

Quimica.

La metodologia utilizada para la elaboracién del “Texto: Transferencia de Masa
Convectiva”, se sustenta en la revision bibliografica y la experiencia del autor
como profesor del curso “Transferencia de Masa 17, que corresponde al octavo
semestre del Curriculo de Estudios de Ingenieria Quimica de la Universidad
Nacional del Callao. Las separatas que el autor ha venido utilizando y brindando al
estudiantado durante muchos afios, han sido mejoradas a través del tiempo
incorporando cada vez conocimientos actualizados sobre la materia, lo que redunda
en un beneficio para los alumnos que cursan dicha asignatura y que ha permitido al

autor definir el contenido del presente texto.

Se ha logrado un texto sencillo y préctico, de fcil entendimiento y dirigido a la
especialidad de Ingenieria Quimica, que permite una orientacién adecuada a los
alumnos que se inician en el campo de las Operaciones Con Transferencia de Masa,
dandoles las herramientas basicas para el disefio de equipos para estas operaciones,

ademas también puede servir a estudiantes de otras especialidades afines.

Fabio M. Rangel Morales



Il INTRODUCCION

En las Industrias de los procesos quimicos y fisicos, e inclusive en el de las industrias
alimentarias existen muchas operaciones comunes, regidas quizas por los fenémenos
de transferencia de masa y calor, temas que frecuentemente los estudiantes de

Ingenieria Quimica y afines estudian durante su preparacion académica.

Es de vital importancia conocer estas operaciones, ya que €s muy raramente que un
proceso quimico no requiera previamente tratar, purificar, separar sus materias primas
y/0 productos terminados. Para lograr separar los componentes de una solucion sera
necesario poner esta solucion en contacto con otra fase insoluble, la rapidez con la que
se transfiera un componente de una fase a otra seré proporcional a un coeficiente que
serd llamado coeficiente de transferencia de masa y dependera también del grado de
desviacion del sistema del equilibrio. Selo cuando el sistema alcance el equilibrio

cesard la transferencia del componente.

Cuando prevalece la difusién molecular, los diferentes componentes presentes en una
fase poseen coeficientes de transferencia de masa que a pesar de que difieren entre si,

esta diferencia no es muy grande, esto ocurre tanto para gases como para liquidos.

Por tanto una buena separacion dependera del gradiente de concentracién, es decir de
la desviacion del equilibrio y en menor grado de la diferencia entre coeficientes de

transferencia de masa.

Los coeficientes de transferencia de masa controlan la rapidez con la cual se alcanza
el equilibrio, el tiempo necesario para la separacién, tamaiio y costo del equipo de

separacion a emplear. (Rangel, 2009).



En muchos casos, la velocidad de difusion es lenta y se desea una transferencia mas
rapida. Para lograrlo, se incrementa la velocidad del fluido hasta obtener una

transferencia de masa turbulenta.

Para que el fluido tenga un flujo convectivo se requiere que pase sobre otro fluido en
el que sea inmiscible, o sobre una superficie sélida.

En el flujo laminar, el fluido circula con una trayectoria mis o menos recta y su
comportamiento puede describirse por medios matematicos. No obstante, en el
movimiento turbulento no hay corrientes rectas, sino que se forman grandes remolinos

0 “paquetes” de fluido que se desplazan de forma desordenada.

Cuando un soluto A se disuelve en una superficie, hay gran concentracién de este en
¢l fluido que est4 en la superficie, y en general, esta concentracion disminuye a medida
que aumenta la distancia a la pared. Sin embargo, las cantidades mindsculas de
porciones de fluido adyacentes no siempre tienen concentraciones parecidas. Esto se
debe a que los remolinos que contienen soluto se mueven con rapidez de una parte de
fluido a otra, transfiriendo cantidades relativamente grandes de soluto. Esta difusion
turbulenta (o transferencia de remolinos) es muy rdpida en comparacion con la

transferencia molecular.

Se pueden visualizar tres regiones de transferencia de masa. En la primera,
adyacente a la superficie, existe una subcapa delgada en forma de pelicula
viscosa. La mayor parte de Ja transferencia de masa se verifica por difusion
molecular, puesto que hay pocos o ningin remolino presente. Como resultado
de la lentitud de difusion, se produce una gran caida de concentracidon a través

de esta pelicula.

La region de transicion o reguladora se encuentra adyacente a la primera zona,
Aqui hay algunos remolinos y la transferencia de masa es la suma de la difusion

turbulenta mas la molecular. Hay entonces una transicién gradual en esta region



entre una transferencia que se verifica principalmente por difusion molecular en

un extremo hasta la que es de tipo turbulento, en el extremo opuesto.

En la region turbulenta adyacente a la de transicion, la mayor parte de la transferencia
ocurre por difusion turbulenta, con una porcion pequefia causada por difusion
molecular. La disminucién de concentracion es muy pequefia, pues los remolinos

tienden a mantener la concentracion uniforme. (Geankoplis, 1998).



1V CUERPO DEL TEXTO

CAPITULO1I
INTRODUCCION

En las Industrias de los procesos quimicos y fisicos, e inclusive en el de las industrias
alimentarias existen muchas operaciones unitarias que persiguen la modificacion de
la composicion, operaciones, regidas quizas por los fenémenos de transferencia de
masa y calor, temas que frecuentemente los estudiantes de Ingenieria Quimica y afines

estudian durante su preparacion académica.

Es de vital importancia conocer estas operaciones, ya que €s muy comun que un
proceso quimico requiera previamente tratar, purificar, separar sus materias primas
y/o productos terminados. Para lograr separar los componentes de una solucién serd
necesario poner esta soluciéon en contacto con otra fase insoluble o parcialmente
insoluble, la rapidez con la que se transfiera un componente de una fase a otra serd
proporcional a un coeficiente que sera llamado coeficiente de transferencia de masa o
coeficiente de rapidez de transferencia de masa y dependera también del grado de
desviacién del sistema del equilibrio. Solo cuando el sistema alcance el equilibrio

cesard la transferencia del componente.

Cuando prevalece la difusién molecular, los diferentes componentes presentes en una
fase poseen coeficientes de transferencia de masa que a pesar de que difieren entre si,

esta diferencia no es muy grande, esto ocurre tanto para gases como para liquidos.
Por tanto una buena separacion dependerd del gradiente de concentracion, es decir de
la desviacion del equilibrio y en menor grado de la diferencia entre coeficientes de

transferencia de masa.

Los coeficientes de transferencia de masa controlan la rapidez con la cual se alcanza



J-QJL

el equilibrio, el tiempo necesario para la separacion, tamafio y costo del equipo de

separacion a emplear. (Rangel, 2009).

En muchos casos, la velocidad de difusion es lenta y se desea una transferencia mas
rapida. Para lograrlo, se incrementa la velocidad del fluido hasta obtener una
transferencia de masa turbulenta.

Para que el fluido tenga un flujo convectivo se requiere que pase sobre otro fluido en
el que sea inmiscible, o sobre una superficie s¢lida.

En el flujo laminar, el fluido circula con una trayectoria mas o menos recta y su
comportamiento puede describirse por medios matemdticos. No obstante, en el
movimiento turbulento no hay corrientes rectas, sino que se forman grandes remolinos
0 “paquetes” de fluido que se desplazan de forma desordenada.

Cuando un soluto A se disuelve en una superficie, hay gran concentracién de este en
el fluido que est4 en la superficie, y en general, esta concentracion disminuye a medida
que aumenta la distancia a la pared. Sin embargo, las cantidades mintsculas de
porciones de fluido adyacentes no siempre tienen concentraciones parecidas. Esto se
debe a que los remolinos que contienen soluto se mueven con rapidez de una parte de
fluido a otra, transfiriendo cantidades relativamente grandes de soluto. Esta difusién
turbulenta (o transferencia de remolinos) es muy rapida en comparacién con la
transferencia molecular.

Se pueden visualizar tres regiones de transferencia de masa. En la primera,
adyacente a la superficie, existe una subcapa delgada en forma de pelicula
viscosa. La mayor parte de la transferencia de masa se verifica por difusion
molecular, puesto que hay pocos o ningln remolino presente. Como resultado
de la lentitud de difusion, se produce una gran caida de concentracién a través
de esta pelicula.

La region de transicion o reguladora se encuentra adyacente a la primera zona.
Aqui hay algunos remolinos y la transferencia de masa es la suma de la difusién
turbulenta mas la molecular. Hay entonces una transicién gradual en esta region
entre una transferencia que se verifica principalmente por difusion molecular en

un extremo hasta la que es de tipo turbulento, en el extremo opuesto.

10
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En la region turbulenta adyacente a la de transicién, la mayor parte de la transferencia
ocurre por difusién turbulenta, con una porcién pequefia causada por difusion
molecular. La disminucién de concentracién es muy pequefia, pues los remolinos

tienden a mantener la concentracion uniforme. (Geankoplis, 1998).
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2.1

2.2

CAPITULO I1
CONCEPTOS BASICOS Y DEFINICIONES

Transferencia de masa por conveccién

En la transferencia masa debida a la difusién molecular, es un proceso
resultante de un gradiente de concentracién. En sistemas que involucran
liquidos o gases, sin embargo, cuesta mucho eliminar la transferencia de masa
por conveccion del proceso en conjunto.

La transferencia de masa por conveccion implica la transferencia de un
maternial entre una superficie limite y un fluido que se mueve o entre dos
fluidos relativamente inmiscibles, en movimiento. La ecuacién de rapidez

para la transferencia de masa por conveccion se expresa de la forma:

N, = Coeficiente - Gradiente de concentracion @1

Donde ¢l flujo de masa, N4, ocurre en la direccién de la disminucion en la
concentracion. Esta ecuacion simple es la relacion que define el coeficiente
convectivo de transferencia de masa. Es andloga a la ecuacion que define el

coeficiente convectivo de transferencia de calor,

q

S =hAT 2.2
A 22)

Coeficientes de transferencia de masa

Se debe tener claro la forma como se define el coeficiente de transferencia de
masa a fin de utilizarlo apropiadamente, puede estar definido para un lugar
particular sobre la superficie limite de la fase. La determinacién del
coeficiente de transferencia de masa no es una tarea simple. Al igual que el

coeficiente de transferencia de calor estan relacionados con las propiedades

12
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del fluido, las caracteristicas dinamicas del fluido que fluye y la geometria

del sistema especifico de interés.

Existen cuatro métodos para evaluar los coeficientes convectivos de

transterencia de masa. Estos son:
1) Analisis dimensional apoyado en datos experimentales.
2) Analisis exacto de la capa limite.

3) Analisis aproximado de la capa limite.

4) Analogia entre transferencia de momento, energia y masa. (Rangel, 2009)

2.3 Caso I: Transferencia de 4 a través de B que no se transfiere

En este caso se cumple que Nz =0, esto es Ny (Ns+Np) = /

gases:

Na=ke(Pa-Par)
Na=ky(¥V0=71)

Na sz(CAI 'CAz)

liquidos;

NA=kx(xA1 'xAz)
Na =kL(CA1 -CAI)

2.4 Caso IT: Contradifusion equimolal

En este caso se cumple que Ny = -Np, esto es Ny (N4+Np) =

gases:
NA:k'G(PAl "PAz)

2.3)

2.4)

2.5)

(2.6)

2.7)

2.8)

13
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Na=k(va-va) 2.9)

NA = k 'C (CAi = CAZ) (2.10)
liquidos:

Na=k'(xs-x41) (2.11)
Ni=k'(Cu-C,,) (2.12)

Los coeficientes de las ecuaciones anteriores son generalmente utiles sélo para
rapideces de transferencia de masa bajas. Los valores medidos bajo un nivel de

rapidez de transferencia deben convertirse a £, a fin de utilizarlos con la ecuacion

NA _CAz

_ Ny NatNy Cr
N4= Flin 2.13
4 Nt Ng N4 ~CA1 @13

NistNz Cr

2.5 Relaciones entre los coeficientes de transferencia de masa

Para obtener la relacion entre F'y las k, obsérvese que para los gases, por ejemplo,

Freemplazaa D, F,/RTz y que kg reemplazaa D, P,/ RT 7 P, . De aqui,
F = k;Py, . De esta forma se obtuvieron las conversiones que se muestran en

la tabla 2.1 para ambas fases, gaseosa y liquida. Puesto que el término de flujo

total N, + N, de la ecuacion 2.13 es cero para la contradifusién equimolal,

F = k' (gases),y F = k' (liquidos).

En unas cuantas sifuaciones limite, los coeficientes de transferencia de masa

pueden deducirse de los principios teoricos. Sin embargo, en la mayoria de los

14



casos se depende de la mediciéon directa en condiciones conocidas de los
coeficientes de transferencia de masa que se usaran posteriormente en el disefio

de equipo. (Treybal, 2000)

Tabla 1

Conversiones entre coeficientes de transferencia de masa

Fase Gaseosa

F=koPp =k;ypP=k Py /P=k yp =kcyp,C=k. Py /RT
=k P=k' =k P/RT=k".C

Fase Liquida

F=kyx,, =kx,C=k,C=k"(p/M)=k,

TREYBAL, R. E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc Graw-Hill

Book interamericana. Segunda edicion,

2.6 Ecuaciones de velocidad y unidades de los coeficientes de transferencia de

masa
Tabla 2
Ecuaciones de velocidad para gases
Caso 1 Caso II
Difusionde 4 a Contradifusién Unidades del coeficiente
través de B que equimolal
no se difunde
N, =k AP N, =k AP mole.s: transfendf)s
drea-tiempo-presion
. moles transferidos
Nzt:kydy/l NA':kyAyA . Y )
drea-tiempo-fraccién mol
N,=kAC, - N, =k .AC, moles transferidos

drea-tiempo-molivol

TREYBAL, R. E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc Graw-Hill

Book Interamericana. Segunda edicion.
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Tabla 3

Ecuaciones de velocidades para liquidos

Casol Caso Il
Difusion de 4 a Contradifusion Unidades del coeficiente
través de 5 que no equimolal
se difunde
N, =k AC, N, =k, AC, mole.s: transferidos
drea-tiempo-molivol
N, =k Ax, N, =k Ax, moles transferidos

drea-tiempo-fraccion mol

TREYBAL, R. E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc¢ Graw-Hil}

Book Interamericana. Segunda edicion.

2.7 Teorias de transferencia de masa
2.7.1 Teoria de la pelicula
La teoria de la pelicula postula que la concentracion seguira la curva
punteada de la figura 1 de tal fonﬁa que la diferencia de concentracion
total, Ca1 — Cas, se atribuye a la difusion molecular dentro de una

pelicula “efectiva” de espesor zr.

-& fap

Espasor electivo
b/de la pelicula
17

Distancia, 7

X

Figura 1

Teoria de la pelicula

TREYBAL, R. E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc
Graw-Hill Book Interamericana. Segunda edicidn

16



Para la aplicacion Gtil de esta teoria, se reconocio que la pelicula debia
ser muy delgada a fin de que la cantidad de soluto dentro de la pelicula
fuese muy pequefia en relacion con la cantidad que pasa a través de ella,
o a fin de que el gradiente de concentracion se alcanzara con rapidez.
El gradiente de concentracion en la pelicula es ¢l caracteristico del
estado estacionario.

La teoria de la pelicula establece que z en la ecuacion 2.14

NA _CAz

No=—4 PuC gy Nat Ny Cr 2.14)
N,+Np I Na  Cu
NatNz Cr

es zr, 0 espesor efectivo de la pelicula, el cual depende de la naturaleza

de las condiciones de flujo.

La teoria de la pelicula predice que F vy los coeficientes de transferencia
de masa del tipo de las %, para diferentes solutos que estan siendo
transferidos bajo las mismas condiciones de flujo de fluidos, son
directamente proporcionales a las D para los solutos. Para el flyjo
turbulento una dependencia menor, proporcional a [, en donde n
puede ser desde casi cero hasta 0.8 0 0.9, segin las circunstancias.

Esta teoria de la pelicula funciona bien cuando se trabaja con un flux de
transferencia de masa elevado, el efecto de la transferencia de masa
sobre la transferencia de calor y al predecir ¢l efecto de la velocidad de

una reaccion quimica sobre la transferencia de masa. (Treybal, 2000)

2.7.2 Teoria de la Penetracién

Higbie, hizo hincapié en que en muchos casos es pequefio el tiempo de
exposicion de un fluido a la transferencia de masa, y que, por ende, no
llega a desarrollarse el gradiente de concentracion de la teoria de la

pelicula, caracteristico del estado estacionarnio.

17



En realidad su teorfa fue concebida para describir el contacto entre dos
fluidos, como en la figura 2. En ésta, tal como Higbie lo describid en la
figura 2a, una burbuja de gas asciende a través de un liquido que
absorbe al gas. Una particula del liquido 5, que se encuentra
inicialmente en la parte superior de la burbuja, esta en contacto con el
gas durante el tiempo © que la burbuja requiere para ascender una
distancia igual a su diametro, mientras que la particula liquida resbala
a lo largo de la superficie de la burbuja. Una aplicacién a los casos en
los cuales el liquido esté en movimiento turbulento, como en la
figura 2b, muestra un remolino b que asciende desde las
profundidades turbulentas del liquido y que permanece expuesto un
tiempo © a la accion del gas. En esta teoria, el tiempo de exposicion se
toma como una constante para todos los remolinos o particulas del
liquido. (Treybal, 2000)

Liquida /’ ™

(¥ 3

(a)

Figura 2

Teoria de Ia penetracion

TREYBAL, R. E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc
Graw-Hill Book Interamericana. Segunda edicion

Al principio, la concentracion del gas disuelto en el remolino es
Cxo invariablemente; se considera que internamente el remolino estd

estancado. Cuando el remolino se expone al gas en la superficie, la

18
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puede tomarse como la solubilidad en el equilibrio del gas en el liquido.
Durante el tiempo ©, la particula liquida esta sujeta a difusion en estado
no estactonario o penetracion del soluto en la direcciéon z; como

aproximacion, puede aplicarse la ecuacion 2.15

aC ~n 9°C
5;1 =D, azzA

(2.15)

Cuando hay tiempos cortos de exposicion y una difusién lenta en el
liquido, las moléculas de soluto en solucidn nunca pueden alcanzar la
profundidad z,, correspondiente al espesor del remolino; por ello, desde
el punto de vista del soluto, z es basicamente infinito. Entonces, las

condiciones en la ecuacion 2.15 son

Co €en8=0 paratodaz
Ca=4C,, enz=0 para8>0 (2.16)
C, enz=o paratodaz

Resolviendo la ecuacion 2.15 se obtiene un flux promedio durante el

tiempo de exposicion,

D
Naw=2Cui=Ca)\ 2 @17)
Comparando con la ecuacion 2.7
D
k, A =2[—4% 2.18
L,pr ”6 ( )

19



2.7.3 Teorias de renovacién de la superficie
Danckwerts sefialo que la teoria de Higbie, con su tiempo constante de
exposicion de los remolinos de fluido en la superficie, es un caso
especial de lo que puede ser un panorama mas realista, en donde los
remolinos estén expuestos a diferentes intervalos de tiempo. La
interfase liquido-gas es entonces un mosaico de elementos superficiales
con diferentes registros de tiempo de exposicion y puesto que la rapidez
de penetracién del soluto depende del tiempo de exposicion, la rapidez
promedio por unidad de area superficial debe determinarse sumando los
valores individuales. Danckwerts supuso que 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, tomando a
s como la rapidez fraccionaria de reemplazo de los elementos,

Danckwerts encontro:

N, =(Cu~Cy h /D,ﬂ,s (2.19)
y por lo tanto

D s (2.20)

Danckwerts sefialé que todas las teorias de este tipo, derivadas de las
condiciones originales a la frontera en la ecuacién 2.15, llevan a ki pe
proporcional a D%,p , sin importar la naturaleza de la rapidez de

renovacion de la superficie s que se aplique. (Treybal, 2000)
2.7.4 Teoria combinada de renovacién de la superficie de la pelicula

Dobbins se interes6 en la rapidez con que absorben oxigeno los arroyos

y rios en movimiento; sefiald que la teoria de la pelicula (k7 a Dag)

20



supone que los elementos superficiales estin lo suficientemente
expuestos para que el perfil de concentracion dentro de la pelicula sea
caracteristico del estado estacionario; asimismo, indicé que las teorias
de penetracion y de renovacion de la superficie (kz o D% 45) suponen,
por el contrario, que los elementos superficiales se encuentran a una
profundidad infinita y que el soluto, que se esta difundiendo, nunca
alcanza la region inferior de concentraciéon constante. La dependencia
observada, 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 2.15 por Cy = Cao, para z = zs, en donde z», es finita.
Utilizando la rapidez de renovacion de los elementos superficiales de

Danckwerts, obtuvo

2
ky =D 4yS coth /—SL% @.21)
AB

i
%aﬁ*‘a

1.0

Figura 3

Teoria combinada de renovacion de la superficie de la pelicula

TREYBAL, R E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc
Graw-Hill Book Interamericana. Segunda edicion

Esto se muestra en la figura 3. Para penetracion rapida (Das grande),

para la rapidez de renovacion superficial pequefia (s pequefia) o para
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elementos superficiales de poco espesor, los coeficientes de
transferencia de masa adquieren el caracter descrito por la teoria de la
pelicula; por lo contrario, para penetracion lenta o renovacion rapida,
se sigue la ecuacion 2.20. En consecuencia, &z, . "4, en donde # puede
tomar cualquier valor entre los limites 0.5 y 1, lo cual explicaria muchas

observaciones. (Treybal, 2000)

2.7.5 Teoria de estiramiento superficial
Lightfoot y colaboradores en un modelo promisorio, han aplicado los
conceptos de penetracidn-renovacion de la superficie a situaciones en
donde cambia periddicamente con el tiempo la superficie interfacial a

través de la cual sucede la transferencia de masa.

Ejemplo de lo anterior es el 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 transferencia de masa de un soluto, como 4cido
acético, se efectita desde el agua hacia la gota. Dicha gota, si es lo
suficientemente grande, tiembla, oscila y cambia de forma, tal como se
muestra esquematicamente en la figura 4. Si la porcion central de la
gota es completamente turbulenta, la resistencia de la transferencia de

masa de la gota reside en una capa superficial de diferentes espesores.
Suceden situaciones similares mientras se forman gotas y burbujas en

boquillas y cuando las superficies liquidas se ondulan o agitan. Para

estos casos, la teoria lleva a;

ky = : (2.22)

En donde

22



A = superficie interfacial dependiente del tiempo

A»=un valor de referencia de 4, definido para cada situacion

6, = una constante, con dimensiones de tiempo, definida para cada
situacion. Por ejemplo, para la formacion de una gota, &,, debe

ser el tiempo de formacion de la gota.

Capa
suporiicist

Figura 4

Teoria de estiramiento superficial

TREYBAL, R. E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc
Graw-Hill Book Interamericana. Segunda edicitn

Puede calcularse la integral de la ecuacion 2.22 una vez que se establece
la naturaleza periédica de la variacion de la superficie; ya se ha

calculado para diferentes situaciones. (Treybal, 2000)

2.8 Ejemplos de Aplicaciéon
2.8.1 Ejemplo 2.1
Un gran volumen del gas B puro a 2 atmosferas de presion fluye sobre
una superficie de la cual se vaporiza A puro. El liquido 4 moja
completamente la superficie, que es un papel secante humedecido con
este liquido, y por tanto la presion parcial de 4 en la superficie

corresponde a su presion de vapor a 25 °C, que es 0.20 atmdsferas.
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NIZ

Ni=  7.1435B-06  kmol/m®s Ny=ky(pa-Par)

Ni=  7.1435B-06  kmolim? N, =k, (ya—¥au,)

2.8.2 Ejemplo 2.2
La absorcion de un soluto 4 de una mezcla se realiza en una columna

de paredes mojadas por un solvente a 1 atmdsfera y 25 °C. El valor del
coeficiente de pelicula de transferencia de masa es 9.0x10 m/s . En
un punto, la fraccion molar de 4 en la interfase liquido-gas es 2.0x10°

en la fase liquida. La presién parcial de 4 en la fase gas es 0,08

atmésferas. La relacion de equilibrio estd dada por la ley de Henry.
p,=(600)x, en atm

Calcule la velocidad de absorcion de 4 en kmol/m? s.

Solucion:
PT= 1 atm
T= 298 K
x4i= 0.00002 gy
PAG = 0.08 atm

ke=  9.00E-04 m/s

R= 0082057 atm m¥kmol K
H= 600  atm/fm

pai= 001200 atm p,, =600x,

k
N,=k, (CAG '_CA:') = 'E;F(pde _PA;')

Na= 2.5028E-06 kmol/m®s
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CAPITULO III

PARAMETROS SIGNIFICATIVOS EN LA
TRANSFERENCIA DE MASA POR CONVECCION

Los parametros adimensionales se usan a menudo para correlacionar datos de
transferencia por conveccion. En la transferencia de momento el nimero Reynolds
y ¢l factor de friccion juegan un papel importante. En la correlacién de los datos de
transferencia de calor por conveccion, fueron importantes los nimeros de Prandtl y
de Nusselt. Algunos de los mismos parametros, junto con algunos niimeros
adimensionales recién definidos, seran (Utiles en la correlacion de datos de

transferencia de masa por conveccién.

Las difusividades moleculares de los tres fenomenos de transferencia {momento,

calor y masa) se han definido como:

difusividad de momento, v = Lol 3.1
P
re o _ k
difusividad térmica, a=—— 3.2)
PC,
difusividad de masa, D, (3.3)

Cada una de las difusividades tiene las dimensiones L?t, por lo tanto, una relacién
de cualquiera de estas dos debe ser adimensional.

La relacion de la difusividad molecular de momento y la difusividad molecular de
calor es designada como el nimero de Prandti

difusividad de momento _ proY _ C,u
difusividad térmica a k

(3.4)

La relacion de la difusividad molecular de momento y ta difusividad molecular de

masa es designada como el niimero de Schmidt, que juega un papel importante en
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la transferencia de masa por conveccion, andlogo al nimero de Prandtl en la

transferencia de calor por conveccion.

difusividad de momento _ se=_Y = u 3.5)
difusividad de masa D, p D, '

La relacion de la difusividad térmica y la difusividad molecular de masa se

denomina namero de Lewis

al.tﬁts.zv.zdad térmica  _ Le=_% - k 3.6)
difusividad de masa D, pC,D,

El numero Lewis se encuentra cuando un proceso involucra la transferencia
simultanea de masa y energia por conveccion. Se observa que los nimeros Schmidt,
Lewis y Prandt] son combinaciones de propiedades del fluido; por lo tanto, cada

ntimero puede tratarse como una propiedad del sistema que se difunde.

Consideremos la transferencia de masa del soluto A desde un solido hasta un fluido
que fluye sobre la superficie del sélido, en la figura 5 se representa el perfil de

concentraciones y velocidad

‘ | , / -v=v’(y) | S Ca—Cy =[CA_;‘ - CA](J’)

Perfiles de velocidad y concentraciones para un fluido que fluye sobre una superficie sélida

Figura 5
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Para este caso, la transferencia de masa entre la superficie solida y el fluido puede

estar escrita como

Desde que la transferencia de masa en la superficie es por difusién molecular, la

transferencia de masa puede describirse por la ecuacion

dc,

Ny == D, &y

y=0

Cuando la concentracion limite, Cas es constante la ecuacion anterior se simplifica

a

lLaas ecuaciones (a} y (b) puede igualarse, puesto que definen el mismo flujo del
componente A que sale de la superficie y entra al fluido.

Esto conduce a la relacion

k, (CAS _CA,U)Z_ D %}' (CA"CAS)

y=0

Esta relacion puede ser reacomodada en la siguiente forma;

k, d(c,-c, )|,

Dy (c.-c,)
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Muitiplicando ambos lados de ecuacion anterior por una longitud caracteristica, L

obtenemos la siguiente expresion adimensional:

kcL= d(CA"CAS)/dy‘FD

D 5 (CAS_CA,)/L

El término de la derecha de la ecuacion anterior es la relacion del gradiente de
concentracidn en la superficie con un gradiente de concentracion total o de
referencia; Consecuentemente, puede considerarse que es una relacidon de la
resistencia a la transferencia de masa molecular con respecto a la resistencia del
fluido a la transferencia de masa por conveccion. Esta proporcion es generalmente

conocida como el nimero Sherwood, Sh.

29



Tabla 4

Grupos adimensionales correspondientes a la transferencia de  masa y calor

N° Transferencia de Masa

Transferencia de calor

Concentracién adimensional

Temperatura adimensional

1 CA -~ C.-ll -
CAZ - CAI L-
Nimero de Reynolds Niimero de Reynolds
Ll
2 Re = M Re = M = —G——l— =——
H £ u oy
Niamero de Schmidt Niumero de Prandtl
C
3 Sc = H = -L Pr = pﬂ = K
pD, D, kK «a
Nimero de Sherwood Niimero Nusselt
gy T _ koPyyRTI
Dy FD,,
) _ kPl Kl |
PtDAB DAB k
- k'y RTI _ kxxBMl
PD
1 ap ( ﬂﬁ;mt J D,
sol
Nimero de Grashof{*) Nimero de Grashof
3 2 2
; Gr, =§!A£(_e) Gr, = gl* ﬁm[g]
p \u H
Nuamero de Péclet Numero de Péclet
Clv
6 If’e'D~-~Re.§'¢?=~~~!L Peﬁ,=RePr=~~-‘iw~'f~)~'f‘—=ﬁ
AB
Nimero de Stanton Numeroe de Stanton
Sh Sh F
StD = - =
ReSc Pe, cv
, _F _kPyuM,, o o N4 _ Nu_
G, pv ¥ RePr Pe; C,vp
K _K, _KP
v G, Gy
2
8 J, = St‘J,J.,Sc/3 . Pr%

TREYBAL, R. E. (2000). Operaciones con Transferencia de Masa. New York. Mc Graw-Hill Book

Interamericana. Segunda edicion

N
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Donde:

(*) El nimero de Grashof aparece en casos que involucra conveccion natural donde:

Ap=(p, —p,)y At =(1 —1,) enlamisma fase.

Flux masico Flux molar
pv
G =pv G, =
o MAV

Tabla 5
Longitud caracteristica para calcular niimero de Reynolds

Longitud caracteristica

Numero de Reynolds

Re D = diametro de la tuberia
Re X = longitud de la placa
Re. d. = diametro equivalente
Re’ D = diametro del cilindro

dy, = diametro de la esfera o

Re”’
particula
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CAPITULO IV
APLICACION DEL ANALISIS DIMENSIONAL
EN
LA TRANSFERENCIA DE MASA CONVECTIVA

4.1 Transferencia por una corriente que fluye bajo conveccién forzada

Considere la transferencia de masa desde las paredes de un conducte circular

hasta un fluido fluyendo a través del conducto. La transferencia de masa es

debida a la fuerza impulsora de la concentracién C, —C,. A continuacién se

enumeran Jas variables importantes, sus simbolos y sus representaciones

dimensionales.

Variable Simbolo Dimensiones
Diametro del tubo D L
Densidad del fluido p M/L?
Viscosidad del fluido H M/Lt
Velocidad del fluido v L/t
Difusividad del fluido Dag L/t
Coeficiente de transferencia
de masa ke L/t

Estas variables incluyen condiciones descriptivas de la geometria de sistema,
el flujo, las propiedades del fluido y la cantidad que es de primordial interés,
ke.

La etapa inicial para aplicar el método de Buckingham requiere un listado de
las variables significativas en un determinado problema. Entonces es necesario
determinar el numero de grupos adimensionales independientes en los que

puedan combinarse las variables. Este niimero puede determinarse utilizando
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el teorema pi de Buckingham, que establece que el nimero de grupos
adimensionales, (/) que se utilizan para describir una situacion en que
intervienen n variables es igual a » — r, donde r es el orden de la matriz
dimensional de las variables.

Asi pues,

La matriz dimensional es simplemente la matriz formada por tabulacion de los
exponentes de las dimensiones fundamentales A1,  y ¢, que aparecen en cada
una de las variables.
Para nuestro caso n = 6, r = 3, por lo tanto el niimero de grupo de
adimensionales para este problema ser4 tres.
Si las variables centrales son Dus, p, y D, los tres grupos pi que se formaran
son

7, = D%, o D',

z,=D,p'D'v

m,=Dip"D'u

Substituyendo las dimensiones para 1

m =D:prD°kc
1= E ) ﬂ b(L)‘ £
BUNAVA t
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s1 se igualan los exponentes de las dimensiones fundamentales por ambos lados

de la ecuacion, se tiene
L:0=2a-3b+ c+1
t: O0=-a-1

M:0=b

Solucionando estas ecuaciones resulta,

que es el nimero de transferencia de masa de Nusselt o de Sherwood.

Los otros dos grupos m podrian ser determinados de la misma manera,

obteniéndose
Dv
T, =
D AR
y
= # =5,
pD

el cudl es llamado niimero de Schmidt.

Si se divide m; entre 73, se obtiene

Bt

(o)) 22-

Re
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que es el nimero de Reynolds
El resultado del analisis dimensional de transferencia de masa por conveccion
forzada en un conducto circular indica que la similitud de la correlacién podria

ser de la forma

Sh=Nu,, =y (Re, Sc)
que es analogo a la correlacion en transferencia de calor
Nu=y(Re, Pr)

4.2 Transferencia por una fase cuyo movimiento se debe a la conveccién natural
Si existe cualquier variacién en densidad dentro de una fase liquida o gaseosa
se produciran corrientes de conveccion natural. La variacion de densidad puede
ser debida a las diferencias de temperatura o a las diferencias de concentracion
relativamente altas.

En caso de la conveccion natural implicando transferencia de masa desde una
pared plana vertical hasta un fluido adyacente, las variables seran distintas de
las se utilizaron en el analisis de la conveccién forzada. A continuacién se
enumeran las variables importantes, sus simbolos y sus representaciones

dimensionales.

Variable Simbolo Dimensiones
Longitud caracteristica L L
Difusividad del fluido Das L?/t
Densidad del fluido p M/L?
Viscosidad del fluido H M/Lt
Fuerza de flotacion gA4pa M/L*t
Coeficiente de transferencia
de masa ke L/t

Segun el teorema de Buckingham, existiran tres grupos de adimensionales. Si
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las variables centrales son Dys, L y g, los tres grupos pi que se forman son

7, = D, Luck,

T, = Dﬂslfﬂfp

7, =DS, L' gAp

Solucionando para los tres grupos pi, obtenemos

k., L

[+

D 4

T, = = Nu,,

el numero de Nusselt para la transferencia de masa o niimero de Sherwood

el reciproco del ntimero de Schmidt, y

L’ g Ap,
£ Dy,

=

St se multiplica = por 73, se obtiene parametro adimensional analogo al

numero Grashof en la transferencia de calor por conveccién natural,

[p DMJ(L"’gA pAJ_Iﬁ pegAp,
Ty, A= = =Gr 4

U 4 D, u’
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El resultado del analisis dimensional de transferencia de masa por conveccion

natural indica una correlaciona de la forma
Sh=y (GrAB, Sc)
4.3 Correlaciones para transferencia de masa convectiva

Movimiento del fluido.- Dentro de tubos circulares (gases)

Rango .- Re = 3000 a 60000
S¢ = 0.6 a 3000
Ecuacion .- j, = 0.023Re®"
Sh = 0.023Re"® S
Rango .- Re = 10000 a 400000
Sc = >100

Ecuacién .- j, = 0.0149Re*"?

Sh = 0.0149Re"™ S

Movimiento del fluido.- Flujo no confinado paralelo a placas planas.

il

5x10°a3x 10
0,7 a 380

Rango .- Re

x

Pr

J
=
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Ecuacién .- Nu= 0,037Re " Pr **(Pr /Pr,)"*

Rango .- Re, = 2x10°a5x10°
Pr = 0,7 a 380
Feuacion .- Nu=

= 0,0027Re,Pr **(Pr /Pr)*

Movimiento de fluide.- Flujo de un gas confinado paralelo una placa plana en
una tuberia.

Rango .- Re, = 2600 a 22000

Lcuacion .- J» = 0,11Re

Movimiento del fluido.- Perpendicular a cilindros individuales. (Gases

solamente)
Rango.- Re'= 400 a 25000
Se = 0,6a2,6
Ecuacion. - iI{CﬁSco’s"’ = 0,281Re™*
Gy
Kango.- Re'= 0,1a10°
Pr = 0,7 a 1500
Eecuacion.- Nu =

(0,35+0,34Re™? + 0,15Re™™)Pr®?

Movimiento del fluido.- Perpendicutar a cilindros individuales. (Liquidos

solamente)
Rango. - Re'= 750 a 12000
Sc = 1000 a 3000
g Ecuacion. - J, = 0,281Re¢"™
- A
3
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Rango.- Re'= 0,14 10°
Pr = 0,7 a 1500

Ecuacion.-  Nu = (0,35+0,34Re"> + 0,15Re™*) P

Movimiento del fluido.- A través de esferas individuales. (Gases y liquidos)

0,6 a 3200
1,8 a 600000

Rango.- Sc
Reﬂ Scl;’l

Ecuacion.- Sh = Sh, + 0,347(Re" Sc¥? )4

2+ 0,569(Gr,Sc)** GrySc <10

Sh, =
2+ 0,0254(Gr,Sc)**Sc™*  Gr,Sc > 10°

Movimiento del fluido.- A través de esferas individuales. (Liquidos)*

Rango. - Re <2000
Sc = 788 & 1680

2,0 + 0,95Re™ 2 Sc!?

Ecuacidn, - Sh

Movimiento del fluido.- A través de esferas individuales. (Gases)’

Rango.- Re < 48000
Sc = 0,6a27
Ecuacion. - Sh = 2,0 + 0,5525Re"™» S’

Movimiento del fluido.- A través de un lecho fijo de pellets.(**)

Rango. - Re"= 90 a 4000
Sc = 0,6

Q-
i

39



Rango. - Re"= 90 a 4000
ch = 0,6

Ecuacién.-  j, = j, =(2,06/&)Re">”

Rango. - Re"= 5000 a 10300
Sec = 0,6

Ecuacién.-  j, = 0,95/, = (20,4/&)Re"**"

Rango.- Re"= 0,0016 a 55
Sc = 168 a 70600

Ecuacion.-  j, = (1,09/£)Re"*”

Rango. - Re" = 541500
Sc = 168 a 70600

il

Ecuacion. - Jp = (0,25/¢&) Re"03L

(*) Utilizar cuando no hay informacion para evaluar el nimero de Grashof,

(**) Para lechos fijos la relacién entre £ y d, es:

a=6(1-¢)/d,

n

> nd,

dy ==

M

2.md;

=]

donde a es la superficie especifica del sélido por superficie de volumen del
lecho.
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4.4 Ejemplos de aplicacién
4.4.1 Ejemplo 4.1 .

Calcule el coeficiente de la transferencia de masa y el espesor efectivo de
la pelicula que se esperaria en la absorcién de amoniaco de aire por una
solucion de 4cido sulfirico 2N, en una torre de paredes mojadas en las
siguientes condiciones:
Flujo de aire = 41.4 g/ min (s6lo aire)
Presion parcial promedio del amoniaco en el aire = 30.8 mm Hg,
Presion total = 760 mm Hg.
Temperatura promedio del gas = 25 °C.
Temperatura promedio del liquido = 25 °C.
Didmetro de la torre = 1.46 ¢cm.
Para la absorcién de amoniaco en 4cido suifiirico de esta concentracion, la
resistencia total a la transferencia de masa se encuenira en el gas; la presién
parcial del amoniaco en la interfase puede despreciarse. Nota: Las
condiciones corresponden a la corrida 47 de Chambers y Sherwood [Trans.
AIChE, 33, 597(1937)], quienes observaron que D/zx =16.6

Solucién:

Pelicula liguida
H;S0,(2N)

R

Corriente gaseosa
NHai (A) - Aire (B)
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Pr=

I =

11 =

D=

Area =

DA =
P4z =

yar =
Va2 =

War =

Wwyz =

Amoniaco

Aire

17.03
29

62.364

760

25
298.15

25
298.15

1.46
0.01460

0.00017

41.4
0.00069

4.12186

30.8
0

0.04053
¢

0.02421
0

422413

kg/kmol
kg/kmol

mm Hg
m*/kmol K

mim Hg

°C
K

°C
K

cm

g/min
kg/s

kg/s m?

mm Hg
mm Hg

fm

fm

kg/s m? G, = G(1-o)
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JUIJ‘L/

0.01800 cP

s =
0.00002 kg/ms

ps= 118534 kgm® 5 = %ﬁ

Dag = 1980E-05 m¥s a 27315 K 'y 1 atm

Dap= 2260E-05 m%s a 29815 K y 1 atm

Movimiento del fluido.- Dentro de tubos circulares

3000 a 60000

Rango .- Re =
Se = 0.6 a 3000
Ecuacion .- Sh = 0.023Re™ §c%
Re = 342623878 Re~ &P
y7]
Se=  0.67193 Seo_ M
pPD,,
Sh=16.58246
c= 0.04087 kmol/m?® c¢= n-Pl-
' RT
F= 000105 kmolsm* g fD
eD g
zr= 000088 m FoDeh
RT
Dizr= 166
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4.4.2 Ejemplo 4.2
Una columna de paredes mojadas de 2 pulgadas de didmetro interior
contiene aire y didxido de carbono, fluyendo a razén de 2.5 pies/s. La

columna opera a 10 atmésferas y 25 °C.

En un punto de la columna la concentracion del diéxido de carbono en el
aire es de 10% en volumen, mientras que la concentracién del diéxido de

carbono en el agua, exactamente en la interfase agua-aire, es 0.5% molar.

Calcular el flujo masico del didxido de carbono en el punto bajo

consideracion, sefialando la direccion de su flujo.

DAB(SI?,ZK,I atm) = 0.177 cm 2/5 Hairezsoc) = 1.842x10° N -s/m?

Solucidn:
Pelicula liquida

Corriente gaseosa
CO: (A)Y- Aire (B)
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= 298

= 10
= 1.315
H= 1.64E+03
Mazrj 29
V= 2.5
S000
D= 2
0.16667
X41 = 0.0050
Yar = 0.8200
Va2 = 0.0100
Das. 0.1360
g = (0.0155
0.0600
ﬂaire = 0,0180
0.0436
Paire = 0.74

K
atm

atm pie*/lbmol K
atm/fm

pie/s
pie/h
pulg
pie

fim
fm

fm

cm/s

atm
cm?/s
pie’/h

cp
lb/pie h

3 o PMy,
tb/pie RT

Movimiento del Fluido.- Dentro de tubos circulares.

Rango .-

Ecnacion .-

Se = 0.98068
Re = 25482 .60331

Re = 3000 a 60000
Se = 0.6a 3000

Sh = 0.023 RS §M

Sc = H
LD,
Re = ¥P
y /i
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D,
PB2= 9.9000 atm
t P < Pr=Pp)
PBM = 475144 atm BAF ln[gﬂ_J
Py
kG = 0.20072 lomolh pie? atm  &_ = ShD P
’ | ® PaRID
Na= 1.62584 Ibmol/h pie? N, =k (PAI ‘P.m)
4.4.3 Ejemplo 4.3

Se deja fluir agua, a una temperatura de 60 °F, por la superficie
exterior de un cilindro de 3 pulgadas de diametro y 28 pulgadas de
longitud, formando una pelicula delgada.

Aire a 70 °F y bajo la presion de una atmésfera fluye

perpendicularmente al cilindro a una velocidad media de 15 pies/s.
Si 1a humedad relativa del aire es de 50%, estimar la cantidad de agua

a suministrar, de modo que la evaporacion sea tal, de que nada del

liquido pase del borde inferior del cilindro.

DAB(3!3K,1 am) = 0=288‘3m2/s Herer0o7) = 7,410x107 Ib/ pies - h

poagua(tiO"F) =0,2561 psia P°qgm(70up) =0,3629 psia

Solucidon:
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Aire

HR= 50% N
T=70°F
P=1atm —
V=15pies/s — ™
e —
A= Agua
B = Aire
= 530
Tmedta = 525
PT = 14.696
= 10.731
Maire = 29
Magua = 18
V= 15
54000
D= 3
025
L= 28
2.3333
4= 21.9909
Porsrr— 02561
pOA’ ?UOF = 0.3629
par = 0.2561

‘R

R
psia
psia pie’/lbmol °R

pie/s
pie/h
pulg
pie

pulg
pie
pie

psia
psia

psia

g

NA

Aire

PA2

Pelicula Gaseosa



%Hp2 = 50

Pz = 0.1815
Dagr =  2.8800E-01
Dis= 2.5906E-0]
1.0026E+00
Haire = 7.4100E-02
Paire = 0.0749

%

psia
T1=5634°R P = 14.696 psia

cm?/s
piet/h
Ib/pie h

Ib/pie* p=—r=

Movimiento del Fluido.- Perpendicular a cilindros

individuales.

Rango.-

Se

Eeuvacién. -

Sc = 0.9868

Re = 13645.7490

ya= 00174
Vaz = 0.0124
vBr = 0.9826
yBz = 0.9876
M; = 28.8083
M, = 28.8641
M= 28.8362

Re'= 400 a 25000
= 06a?2.6

Kok ge0s0 = 0.281Re™*
GM’

Re = ——
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Gu= 1402611  Ibmolh pie? Gy =

G,
ko= 5.9935E02  Ibmolhpie’psia k= 0.281Re™ ?‘“Sc"’“s"

T

Ni= 4.4711E-03  Ibmol/h pie? N, =ke (Pn - P,w)
Ny = 1.7698  Ib/h N',=NMA
4.4.4 Ejemplo 4.4

Una placa solida de naftaleno de un espesor muy pequefio se orienta
paralelamente a una corriente de aire que fluye de tal manera que el Re
= 500000. El aire estd en condiciones de P = 202,6 kN/m? y 30 °C,
mientras que la placa estd a una T = 25 °C. Determinar el flux de difusién

del naftaleno en el aire.

D e ramy = 5-136%10° m’[s
Hoiregocy = 1:90%107 kg /m-s

P° so5ec) = 23,86 X107 kN /m’

Para regimen turbulento con Sc = 0.6 a 5.0

Ecuacion .- j, = 0.036 Re,™’

Solucion:
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Y

A = Naftaleno
B= Aire

Movimiento del Fluido: Flujo no confinado paralelo a

placas planas.

T= 303
Tm= 30065
P= 202.6
R= 8314
Mnaft = 128.17
. Maire = - 29
par=  0.02386
pa2=  0.00000

Re = 500000.0000
Maire = 1.9000E-05

Dagi= 5.136E-06
Dap= 2.968E-06

= 233230

K
K

kN/m?
kN/mz'm?/lunol K

kg/kmol
kg/kmol

kN/m?
kN/m?

kg/m s
m/s Ti= 273 K P;=
m?/s
_PM,,
kg/m’ =Rt

101.3  kN/m?
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Sc= 274490 oD,

JD
Stp = 1.331E-03 St =57
Sh~ 1.827F+03 Sh=S8t, Re Sc

pe1= 2025761 KN/m?
pez= 202.6000 kN/m?

pem= 202.58807 kN/m?

... ShD P
k= 2.152E-06 kmol/s m? kN/m? € ppRID

Nya= 5.135E-08 kmol/s m? NA:kG(PAi_pAZJ)

4.4.5 Ejemplo 4.5
Estimar el coeficiente de transferencia de masa %, para una esfera de
cloruro de sodio de % de pulgada de didmetro, la que se disuelve en una
corriente de agua que fluye a través de la esfera.
La velocidad de la corriente de agua es de 10 pies/s y la temperatura del

sistema es de 70°F.

Dricr-aguagro ory = 1-27x107 am* /s rguaroer) = 24084 b/ pies- b

Solubilidad del NACI en el agua,. =36 1b NACI /100 b agua

51



psobtcién saturada en NACI(?O °F) = 74' 734 lb/pie‘ pagm:(?o‘F) = 62‘ 3 1 8 lb/pi83

Solucion:
4= NACI
B= Agua
Mi= 584
Mg= 18.02
7= 530 °R
War = 36 IbA/1001b B
Way = 0.2647 lbmol A/lbmol sol
V= 10 pie/s
36000 pie/h
D= 0.25 pulg
0.0208 pie
D= 1.2700E-05 cm?/s

49149E-05  pie*h
foga =  2.4084E+00 b/ pieh

Pogua = 62.318 Ib/pie?
Psol sat = 74.734 Ib/pie’

Movimiento del Fluido.- A través de esferas individuales. (Gases y
liquidos).

Rango.- S¢ = 0.6a3200
Re"Sc'? = 1.8 a 600000
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Ecuacion.- Sh = Shy + 034T(Re"Sc"?)°%

2+ 0.569(Gr,Sc)"” Gr,Sc <10°
Sh, =
2+ 0.0254(Gr,Se)**#8e™*  Gr,Sc>10°
Sc= 786.322 Sc =-—F
P D,
Re = Dvp
Re=  19375.4021 #H

Re*Sc¥?2= 543314.052

Grp = 500542.2451 P

Grp *Sc = 3.94E+08

Sho=  96.0825
Sh=  1343.6414
XA1= 0.1000
XB1 = 0.9000
Xa2 = 0.0000
XB2 = 1.0000
. - (g =Xz )
= 0.9491 Ve =T
o ' IJ{'—-‘B]
o
2 ku= 3.3451E+00 lomol/h pie’(tbmol/pie’) g, = SHPus
‘gi Xg, D
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4.4.6 Ejemplo 4.6

Al estudiar la transferencia de materia en lechos fijos de solidos granulares,
se sopld aire a través de un lecho fijo de pellets porosos mojados con agua,
y evaporando esta agua a condiciones adiabaticas, se reporto los resultados

como coeficientes de pelicula de transferencia de masa para lechos rellenos.
En un experimento se reportaron los siguientes datos:

Superficie especifica: a = 67.2 pie? superficie/pie* lecho
Diametro de particula efectivo: d, = 0.225 pulgadas
Velocidad maxima de la corriente gaseosa: G = 600 Ib/pie* h
Temperatura en la superficie: T =110 °F

Presion total: Pr = 1 atmésfera

. Asumiendo que las propiedades de la mezcla gaseosa son las mismas que

las del aire, calcular el coeficiente de transferencia de materia para la

pelicula gaseosa, en 1b mol/h pie? atm.

Dtpais k. vamy = 0.288cm’/s Paire{110°F) = 0.06981b/ pies’
Hareqiioery = 1.296% 107 16/ pies-s poagua(llt)"}?) =66.52 mmHyg

Solucién:
A= Agua
B=  Aire
T= 570 °R
316.67 K
= 1 atm .
= 0.73024 atm pie’/lbmol °R
Maire = 29
Magua = 18
pPla= 66.52 mm Hg
0.08753 atm
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G= 600 Ib/pie? h

a= 67.2 piezfpie3
dp = 0.225 pulg
0.01875  pie

Dapr= 2880E-01 em¥s T;=313K Pi=1 atm
D= 2931E01  cm?%s
L134B+00  pie*/h
Uaire = 1.296E-05  Ib/pie s
4.666E-02 [b/pie h
pie= 00698  Ib/pie’

Movimiento del fluido.- A través de un lecho fijo de pellets.

Rango.- Re"= 90 a 4000
Sc = 0.6

Ecuacién.-  j, = j, =(2.06/&)Re™*"

H
- Sec =
Sc = 0.58932 o DL
Re= 24112654 PP
e=_ 0.79000 a=6(1-¢)/d,
2
Jp = 0.11129 Jp = SIDSCA
Stp = 0.15833
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Yar = 0.08753

Yyaz = 0.00000
VB = 0.91247
VB2 = 1.00000
M; = 28.03717
M;= 29.00000

Muy = 28.51859

Par= 0.08753
paz = 0.00000
PBI = 091247
bB2 = 1.00000
DM = 0.95557
kG = 3.48600
4.4.7 Ejemplo 4.7

atm
atin
atm
atm
atm P, = —————-(p3 s~ Pa)
In (g-‘ﬁ]
Pry
5t,G

lbmol/h pie? atm kg = ———
¢ PoxeM

Determine el niimero de Schmidt para el metanol en aire a 298 K y 1.013

x 10° Pa y en agua liquida a 298 K

Solucién:

T= 298 K
P=  1.013E+05 Pa

En la fase gas:

Dmetmzol—airep = 1.641 m2 Pa/s

Dmeranol-aire =

= 1.551E-05 m?/s

Vaire

Se

it

1.620E-05 m%/s

0.957 Se=_Y
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En fase liquida:

Dmetanol—agua, 288K~
T =

Magua, 288 K =

Magua, 298 K =

D&B,Tz =
Dmetmo!—agua, 298 K=

Vague, 298 K =

Sc =

4.4.8 Ejemplo 4.8

1.280E-09  m%/s

288 K
1193 Pas
909 Pas

L[ 4
o))
1 2

1.738E-09 m?/s

9.120E-07 m?/s

524668 Se=-—"—
D

AR

El aire fluye sobre una placa sélida de diéxido de carbono congelado (hielo

seco) con un area de superficie transversal expuesta de 0.001 m? El

dioxido de carbono se sublima en la corriente de aire con un flujo de 2 m/s

a una velocidad de liberacién total de 2.29 x 10°* mol/s. El aire esta a 293

Ky 1.013 x 10° Pa de presién. A esta temperatura y presion, la la

difusividad del diéxido de carbono en el aire es de 1.5 x 10-5 m¥s y la

viscosidad cinematica del aire

es 1.55 x 103 m¥s.

Determine el valor del coeficiente de transferencia de masa del CO, que

se sublima en el aire que fluye bajo las condiciones del experimento.

Solucién:
T= 293 K
P= 1.01E+05  Pa
Pa
R= 8314 m>*/mol
K
A= 1.00E-03 m?
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v = 2 m/s
Dip = 150E-05 m%s

v= 1.55E-05 m?/s

= 2.29E-04 mol/s
P4 = 5.72E+06  Pa
par=  ST2E+06  Pa
paz=  000E+00  Pa

2
400E-08 ~ MoVm"s N,

ko = Pa A S
¢ A(P.n _Pﬂ)

ko= 400E-11  ymol/m?sPa

4.4.9 Ejemplo 4.9

Agua pura a 27 °C esta fluyendo a una velocidad de 3,5 m/s a través de un
tubo de 6 mm de diametro interior, cubierto de 4cido benzoico. La longitud
del tubo es 1,25 m. Calcule la composicion del 4cido benzoico a la salida.
pagua(ZT"C) = 10g/cm3 #agua(ﬂ"(?) = 08710])
D =13x10%em?*/s  C,, =0.03gmol /It

—0.25

Jp= % =0.036(Re)

Solucidn:

A= Ac. Benzoico

B= Agua

T= 27 °C

300.15 K

D= 0.006 m
VE= 3.5 m/s
Pe= 1000 kg/rn3
Hs = 0.000871 kg/ms
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Dig= 1.3E-09 mé/s

Re= 24110.21814 Re = YaanDPucu
Hacua
Sc= 670.00000 se—_Pasta
pdGEI‘D.{B
JD = 2890E-03 JB = §=0-036(RE)—0'25

Ko
Ke=  1320E04 mis o= (8P

N,d,, =vA,dC,

T
e =20

d 4y =nDix

N, =k (C.q "'C_d, ) =k, (C.as “‘C.-l)

L3

x=0——)CA :C“mna =0

sz——}CAzc‘*ﬂM

k(c, MCA)Jthxzv%DZdCA

C -C
_ A arpicic " ——
C =C i I

e D
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Jul

CAsuperﬁcie = 0.03 gmol/lt
Clenirada = 0 ngI/lt
L= 1.25 m
Casalita= 928JE-04  gmol/lt
4.4.10 Ejemplo 4.10

Fluye alcohol etilico hacia abajo en contra corriente con aire en una

columna de paredes mojadas que tiene 7,5 cm. de diametro interior. Tanto

el aire como el alcohol estana 25 °C, la presion total es de 700 mm Hg,

En un punto de la columna la presion promedio de etanol vapor es de 25

mm Hg. La velocidad del gas es 0,9m/s .

Calcular el flujo masico en este punto de la columna.

DAB(m K lam) 0. 1450’”2/5 Juaire(zsoc) =1.842x10"° N 'S/m2
Solucion:
A = Etanol
B= Aire
T= 298 K
P= 700 mm Hg
R= 62364  mmHgm*kmol K
Maire = 29
v= 0.9 m/s
D= 7.5 cm
0.075 m
pai = 59 mm Hg
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paz = 25 mm Hg

D= 1.0200E-05 mYs T;=273K P;=760 mm Hg

Dap= 12630E-05 m%s
taire=  1.8490E-05 N s/m?

Paire = 1.0923 lb/pi63 P = RT

Movimiento del Fluido.- Dentro de tubos circulares.

Rango .- Re = 4000 a 60000
Sc = 0.6a 3000

Ecuacion .- j, = 0.023Re*V

Sh = 0.023Re’™ Sc”°

Sc = 1.3403 sc = —H
P Dy
Re= 3987.5744 Re = DVP
F7
Sh= 247011 Sh = 0,023Re™® sc'?

ppi=  641.0000 mmHg
pez= 6750000 mmHg

psm= 6578536 mmHg

r(
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-

JU

ko= 2.3816E-07

ShD , P

kmol/sm*mmHg k-
G
PuRTD

Na= BO097SE-06 kmolsm’ N, =ke(p- Pa)
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CAPITULO V

ANALOGIAS ENTRE TRANSFERENCIA DE MASA,
CALOR Y CANTIDAD DE MOVIMIENTOQ
Las analogias entre la transferencia de masa, calor y momento tiene su origen tanto
en la descripcion matematica de los efectos como en los pardmetros fisicos usados

para la descripcion cuantitativa.

Para explorar esas analogias, debe entenderse que la difusion de masa y la
conduccion de calor obedecen ecuaciones muy similares. En particular, la difusion
de masa en una dimensién, esta descrita por la Ley de Fick como:

dacC
J,=-D,, T4 (5.1)

De modo semejante al conduccion de calor esta descrita por la ley de Fourier como:

g=-xT (5.2)
dz

Donde la & es la conductividad térmica.

La ecuacion similar que describe la transferencia de momento esta dada por la ley

de Newton y es:
dv
T=~- I 5.3
# (5.3)

Donde 7 es el flujo de momento (o el esfuerzo de corte) y u es la viscosidad del
fluido.
Cada proceso usa una ley simple combinada con un balance de masa, energia y

movimiento.

En esta seccidn se considerardn varias analogias entre los fendmenos de
transferencia que se han propuesto a causa de la similitud en sus mecanismos. Las
analogias son Gtiles para entender los fenémenos de transferencia y son un medio
satisfactorio para predecir el comportamiento de los sistemas para los cuales se

dispone de datos cuantitativos limitados.
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La similitud entre los fenémenos de transferencia y, de acuerdo con ello, la
existencia de analogias, requiere que se presenten las siguientes condiciones dentro

del sistema:

1. Las propiedades fisicas son constantes,

2. No se produce energia o masa dentro del sistema. Esto, por supuesto, infiere
que no pueden ocurrir reacciones quimicas.

3. No hay emision o absorcion de energia radiante.

4. No hay disipacién viscosa de energia.

5. El perfil de velocidades no se ve afectado por la transferencia de masa; por

lo tanto, la rapidez de transferencia de masa es baja.

5.1 Analogia de Reynolds
El primer conocimiento del comportamiento andlogo de masa, calor y
momento fue reportado por Osborne Reynolds en 1874. Aunque su analogia
tiene aplicacion limitada, sirvié como base para busqueda de mejores analogias
y se ha utilizado con éxito para analizar los fendmenos complejos de la

aerodindmica en la capa limite.

Reynolds postuld que los mecanismos para la transferencia de momento,
energia y masa eran idénticos. Por consiguiente,

Kok _ 1

(4

v, m.Ch 2
Aqui:  hes el coeficiente de transferencia de calor.
[ es el factor de friccion.

v €5 la velocidad de una commiente libre.

La analogia de Reynolds es interesante porque sugiere una relacion muy simple

entre los diferentes fendmenos de transporte. Esta relacion se hace exacta
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cuando los nameros de Prandtl y Schmidt son iguales a uno. Esto es aplicable
para la transferencia de masa mediante remolinos turbulentos de gases. En esta
situacion podriamos estimar los coeficientes de transferencia de masa desde los

coeficientes de transferencia de calor o desde los factores de friccion.

5.2 Analogia de Prandtl

Prandtl en 1910, junto con Taylor, modificaron la analogia de Reynolds, al dividir
el transporte de masa, calor o momento dentro de una tuberia en dos zonas: una
zona cerca de la pared, donde el flujo es laminar y donde los fenémenos de
transporte ocurren a escala molecular, y la otra es la region de transicién y de
turbulencia.

Pensaron que en la zona turbulenta y de transicion los mecanismos de transporte
eran similares y siguieron la analogia de Reynolds, mientras que para la zona

laminar (cercana a la pared de la tuberia) utilizaron las ecuaciones para transporte

molecular.
h fi2
Sty = = 172
GC, 1+5(f/2)""(Pr-1)
g ke 112

v 1+5(/ /2" (Se—1)
Para Sc = 1 la ecuacion se reduce a la analogia de Reynolds, y a pesar que la
analogia de Prandtl presenta algunos progresos, es insatisfactoria para valores de

numeros de Schmidt grandes,

5.3 Analogia de Von Karman

Von Karman, en 1939, extendié la analogia de Prandtl para incluir la existencia
de una zona amortiguadora, entre la subcapa laminar y la de turbulencia.

k', 12
v 1+5(f/2)"*(Sc-1+1In((5Sc +1)/6))

Se han obtenido resultados razonables para los casos en que Sc < 25
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5.4 Analogia de Chilton-Colburn
Debido a que la analogia de Reynolds fue practicamente 1til, muchos autores
trataron de expandirla para liquidos. Chilton y Colburn, usando datos
experimentales, descubrieron modificaciones a la analogia de Reynolds que
pudiese no tener las restricciones de los niimeros de Prandtl y Schmidt que deben

ser igual a uno. Ellos definieron ¢l factor j para la transferencia de masa como:

Jp = e 50
Vv

El factor j analogo para la transferencia de calor es:
Jy = St pPrt

Nu  h
RePr  pv, C,

Donde St es el nimero de Stanton =

Basados en los datos recolectados en régimen de flujo laminar y turbulento, eflos

encontraron;

- _ . _f
Jp =y 5
Esta analogia es valida para gases y liquidos dentro del rango de 0,6 < S¢ < 2500

y

0,6 <Pr <100.

Se ha observado que la analogia de Chilton-Colbum tiene aplicacion para
diferentes tipos de geometrias, por ejemplo en el flujo sobre platos lisos, flujo en
tuberias y flujo alrededor de cilindros.

Para lechos empacados u objetos obtusos se ha encontrado que:
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N
= =
Jo=Jy 2

Vélida para gases y liquidos dentro del rango de 0,6 <Sc <2500y 0,6 <Pr<100.

3.3 Ejemplos de aplicacién
5.5.1 Ejemplo 5.1

El aire pasa a través de un tubo de naftaleno, que tiene un didmetro interior
de 2.5 cm, y fluye a una velocidad de 15 m/s. El aire tiene una humedad
relativa del 80 % y estd a 283 K y una presion promedio de 1.013 x 10°Pa.
Suponiendo que el cambio de presién a lo largo del tubo es despreciable y
que la superficie de naftaleno esta a 283 K, determine la longitud del tubo
que es necesaria para producir una concentracién de naftaleno en la
corriente del gas que sale de 4.75 x 10 mol/m°.

Los otros datos son:

Difusividad de naftaleno en el aire a 283 K y 1.013 x 10°Pa =54 x 10°®
m2/s

Viscosidad cinematica del aire a 283 K = 1.415 x 10" m¥s

La presion de vapor del naftaleno a 283 K =3 Pa

R = 8.314 Pa m*mol K

El factor de friccién de Fanning esta dado por: f = 0.007Re%!!

Solucién:

T= 283 K
P= 1.013E+05 Pa
v= 15 m/s
y= 1.415E-05 m?/s
Dap= 5.40E-06 m%/s
pa= 3.00E+00 Pa
D= 0.025 m
R= 8314 Pa m*/mol K
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Caert = 0.00E+00
Casal = 4. 75E-04
Cas = 1.275E-03

Analogia de Chilton - Colburn

£ =0.007Re™!

(.’EG_JSC% L
v 2

L _ v
Ke = 'Z[Sc%)

Re= 2.65E+04
Se = 2.62E+00

f= 2.15E-02
ke= 8.47E-02

mol/m’
mol/m?

mol/m?

Re=—
Sc=

Y
Dy

£ =0.007 Re*M




Balance en el elemento diferencial

Entrada de agua con el aire + agua transferida al aire desde la pared =

Salida de agua con el aire

C YA +k.(C,,-C,)xDAx=C VA

AN

CAV%DZ-' +k(Co-C)aDAx=C VT D
N A+AY

- ED:
4
alseac™ Cal, _ 4k
= -C
lim
Ax—3()
ac, kg
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Lo DVm[(CA, —cm)]

th, " (Co=Co)

C

L= 0.5160 m

5.5.2 Ejemplo 5.2

Aire 2212 °F y 1 atmdsfera fluye sobre un cuerpo de forma aerodinamica,
hecho de naftaleno. El naftaleno sublima al aire siendo su presion de vapor
20 mm Hg; habiéndose encontrado que el coeficiente de transferencia de

calor, para la misma forma y velocidad del aire, era de 4 BTU/h pie” °F.

La concentracion de naftaleno en el seno de la corriente de aire es
despreciable. La difusividad del naftaleno en aire a 212 °F es de 0.32
pie’/h.

Calcular el coeficiente de transferencia de masa, asi como el flujo de masa

para el sistema.

P aputnai 2105y = 2.5kPa Pareqaizr) = 0.059218/ pie®
Hairg(izory = 1.469 % 107 Ib/ pies C, i) =0.2412 BTU JIb°F
Rare(1zo) = 0182 BTU/h pie’ (°F/ pie)

Solucion:

A = Naftaleno
B= Aire

T= 672 °R
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P= 1 atm

R= 1314  atm pie*/lbmol K
Mnaftaleno= 128.851
Maire = 29
ha:‘re = 4 BTU/h pi62

D= 3.2000E-01 pie*h
p°naftaleno=  2.5000  kPa
0.0247  atm
paire= 00592  Ib/pie’
taire = 1.4690E-05 lb/pie.s
5.2884E-02 Ib/pic.h

Cpare = 02412 BTU/b °F

kae= 0182 BTU/h pie?(°F/pie)
Se= 27916 Se =
p D,
Pr= 00701 pr = Co#
k
IJp=Ty
J, =St 8¢ J, =St Pr

St,S¢7 =St Pr

St = kP, e M iy st, = h
pv C, vp
kGPBMMAf” SC% — h PI’%
PV C,vp
- I [Pr )%
E,\ ¢ T C, Py M\ Sc




B\

S pal= 0.0247 atm
paz = 0.0000 atm
pei= 09753 atm
pB2 = 1.0000 atm

PBM= 0.9876 atm

yal= 0.0247
ya2 = 0
yB1= 0.9753
yB2 = 1
Mi=  31.4663
M= 29

Mav= 30.2332

. — n (Pr %
€ CoPap M, \ Sc

kg= 00476  Ibmol/h pie? atm

N, = G(pr'"PAz))

Nis=  0.0012  lbmol/h pie?

5.5.3 Ejemplo 5.3

Una placa delgada de naftalina sdlida se encuentra orientada en forma

paralela a una corriente de aire que fluye a 30 m/s. El aire estaa 310 K y

1.013x10° Pa de presion y la placa 300 K. Determine la rapidez de

sublimacion de la placa. La difusividad de la naftalina en aire a 273 K y
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1.013x10° Pa esde 5.14x10° m*/s y la presién del vapor de la naftalina a
300 K es de 26 Pa.

Hargiogy = L893X 107 Nosfm®  Cpioy =1,0074 ki fhg - K

Koy = 27,040 X107 W/m K Moy = 1,846x107 N-s/m?
Coaoxy = 10074 kI [kg-K ksooxy = 26,300 107 w/m- K
Solucidn:
A = Naftaieno
B= Aire
T= 310 K
Tm= 305 K
P= 1.0130E+05 Pa
R= 8314 Pa m*/kmol K
Maire = 29
M"“ﬂ“"’": 128.851

par= 2600000 Pa
paz= 0.00000 Pa

v=  30.00000 m/s
L= 1 m

Uaire, 300k = 1.8460E-05 kg/ms
Maire, 310k = 1.8930E-05  kg/ms

CPaire, 300K = 1007.4 Jkg K
CPaire, 3108 = 1007.4 JkgK

Kaire, 300k =  2.63E-02  wmK
kaire, 310k = 2.70E-02 y/mK
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Dapi= 5.1360E-06 m%s T1=273K P1=1.0130E+05 Pa
Diap= 6.0650E-06 m?s

ore

RT

pae= 11398 kgm'  _ pm

Movimiento del Fluido.- Flyjo no confinado paralelo a placas planas.

Rango .- Re, = 5x10 a3x10’
Pr = 6.7a380
Ecuacién .- Nit = 0.037Re **Pr *®(pr /Pr)"™

Se=—~
Se= 27384 P Dy
Re=1.8063E+06 Re=EvP
Pr= 7.0525E-01 pr= CoH
x
Pri= 7.0710E-01 Pr, = S2H
K

Nu= 3.2222E+03 Nu= 0.037Re ** Pr **(Pr /pPr)"*
Jp=Jy4

Jo=st s Jy=Syp

St,8¢5 = S, pr¥

kP M
St = G BM 4V St, = Nu
pv Re Pr
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kP M, Sc%z Nu Pr%
pv RePr

_ Nupv _I:{ )%
° P, M, RePr\Sc

psr= 101274.0000 Pa
ps2= 101300.0000 Pa

pey= 101286.9994 Pa

yar= 0.0003
yaz= 0.0000
yBi= 0.9997
yB2= 1.0000

Mi= 290256  kg/kmol
M:= 29 kg/kmol

Mayv= 290128

y
_ Nupv Pr Y3
¢ P,,M, RePr ( Sc}

kc= 1.1914E-08 kmol/s m*Pa

N,= G(pAI _PAz))

Na= 3.0975B-07 kmol/s m*
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P= 1 atm

R= 1.314 atm pie*/lbmol K
Mnaftaleno= 128.851
Maire = 29
haire = 4 BTU/h pi82

Dag= 3.2000E-01 pie?‘/h
p°naftaleno = 2.5000 kPa
0.0247 atm
paire = 0.0592  Ib/pie’
taire = 1.4690E-05 lIb/pie.s
5.2884E-02 Ib/pie.h

Cpaire = 0.2412 BTU/b °F

P D,y

kaire = 0.182 BTU/h pie? (°F/pie)
Se= 27916 Se =
Pr= 00701 pp = Co#
Jo=J,
J, =St Sc? J, =St Pr'

St,8¢7 = §t, pr

kP, M,
St, =847 St,, = d
pv C. vp
ks Pou M 4y Sc%z h p,,%
PV C,vp
& J/; Pr )%
;\ ¢~ C, Py, M,, \Sc
J
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Q=

5.5.4 Ejemplo 5.4

Fluye aire a 100 °F y 1 atm de presién sobre una bola de naftalina. Como la
naftalina ejerce una presion de vapor de S mm Hg a 100 °F, se sublima,
integrandose a la corriente de aire que pasa, la cual tiene una concentracion
despreciablemente pequeiia de naftalina en la corriente global de aire. En las
condiciones especificadas de flujo se encontré que el coeficiente de
transferencia de calor era de 25 BTU/h pie? °F.

Las propiedades fisicas a la temperatura de la pelicula son:

Difusividad de la masa 0.37 pie*h

Viscosidad cinematica del aire  0.651 pie¥/h

Difusividad térmica del aire ~ 0.92 pie*/h

Densidad del aire 0.071 Ib/pie’

Capacidad calorifica del aire  0.24 BTU/Ib °F

Conductividad térmica del aire  0.0156 BTU/h pie? °F

Determine el flujo de masa de la naftalina.

Solucién:
T= 560 °R

= 760 mm Hg
pa= 5 mm Hg
PAI = 5 mm Hg
paz= 0 mm Hg
par= 755 mm Hg
pB2 = 760 mm Hg

pem= 75749725 mmHg

yar= 000658 fm
yaz= 0.00000 fm

My= 128 1b/1b mol
Mp= 29 1b/1b mol
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M= 29.65132  Ib/lb mol
Mav2= 29 1b/1b mol
May= 2932566  Ib/lb mol

k= 25  BTUhpie*°F
Dap= 0.37 pie?/h
a= 0.92 pie*/h
Cp= 0.24 BTU/Ib °F
v= 0651 pie’/h
p= 0071  Ib/pic’

k= 0.0156 BTU/h pie °F

J, =58 8ch
Jp =Sty Pr%
StD — kGPB.M'MAV
PV
h
St, =
" C,vp
Sc :__._.Y__.
D s
pPr=Y
a
J,=Jdg4

$t,Sc7* = Sty Pr'®

ko PpM (v %z h (vY?
PV D, Cvpl\a
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D g
Kk
¢ c P ( )
ko= 2.555E-03 b mol/h pie* mm Hg
Ns= 1277E-02 1b mol/h pie?
5.5.5 Ejemplo 5.5
Solucién:

a) Analogia de Chilton - Colburn

I, =St Pri

St,Sc% = St Pr

(Eg]sﬂ% :[ h ]P,.%
v C,vp

%
h=k.C p3¢

‘ ‘ C pp'""""z‘"
%\ Pr/;
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hi

Nu=—
k
%
Se3
kCCpP7L
Nu = Pr
k
1
Sc/3
kCCpp—7L
Pr’*  _ 0.664Re™ Prs

KLY D \( O, )85 4 et
D)\ B k ) pes

(k)

i Sch iy
Pr)2 —0.664 Re™ Pr
G o

Sh=0.664 Re" S

b)
r= 300 K
P= 100  KkPa
v= 15 m/s
v=150E-05 m%s
Dag= 6.00E-06 m¥s
‘ L= 0.5 m
A= 0.5 m>
Csi= 1.00E-05 kmol/m
Cic= 0.00E+00 kmol/m?
-

™,
™
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Re=—
v
Re= 5.00E+05
v
Se=—
DAB
Se= 2 50E+00

Sh=0.664 R Sc’*

ke=  T65E-03 s
N,=k(c,-C,)

Ngs= 765E-08 kmol/m*s

N'a= 3.82E-08 kmol/s
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6.1

VI APENDICES

Glosario de términos

ke

area de seccion transversal

concentracion total

concentracion del componente i

diametro

difusividad

difusividad para un soluto a dilucién infinita

funcién

flux de difusion relativo a la velocidad molar promedio
constante de Boltzmann

conductividad térmica

coeficiente de transferencia de masa

kc coeficiente de transferencia de masa

ke
k

coeficiente de transferencia de masa
coeficiente de transferencia de masa
longitud

logaritmo natural

peso molecular

nimero de moles

flux molar relativo a una superficie fija
presion de vapora

presion parcial

presion total

nimero de Péclet

nimero de Prandtl

separacion molecular en el choque

constante universal de los gases
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Re
Se
Sh

St

Ty

=

> o

nimero de Reynolds

area seccion transversal

numero de Schmidt

numero de Sheewood

numero de Stanton

temperatura absoluta

punto de ebullicién normal

velocidad lineal

volumen molar liquido

volumen

(sin subindice) distancia en la direccion x

concentracion en fraccion mol del componente i en un liquido
(sin subindice) distancia en la direccién y

concentracion en fraccion mal del componente i en un gas
distancia en la direccion z

difusividad térmica

viscosidad

viscosidad cinematica o difusividad de la cantidad de movimiento
densidad

calor latente molar de vaporizacion
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VII ANEXOS
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ANEXON°1

CONSTANTE UNIVERSAL DE LOS GASES

valor KRNI (5.5 12 <72 SRR, )/ mot-« S|
Incertidumbire estindar 0.000 015 JmolK
Incertidumbre esténdar relatva 1.7x10™
Notacidn concisa 8.314 472(15) JIfmol-x
.314472 Ifmotk
kifkmoix
Pam’/molK
wPam’/kmot K
MEs-om/mol¥
B3tax10™? barm*fmot-K
B),14 ber-cm’/motK
0.08314 bard/moiK
barm'femolx
82.057 mem?/mot K
wmL/kmotK
0.082057 atm-L/motK
atm-m’/kmal-K
8314x10° erp/molK
19872 calfmotK
kealfkmal-K
BYU/ibmot R
V.G bmokR
_ 0.062361 mmHg-m/motK
62.3648 mmHg4/motK
Torrl/molK
] prveyy p———r
Torrem®/mol-
008473 {kg'em’y LUmol
1,314 wim-ple’/ibmoi-K
-1} mmig-pie’/tbmot-K
Torrpie’fhmol+
§55.0 nmHg-pie’ fibmatR
Torrple’flmol-R
0.0007805 HP h/itmol st
0.0005819 EWh/itenol-R
0.73024 Bo-pie’/bmalR
21.8% plgHgplet/Thmot-R
10.731 psia-pie’ibonal R
(ib/pig"rpie’ ibmolR
154535 (b/pte?ypie’ tbmata
Ibpie/ibmotR
REFERENCIAS
The AIST Referénde o8 Canstnts. UARS. and Usceriainty (1) phySsict.mal.gev/ cq-bing cuifVekm?r
ik "Gy [hrtp/ fen i Lorg /Wi Gan_comtant)

-
AW 4 - Y 7Y
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ANEXO N°2
VALORES EXPERIMENTALES DE DIFUSIVIDADES DE GASES A 1.013

BAR

Gaspai Tmpeslie  Dyx10° | Gaspi Trpete D x10

A8 (i () A - (%)
Ar-CH, m 1% | ArCAOH n 10
G0, 2 @ | A, m X
-t . % | A, M 175
Ar-Benaene 282 09 | AN, il 28
Neobiwd 08| CHA 2 20
CH-He X 6% | CHH, % 1%
C0-N, %8 | 00K, 2] 4
00,H, 5 i | 00N, ) 15
000, m 1% 00,0 M ki
00,0 75 oM | K, w3 m
ey ] mw | kD, K, 697
HHe %2 12 | K50, 2855 5%
HyH R 05| KM, 2% 18
.50, 2% W | OpHO 8 8
0,00 m 18 | HeHO 282 08
He-Benvene . W AN, 251 X
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DIFUSIVIDADES EN FASE LIQUIDA DE COMPUESTOS SELECTOS A

ANEXON° 3

DILUCION INFINITA A 25 °C

S st Dporpy | s

Sobenl

Digx 10° nd

Cabondonde  Waer
Chlorne Waer
Nitie ovide Wet
Okygen Walr
o2 War
Hydugensiphie  Watr
Sdphwrcast e
Nitic acid War

Ve Watr

Eharat Weler
Fomi acid Welet

Aegeacd o B

19

1%
2
210
164

14
13

pLY

18
12

W
o

Benzeic acid
1 Aeelore
Benzere
e aci
Benzoic acid
Watr
Benzene
Iodie
Weler
Wat

Watr

Water
Chioriom
Chiorofom
Borae
Benzene
Aeetoe
Eibyl loohol
Elfakl
Elyt dlohet

Bui kool
el

10
116
2%
289
208
(K
4%
18t
1%
124

0%
&3
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