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OBJETIVOS 
 

Proporcionar a los estudiantes, a los profesionistas del área de ingeniería química y a 

todos aquellos interesados en operaciones de separación que involucran transferencia de 

masa, una herramienta útil que provea una descripción clara de las aplicaciones de este 

fenómeno en la ingeniería atendiendo a la resolución de problemas. 

 

Elaborar un manual para que los alumnos desarrollen sus habilidades en la resolución de 

problemas de transferencia de masa teniendo como base un análisis de los mismos a fin 

de evaluar la ruta óptima a seguir. 

 

Se pretende que este manual llegue a ser considerado como una opción más para el 

estudio de las operaciones de transferencia de masa como apoyo a la enseñanza. 

 

 

ALCANCE 
 

Bajo la premisa de que se pretenden proporcionar ejemplos concisos y entendibles, la 

presente tesis se limita a la resolución de los mismos, por lo que no resultan de interés en 

el presente trabajo: a) el desarrollo de las ecuaciones o de las correlaciones a emplear, b) 

la determinación respecto a qué metodología proporciona el resutado “más” exacto; ni c) 

el proporcionar información respecto a propiedades fisicoquímicas de las sustancias 

involucradas en los ejemplos.  

 

Por lo tanto se utilizarán las expresiones ya establecidas en la bibliografía, pretendiendo 

enfatizar el análisis del modelo o caso concreto y las alternativas de solución. Asimismo la 

tesis está pensada como un complemento de una clase teórica por lo que el lector deberá 

consultar otros manuales y libros existentes a fin de profundizar en los conceptos e 

información que aquí se maneja. 
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INTRODUCCION 
 

La transferencia de masa es el fenómeno que constituye la base de las principales 

operaciones de separación en la ingeniería; siendo  ejemplos de ellas: la destilación y la 

absorción gaseosa, la adsorción y la desorción, las operaciones de humidificación, el 

secado, la extracción líquido-líquido, etc. 

  

El presente problemario pretende apoyar a los alumnos que se encuentran en los 

primeros contactos con el tema de transferencia de masa y que requieren una guía 

sustentada en ejemplos o casos prácticos a fin de comprender la metodología de 

resolución y el porqué se eligió tal metodología como la apropiada para resolver un caso 

específico. A través de las páginas de este material, el alumno y el profesional de la 

Ingeniería Química visualizarán las etapas que conlleva un problema de transferencia de 

masa, resaltando, como parte principal el análisis inicial del mismo que proporcionará la 

pauta para el desarrollo  de su resolución. 

 

Si bien es posible atender un problema de transferencia de masa de diversas maneras, 

sin un entendimiento claro del mismo es factible que se resuelvan un cúmulo de 

ecuaciones que conduzcan a nada Además considerando que las metodologías a 

emplear toman un tiempo considerable, y dado que el futuro profesionista no puede darse 

el lujo de desperdiciar tan preciado recurso, es importante desarrollar la capacidad de 

análisis, el juicio y la toma de decisiones, recordando que si bien el raciocinio es una 

virtud que ha sido proporcionada al ser humano se tienen que sacar ventaja de ella; ya 

que esta capacidad de análisis desde la abstracción hasta lo tangible es la que 

proporciona la valía de tan noble profesión como lo es la Ingeniería Química. 

 

Se pretende presentar ejemplos significativos, claramente desarrollados, que abarquen 

las operaciones típicas de ingeniería para un curso inicial en Transferencia de Masa, a fin 

de que el lector sea capaz de generalizar las metodologías y llevar esto un grado mas 

allá, desarrollando la capacidad para entender el planteamiento de un problema, 

reconociendo al análisis del mismo como base fundamental de su solución y más 

importante que el efectuar los cálculos que arrojen valores numéricos. Bajo esta 

perspectiva, se tendrá que el análisis del problema ha de contemplar tres cuestiones 

fundamentales que son: ¿Qué se requiere?, ¿Qué información se tiene? y ¿De qué 

manera es posible alcanzar el objetivo?.  
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Existen no pocos libros dedicados a la enseñanza de los fundamentos de la transferencia 

de masa, libros en los que se trata tanto teoría como problemas; no obstante, debido a la 

amplitud del tema, son pocos los problemas que se presentan resueltos, además que en 

la mayoría de los casos los autores dan por sentada la comprensión de los mismos, 

entrando de lleno a la solución sin antes explicar la metodología a seguir y las alternativas 

de otras soluciones posibles. 

 

Lamentablemente para la resolución de los problemas de transferencia de masa  no 

existe una metodología estricta debido a la variedad de casos que se pueden presentar, 

por lo que cabe aclarar que ningún libro o manual proporcionará la respuesta a todos los 

problemas, sin embargo; la respuesta a ellos se podrá hallar cuando los conocimientos 

básicos se hayan adquirido y además se tenga la habilidad de aplicarlos a cualquier 

sistema. 

 

La transferencia de masa forma parte fundamental de los fenómenos que se observan 

diariamente, siendo la difusión el proceso mediante el cual moléculas, iones u otras 

partículas pequeñas se mezclan espontáneamente, moviéndose de regiones de 

relativamente alta concentración hacia regiones de baja concentración. Este proceso 

puede ser analizado desde dos perspectivas. Primeramente puede ser descrito mediante 

la ley de Fick y un coeficiente de difusión; o bien, puede ser explicado en términos de 

coeficientes de transferencia de masa, una idea aproximada de ingeniería que provee una 

simple descripción. 

 

La tesis ha sido dividida en 6 capítulos. El primer capítulo plantea ejemplos sobre difusión 

molecular tanto en sistemas gaseosos, líquidos como sólidos; sobre estos últimos se 

incluyen algunos de los desarrollos matemáticos típicos como los de Newman y de 

Gurney-Lurie para el caso de sólidos con geometría regular; cubriendo de esta manera el 

primer enfoque que contempla los coeficientes de difusión o difusividades. 

 

Desde el segundo capítulo en adelante se abarca la perspectiva del uso de coeficientes 

de transferencia de masa. Concretamente en el capítulo 2 se emplean analogías entre la 

transferencia de masa y calor a fin de evaluar dichos coeficientes, expresándolos en 

términos de grupos adimensionales que se emplean en este rubro. El capitulo 3 se 

concreta a la determinación de coeficientes de transferencia de masa tanto individuales 

como globales, así como su interrelación. 
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En el capitulo 4 no es el interés primordial el diseño de equipo, específicamente de 

columnas de platos, sin embargo se presentan algunos ejemplos sobre esta temática ya 

que representan la base sobre la cual han de desarrollarse otros conceptos que atañen a 

nuestro tema de estudio, como es el caso de la eficiencia hidrodinámica. Asimismo en 

este mismo capitulo se presenta la metodología para evaluar los números y alturas de 

unidades de transferencia de masa en columnas empacadas. 

 

Las operaciones de humidificación se presentan en el capítulo 5, como un ejemplo más 

de la transferencia de masa en un sistema líquido-gas, siendo en este caso representativo 

el efecto de la transferencia de calor que se presenta simultáneamente. Finalmente, el 

capítulo 6 presenta las conclusiones generales del presente escrito. 

 

Por otra parte, cabe aclarar que, la presente tesis está pensada como un complemento de 

una clase teórica, pues contiene básicamente ejemplos de problemas resueltos, por lo que 

el lector deberá consultar otros manuales y libros existentes a fin de profundizar sobre los 

conceptos que aquí se manejan. Además el diseño del presente problemario parte sobre la 

base de que el alumno posee conocimientos previos sobre balances de materia y energía, 

así como conocimientos básicos sobre reacciones químicas, transferencia de momentum y 

calor. 

 



5 de 364 

CAPITULO 1 DIFUSION MOLECULAR 
 

1.1. Generalidades 
 

Existe para todas las combinaciones de fases, una condición llamada equilibrio, para la 

cual el intercambio neto de propiedades (masa y energía en procesos químicos), es igual 

a cero. Para todas aquellas combinaciones que no se encuentran en equilibrio, la 

diferencia de concentración de alguna propiedad entre la que tiene en la condición 

existente y la que tendría en las condiciones de equilibrio, constituye una fuerza impulsora 

que tiende a alterar el sistema conduciéndolo hacia el equilibrio. 

 

La fuerza impulsora para la difusión molecular de masa la proporciona la diferencia de 

potenciales químicos; sin embargo, debido a que para una misma fase el potencial 

químico es directamente proporcional a la concentración, se emplea este segundo 

concepto a fin de determinar los coeficientes de difusión ya que puede ser evaluado más 

fácilmente. Además aunque la causa habitual de la difusión es un gradiente de 

concentración, la difusión también puede ser originada por un gradiente de presión, un 

gradiente de temperatura o por la aplicación de una fuerza externa como en el caso de la 

centrifugación. Siendo en todos los casos la velocidad de transferencia proporcional al 

cociente entre la magnitud de la fuerza impulsora y la resistencia a tal transferencia. 

 

sistencia
impulsoraFuerzaciatransferendevelocidad

Re
α  

La difusividad es una propiedad dual de un componente frente a otro, siendo función de: 

temperatura, presión, concentración, dirección de la difusión y naturaleza de los 

componentes. De manera general, de acuerdo al estado de agregación del sistema 

estudiado, alguno o algunos de los anteriores parámetros presentará una mayor 

importancia, tal y como lo muestra la tabla 1.1 

 
Tabla 1.1  Parámetros que afectan significativamente a la difusividad 

Fase Difusividad es función de: 

Gases temperatura, presión y naturaleza de los componentes. 

Líquidos temperatura, concentración y naturaleza de los componentes. 

Sólidos 
temperatura, concentración, dirección de la difusión y naturaleza de los 

componentes. 
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En todas las operaciones de transferencia de masa, la difusión ocurre por lo menos en 

una fase, y con frecuencia en dos fases. En absorción de gases, el soluto se difunde a 

través de la fase gaseosa hacia la interfase y a través de la fase líquida desde la interfase. 

En destilación el componente más volátil se difunde a través de la fase líquida hacia la 

interfase y desde ésta hacia el vapor. El componente menos volátil se difunde en sentido 

contrario y pasa a través del vapor hasta el seno del líquido. En humidificación no hay 

difusión a través de la fase líquida debido a que ésta es un componente puro y no existe 

gradiente de concentración en ella; pero en la fase gaseosa, el componente se difunde 

hacia o desde la interfase gas-líquido hacia fuera o hacia adentro de tal fase. En el 

secado, el agua líquida se difunde a través del sólido hasta la superficie del mismo, se 

evapora, y después se difunde como vapor en la fase gaseosa. 

 

Este capítulo muestra que los coeficientes de difusión o difusividades en gases y en 

líquidos pueden ser estimados con cierta exactitud mediante el empleo de correlaciones 

empíricas o bien por el ajuste a las condiciones del sistema estudiado (Presión, 

Temperatura, Concentración) de los valores obtenidos de tablas. Sin embargo en sólidos 

no es posible la estimación de tales coeficientes, salvo por métodos experimentales; las 

teorías permiten que los datos sean correlacionados pero raramente predecibles. 

 

Ley de Fick 
 

“Cada especie tiene cierto grado de movilidad respecto a otra”, lo cual es representado 

mediante 

 

z
cJ A

A ∂
∂

−α           (ec.1.1) 

 

donde AJ  es la velocidad o flujo difusional de A en B, en relación a la velocidad media del 

sistema A+B y se mide como moles de A que se difunden por unidad de tiempo y unidad 

de área normal a la dirección del flujo. 

 

El coeficiente de difusión o difusividad (DA,B), es aquél elemento que cubre la 

proporcionalidad planteada en la ec. 1.1 
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z
cDJ A

BAA ∂
∂

−= ,          (ec.1.2) 

 

Ahora bien, a fin de determinar la masa que se difunde en relación a una porción fija del 

sistema (concepto de ingeniería), se introduce el término NA que también es una velocidad 

de flujo difusional. Ambos conceptos se relacionan tal y como lo muestra la ec. 1.3 

N
c
cJN A

AA +=          (ec.1.3) 

 

donde 

 

∑
=

=
n

Ai
iNN  

 

1.2. Difusión molecular en estado estable (estacionario o régimen permanente) en 
fluidos sin movimiento y en régimen de flujo laminar  
 

1.2.1. Sistema Binario 
 

La condición de estado estable considera que la concentración es función de la posición y 

no del tiempo. Entonces, el gradiente de la concentración es constante: 

 

=
∂

∂
z
cA constante 

 

por lo que de la ec. 1.3, se obtiene 

 



















−

−⋅
⋅=

c
c

N
N

c
c

N
N

z
Dc

N
NN

AA

AA

BAA
A

1,

2,

, ln        (ec.1.4) 
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Se tienen dos casos bastante comunes 

 

a) Difusión de A en B no difusible  
implica NA≠0   y   NB=0 siendo N=NA+NB NA/N = 1 

 

por lo que de la ec. 1.4 

 



















−

−⋅
=

c
c
c
c

z
Dc

N
A

A

BA
A

1,

2,

,

1

1
ln         (ec.1.5) 

 

para sistemas gaseosos, de acuerdo a la ley de gases ideales, recordando que:  

 

PV= nRT     y     
P
p

c
c

n
ny AAA

A ===  

         

la ec. 1.5  puede ser reescrita como: 

 












−
−

⋅⋅=










−
−

⋅⋅=
1,

2,,

1,

2,, ln
1
1

ln
A

ABA

A

ABA
A pP

pP
RT
P

z
D

y
y

RT
P

z
D

N     (ec.1.6) 

 

donde los subíndices 1 y 2 indican el principio y fin de la trayectoria de la difusión 

 

 

por definición de media logarítmica: 

 









−
=

1,

2,

1,2,
,

ln
B

B

BB
MB

y
y

yy
y    









−
=

1,

2,

1,2,
,

ln
B

B

BB
MB

p
p

pp
p         (ecs.1.7  y 1.8) 

 

De lo anterior, la ecuación general (ec. 1.6) también puede ser expresada como: 

 

( ) ( )2,1,
,

,
2,1,

,

, 11
AA

MB

BA
AA

MB

BA
A pp

pRT
P

z
D

yy
yRT

P
z
D

N −⋅⋅=−⋅⋅=    (ec.1.9) 
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De manera análoga, la ec. 1.5 es expresada para sistemas líquidos como: 

 

( )2,1,
,

,
AA

MB

BA
A xx

x
c

z
D

N −⋅=         (ec.1.10) 

 

donde  ( )212
1 ccc +=         

 

b) Contradifusión equimolar  
implica NA= NB N=NA+NB N=NA+(-NA)=0   NA/N ∞→  

 

por lo que, para un sistema gaseoso, la ec 1.4 

 

( ) ( ) ( )2,1,
,

2,1,
,

2,1,
,

AA
BA

AA
BA

AA
BA

A yy
zRT

PD
pp

zRT
D

cc
z
D

N −
⋅

=−=−=    (ec.1.11) 

 

en tanto que para un sistema líquido 

 

( ) ( )2,1,2,1,
,

AA
AB

AA
BA

A xx
z
cDcc

z
D

N −
⋅

=−=       (ec.1.12) 

 

 
1.2.2. Sistema Multicomponente 

 



















−

−⋅
⋅=

c
c

N
N

c
c

N
N

z
Dc

N
NN

ii

ii

Mii
i

1,

2,

, ln        (ec.1.13) 

 

Para la difusividad de A en una mezcla (M) de componentes 

 

( )∑
=

−

−
= n

Ai
iAAi

iA

AA
MA

NyNy
D

NyND

,

, 1
       (ec.1.14) 
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1.3.  Obtención de Difusividades 
 

Hasta ahora, se ha tratado el coeficiente de difusión como una constante de 

proporcionalidad, el parámetro de proporcionalidad que aparece en la ley de Fick. 

 

Para calcular valores de difusividad particulares de un flujo y perfil de concentración se 

requiere saber el valor de las difusividades para estas situaciones particulares. Por lo cual 

se depende ampliamente de las medidas experimentales de estos coeficientes, debido a 

que ninguna teoría universal permite un primer cálculo exacto. Coeficientes de difusión en 

gases y líquidos pueden ser estimados con una buena exactitud, pero en sólidos esto no 

es posible.  

 

Existen diversas fuentes de información a las cuales se puede recurrir a fin de obtener 

valores de difusividades, entre las principales fuentes se encuentran: 

 

1) Tablas (consulta bibliográfica) 

2) Correlaciones empíricas (modelos matemáticos fruto del trabajo experimental) 

 

En general se debe optar por conseguir datos mediante consulta bibliográfica ya que 

estos datos son obtenidos de manera experimental y en caso de que no se encuentren 

han de emplearse las correlaciones. 

 

A continuación se presentan dos de las correlaciones empíricas que pueden emplearse 

 

1.3.1. Método de Wilke-Lee, ecuación para sistemas gaseosos 
 

Restricciones: por lo menos uno o ambos componentes gaseosos deben ser no-polares  
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1111249.0084.110
  (ec.1.15) 
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donde 

 

DAB= Difusividad de A en B,  kmol m2 /s 

T= Temperatura Absoluta, °K 

PT= Presión absoluta, N/m2  o Pa 

MA , MB = peso molecular de A y B respectivamente 

rA,B=  (rA+rB)/2 =separación molecular guante el choque, nm  

=∈⋅∈=∈ BABA, energía de atracción molecular 

k= constante de Boltzman 

 









∈ BA

kTf
,

= Función de choque, figura 2.5 Treybal(19) 

 

Para un sistema dado se pueden realizar correcciones debidas a la presión y temperatura. 

De acuerdo con la ec. de Wilke-Lee 

 

 

=







∈ BA

TBA kTf
T

PD
,2

3
, constante 

 

por lo que 
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,
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,      (ec.1.16) 

 

siendo I  y II  las condiciones de presión y temperatura del sistema 

 
*Nota. Para otro tipo de gases, consúltese la bibliografía 

 
 
 
 
 



12 de 364 
 

1.3.2.  Método de Wilke-Chang, ecuación para sistemas Líquidos 
 

Restricciones: para soluciones diluidas  

 

( )( )
6.0

5.018

,
103.117

A

B
BA v

TMD
⋅

⋅
=°

−

µ
φ

       (ec.1.17) 

 

donde 

 

DA,B°= Difusividad de A en  solución diluida con solvente B,  kmol m2 /s 

T= Temperatura Absoluta, °K 

PT= Presión absoluta, N/m2  o Pa 

MB = peso molecular B  

µ = viscosidad de la solución. Kg/m s 

=Av volumen molar de A líquido a Tb (temperatura de ebullición normal), m3/ kmol 

 =φ factor de asociación del disolvente 

     

Para un sistema dado se pueden realizar correcciones debidas a la concentración y 

temperatura: 

 

II

BA

I

BA

T
D

T
D








 ⋅°
=







 ⋅° µµ ,,         (ec.1.18) 

 

1.4.  Difusión en Sólidos  
 

El fenómeno difusional en sólidos es tratado bajo los mismos conceptos de la difusión en 

líquidos y gases, siendo la velocidad de flujo difusional de la sustancia A a través del 

sólido por unidad de sección transversal (NA) proporcional al gradiente de concentración 

en la dirección de la difusión que se analiza, normal al flujo difusional. Sin embargo, en 

sistemas sólidos solo se presenta difusión de tipo molecular, no turbulenta ni convectiva. 

Además la  mayoría de los procesos difusionales que se presentan en sólidos son en 

estado inestable, siendo la concentración una función del tiempo; como ejemplo típico de 

ello puede considerarse un proceso de secado de una partícula inicialmente con humedad 

uniformemente distribuida que es sometida a la acción de un secador rotatorio. 
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No existen correlaciones empíricas que permitan estimar el valor de los coeficientes de 

difusión de sistemas sólidos debido a que la dirección de la difusión y la naturaleza del 

componente juegan un papel importante en estos sistemas. No obstante algunos 

investigadores se dieron a la tarea de estudiar la difusión en ciertos sólidos de geometrías 

regulares específicas y considerando ciertas trayectorias, generando soluciones gráficas 

que es posible emplear para obtener valores aproximados, si bien no de las difusividades, 

si de las concentraciones que se esperarían después de un tiempo determinado pasado el 

inicio del fenómeno difusional. Dentro de estos análisis geométricos se encuentran dos 

vertientes, la primera analiza los sistemas en estado estable y la segunda en estado 

inestable. Dos de los trabajos más reconocidos que se refieren a soluciones gráficas para 

sistemas sólidos fueron proporcionados por Newman y por Gurney-Lurie, cada uno de los 

cuales estableció sus condiciones de frontera, que a continuación se mencionan. 

 

Las correlaciones y gráficas proporcionadas por Newman parten de ciertas restricciones 

del sistema considerando que no existe reacción química, y que se conocen las 

concentraciones promedio en el lugar en que ha de iniciar su trayectoria el flujo difusional, 

así como la concentración promedio del cuerpo sólido estudiado; siendo dichas 

concentraciones constantes. Asimismo implica que no existe resistencia a la difusión del 

fluido que rodea al sólido; es decir, la única resistencia a la transferencia de masa se 

encuentra en el sólido mismo.  

 

De acuerdo a lo anterior, Newman ha resumido los resultados que se encuentran a 

manera de gráficas de acuerdo a las geometrías mas comunes que él estudió; para los 

casos que se requiera, el planteamiento para alguna otra geometría implica la integración 

de la ecuación de continuidad que expone el cambio de concentraciones en función de la 

posición y del tiempo. 

 

1.4.1. Difusión en Sólidos en Estado Estable (Estacionario o Régimen Permanente). 
 

Como se mencionó con anterioridad, es poco común encontrar estado estable en 

sistemas sólidos, sin embargo para el caso en que hubiese que tratarlo de esta manera, 

se emplean relaciones en función de la geometría del sólido estudiado. Recuérdese que 

cteN A =   
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En general la forma de la expresión a emplear, resulta: 

 

( )2,1,
,

AA
BA

A cc
z
D

ANA −=         (ec.1.19) 

 

donde A  representa el valor promedio del área normal a la dirección del flujo difusional. 

 

Para difusión en la pared de sólidos cilíndricos con: 

1a = radio interno, 2a =radio externo y L = longitud del cilindro. 

 

lrA ⋅⋅= π2    







−
=

1

2

12

ln a
a
aar  

Para difusión en la pared de sólidos esféricos con 1a = radio interno, 2a =radio externo  

 

214 aaA ⋅⋅= π   21 aaa ⋅=  

 

 

1.4.2. Difusión en Sólidos en estado Inestable (No Estacionario o Transciente)        -
concentración en función del tiempo y de la posición-. 

 

Existe movimiento tridimensional, transferencia de masa que conlleva a balances 

infinitesimales de materia contemplando el efecto de la difusión en las coordenadas 

tridimensionales (x, y, z). 

 

2
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,,2
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,,2
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A

∂
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∂
∂

+
∂
∂

=
∂
∂

θ
     (ec.1.20) 

 

Como se supone la anterior ecuación es bastante más compleja que el considerar una 

sola dirección de flujo, por lo que se han propuesto ciertas soluciones gráficas basadas en 

la anterior expresión que permiten realizar una estimación de la concentración y el tiempo 

en sistemas sólidos; tal es el caso de las soluciones de Newman y Gurney-Lurie. 
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1.4.2.1. Soluciones de Newman para sólidos de geometría regular 
Las soluciones gráficas pueden encontrarse en la figura 4.2 Treybal(19) 

Emplea concentración promedio. 

 

Restricciones: 

• Difusividad constante 

• No hay reacción química 

• La concentración del componente A permanece constante en la superficie del sólido 

para cualquier tiempo, concentración de equilibrio ( ∞,Ac ). 

• Concentración de A promedio en el sólido para un tiempo especifico ( θ,Ac ). 

• Concentración inicial de A constante en cualquier punto del sólido  ( 0,Ac ) 

• No hay resistencia a la difusión de A fuera del sólido. 

 

E
a

D
f

cc
cc BA

AA

AA =






 ⋅
=

−
−

∞

∞
2

,

,0,

,, θθ        (ec.1.21) 

 

donde 

=− ∞,, AA cc θ  cantidad de A que aun existe a un tiempo θ  

=− ∞,0, AA cc cantidad de A que teóricamente puede difundirse 

a  = máxima longitud del camino de la difusión de A en el sólido 

 

 

1.4.2.2.  Soluciones de Gurney-Lurie, soluciones para sólidos de geometría regular 
Las soluciones gráficas de estos autores pueden ser encontradas en el apéndice F del 

Welty (20) 

 

Restricciones: 

• Difusividad constante 

• No hay reacción química 

• Ac   Concentración de A en un punto y tiempo determinados 

• 0,Ac Concentración de inicial de A uniforme en el sólido 

• SAc , Concentración de equilibrio de A en la superficie del sólido 
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Considera resistencia fuera del sólido (m= resistencia relativa dentro y fuera del sólido) 

 

SAA

SAA

cc
cc

Y
,0,

,

−
−

=   
( )2

1

,

x
D

X BA θ
=   

1x
xn =   

1

,

xk
D

m
c

BA=  

 

n= posición relativa 

x= distancia del centro del sólido al punto considerado 

x1 = máxima longitud del camino de la difusión. 

=θ  tiempo 

kc= coeficiente de transferencia de masa convectiva en el fluido fuera del sólido. 

 

 

1.4.3. Difusión en sólidos porosos 
 
Otro caso que es de interés considerar es la difusión en sistemas sólidos porosos, 

destacando que existen dos perspectivas o enfoques desde los cuales puede ser 

estudiado el fenómeno en estos sistemas: 

 

a) Enfoque Difusional. Considera el movimiento del fluido en virtud de un gradiente de 

concentraciones 

b) Enfoque hidrodinámico. Considera el movimiento del fluido en virtud de una 

diferencia de presiones totales. 

 
1.4.3.1 Enfoque Difusional 
 

En el caso de un soluto difundiéndose a través de poros llenos de fluido pertenecientes a 

un sólido, la difusión tiene lugar solamente a través de los estrechos y tortuosos poros. 

Debido a que los poros no son rectos, la difusividad es mucho menor por la propia 

naturaleza tortuosa de los poros: variación de longitud, diámetro, forma. Es por ello 

necesario emplear una difusividad “efectiva”. 

 

D
a

Def 2
∈

=           (ec.1.22) 

 



17 de 364 

Siendo D el coeficiente de difusión convencional, en el cual ∈  representa la fracción 

vacía, y a  es la longitud real del poro relacionada con la distancia en la dirección de la 

difusión. En otros casos, este coeficiente de difusión efectivo es definido menos 

explícitamente, como: 

 

τ
DDef =           (ec.1.23) 

 

donde τ es la tortuosidad que procura ser tomada en cuenta para reducir el área de poros 

largos. 

 

Difusión de Gas a baja Presión: Difusión de Knudsen. 
 

El concepto de tortuosidad es una aproximación aplicable a cualquier poro medio. Para 

una geometría más especifica, un poro cilíndrico recto (poro ideal) en el cual la difusión de 

moléculas individuales de soluto se presente de manera que la molécula particular 

colisionará mucho más seguido con las paredes del poro, no colisionando frecuentemente 

con otras moléculas, este tipo de transporte es llamado difusión de Knudsen. Siendo 

importante siempre que las distancias libres promedio entre choques moleculares sean 

más grandes que el diámetro del poro. Esta relación de distancias es definida como un 

grupo adimensional, el número de Knudsen (Kn): 

 

d
Kn λ

=           (ec.1.24) 

 

en el cual λ  es la distancia libre promedio entre choques moleculares y d  es el diámetro 

del poro. Sobre la anterior relación, pueden presentarse tres casos particulares: 

 

si   20>
λ
d

    existe flujo difusional tipo Fick (D)     

si 202.0 <<
λ
d

 coexistencia entre flujo tipo Knudsen y tipo Fick   

 

si  2.0<
λ
d

        existe flujo Difusional tipo Knudsen  (DK)      
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Para líquidos, el valor de la trayectoria libre es comúnmente unos cuantos Anstrongs; así 

que el número de Knudsen no es tan pequeño, y la difusión de Knudsen no es importante. 

Por otra parte, en gases, el valor de la trayectoria libre puede ser estimado mediante la 

siguiente expresión: 

 

2
1

2
2.3









=

Mg
RT

P cπ
µλ         (ec.1.25) 

 

y el valor de λ  es mayor, por lo que el número de Knudsen disminuye y la difusión tipo 

Knudsen sí es importante. 

 

Una vez siendo introducido el término de de difusividad efectiva (DA,B,ef), que es el 

resultado del trabajo experimental, se define la velocidad de flujo difusional tipo Fick 

como: 
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Para un sólido dado 
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siendo evaluada la difusividad tipo Knudsen como: 
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         (ec.1.27) 

 

y la velocidad promedio del flujo difusional para poros reales 
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1.4.3.2. Enfoque Hidrodinámico 
 

Se consideran los poros como si se tratasen de pequeñas tuberías, para los cuales son 

aplicables las siguientes relaciones: 

 

Ecuación de Hagen Poiseuille 

 

( )21

2

32
PPP

RTl
gd

N c
A −

⋅⋅
=

µ
        (ec.1.29) 

 

para poros reales 

 

( )21 PPP
RTz
KNA −=          (ec.1.30) 

 

 

1.5. Evaluación de algunas Propiedades de Mezcla 
 

Gaseosa 

 

2
1

2
1

2
1

2
1

BBAA

BBBAAA
G

MyMy

MyMy

+

+
=

µµ
µ        (ec.1.31) 

 

RT
MP G

G =ρ           (ec1.32) 

 

∑= iiG yMM          (ec.1.33) 

 

Líquida 

 

∑= iiL xMM          (ec.1.34) 
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SECCIÓN DE PROBLEMAS RESUELTOS 

CAPÍTULO 1.  DIFUSIÓN MOLECULAR 

 

� PROBLEMA 1.1 

ENUNCIADO: 

En una mezcla gaseosa de oxígeno-nitrógeno a 1 atm y 25°C, las concentraciones del 

oxígeno en dos planos separados 2 mm son 10 y 20% en volumen, respectivamente. 

Calcular la velocidad de flujo difusional del oxígeno para el caso en que: 

a) El nitrógeno no se está difundiendo 

b) Existe una contradifusión equimolar de los dos gases 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

La velocidad de flujo difusional (N), cuantifica la rapidez con la cual un componente, con 

un gradiente de concentración en un punto y dirección dada, se mueve en cualquier punto 

y en cualquier dirección y es expresada a través de la difusividad (DAB) que es una medida 

del grado de movilidad de una sustancia respecto a otra. La difusividad es una 

característica de un componente y de su entorno, siendo por tanto afectada por la presión, 

temperatura y concentración.  

Este problema plantea la existencia de un gradiente de concentraciones que presenta una 

mezcla gaseosa en la cual fueron cuantificadas las concentraciones en dos planos 

separados una distancia (z); lo cual propicia una difusión de masa desde el plano de alta 

concentración hacia el de baja concentración. El mecanismo mediante el cual se efectúa 

este movimiento de masa es la difusión molecular, ya que este es el mecanismo que se 

presenta en fluidos estancados o fluidos que se mueven únicamente en flujo laminar. 

Además, el sistema aquí tratado ha de analizarse como un sistema en  estado estable o 

estacionario, es decir, las concentraciones en cualquier punto del equipo permanecen 

constantes con el paso del tiempo; siendo la concentración únicamente función de la 

posición. Así pues, las concentraciones no variarán en los puntos de inicio y fin de la 

trayectoria de los componentes que se difunden. 
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La primera pregunta se refiere a la evaluación de la velocidad de flujo difusional 

considerando que la única sustancia que se difunde es el oxígeno. Siendo en este caso la 

velocidad de flujo difusional del nitrógeno igual a cero debido a que no se difunde. 

La segunda pregunta considera que existe una contratransferencia de masa equimolar, es 

decir, por cada molécula de oxígeno que se difunde en un sentido, existe una molécula de 

nitrógeno que se difunde en sentido opuesto y con la misma velocidad; por lo que ambas 

sustancias poseen la misma velocidad de flujo difusional siendo constante debido al 

estado estacionario del sistema. 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Caso a)  

Difusión molecular de A en B  no 

difusible 

siendo 

A = Oxígeno B = Nitrógeno 

 
Figura 1.1  Difusión molecular de Oxígeno en Nitrógeno 

 
Para este caso, de difusión de un componente (A) en otro (B) que no se difunde para 

gases en estado estable, una expresión que resulta adecuada para evaluar la velocidad 

del flujo difusional de A 
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De acuerdo a la ecuación para gases ideales molespresiónvolumén %%% == , por lo 
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( ) atmatmpA 2.012.01, ==    ( ) atmatmpA 1.011.02, ==  

 

( ) atmatmpPp AB 8.02.011,1, =−=−=  ( ) atmatmpPp AB 9.01.012,2, =−=−=  

 

de la ec.2  

 

( )
( ) atm

atm
atm

atmp MB 849.0
8.0

9.0ln
8.09.0

, =
−

=  

 

Evaluación de la difusividad de la mezcla gaseosa oxígeno -nitrógeno  (A-B), a las 

condiciones de operación,  C
atmBAD

°25
1,    

*NOTA 

El valor de las difusividades puede ser obtenido de varias formas siendo elección personal 

el seleccionar que método ha de emplearse. Sobre esto se destacan dos opciones: 

a) Consulta bibliográfica, para este caso, tanto en la tabla J.2 del apéndice J del 

Welty(20), tabla 2.4 del Treybal(19) y tabla 2-371 del Perry(14), entre otros; se 

encuentran reportados diversos valores de la difusividad. 

b) Empleo de correlaciones empíricas, dentro de las que destacan para sistemas 

líquidos las correlaciones de Wilke Chang y para sistemas gaseosos las 

correlaciones de Wilke Lee. 

 

En general, se recomienda la consulta bibliográfica obteniendo valores directo de tablas, 

para luego, en los casos que resulte necesario, corregir dichos valores ajustándolos a las 

condiciones de operación. Por otro lado, para aquellos casos en que no se cuente con 

información bibliográfica han de emplearse las correlaciones empíricas. 

 

de la Tabla 2.1 Treybal(19)  =°=
=
Ct
atmPBAD

0
1, 1.81(10-5) m2/s 

 

Empleando las ecuaciones de Wilke-Lee a fin de realizar un ajuste al valor de difusividad 

encontrado y llevarlo a las condiciones de nuestro sistema 
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Siendo  I (0°C,1atm) y II (25°C, 1 atm) las condiciones de referencia y las del problema, 

respectivamente.   

 

de la Tabla 2.2 Treybal(19), se obtiene: 

Tabla 1.2  Relación entre la Energía de atracción molecular/ constante de Boltzman.  

 Gas k
∈   (°K) 

B N2 71.4 

A O2 106.7 
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de la figura 2.5 Treybal(19) 
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sustituyendo en ec. 3 

( ) ( )

( )
( ) ( )

( )
( )

II

BA

I

K
atmD

K

atm
s
m









⋅

°
=



















⋅
°

−

46.0
15.298

1
47.0

15.273

11081.1
2/3

,
2/3

2
5

 Æ =°=
=

Ct
atmPBAD

25
1, 2.11(10-5)

s
m2
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Sustituyendo en la ec. 1  los parámetros evaluados  

( )

( )( )
( ) ( )

sm
kmolatm

atmK
Kkmol
mN

m
N

m
s
m

NA ⋅
=−

°
°⋅

⋅
⋅= −

−

2
5

2

2
5

10079.51.02.0
849.015.2988314

101325

002.0

1011.2

 

NA ( ) smkmol ⋅− 2510079.5  

 

 
Caso b)  

Contradifusión Equimolecular 

Para este caso, contradifusión 

equimolecular en estado estable, una 

expresión que resulta adecuada para 

evaluar la velocidad del flujo difusional 

de A es: 

Figura 1.2  Contradifusión equimolecular de O2 – N2 

 

( )2,1,
,

AA
BA

A pp
zRT
D

N −=                     (ec.4) 

 

de donde ya evaluamos con anterioridad los parámetros requeridos en la ec. 4, por lo que 

al sustituirlos se obtiene: 

( )

( )
( ) ( )

sm
kmolatm

mol
kmol

m
L

K
Kmol
Latmm

s
m

NA ⋅
=−

°







°⋅
⋅

= −

−

2
5

3

2
5

1031.41.02.0
1000

11000

15.2980821.0002.0

1011.2
 

 

 

NA ( ) smkmol ⋅− 251031.4  
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� PROBLEMA 1.2 
 

ENUNCIADO: 

Calcular el flujo difusional de NaCl a 18°C, a través de una película de agua estancada de 

1 mm de espesor, cuando las concentraciones son 20 y 10% en peso, respectivamente, 

en cada lado de la película. 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema plantea la existencia de un gradiente de concentraciones que presenta una 

mezcla líquida (solución acuosa de NaCl) en la cual fueron cuantificadas las 

concentraciones en dos planos separados una distancia z=0.001 m. El gradiente de 

concentraciones, existente entre ambos planos, propicia una difusión de masa en líquidos 

desde el plano de alta concentración hacia el de baja concentración. El mecanismo 

mediante el cual se efectúa esta transferencia de masa es la difusión molecular, ya que 

este es el mecanismo que se presenta en fluidos estancados o fluidos que se mueven 

únicamente en flujo laminar. Además, el sistema aquí tratado ha de analizarse como un 

sistema en  estado estable o estacionario, es decir, las concentraciones en cualquier 

punto del equipo permanecen constantes con el paso del tiempo; siendo la concentración 

únicamente función de la posición. Así pues, las concentraciones no variarán en los 

puntos de inicio y fin de la trayectoria de los componentes que se difunden. 

Debido a que la difusividad es función de la concentración en líquidos, resulta necesario el 

referirla a la concentración promedio del sistema. 

La pregunta se refiere concretamente a la evaluación de la velocidad de flujo difusional 

del NaCl en agua, siendo el NaCl el único componente capaz de difundirse; asumiendo 

que la velocidad de flujo difusional del agua es cero.  

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Difusión molecular de A en B no 

difusible, en estado estable, en 

líquidos 

Sea   

A= NaCl        B= H2O 

 
Figura 1.3  Difusión molecular de NaCl en  solución acuosa 
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MA= 58.5
kmol
kg

        MB=18.02 
kmol
kg

 

 

Para este caso, de difusión de un componente (A) en otro (B) que no se difunde, para 

líquidos en estado estable, una expresión que resulta adecuada para evaluar la velocidad 

del flujo difusional de A es: 

 

( )2,1,
,

,
AA

MB

BA
A xx

xz
cD

N −
⋅

=         (ec.1) 

 

donde 









−
=

1,

2,

1,2,
,

ln
B

B

BB
MB

x
x

xx
x          (ec.2) 

 

de la información proporcionada en el enunciado 

0331.0

02.18
9.0

5.58
1.0

5.58
1.0

2,
2, =

+
==

n
n

x A
A     9669.01 2,2, =−= AB xx  

 

0715.0

02.18
8.0

5.58
2.0

5.58
2.0

1,
1, =

+
==

n
n

x A
A     9285.01 1,1, =−= AB xx  

 

de ec. 2 

 

( ) 9476.0
9285.0

9669.0ln
9285.09669.0

, =
−

=MBx         

 

por definición, se puede decir que 0524.01 ,, =−= MBMA xx    (ec.3) 
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Evaluación de la concentración promedio del sistema c  

2
21 ccc +

=           (ec.4) 

siendo 1 y 2 los subíndices que hacen referencia a las concentraciones de 20 y 10 % en 

peso, respectivamente. 

( ) ( )
kmol
kgMxM ii 914.2002.189285.05.580715.01 =+=∑=  

( ) ( )
kmol
kgMxM ii 36.1902.189669.05.580331.02 =+=∑=  

i

i
i M
c ρ

=           (ec. 5) 

de la tabla 3-87, Perry(14) se obtienen los siguientes datos de densidades para soluciones 

de NaCl  

Tabla 1.3 Densidad de NaCl acuoso  

  t 10°C 25°C 

% peso Densidad g/ cm3 

8 1.05907 1.05412 

10 1.074265 1.068885 

12 1.08946 1.08365 

20 1.15254 1.14533 

 

Interpolando tanto para la temperatura como % en peso requeridos, se obtienen: 

2
%10

182 071395.1
cm
gpeso

C =°ρ     2
%20

181 14869.1
cm
gpeso

C =°ρ  

de ec. 4 y ec. 5 

 

( )
3

3
3

1 924.54
914.20

1014869.1

m
kmol

kmol
kg
m
kg

c ==              
( )

3

3
3

2 34.55
36.19

10071395.1

m
kmol

kmol
kg

m
kg

c ==  

 

( )
3

3
13.55

2

34.55924.54

m
kmolm

kmol

c =
+

=  



28 de 364 
 

Evaluación de la difusividad NaCl en agua Ct
atmPBAD
°=

=
18
1,  

de la tabla 3-87, Perry (14), se obtienen los siguientes datos a 18°C y 1 atm 

Tabla 1.4 Difusividad de NaCl acuoso  

[NaCl]  kmol/m3 DAB (m2/s) (109) 

0.05 1.26 

0.2 1.21 

1 1.24 

3 1.36 

5.4 1.54 

 

La concentración a la que habrá de referirse esta difusividad es la promedio, siendo de la 

ec. 3 

c
cx i

Mi =,    ( ) 33, 89.20524.013.55
m
kmol

m
kmolxcc A

MAA ===  

 

Como se observa en los datos de la tabla anterior, no existe un valor de DAB que 

corresponda precisamente a la concentración requerida, por lo que se sugiere una 

interpolación. La interpolación a emplear no será de tipo lineal debido a que la variación 

de DAB respecto de la concentración no es proporcional, por lo que conviene entonces una 

interpolación gráfica, tal y como se presenta en la figura1.4.  

DA,B=1.352

cA=2.89

1.2

1.25

1.3

1.35

1.4

1.45

1.5

1.55

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5 5.5 6

Concetración NaCl (kmol/m3)

D
ifu

si
vi

da
d 

(1
0

9 )[m
2 /s

 ]

 

Figura 1.4 Estimación de la difusividad mediante interpolación gráfica  
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De la figura 1.4 se estima la difusividad a la concentración y temperatura de interés (2.892 

kmolA / m3 y 18°C), obteniéndose un valor de  

DA,B
Ct

mkmolc AA

°=
=
18

89.2 3 =1.352 (10-9) m2/s 

 

Sustituyendo en ec. 1  

( ) ( )
( ) ( ) ( )

sm
kmol

m
m
kmol

s
m

NA ⋅
=−= −

−

2
6

3

2
9

1002.303305.00714.0
9476.0001.0

19.5510352.1
 

 

 

NA 3.02 (10-6) kmol/ m2 s 

 

 
� PROBLEMA 1.3 
 
ENUNCIADO: 
 

Una gota de agua, con un diámetro inicial de 0.1 plg está suspendida en el seno  de un 

gran volumen de aire en reposo a 80°F conteniendo una humedad que ejerce una presión 

parcial de vapor de agua igual a 0.01036 atm. Estimar el tiempo requerido para la 

completa evaporación de la gota, si la presión total es de 1atm. 

 

Para las presentes condiciones, al evaporarse la gota de agua su temperatura cae a un 

valor estable de 60°F. 

 

ANALISIS DEL PROBLEMA: 
 

El mecanismo de la evaporación es un proceso de difusión molecular del agua en fase 

gaseosa en estado transciente en el seno de aire en reposo. Por lo cual, el diámetro de la 

gota es una variable debido a que conforme transcurre el tiempo se va evaporando y por 

lo tanto disminuye su tamaño. Por lo anterior habrá que plantear la ecuación de velocidad 

de flujo difusional (NA) en función de las variables incluyendo el diámetro. 
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El único componente transferible es el agua; por lo que la velocidad de transferencia de 

masa del aire (NB) es cero. 

 

El área normal a la transferencia de masa es variable (área de gota) y por lo tanto el valor 

de NA también es variable. 

 

Se considerará que la gota tiene forma esférica y que permanece con esta geometría 

hasta su evaporación total. 

 

SOLUCION PROPUESTA 

 

Difusión de A (agua) en B (aire) no difusible en estado gaseoso, en pseudo estado estable 

 

 
Figura 1.5 Gota de líquido inmersa en seno de aire 

 

Aplicando la ecuación de velocidad de transferencia de masa al sistema, se tiene: 

 

( )BA
AA

BAA NN
P
p

dr
dcDN ++−= ,              (ec.1) 

 

Se observa que NB= 0 debido a que no se difunde aire hacia el agua. 

 

A
AA

BAA N
P
p

dr
dcDN +−= ,                 (ec.2) 

   

En la ec.2, agrupando términos semejantes y sustituyendo, de acuerdo a la ley de gases 

ideales ,  
RT
p

V
nc AA

A ==  
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dr
pd

RT
D

dr
dcD

P
pN ABAA

BA
A

A
,

,1 −=−=





 −               (ec.3) 

 

de la ec. 3 

 

( ) dr
pd

pPRT
PD

N A

A

BA
A −

−= ,              (ec.4) 

     

De la geometría de la gota, considerando que su forma es esférica, se definen el volumen 

y el área de la misma como: 

 

3

3
4 rV π=   24 rA π=  

 

incluyendo la expresión de área en la ec. 4 

 

( ) dr
pd

pPRT
PDr

Nr A

A

BA
A −

−= ,
2

2 4
4

π
π              (ec.5) 

 

agrupando términos e integrando la ec. 5, considerando que el grupo 







θ
π A

A
molNr 24  si 

es constante. 

 

( )∫∫ −
−=

∞ finalA

inicialA

p

p A

ABA

r
A pP

pd
RT

PD
r
drNr

,

,

,
2

2 4
4

π
π  

 

( )
inicialA

finalABA

r
A pP

pP
RT

PD
r

Nr
,

,,2 ln
414

−
−

=





−

∞ π
π  

 

( )
inicialA

finalABA
A pP

pP
RT
PD

r
Nr

,

,,2 ln11
−
−

=





 −

∞
−            (ec.6) 
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por definición   
θ

ρ
dM
drN
A

A
⋅

−=                (ec.7) 

 

sustituyendo en ec.6 la ec.7, se obtiene: 

 

inicialA

finalABA

A
A pP

pP
RTr
PD

dM
drN

,

,, ln
−
−

=
⋅

−=
θ

ρ
           (ec.8) 

 

Agrupando términos e integrando en la ec. 8, cuando θ=0 Æ r=r0  y cuando θ=θ  Æ  r=0 

 

∫
−
−

⋅
=−

0

,

,
,

0ln r

inicialA

finalA
BAA

rdr

pP
pP

PDM

RTρθ      Æ      

inicialA

finalA
BAA pP

pP
PDM

rTR

,

,
,

2
0

ln2
−
−

⋅⋅⋅
=

ρθ       (ec.9) 

 

La ec. 9 es aquella expresión que permitirá determinar el tiempo requerido para la 

completa evaporación de la gota. 

 

De la Tabla 2-5 del Perry(14)  atmmmHgp CFT
A 1744.025.1355.1560 ==°=°=o  

 

De la Tabla 2-28 del Perry(14)  
33

55.15
1 3664.62014.999

pie
lb

m
kgCT

atmPA ==°=
=ρ  

 

De la Tabla 2-317 del Perry(14) ( )
s
m

s
cmD KCT

atmPAireAgua

2
5

2
15.2730

1, 102.222.0 −°=°=
= ==  

 

Realizando el ajuste del valor de la difusividad a las condiciones del proceso 

(80°F=26.67°C), se tiene: 

 

 

II

BA

I

BA

T

PD

T

PD








=








2

3
,

2
3
,          (ec.10) 
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Siendo en la ec.10  las condiciones I [0°C,1 atm] y II [26.67°C, 1 atm] 

 

( )
( )

2
3

67.26
1,

25

15.27367.26
15.273102.2









°+

°
=












°=

=

−

K
K

D
sm
CT

atmPBA

 Æ ( )
s
mD FCT

atmPBA

2
56055.15

1, 1053.2 −°=°=
= =  

 

( )
h
pies

s
mD FCT

atmPBA

22
58067.26

1, 98036.01053.2 == −°=°=
=  

 

Sustituyendo en ec. 9 los parámetros conocidos, se obtiene: 

 

( )

( )
01744.01
01036.01ln198036.002.182

lg12
1lg05.067.5397302.03664.62

2

23

3

−
−

















⋅°⋅

°⋅
⋅

⋅








=
atm

h
pies

lbmol
lb

p
piepR

Rlbmol
pieatm

pie
lb

θ =1.682 h  

        =6055.03 s 

 

θ 6055.03 s 

 

 

� PROBLEMA 1.4 
 

ENUNCIADO: 

Se esta fraccionando amoníaco sobre un catalizador sólido, de acuerdo con la reacción: 

2 NH3 Æ   N2 +  3 H2 

En cierta zona del aparato, en donde la presión es 1 atm y la temperatura es 200°C, el 

análisis del gas es 33.33% NH3 (A), 16.67% N2 (B) y 50% H2 (C) en volumen. Las 

condiciones son tales que el NH3 se difunde desde la corriente del gas hasta la superficie 

del catalizador; además, los productos de la reacción se difunden en sentido contrario, 

como si hubiese difusión molecular a través de una película gaseosa de 1mm de espesor, 

bajo régimen laminar. Calcular la rapidez local de fraccionamiento, kg NH3/ s m2 de 

superficie de catalizador que se presentaría si la reacción es controlada por difusión 
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(velocidad de reacción química muy rápida) con la concentración de NH3 sobre la 

superficie del catalizador igual a cero. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Se trata de un proceso de reacción química con difusión del NH3, desde el seno de la 

corriente gaseosa hasta la superficie del catalizador donde se da la reacción de 

descomposición del NH3 a gran velocidad y luego transferencia de los productos formados 

(N2 y H2), que se desprenden tan rápido como se producen, desde la superficie del 

catalizador hacia el seno de la fase gaseosa. 

En este problema, y atendiendo al enunciado, solo se contempla el mecanismo de 

difusión molecular, a través de una película gaseosa de 1 mm de espesor, adyacente a la 

superficie del catalizador, considerando que las concentraciones dadas de los 

componentes gaseosos están justamente en la cara exterior de dicha película y en esa 

cierta zona del reactor. 

Por otra parte se considera que el mecanismo cinético de la reacción química es tan 

rápido (instantáneo) que no influye en la velocidad de fraccionamiento. El proceso 

completo para la descomposición del NH3 involucra dos etapas: primero elevar el NH3 

hasta la superficie del catalizador (difusión molecular) y luego  la reacción química 

(descomposición del NH3 y formación de los productos). Este segundo paso es 

instantáneo y por lo tanto la velocidad de fraccionamiento es prácticamente igual a la 

velocidad de la difusión molecular del NH3 (NA). 

Luego entonces, bajo las suposiciones establecidas, se trabajará con el proceso de 

difusión molecular en estado estable en gases en el cual el NH3 se difunde en un sentido 

y el H2 y N2 lo hacen en sentido contrario, pero no equimolarmente. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

De acuerdo con la composición gaseosa, sea 

NH3 = A 33.33% =Ay 1/3 

N2    = B 16.67% =By 1/6 

H2    = C 50.00% =Cy 1/2 
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La expresión general de la velocidad de flujo 

difusional para gases en estado estacionario, será: 

 

















−

−
=

1,

2,, ln
A

A

A
A

mAA
A

yN
N

yN
N

zRT
PD

N
NN           (ec.1) 

 

donde 

 

CBAi NNNNN ++=∑=              (ec.2) 

 

donde las Ay  de la ec. 1 se refieren a la 

concentración de A respecto a su trayectoria de flujo 

difusional, o bien: 

3
1

1, =Ay   fracción de A en la cara exterior de la 

película gaseosa 

02, =Ay  por tratarse de la concentración de A en la interfase del sistema estudiado, es 

decir, sobre la superficie de la partícula de catalizador en donde la reacción es tan rápida 

(instantánea) que A desaparece tan pronto como toca el catalizador, descomponiéndose 

en los productos B y C. 

Velocidad de flujo difusional (N) 

2 NH3 Æ   N2 +  3 H2   o  bien,    2 A     Æ    B  +  3C 

La estequiometría de la reacción y su consecuente interpretación, expresada en moles de 

productos en función de moles de reactivos iniciales, representa una base conveniente a 

la cual pueden referirse las velocidades de flujo difusional de los diferentes componentes 

que intervienen en la reacción.  

Recordando que la velocidad de flujo difusional (N) es expresada dimensionalmente como 

mol / (tiempo área); para una misma área y un mismo recorrido (1mm) en el mismo tiempo 

se tendrán distintos flujos molares para los distintos elementos de la reacción.  

Figura 1.6  Fraccionamiento de
amoniaco a través de un lecho
empacado 
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Así se puede tomar como base arbitraria un flujo inicial de 10 

moles A / h que entran por un canal cuya sección transversal 

es 1 m2, para lo cual NA= 10 mol / h m2.  Ahora bien por cada 

10 moles de A que ingresen, una vez ocurrida la reacción de 

descomposición de A,  se producen 5 moles de B, siendo la 

velocidad de B referida a la misma sección transversal NB= 5 

moles B / h m2. Finalmente por cada 10 moles de A que se 

ponen en contacto con el catalizador se producen 15 moles de 

C, por lo que nuevamente refiriéndose a la misma área se tiene 

NC= 15 moles C / h m2. 

Estableciendo una relación entre las velocidades de flujo 

difusional de los tres componentes, NB/NA=  5 /10 = 1/2 y NC/NA= 

15/10 = 3/2; por lo tanto la velocidad de flujo difusional de B es 

la mitad de la velocidad de flujo difusional de A y la velocidad de flujo difusional de C 

equivale a 1.5 veces la velocidad de flujo difusional de A, sin importar cual sea la base de 

flujo inicial de A. En resumen, se tiene: 

NB = -1/2 NA    NC= -3/2 NA 

 

Nótese que el signo de la velocidad es función de la dirección del flujo de cada 

componente. 

de la ec. 2 

 

AAAAAi NNNNNNN −=





 −−

=





−+






−+=∑=

2
312

2
3

2
1

    Æ  =
N
NA -1 

 

sustituyendo en ec. 1 los valores conocidos 

( ) ( )














−−
−−









⋅
⋅









⋅−=
















−

−
=

3
11
01ln

15.4738314001.0

101325
1ln

2,
,

1

2

K
Kkmol
mNm

m
ND

yN
N

yN
N

zRT
PD

N
NN

mA

A
A

A
A

mAA
A  

simplificando la parte numérica de la anterior expresión, se obtiene 

=AN 7.41 mADm
kmol

,4
         (ec. 3) 

Figura 1.7 Relación de
velocidades de flujo
difusional 
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Difusión de A en una mezcla multicomponente, DA,m   

 

( )∑

∑

=

=

−

−
= n

Ai
iAAi

iA

n

Ai
iAA

mA

NyNy
D

NyN
D

,

, 1
       (ec. 4) 

planteando la ec. 4 en términos de una mezcla de tres componentes (A,B y C)  

 

( )
( ) ( ) ( )CAAC

CA
BAAB

BA
AAAA

AA

AA
mA

NyNy
D

NyNy
D

NyNy
D

NyND
−+−+−

−
=

,,,

, 111
 (ec.5) 

sustituyendo en la ec. 5 las fracciones mol y los flujos difusionales, se tiene; 
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
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2
1

3
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3
1

,,
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( ) ( )
CABA

A
CA

A
BA

A

mA

DD
N

D
N

D

N
D

,,,,

, 31
4

1
3
11

3
4

+
=

+







=      (ec.6) 

 

 

Evaluación de las difusividades, DA,B y DA, C     

Para evaluar las difusividades de las mezclas gaseosas a continuación se emplea la ec. 

de Wilke Lee 

( ) 










∈

+⋅⋅









+−

=

−

iA
iA

iAiA
iA

kTfrP

MM
T

MM
D

,

2
,

2
34

,

1111249.0084.110
     (ec.7) 
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de la tabla 2.2 Treybal(19) 

Tabla 1.5 Caracterización de reactantes y producto. 

 Componente k
∈  (°K) r (nm) Mi 

A NH3 558.3 0.29 17 

B N2 71.4 0.3798 28 

C H2 59.7 0.2827 2 

 

de acuerdo a la metodología propuesta para la ec. 7 , de  Wilke Lee 

 

Evaluación de la difusividad de Amoníaco-Nitrógeno, DA,B 

( ) nmnmrrr BA
BA 3349.0

2
3798.029.0

2, =
+

=
+

=  

 

( )( ) KKK
kkk

ABA °=°°=
∈

⋅
∈

=
∈

65.1994.713.558, B  

 

( ) 37.215.473
65.199
1

,

=°
°

=
∈

K
K

kT

BA

 

 

de la figura 2.5 Treybal(19)  ( ) 52.037.2
,

==










∈
fkTf

BA

 

sustituyendo en la ec. 7 

 

( )

( ) ( )
=

+⋅⋅







+−

=

−

°=
= 52.03349.01

28
1

17
115.473

28
1

17
1249.0084.110

2

2
34

200
1,

Ct
atmPBAD 5.3945(10-5) 

s
m2

 

 

Evaluación de la difusividad de Amoníaco-Hidrógeno, DA,C 

 

( ) nmnmrr
r CA

CA 28635.0
2
2827.029.0

2, =
+

=
+

=   
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( )( ) KKK
kkk
CACA 56.1827.593.558, =°°=

∈
⋅

∈
=

∈
 

 

( ) 59.215.473
56.182
1

,

=°
°

=
∈

K
K

kT

CA

 

 

de la figura 2.5 Treybal(19)  ( ) 46.059.2
,

==










∈
fkTf

CA

 

sustituyendo en la ec. 7 

( )

( ) ( )
=

+⋅⋅







+−

=

−

°=
= 46.0286.01

2
1

17
115.473

2
1

17
1249.0084.110

2

2
34

200
1,

Ct
atmPCAD 1.8 (10-4)

s
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retomando la ec. 6 

 

( ) ( )
=

+
=

+
=

−−

°=
=

45
,,

200
1,

108.1
3

103945.5
1

4
31

4

CABA

Ct
atmPmA

DD

D 1.136 (10-4)
s
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sustituyendo en valor de DA,m en la ec. 3 

 

( ) ( )
sm

kmol
s
m

m
kmolD

m
kmolN mAA ⋅

=







== −−

2
4

2
4

4,4 1042.810136.141.741.7   

 

NA 8.42 (10-4) kmol / m2 s 

 

Finalmente, la velocidad de descomposición (S), será: 

( )
sm

kg
kmol
kg

sm
kmolMNS A

A

AA
AA ⋅

=
⋅

== −
22

4 01431.0171042.8     

 

S =0.01431 kgA / m2 s 
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� PROBLEMA 1.5 
 

ENUNCIADO: 

Se ha demostrado que la eliminación del aceite de soya que impregna una arcilla porosa 

por contacto con un disolvente del aceite, es ocasionada por difusión interna del aceite a 

través del sólido. Una placa de arcilla, 1/16 plg de espesor, 1.80 plg de longitud y 1.08 plg 

de anchura (1.588mm x 45.7mm x27.4mm), con los lados estrechos sellados, se 

impregno con aceite de soya hasta una concentración uniforme de 0.229 kg aceite/kg 

arcilla seca. Se sumergió en una corriente en movimiento de tetracloroetileno puro a 

120°F (49°C), en donde el contenido de aceite de la placa se redujo a 0.048 kg de 

aceite/kg arcilla seca en 1 h. La resistencia a la difusión puede considerarse que reside 

completamente en la placa; el contenido final de aceite en la arcilla puede considerarse 

como cero cuando se pone en contacto con el solvente puro durante un tiempo infinito. 

a) Calcule la difusividad efectiva 

b) Un cilindro de la misma arcilla, 0.5 plg de diámetro, 1 plg de longitud, contiene una 

concentración inicial uniforme de 0.17 kg aceite/kg arcilla seca. Cuando se 

sumerge en una corriente en movimiento de tetracloroetileno puro a 49°C, ¿a qué 

concentración descenderá el contenido en aceite después de 10 h si las dos caras 

extremas están selladas? 

c) Vuelva a calcular (b) para los casos en que únicamente una de las puntas del 

cilindro este sellada y en que ninguna de las puntas este sellada. 

d) En cuanto tiempo descenderá la concentración hasta 0.01 kg aceite/ kg arcilla 

seca para el caso (b) cuando ninguno de los extremos este sellado. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

La difusión en sólidos, contempla el movimiento que puede efectuar la sustancia que se 

difunde en el volumen del sólido, siendo esta difusión del tipo molecular ya que las 

características del sistema mismo no permiten que exista flujo turbulento apreciable. En 

general, el fenómeno difusional en sólidos es tratado bajo los mismos conceptos que para 

la difusión en líquidos y gases, siendo la velocidad de flujo difusional de la sustancia A 

(NA) a través del sólido proporcional al gradiente de concentración en la dirección de la 

difusión que se analiza. La constante de proporcionalidad es el coeficiente de difusión o 

difusividad (DA). 
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En el caso de la difusión en sólidos, el proceso se realiza en condiciones transcientes (en 

estado inestable). La velocidad de flujo difusional es variable en virtud de que el gradiente 

de las concentraciones dentro del sólido cambia. 

Un balance diferencial de masa proporciona el modelo matemático que involucra la 

variación de la concentración en función del tiempo y de la posición en el sólido. Así se 

obtiene una expresión diferencial (ecuación de continuidad) como la siguiente: 

2

2

,2

2

,2

2

, z
cD

y
cD

x
cDc A

zAB
A

yAB
A

xAB
A

∂
∂

+
∂
∂

+
∂
∂

=
∂
∂

θ
 

en la dirección “z”, se tiene: 

2

2

, z
cDc A

zAB
A

∂
∂

=
∂
∂

θ
 

Para sólidos de formas geométricas muy comunes, Newman presenta soluciones gráficas 

a la anterior ecuación diferencial bajo las siguientes condiciones de frontera: 

� No hay reacción química 

� No hay resistencia a la difusión de A fuera del sólido. 

� Concentración promedio inicial en el sólido, 0,Ac  en un tiempo 0=θ  

� Concentración promedia en el sólido, θ,Ac  en un tiempo θθ =  

� Concentración en la superficie del sólido, constante, ∞,Ac  en un tiempo ∞=θ  

(concentración de equilibrio). 

 

Las soluciones numéricas que desarrolló Newman son de la forma: 







 ⋅

=
−
−

=
∞

∞
2

,0,

,,

z
Df

cc
cc

E
AA

AA θθ  

donde 

 =D difusividad de A en el sólido 

 =θ tiempo 

 =z máxima longitud del camino o trayectoria difusional dentro del sólido. 
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La figura 4.2 de Treybal(19) presenta la solución gráfica para sólidos paralelepípedos, 

cilíndricos y esféricos. 

En este problema se pide calcular la Difusividad Efectiva primeramente. Esto significa que 

deberá estimarse tal difusividad del aceite de soya mencionado en el tetracloroetileno 

puro a esa temperatura (49°C) y caracterizada por la particular estructura porosa de la 

arcilla indicada. 

Si fuera otra arcilla con diferente estructura porosa o si la temperatura cambiara, la 

difusividad del mismo aceite de soya en el mismo solvente sería distinta. Es por eso que 

tal difusividad que se pide, es la “efectiva” para las características establecidas. 

La segunda y tercer pregunta requieren de la determinación de la concentración promedio 

que se espera tenga un cilindro de arcilla después de transcurrido cierto tiempo, lo cual 

puede determinarse nuevamente mediante las soluciones gráficas de Newman. La última 

requiere la determinación del tiempo que habrá de transcurrir para que la concentración 

promedio en un cilindro de arcilla disminuya hasta un valor dado. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

A= aceite de soya, B= arcilla seca             

Para la placa de arcilla porosa 

 

 

 

 

Figura 1.8 Caracterización dimensional de placa de arcilla. 
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Figura 1.9 Difusión de aceite en placa de arcilla, con extremos sellados, para diferentes tiempos.  

 

de donde se observa que el camino de la difusión sigue la dirección de las “y”, por lo que: 

lg
16
12 pa =  Æ piespa

384
1lg

32
1

==   

 

además se tiene disponible la siguiente información 

 

B

A
A Kg

kgc 229.00, =    h1=θ  
B

A
hA kg

kgc 048.01, ==θ   
B

A
A Kg

kgc 00.0, =∞  

para placas rectangulares con extremos sellados 









=

−
−

=
∞

∞
2

,0,

,,

a
D

f
cc
cc

E ef

AA

AA θθ         (ec.1) 

sustituyendo: 

( )








=



























==
−
−

=
h
piesDf

pies

hD
fE ef

ef
2

2 147456

384
1

1
2096.0

0229.0
0048.0

  (ec.2) 

de la figura 4.2 Treybal(19)  para la geometría de placas rectangulares  54.02096.0
2 ==E

losaa
Dθ

 

 

por lo que de ec.2  
h
piesDef

2

14745654.0 =  Æ ( )
h
piesDef

2
610662.3 −=  

 

Def 3.662 (10-6) pies2/h 
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Para el caso en que ambos extremos del cilindro se encuentran sellados. La trayectoria 

que puede seguir A, es radial únicamente, 

lg
2
12 pa =  Æ piespa

48
1lg

4
1

==  

 
Figura 1.10 Difusión de aceite en cilindro de arcilla, con extremos sellados, para diferentes tiempos.  

 

además se tiene disponible la siguiente información 

 

B

A
A Kg

kgc 17.00, =   h10=θ    
B

A
A Kg

kgc 00.0, =∞  

Para cilindros con extremos sellados 





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
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−
−

=
∞

∞
2

,0,

,, "
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E ef
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θθ        (ec.3) 

 

Del desarrollo para la placa rectangular se obtuvo Def= 3.662 (10-6) pies2/h , por lo que 

sustituyendo los parámetros conocidos en ec. 3, se tiene: 

 

( )( ) ( )0844.0"

12
25.0

1010662.3"
017.0
0

2

6
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c
E A
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

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−
−

=
−

θ      (ec.4) 

     

De la figura 4.2 Treybal(19)   45.00844.0´´ ==f
cilindrorE  
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de la ec. 4: 

017.0
0

45.0 ,

−
−

= θAc  Æ ( )
B

A
A kg

kgc 0765.017.045.0, ==θ  

 

θ,Ac  0.0765 kgA / kgB 

 

Para el caso en que ninguno de los extremos del cilindro este sellado 

 
Figura 1.11 Difusión de aceite en cilindro de arcilla, para diferentes tiempos. 

El componente A puede difundirse en la dirección radial y en dirección axial (eje del 

cilindro). 

Trayectoria radial  lg
2
12 pa =  Æ piespa

48
1lg

4
1

==  

Trayectoria axial  lg12 pc =  Æ piespc
24
1lg

2
1

==  

 

además se tiene disponible la siguiente información 

B

A
A Kg

kgc 17.00, =   h10=θ    
B

A
A Kg

kgc 00.0, =∞  

 

para cilindros sin extremos sellados 
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AA EE
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∞
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Del desarrollo para la placa se obtuvo Def= 3.662(10-6) pies2/h, por lo que sustituyendo los 

parámetros conocidos en la ec. 5 

      

( )( ) ( )( ) ( ) ( )0844.0"0211.0
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de la figura 4.2 Treybal(19)   45.00844.0´´ ==f
cilindrorE      y           85.00211.0 ==f

placacE  

por lo que: 

 

( ) 3825.045.085.0
017.0
0, ==

−
−

= θAcE  Æ ( )
B

A
A kg

kgc 065025.017.03825.0, ==θ  

 

θ,Ac  0.065025 kgA / kgB 

 

Para el caso en que solo uno de los extremos del cilindro esté sellado 

 
Figura 1.12 Difusión de aceite en cilindro de arcilla, con un extremos sellado, para diferentes tiempos. 

El componente A puede difundirse en la dirección radial y en dirección axial (eje del 

cilindro). 

Trayectoria radial  lg
2
12 pa =  Æ piespa

48
1lg

4
1

==  

Trayectoria axial  piespc
12
1lg1 ==  

además se tiene disponible la siguiente información 
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B

A
A Kg

kgc 17.00, =   h10=θ    
B

A
A Kg

kgc 00.0, =∞  

 

Para cilindros con solo un extremo sellado 
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sustituyendo los parámetros conocidos en ec. 7 
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de la figura 4.2 Treybal(19)  45.00844.0´´ ==f
cilindrorE         y       9.00053.0

2 ==f
placacE  

de lo anterior: 

 

( ) 405.045.09.0
017.0
0, ==

−
−

= θAcE  Æ ( )
B

A
A kg

kgc 06885.017.0405.0, ==θ  

 

θ,Ac  0.06885 kgA / kgB 

 

Ninguno de los extremos sellados 

 
Figura 1.13 Difusión de aceite en cilindro de arcilla, para diferentes tiempos. 
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El componente A puede difundirse en la dirección radial y en dirección axial (eje del 

cilindro). 

 

Trayectoria radial  lg
2
12 pa =  Æ piespa

48
1lg

4
1

==  

 

Trayectoria axial  lg12 pc =  Æ piespc
24
1lg

2
1

==  

 

además se tiene disponible la siguiente información 

 

B

A
A Kg

kgc 17.00, =   h¿?=θ  
B

A
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A
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Para cilindros 
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sustituyendo los parámetros conocidos en ec. 9 
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( ) ( )θθ 00844.0"00211.0 ffE ⋅=  

 

Por lo que se requiere de un proceso iterativo para el cual se supone θ  y se determinan 

sus respectivas funciones a fin de estimar E; el proceso iterativo concluye cuando, de 

acuerdo a la expresión anterior, el producto de las funciones EC Er se iguala a E=0.0588 
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Tabla 1.6 Obtención de tiempo mediante proceso iterativo. 

θ (h) ( )θ00844.0"f  

figura 4.2 

Treybal(19) 

θ00844.0´´=f
cilindrorE

( )θ00211.0f

figura 4.2 

Treybal(19) 

θ00211.0=f
placacE  

cr EE ⋅  

10 0.0847 0.45 0.0211 0.85 0.3825 

20 0.1687 0.26 0.0422 0.78 0.2028 

30 0.253 0.17 0.0633 0.72 0.1224 

40 0.337 0.10 0.0844 0.68 0.068 

41 0.346 0.090 0.0865 0.68 0.0612 

42 0.354 0.085 0.0880 0.67 0.057 

 

El resultado se encuentra entre 41-42 h, considérese 41 ½ h debido a que por tratarse de 

un método iterativo no es posible determinar con exactitud la solución. 

θ  41 ½ h 

 

 

� PROBLEMA 1.6 
 
ENUNCIADO: 

Una tablilla de arcilla de 5 cm de espesor se coloca sobre una banda dentro de un 

secador de flujo de aire continuo, restringiéndose el secado a solo la superficie superior 

de la tablilla que se encuentra en contacto con el flujo de aire. El contenido inicial de agua 

en la tablilla es 15% en peso y el contenido en la superficie, bajo condiciones de secado 

constante, se mantendrá en 4% en peso. Determinar el tiempo necesario para reducir el 

contenido de humedad en el centro a 10% en peso. 

efD  = 1.3 (10-4) cm2/ s del agua a través de la arcilla. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Los investigadores Gurney & Lurie desarrollaron las soluciones matemáticas a la ecuación 

diferencial de balance de materia en los sólidos con condiciones de frontera incluyendo 

valores para la resistencia relativa (m ), así como la posición relativa ( n ) de un punto 

dentro del sólido; además incluyeron las condiciones consideradas por Newman. 

Estas condiciones establecen que: 
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sAA

sAA

cc
cc

Y
,0,

,

−

−
=   

( )2
1x

D
X efθ=   

1x
xn =    

1xk
D

m
c

ef=  

donde: 

=Ac Concentración del componente A, en un punto y en un tiempo θ . 

=0,Ac Concentración de A promedio inicial en el sólido. 

=sAc , Concentración de A en la superficie del sólido, constante: concentración de 

equilibrio. 

=1x Máxima longitud de la trayectoria difusional. 

=x Distancia desde el centro a un punto determinado (posición determinada). 

=ck Coeficiente de transferencia de masa convectivo en el fluido que rodea al sólido. 

 

Las soluciones gráficas correspondientes a las mismas geometrías comunes del sólido: 

placas, cilindros y esferas, se pueden consultar en el apéndice F de Welty (20). 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Sea A= Agua  B= Arcilla seca 

 

Figura 1.14 Secado de tablilla de arcilla en contracorriente con aire, a diferentes tiempos. 

de las concentraciones   
B

A
A kg

kgc 1765.0
15100

15
0, =

−
=  

 

B

A
sA kg

kgc 04166.0
4100

4
, =

−
=    

B

A
A kg

kgc 111.0
10100

10
¿?, =

−
==θ  
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De acuerdo a la nomenclatura empleada para las soluciones de Gurney- Lurie: 

cmx 51 =    cmx 5.2=    5.0
5
5.2

1

===
cm
cm

x
xn  

1

,

xk
D

m
c

BA= ≅ 0   

debido a que no se tiene información sobre la resistencia a la difusión en el fluido fuera 

del sólido, se asume que conforme la humedad sale del sólido es desplazada por una 

corriente que renueva el entorno y por lo tanto la resistencia relativa será cero. 

 

( )

( )
5142.0

04166.01765.0

04166.0111.0

,0,

, =
−

−
=

−
−

=

B

A

B

A

sAA

sAA

kg
kg
kg

kg

cc
cc

Y     (ec.1) 

 

( )

( )
( )

( )θ
θθ 6

2

2
4

2
1

, 102.5
5

103.1
−

−

===
cm

s
cm

x

D
X BA       (ec.2) 

 

Se requiere determinar el valor para X  para n= 0.5 , m≅0  y Y=0.5142 por lo que de la 

figura F-1 o F-7 del Welty(20) y dado que no existe el valor directamente para n=0.5 se 

obtiene la siguiente información 

 

3.05142.0
04.0 ==

==
Y
mnX    17.05142.0

06.0 ==
==

Y
mnX  

 

Interpolando entre los valores obtenidos arriba, el que correspondería a n= 0.5, sería: 

 

235.05142.0
05.0 ==

==
Y
mnX  

 

Sustituyendo en la ec. 2 

( )θ6102.5235.0 −==X   Æ ≈= s45192θ 12.553 h 

θ  12.553 h 
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� PROBLEMA 1.7 
 
ENUNCIADO: 

Una placa de porcelana sin vidriar, de 5 mm de espesor, tiene un diámetro de poro 

promedio de 0.2 micra. Gas oxígeno puro a una presión absoluta de 20 mmHg, 100°C, en 

un lado de la placa pasa a través de ella con una rapidez de 0.093 cm3 (a 20 mmHg, 

100°C) por segundo por cm2 cuando la presión corriente abajo es tan baja que puede 

considerarse despreciable. Calcular la rapidez de paso del gas hidrógeno a 25°C y a una 

presión de 10 mmHg abs; despréciese la presión corriente abajo. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema plantea un caso de difusión a través de sólidos porosos, describiendo en 

primer lugar el comportamiento de un gas A para un arreglo físico determinado, 

resultando posible caracterizar el material del sólido para este componente mediante la 

determinación de su difusividad. Con esta información de la placa porosa, se requiere 

estimar la velocidad de flujo de otro gas (hidrógeno) a través de la misma placa pero a 

otras condiciones de temperatura y presión. 

Es importante que para cada gas (oxígeno e hidrógeno) se determine qué mecanismo de 

difusión pudiera darse, difusión tipo Fick o tipo Knudsen, dependiendo del valor del 

numero de Knudsen (Kn) en función del diámetro promedio del poro y de la longitud de la 

trayectoria media molecular (λ). 

Por otra parte, primeramente habrá que estimar si el movimiento de los fluido obedece a 

un flujo difusivo (gobernado por un gradiente de concentraciones) o a un flujo 

hidrodinámico (gobernado por una diferencia de presiones totales). 

En principio parecería que el movimiento molecular a través del sólido se debe a una 

diferencia de presiones absolutas totales, esto es: un movimiento hidrodinámico. Pero 

pudiera ser originado también por un gradiente de las presiones (concentraciones) de los 

gases entre ambos lados de la placa de porcelana, como si fuera un movimiento 

difusional. Se trabajará por lo tanto bajo ambos puntos de vista. 
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SOLUCIÓN PROPUESTA 1: Movimiento Hidrodinámico 

Sea A= oxígeno B= hidrógeno 

 
Figura 1.15 Paso de Oxígeno y Nitrógeno a través del mismo arreglo en placa plana sin vidriar. 

Para un sólido poroso con poros reales, un ajuste de la ecuación de Hagen-Poiseuille 

sería la siguiente expresión: 

 

( )21 PPP
zTR

kNA −
⋅⋅

=          (ec.1) 

donde k   es un factor experimental y entonces: 

 

l
gd

z
k c

⋅µ
α

32

2

          (ec.2) 

Ecuación de Hagen-Poiseuille para flujo en poros ideales de longitud l  y diámetro d  

( )21

2 1
32

PPP
TRl

gdN c
A −

⋅⋅
=

µ
        (ec.3) 

 

2
21 PPP +

=           (ec. 4) 

para el O2 (A), de acuerdo al enunciado del problema,  fluye a 0.093 cm3/cm2  s =0.00093 

m3 / m2 s, mmHgP 201 = = 2666 N/m2,  mmHgP 02 = ,T =100°C= 373.15°K 

 

( )
( ) 2

7
2

2

3

2

3

1099.7
15.3738314

2666
00093.0

ms
kmol

K
Kkmol
mN
m
N

ms
m

RT
P

ms
mNA ⋅

=
°

°⋅
⋅⋅

=
⋅

= −     (ec. 5) 
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de ec. 4 

 

( ) mmHgmmHgP 10
2

020
=

+
= =1333 N/m2 

Sustituyendo los valores conocidos en la ec. 1 

 

( )
( )( )

( ) 222
7 026661333

005.015.3738314
1099.7

m
N

m
N

mK
Kkmol
mN

k
ms

kmol A −
°

°⋅
⋅

=
⋅

−  

de donde 

 

=Ak 3.487(10-9)
sN

m
⋅

4

         (ec. 6)  

de la ec. 2 se establece la siguiente proporcionalidad 

 

( )
m

sN
m

z
k

005.0

10487.3
4

9

⋅
−

α = ( )
l

gd
sN

m c

⋅⋅
−

µ
α

32
10975.6

23
7  

 

por lo que es función de la naturaleza del componente que fluye, en este caso O2, al 

incluir su viscosidad Aµ  (100°C, 20 mmHg) , siendo los demás parámetros función de la 

geometría del sólido poroso 

 

De la figura 2-32 del Perry(14)  cpC
A 025.0100 =°µ  

 

para el H2 (B), que fluye por los mismos poros que el O2, de acuerdo al enunciado, 

mmHgP 101 = = 1333.5 N/m2,  mmHgP 02 = ,T =25°C= 298.15K y de la ec. 4  

 

( ) mmHgmmHgP 5
2

010
=

+
= =666.5 N/m2 



55 de 364 

Sustituyendo los valores conocidos de la ec. 1 

( )( )
( ) 22 013335.666

005.015.2988314 m
N

m
N

mK
Kkmol
mN

kN B
B −

⋅
⋅

=     

Simplificando la parte numérica de la anterior expresión 

 

( )BB k
m
kmolNN 66829.71 ⋅

=          (ec.7) 

Nótese, que la k  que aparece en la ec. 7 no es la misma que  la k  evaluada en ec. 6 

para A (O2). Por lo que, en ausencia de información respecto a la velocidad de flujo 

difusional para B (NB), sobre la base del análisis realizado con anterioridad y de la ec.2 

aplicada tanto para el componente A y B, se establece 

  

l
gd

z
k

A

cA

⋅µ
α

32

2

     
l

gd
z
k

B

cB

⋅µ
α

32

2

 

 

A

B

B

c

A

c

B

A

l
gd
l

gd

z
k
z
k

µ
µ

µ

µ
α =

⋅

⋅

32

32
2

2

     







=

B

A
AB kk

µ
µ

    (ec.8) 

Se observa, de la ec. 8, que partir de la relación de viscosidad entre ambas sustancias (A 

y B) se puede evaluar el factor que en conjunto con el valor estimado para Ak  permitirá 

determinar NB. 

 

De la figura 2-32 del Perry(14)  cpC
B 009.025 =°µ  

 

Sustituyendo en ec. 8 los valores conocidos, se tiene: 

 

( ) ( )
sN

m
cp
cp

sN
mkB ⋅

=







⋅

= −−
4

9
4

9 10687.9
009.0
025.010487.3  
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Entonces, de la ec. 7 

 

( ) =
⋅

⋅
= −

sN
m

m
kmolNNB

4
9

6 10687.96829.71 ( ) 2
71094.6

ms
kmolB

⋅
−  

 

NB 6.94 (10-7) kmolB/ s m2 

 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA 2: Movimiento Difusivo 

Para determinar que mecanismo de difusión se presenta en la placa para el oxígeno y 

para el hidrógeno, habrá que estimar el número de Knudsen (Kn ) para ambos gases 

λ
pdKn =  

Se requiere calcular λ  para el oxígeno y para el hidrógeno a las condiciones del 

enunciado, para lo cual se emplea la siguiente expresión: 

 

[ ] [ ]m

kmol
kg

sN
mkg

K
Kkmol
mN

m
N
sm

kg

Mg
RT

P c

=



























⋅
⋅

°
°⋅

⋅
⋅=








⋅⋅

=

5.0

22

5.0

12

83142.3

2
2.3

ππ
µλ    (ec.9) 

 

Para el O2 (A), de la ec.9 

 

M=32 kg/ kmol,  mmHgP 201 = = 2666 N/m2, mmHgP 02 = , mmHgP 10= =1333N/m2, T 

=100°C= 373.15°K, cpC
atmA 025.0100

1 =°µ =2.5 (10-5) kg/ m s 

 

( )( ) ( )
( )m

kmol
kg

sN
mkg

K
Kkmol
mN

m
N

sm
kg

A

A
6

5.0

22

5

1045.7
3212

15.3738314
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−

−

=


























⋅
⋅

°
°⋅

⋅
⋅=

π
λ   (ec.10) 
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Para el H2 (B), de la ec. 9 

M=2.02 kg/ kmol, mmHgP 101 = = 1333 N/m2,  mmHgP 02 = , mmHgP 5= =666.5 N/m2, T 

=25°C= 298.15°K, cpC
atmB 009.025

1 =°µ =9 (10-6) kg/ m s 

 

( )( ) ( )
( )m

kmol
kg

sN
mkg

K
Kkmol
mN

m
N

sm
kg

B

B
6
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
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
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









⋅
⋅

°
°⋅

⋅
⋅=

π
λ   (ec.11) 

 

De las ecuaciones 10 y 11, se determina el comportamiento predominante del flujo para 

cada componente, siendo: 

 

( )
( ) 027.0
1045.7
102.0

6

6

== −

−

m
md

Aλ
 < 0.2  difusividad tipo Knudsen 

 

( )
( ) 0104.0
102.19
102.0

6

6

== −

−

m
md

Bλ
 < 0.2  difusividad tipo Knudsen 

 

Evaluada con anterioridad ( ) 2
71099.7

ms
kmolN A

A ⋅
= −  

( )2,1,
,,

AA
efAK

A pp
zRT
D

N −=         (ec.12) 

 

sustituyendo en ec. 12 los parámetros conocidos, se tiene: 

 

( )
( ) ( )

( ) 2
,,

2
7 05.2666

15.3738314005.0
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de donde ( )
s
mD efAK

2
6

,, 1065.4 −=  
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Recuérdese que para un sólido poroso dado, se cumplen la siguiente relación: 

efBK

BK

efAK

AK

D
D

cte
D
D

,,

,

,,

, ==         (ec.13) 

 

Evaluación de DK,i 
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3 



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Combinando las ecs. 13 y 14, se tiene: 
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Nuevamente, de la ec. 13 

 

( )efAK
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efBK D

D
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D ,,
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,, = = ( ) ( ) ( )

s
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Finalmente, de la ec. 12, se obtiene la velocidad de flujo difusional del componente B 

( )

( ) ( )
( ) ( ) 2

6
2

2
5

1073.101333
15.2988314005.0
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NB 1.73 (10-6) kmolB/ s m2 
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NONMENCLATURA 
Capítulo 1. 

SIMBOLO DEFINICIÓN DIMENSIONES 

cba ,,  Máxima longitud de la trayectoria difusional L  

A  Área normal a la dirección del flujo difusional 2L  

c  Concentración 3L
mol

 

d  Diámetro del poro L  

 Operador diferencial Φ  

D  Difusividad o coeficiente de difusión 
θ

2L
 

efD  Difusividad efectiva 
θ

2L
 

miD ,  Difusividad del componente i en la mezcla m 
θ

2L
 

KD  Difusividad de Knudsen 
θ

2L
 

E  Fracción de soluto eliminado Φ  

´´´,, fff  Funciones Φ  

cg  Factor de conversión 2θ⋅
⋅

F
LM

 

J  
Velocidad de A en B en relación a la velocidad 

promedio de la mezcla A+B 
 

k  Una constante empírica 
θ⋅F
L4

 

Ck  
Coeficiente de transferencia de masa convectiva 

(Gurney-Lurie) 
 

∈
k  

Constante de  Boltzman / energía de atracción 

molecular T
1

 

Kn  Número de Knudsen= 
d
λ

 Φ  

l  Longitud, longitud del poro L  

m  Resistencia relativa (Gurney-Lurie)  
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M  Peso molecular 
mol
M

 

n  Número de moles mol  

 Posición relativa (Gurney-Lurie) Φ  

N  Velocidad de flujo difusional 
θ⋅2L

mol
 

p  Presión parcial 2L
F

 

P  Presión  2L
F

 

r Separación molecular durante el choque (nm) L  

 Radio L  

R  Constante universal de los gases 
Tmol
LF
⋅

⋅
 

S  Velocidad de descomposición (fraccionamiento) 
θ2L
M

 

T  Temperatura absoluta (°K) T 

Av  
Volumen molar del componente A líquido a 

temperatura de ebullición normal 
3L  

V  Volumen 3L  

x  
Distancia desde el centro a cualquier punto (Gurney-

Lurie) 
L  

ix  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el líquido mol
mol

 

X  Tiempo relativo (Gurney-Lurie) θ  

iy  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el gas mol
mol

 

Y E=  Cambio incompleto, razón (Gurney-Lurie) Φ  

z  Distancia en dirección z L  

%V Composición expresada como porciento en volumen 
3

3

L
L

 

w%  Composición expresada como porciento en peso 
M
M
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µ  Viscosidad 
θ⋅L
M

 

τ  Tortuosidad de poro  

φ  Factor de asociación del disolvente (Wilke Chang) Φ  

 Diámetro del equipo L  

ρ  Densidad 3L
M

 

θ  Tiempo θ  

λ  Distancia libre promedio entre choques moleculares L  

π  Constante = 3.1416 Φ  

∈  Fracción hueca  Φ  

   

Subíndices   

A ,B  Componentes A, B  

ef  Efectiva  

i  Componente i  

K  Knudsen  

m Multicomponente  

M  Media  

s Superficie del sólido  

0 Inicial (en el tiempo cero)  

1,2 Posiciones 1 y 2  

I , II  Condiciones de referencia I y II   

θ  En el tiempo θ   

∞  Al tiempo infinito, en el equilibrio  

   

Exponentes y  Superíndices  
--- Valor promedio  
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CAPITULO 2 DIFUSION TURBULENTA. TRANSFERENCIA DE MASA. 
 

2.1.  Generalidades 
 

La difusión no está restringida a la transferencia molecular a través de capas 

estacionarias de sólidos o fluidos en reposo o en flujo laminar. También tiene lugar en 

fases fluidas en flujo turbulento. Este hecho recibe el nombre de difusión en régimen 

turbulento 

 

Los coeficientes de transferencia de masa representan una descripción simple de cómo 

ocurre la difusión desde de una interfase dentro de una solución relativamente 

homogénea englobando los efectos causados en la zona laminar, de transición y 

turbulenta. Además son lo suficientemente exactos para correlacionar resultados 

experimentales de las separaciones industriales, proporcionando las bases para el diseño 

de nuevo equipo. Por otra parte, tales coeficientes resultan útiles debido a que describen 

qué tan rápido ocurre una separación; representando un paso más allá de la 

termodinámica, la cual establece el máximo grado de separación posible.  

 

Es común que en la ingeniería se requiera predecir el comportamiento de un sistema 

dado, evitando realizar experimentos tanto como sea posible; por lo es de vital 

importancia el empleo adecuado de la información fruto del trabajo de alguien más, datos 

ya reportados, que ahorran trabajo y sobre todo la inconveniencia del alto costo 

experimental. En general, las analogías ofrecen la ventaja de poder determinar los 

coeficientes en base a información disponible, por lo cual se han de emplear coeficientes 

de transferencia de masa siempre que sea posible. Sin embargo, estos coeficientes son 

rara vez reportados como valores individuales, pero lo son como correlaciones de 

números adimensionales.  

 

2.2. Coeficientes de transferencia de masa, tipo k y F 
 

Existen principalmente dos tipos de coeficientes de transferencia de masa, el tipo F y el 

tipo k, y su empleo depende de las características del sistema en específico. Asimismo 

existen coeficientes de transferencia de masa, tanto tipo F como k, globales e 

individuales, en función de la fuerza impulsora bajo la cual sean descritos. 
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Los coeficientes de transferencia de masa tipo F [moles/ s m2 (moles/tiempo área)] son 

locales o puntuales e instantáneos, y se encuentran definidos mediante las siguientes 

expresiones: 

 
















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−

−
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c
c

N
N

c
c

N
N

z
cD

N
NN

AA

AA

BAA
A

1,

2,

, ln  Æ 



















−

−
=

c
c

N
N

c
c

N
N

F
N
NN

AA

AA

A
A

1,

2,

ln   (ec.2.1) 

 

de donde se observa que  

z
cD

F BA,≈  

 

Existen modelos simplificados que contemplan coeficientes tipo k, siendo de manera 

general 

 

impulsoraFuerza
Nk A≡  

Estas simplificaciones tienen ciertas restricciones en su uso, y son válidas solo en los 

casos en que la velocidad de transferencia de masa es baja y la transferencia sea de A en 

B no transferible o una contradifusión de masa equimolar. 

 

Asimismo existen expresiones para convertir coeficientes de masa tipo k a tipo F; sobre 

esto puede consultarse la Tabla 3.1 Treybal(19) 

 

 

2.3. Analogías  entre transferencia de masa y calor 
 

Las analogías son herramientas útiles para predecir el comportamiento de sistemas para 

los cuales es limitada la cantidad de información disponible. 

 

La tabla 2.1 presenta las relaciones fisicas que representan los grupos adimensionales 

más comunes. 
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Tabla 2.1 Relaciones físicas de grupos adimensionales comunes 

Grupo Significado físico Usado en  

Sherwood= 
velocidad de transferencia de masa 

velocidad de difusión 
Variable dependiente Sh 

Stanton= 
velocidad de transferencia de masa 

velocidad de flujo 
Ocasional variable dependiente  St 

Schmidt= 
difusividad de momentum 

difusividad de masa 

Correlaciones de información de 

gases y líquidos 
Sc 

Lewis= 
difusividad de energía 

difusividad de masa 

Transferencia simultanea de masa 

y calor 
Le 

Prandtl= 
difusividad de momentum 

difusividad de energía 
Transferencia de calor Pr 

Reynolds= 
velocidad de flujo 

velocidad de momentum 
Convección forzada Re 

Péclet= 
velocidad de flujo 

velocidad de difusión 

Correlaciones de información de 

gases y líquidos 
Pe 

 

Los números de Sherwood y Stanton involucran el coeficiente de transferencia de masa 

directamente. Los números de Schmidt, Lewis y Prandtl involucran diferentes tipos de 

difusión; los números de Reynolds y Péclet describen el flujo. La definición exacta de cada 

uno de estos grupos implica un sistema físico específico. 

 

Los coeficientes tipo k pueden ser obtenidos a partir de correlaciones empíricas que 

involucren grupos adimensionales. Muchas de las correlaciones poseen la misma forma 

general, involucrando al número de Sherwood, el cual contiene el coeficiente de 

transferencia de masa. Sobre esto puede consultarse la tabla 3.2  Treybal(19), la tabla 9.3-

2 Cussler(1), entre otros. Asimismo, se han publicado correlaciones, como las que se 

encuentran en la tabla 3.3 Treybal(19), que permiten determinar los coeficientes a través 

del empleo de grupos adimensionales y para diversos arreglos físicos. 

 

Resultados experimentales pueden ser convertidos en coeficiente de transferencia de 

masa. Asimismo, estos coeficientes pueden ser eficazmente organizados como 

correlaciones adimensionales. 
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SECCIÓN DE PROBLEMAS RESUELTOS 

CAPÍTULO 2.  DIFUSIÓN TURBULENTA. TRANSFERENCIA DE MASA. 

 

� PROBLEMA 2.1 
 

ENUNCIADO: 

Calcule el coeficiente de transferencia de masa y el espesor efectivo de la película que se 

esperaría en la absorción de amoníaco contenido en aire por una solución de ácido 

sulfúrico 2N, en una torre de paredes mojadas, en las siguientes condiciones: 

Flujo de aire = 41.4 g/min (sólo aire) 

Presión parcial promedio del amoníaco en el aire = 30.8 mm Hg 

Presión total = 760 mmHg 

Temperatura promedio del gas = 25°C 

Temperatura promedio del líquido = 25°C 

Diámetro de la torre = 1.46 cm 

 

Para la absorción de amoníaco en ácido sulfúrico de esta concentración, la resistencia 

total a la transferencia de masa se encuentra en el gas; la presión parcial del amoníaco en 

la interfase puede despreciarse. 

Nota: Las condiciones corresponden a la corrida 47 de Chambers y Sherwood(1), quienes 

observaron que d/zF =16.6 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Una torre de pared húmeda o mojada es un dispositivo generalmente de sección circular 

(como un tubo) instalado verticalmente en el cual se alimenta una corriente de líquido de 

manera que descienda mojando homogéneamente la pared interior, formando una 

película descendente. En corriente paralela o a contracorriente se alimenta una fase 

gaseosa de manera que se establezca el contacto con la película líquida y entonces se de 

el proceso de transferencia de masa, en este caso, entre ambas fases. 

De la información del enunciado se deduce que el proceso de transferencia de masa 

(absorción gaseosa) se da solo en la fase gaseosa, entre la superficie interfacial y el seno 

de la corriente gaseosa en la cual se encuentra toda la resistencia a la transferencia. En la 
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película líquida no hay transferencia de masa ya que no existe resistencia apreciable. 

Además en la interfase, la concentración del amoníaco es cero. 

El coeficiente de transferencia de masa que se requiere es aquel que corresponda a las 

condiciones dadas en el enunciado. Es decir, en aquel lugar de la torre en el que 

prevalezcan el flujo, las concentraciones, la presión y la temperatura dadas. A otras 

condiciones en la torre, el coeficiente tendrá otro valor. 

El arreglo físico del flujo de las fases y el entorno geométrico establece que se trata de un 

proceso de transferencias de masa en fase gaseosa fluyendo axialmente en un ducto 

circular a través de una sección transversal circular determinada por la superficie 

interfacial líquido-gas. 

La segunda pregunta se refiere concretamente a estimar el espesor de una película de la 

fase gaseosa (película ficticia) que fluyendo en régimen laminar representaría una 

resistencia a la transferencia de masa equivalente a la suma de las resistencias reales a 

la transferencia de masa a través de las zona laminar, la zona de transición y la zona de 

régimen turbulento. 

 

Para estimar el coeficiente de transferencia de 

masa, deberá encontrarse una correlación 

empírica correspondiente a este arreglo físico: 

flujo de gases dentro de ductos circulares. 

En la tabla 3.3 Treybal(19) se localizan dos 

correlaciones que corresponden a diferentes 

valores de los números de Reynolds (Re) y de 

Schmidt (Sc). Por lo tanto, habrá que 

determinar estos valores para decidir cual es la 

correlación apropiada 

Nota: No olvidar que el problema de la 

transferencia de masa está en la fase gaseosa 

y no en la líquida. 

Considérese que A = NH3 y B = aire 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Figura 2.1 Absorción de amoniaco en torre de 
paredes mojadas.
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La verdadera área de la sección transversal al flujo gaseoso no se conoce por no saber el 

espesor de la película de líquido. Entonces se está considerando el diámetro de la torre. 

 

A= ( )( ) ( ) 24222 10674.11046.1
44

mm −− ==
πφπ

 

 

Evaluación del flujo de la corriente gaseosa 

Se tiene como dato del problema el flujo del aire solo, pero se requiere el flujo total de la 

corriente gaseosa a fin de evaluar Re, para lo cual emplearemos relaciones molares 

BA GGG ´´´ +=           (ec.1) 

 

( ) sm
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s
gG B

B 224 1215.4
10674.1
1

1000
1
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min1

min
4.41´ == −    
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A

B

A

B

A
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p
p

n
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=
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B

A

B

A
AA kg
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M
MYY 0248.0

29
03.17
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8.30´ =⋅

−
==      (ec.3) 

 

( )
sm

kgA
sm

kg
kg
kgGYG B

B

A
BAA 22 1022.01215.40248.0´´´ ===  

 

sustituyendo los valores encontrados en ec.1 

sm
kg

sm
kg

sm
kgGGG AB

BA 222 2237.41022.01215.4´´´ =+=+=     (ec.4) 

 

Propiedades de mezcla 

 

0405.0
760

8.30
==

mmHg
mmHgyA    9595.01 =−= AB yy  (mezcla binaria) 
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kmol
kg

kmol
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kgyMM BA
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Para una mezcla gaseosa, la viscosidad de mezcla puede ser definida mediante la 

expresión 

2
1

2
1

2
1

2
1

BBAA

BBBAAA
G

MyMy

MyMy

+

+
=

µµ
µ        (ec.5) 

 

de la figura 2-32 Perry(14) cpCt
atmPNH 011.025

13
=°=

=µ    cpCt
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1 =°=
=µ  

 

sustituyendo en ec. 5 
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Evaluación de la Difusividad de Amoníaco-Aire, BAD ,  

De la Tabla 2.1 Treybal(19)  ( )
s
mD Ct

atmPBA

2
50

1, 1098.1 −°=
= =  

 

corrigiendo por temperatura, el valor encontrado en tablas, de acuerdo a las correlaciones 

de Wilke-Lee 

II

BA

I

BA kTf
T

PDkTf
T

PD















∈

=














∈ 2

3
,

2
3
,       (ec.6) 

 



69 de 364 

donde I (273.15 K, 1atm) y II (298.15 K, 1atm) son las condiciones de referencia y a las 

que se requiere la difusividad, respectivamente 

de la Tabla 2.2 Treybal(19)  

Tabla 2.2  Relación entre la Energía de atracción molecular/ constante de Boltzman.  
 Gas k

∈   (K) 

A NH3 558.3 

B aire 78.6 

 

( )( ) 48.2096.783.558, ==
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=
∈

kkk
BABA °K 
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°
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de la figura 2.5 Treybal 
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sustituyendo en ec. 6 
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Evaluación de grupos adimensionales 
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con estos valores de Re y Sc de la tabla 3.3 del Treybal(19) nos encontramos en el caso de 

movimiento de fluidos dentro de tubos circulares, para gases el número de Sherwood se 

define como 

77.16Re023.0 44.083.0 == ScSh        (ec.9) 
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despejando F de la ec. 10 y sustituyendo los valores conocidos 
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F 1.078 (10-3) kmol / s m2 

 

 

Para la segunda pregunta, se debe encontrar el espesor de una película ficticia gaseosa 

en flujo laminar, en donde se considere se encuentra la resistencia total. 

Reacuérdese que la difusión molecular es el mecanismo que se presenta en sustancias 

en reposo o en flujo laminar, entonces la expresión correspondiente para la velocidad de 

flujo difusional en estado estable es 
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y que el modelo propuesto que incluye los tres mecanismos difusionales (en flujo laminar, 

en la zona de transición y en régimen turbulento) es: 

 



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donde F es el llamado coeficiente de transferencia de masa tipo F. 

Por consiguiente, comparando ambos modelos, puede aceptarse que 

 

F
z
cD BA ≈,  

 

de lo anterior que z representará la longitud de la trayectoria difusional para el caso en 

que únicamente se tratase de difusión molecular. Luego entonces: 

F
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z BA,=       o bien,   
F
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sustituyendo los parámetros conocidos en ec. 11 
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d/ zF 16.77 

 

Lo que corrobora lo observado en la corrida 47 de los investigadores mencionados en el 

enunciado del problema. 



72 de 364 
 

� PROBLEMA 2.2 
 

ENUNCIADO: 

Powell evaporó agua del exterior de cilindros en una corriente de aire que fluía paralela a 

los ejes de los cilindros. La temperatura del aire era 25°C; la presión total, la atmosférica. 

Los resultados están dados por: 

( ) 8.081017.3 ulx
pp

wl
Aw

−=
−

 

En donde   

w = agua evaporada, g/s cm2 

Ap =presión parcial del agua en la corriente de aire, mmHg 

wp =presión vapor de agua a la temperatura de la superficie, mm Hg 

u =velocidad de la corriente de aire, cm/s 

l  = longitud del cilindro, cm 

 

a) Transforme la ecuación a la forma ( )1Reψ=Dj ,  en donde 1Re  es un número de 

Reynolds basado en la longitud del cilindro. 

b) Calcule la rapidez de sublimación de un cilindro de naftaleno de 0.075 m de 

diámetro por 0.60 m de largo (o 3 pulgadas de diámetro por 24 pulgadas de largo) 

en una corriente de dióxido de carbono puro a una velocidad de 6 m/s (20 pies/s) a 

1 atm, 100°C. La presión de vapor del naftaleno a la temperatura superficial puede 

tomarse como 1330 N/m2 (10 mmHg); la difusividad en el dióxido de carbono 

puede considerarse como 5.15(10-6) m2/s a 0°C, 1 atm. Expresar los resultados en 

kg de naftaleno evaporados/h. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema muestra la información que experimentalmente se obtuvo para cuantificar 

la velocidad con la cual se evaporó (transferencia de masa en gases) un líquido desde 

una superficie cilíndrica hacia el seno de una corriente gaseosa fluyendo paralelamente a 

dicha superficie. 

Los investigadores reportan sus resultados a través de una correlación empírica, sin 

especificar los intervalos en los valores de longitudes de cilindros, velocidades de la 

corriente gaseosa, ni concentraciones de dicha corriente. 
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La primera pregunta, concretamente se refiere a la obtención de una correlación empírica 

para estimar coeficientes de transferencia de masa en gases fluyendo paralelamente al 

eje de cilindros con transferencia desde la superficie hacia el seno de la corriente 

gaseosa. Esta correlación deberá obtenerse en función de los grupos adimensionales 

Dj (factor de transferencia de masa) y lRe  (Reynolds en base a la longitud del cilindro); 

pero ante la ausencia de información respecto de intervalos de valores para el número de 

Reynolds y de Schmidt que validarían tal correlación. 

En la segunda pregunta se pretende aplicar la correlación obtenida en la respuesta 

anterior, a fin de determinar la velocidad de sublimación de un cilindro de naftaleno en una 

corriente gaseosa paralela a la superficie cilíndrica. Es decir, una configuración 

geométrica y un arreglo físico como el de los datos de los investigadores mencionados en 

el enunciado del problema. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Observando los términos de la correlación obtenida por Powell (en el enunciado) y las 

definiciones de los mismos, se puede concluir que w  parecería un término de velocidad 

de transferencia de masa ( AN ) si se convierten las unidades a moles, además tomando 

en cuenta que el área del cilindro se encuentra perpendicular (normal) al flujo difusional. 

Además, la diferencia de las presiones ( Aw pp − ) es justamente la fuerza impulsora para 

el proceso. Puede concluirse que tal correlación se puede transformar para que adquiera 

la forma del modelo de velocidad de transferencia de masa en función de un coeficiente 

tipo “ k ”. 

( )2,1, AAGA ppkN −=  

 

A fin de facilitar el manejo de la información aquí presentada conviene que se establezca 

un sistema homogéneo de unidades y realizar las transformaciones pertinentes para tal 

fin, en este caso se empleará el Sistema Internacional de Unidades (S.I.U), así:       

 

L[m]    U[m/s]    NA[ kmol / m2s]   pA [N/m2] 
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Sea:  A= Agua    B= aire 

 
Figura 2.2 Evaporación del agua contenida en cilindro  

situado en corriente paralela a flujo de aire. 
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Para la diferencia de presiones, se tiene 
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( )[ ] ( )[ ]PappmmHgpp AwAw −=−
322.133

1
          (ec. 2) 

de forma análoga se obtiene 
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Reemplazando las expresiones de las ecs. 1,2,3 y 4 en la expresión original encontrada 

experimentalmente, se tiene: 
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Simplificando la parte numérica de la anterior expresión 

( )[ ] ( )2,1,

8.0
910091.2 AAA pp

L
LUN −
⋅

= −       (ec. 5) 

Comparando la expresión encontrada (ec.5) con el modelo de velocidad de transferencia 

de masa en función de un coeficiente tipo “ k ”. 

( )2,1, AAGA ppkN −=          (ec.6) 

  

Se observa que: ( )[ ]
L

ULkG
8.0

910091.2 −=      (ec. 7) 

 

En donde los términos de la ecs. 5 y 7 están expresados en las unidades del S.I.U.  

Ahora bien, una vez unificado el sistema de unidades de la expresión encontrada 

experimentalmente por Powell, se prosigue el desarrollo del problema, atendiendo al 
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primer requerimiento del presente problema y basados en que el objetivo es llegar a una 

expresión del tipo ( )1Reψ=Dj  

De la tabla 3.2 Treybal(19) se obtienen las siguientes expresiones que resultan de utilidad 

para el presente caso 

Número de Reynolds  
µ
ρUL

l =Re                 (ec. 8) 

Número de Stanton  
ρU
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St MBG
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,=      (ec. 9) 

Factor adimensional de transferencia de masa 3
2

ScStj DD =    (ec. 10)  

Número de Schmidt  
BAD

Sc
,ρ

µ
=       (ec.11) 

 

Sustituyendo ec. 9 en ec.10 y a su vez sustituyendo ec.7, se obtiene: 

 

( ) 3
2,

8.08.0
93

2, 10091.2 Sc
U
Mp

L
LUSc

U
Mpk

j MBMBG
D ρρ

−==  

 

simplificando al incluir la definición de Re de la ec. 8 

 

( ) ( ) 3
2

,
9

8.0

8.0

8.0

8.0
3

2,
8.08.0

9 10091.210091.2 ScMpSc
U
Mp

L
LUj MB

MB
D ⋅⋅== −−

µ
µ

ρ
ρ

µ
µ

ρ
 

( ) 2.08.0
8.03

2

,
9 1

Re
1Re10091.2

µρl
lMBD ScMpj ⋅= −  

( ) 2.08.02.03
2

,
9 Re10091.2 −−−− ⋅= µρlMBD ScMpj        (ec. 12) 

  

Como se observa, la ec.12 se asemeja a la expresión deseada ( )1Reψ=Dj , sin embargo 

aun resulta necesario el sustituir todos aquellos factores que resulte posible calcular en 

base al sistema que se trabaja, de A= agua, B= aire. 
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De la ec. 11 se tiene 
BAD

Sc
,ρ

µ
= , por lo cual han de evaluarse los parámetros que incluye 

esta expresión. 

 

De las correlaciones propuestas en la sección 10 del Lange(8), se obtiene la siguiente 

expresión 

[ ] [ ]CtmmHgp OH °+
−=°

235
286.175010765.8log

2
      (ec.13) 

De acuerdo al enunciado del problema la temperatura del aire durante el experimento era 

de 25°C; sin embargo no proporciona información sobre la temperatura de la película del 

agua líquida que se encontraba sobre el cilindro. Sobre esto cabe aclarar que en primera 

instancia se esperaría que la temperatura del agua líquida fuese menor de 25°C debido a 

que el calor latente que requiere dicha agua para evaporarse lo toma principalmente de la 

propia agua, como calor sensible; de ahí que la temperatura del líquido disminuya 

(aproximadamente a 8°C, temperatura de bulbo húmedo del aire seco). Lo anterior se 

puede observar si en una carta psicométrica se localiza inicialmente un punto de 

temperatura de bulbo seco igual a 25°C y 0 % humedad y se sigue la trayectoria de la 

línea de saturación adiabática hasta llegar al punto de saturación que corresponde a una 

temperatura final de equilibrio, o bien, a una temperatura de bulbo húmedo con un valor 

aproximado a 8°C. 

Una vez planteado lo anterior, resulta conveniente evaluar en la ec.13  la presión vapor a 

8°C 

mmHgppp Ct
atmP

o
OHAw 032.88

11, 2
=== °=

=   

 

02, ≅= AA pp    considera que el vapor de agua transferido a la corriente gaseosa es 

constantemente desalojado de la zona de transferencia y sustituido por aire seco nuevo, a 

la velocidad U 

 

( ) mmHgmmHgpPp AB 97.751032.87601,1, =−=−=  

 

( ) mmHgmmHgpPp AB 76007602,2, =−=−=  



78 de 364 
 

 

( )
( ) mmHgmmHg

p
p

pp
p

B

B

BB
MB 98.755

97.751
760ln

97.751760

ln
1,

2,

1,2,
, =

−
=









−
= =  100´788.76 Pa 

 

Evaluando la fracción mol promedio en la corriente gaseosa  

9947.0
760

98.755, ===
P
p

y MB
B  

 

( ) ( )
kmol
kgyMM iiG 942.289947.0102.189947.029 =−+=Σ=  

 

la densidad promedio de la mezcla, será: 

( )

( )
3

2
183.1

15.2988314

942.28101325

m
kg

K
kmolK
Nm

kmol
kg

m
N

RT
MP G

G ==
⋅

=ρ  

 

Dado que la mayor parte de la mezcla gaseosa es aire (99.47 % mol), su viscosidad es 

como la del aire a 25°C 

de la figura 2-32 del Perry(14)  cpCt
atmPaireG 018.025

1 =≅ °=
=µµ  

de la tabla 2.1 Treybal(19)  ( )
s
mDD Ct

atmPAireOHBA

2
59.25

1,, 1058.2
2

−°=
= ==  

 

pero se requiere a 25°C y 1 atm; en este caso debido a la pequeña diferencia entre la 

temperatura a la que se reporta el dato de difusividad y la temperatura a la cual debe 

ajustarse, puede considerarse una expresión simplificada para corregir datos de 

difusividad para gases en base a la expresión de Wilke-Lee, para lo cual se tiene: 

 

II

BA

I

BA

T
PD

T
PD









=








⋅ 2/3

,
2/3

,         (ec.14) 
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Esto significa que 1

,

, ≅








∈









∈

IIBA

IBA

kTf

kTf
 

 

Siendo  I (25.9°C,1atm) y II  (25°C, 1 atm); las condiciones de referencia y las del 

problema, respectivamente.   

Entonces, empleando la ec. 14, se tiene: 

 

( )
( ) ( ) II

BA

I

K
atmD

K

atm
s
m









=

















 −

2/3
,

2/3

2
5

15.298
1

05.299

11058.2
 Æ ( )

s
mD Ct

atmPBA

2
525

1, 1057.2 −°=
= =  

 

El valor del número de Schmidt, de la ec.11, es: 

 

( )

( )
592.0

1057.2183.1

10018.0
2

5
3

3

,

=









==

−

−

s
m

m
kg

ms
kg

D
Sc

BAρ
µ

                             (ec.15) 

Sustituyendo ec.15 en ec.12, así como los valores conocidos, se tiene: 

 

( ) 2.08.02.03
2

,
9 Re10091.2 −−−− ⋅= µρlMBD ScMpj  

 

( )( )( )( ) ( ) ( )( ) 2.02.038.02.03
29 Re03314.010018.0183.1Re592.0942.2876.10078810091.2 −−−−−− == llDj  

 
2.0Re03314.0 −= lDj                        (ec.16) 

 

Dj  
= 2.0Re03314.0 −

l  
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Atendiendo a la pregunta del inciso b), se tiene un caso análogo al estudiado por Powell, 

por lo que se empleará la expresión empírica obtenida en el inciso a); ec. 16 

2.0Re03314.0 −= lDj                Sea:  A= naftaleno,  B= CO2  

( )
s
mD Ct

atmPBA

2
60

1, 1015.5 −°=
= =          Papp o

naftaleno
o
A 1330==  

 
Figura 2.3 Sublimación de cilindro de naftaleno situado en  

corriente paralela a flujo de dioxido de carbono. 

La velocidad o rapidez de sublimación del cilindro de naftaleno (expresada en kg de 

naftaleno evaporados / h) es justamente la velocidad de transferencia de masa para el 

naftaleno (A) en el seno de la corriente gaseosa (dióxido de carbono puro) multiplicada 

por el área transversal o perpendicular a la dirección de la transferencia. Tal área para la 

transferencia deberá considerarse como la de la superficie cilíndrica y no las áreas de los 

extremos del cilindro (superficies circulares). 

Diferente a la expresión obtenida en el incido a) sería la que se aplicara cuando se trate 

de transferencia de masa en flujo gaseosa perpendicular a tales áreas circulares. 

En concreto, en esta situación, el área cilíndrica a utilizar será 

( )( ) 214137.060.0075.0 mmmlds ==⋅⋅= ππ      (ec.17) 

entonces la velocidad de sublimación será 

( )3600sMN
h
kgS AA

A =



         (ec.18) 

Sustituyendo “s” en ec. 18 

( )( )360014137.0 2mMN
h
kgS AA

A =



       (ec.19) 
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calculando la velocidad de transferencia de masa 

 

)( 2,1, AAGA ppkN −=  

 

donde 

Papp AA 13301, =°=  

 

PapA 02, ≅   por tratase de CO2 puro 

 

( ) PaPapPp AB 10019511301013251,1, =−=−=  

 

( ) PaPapPp AB 10132501013252,2, =−=−=  

 

( )
( ) PaPa

p
p

pp
p

B

B

BB
MB 100759

100195
101325ln

100195101325

ln
1,

2,

1,2,
, =

−
=









−
=  

Evaluando la fracción mol promedio de CO2 9944.0
101325
100759, ===

P
p

y MB
B  

Dadas las proporciones naftaleno-CO2 (0.56% mol A- 99.44% mol B), se considerarán los 

valores del CO2 como los de la mezcla 

 

( )

( )
3

2100
1 437.1

15.3738314

44101325
2 m

kg

K
Kkmol

Nm
kmol
kg

m
N

RT
MPCt

atmPCOG =
°

°

==≅ °=
=ρρ  

 

 

de la figura 2-32 del Perry(14)  cpCt
atmPCOG 017.0100

12
=≅ °=

=µµ  

De los datos del problema se cuenta con el valor de la difusividad del sistema Naftaleno-

CO2 a 0°C y 1 atm (5.15(10-6)m2/s), sin embargo se requiere el valor de la difusividad a 
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100°C y 1 atm. A fin de corregir por temperatura se empleará la expresión de Wilke-Lee 

para mezclas gaseosas, para lo cual se tiene: 

    

IIBA

BA

IBA

BA kTf
T
PDkTf

T
PD























∈
⋅=























∈
⋅

,
2/3

,

,
2/3

,       (ec.20) 

Siendo  I (0°C,1atm) y II (100°C, 1 atm) las condiciones de referencia y las del problema, 

respectivamente.   

de la Tabla 2.2 Treybal(19) 

Tabla 2.3  Relación entre la Energía de atracción molecular/ constante de Boltzman.  
 Gas k

∈   (°K) 

B CO2 195.2 

 

El dato de la relación k∈  del naftaleno (C10H8) no viene directamente en las tablas, por lo 

que se emplearan las correlaciones pertinentes que se encuentran anexas a la Tabla 2.2 

Treybal(19), de donde se tiene 

=
∈
K
A

bT21.1           (ec.21) 

donde Tb es la temperatura de ebullición normal, expresada en K 

de la sección 10 del Lange(8), se obtiene la siguiente expresión para el naftaleno (A) 

( ) ( )CtmmHgp A °+
−=°

86.201
71.173301065.7log       (ec.22) 

sustituyendo en la ec.22 el valor de 1 atm, se obtiene  la Tb 

 

( ) ( )Ct °+
−=

86.201
71.173301065.7760log   Æ  CTt b °== 218  

 

de la ec.21 

 

=
∈
K
A ( ) KC °=° 78.26321821.1  
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Continuando con la metodología 

 

( )( ) K
kkk
BABA °==

∈∈
=

∈
91.2262.19578.263,  

 

( ) K
K

kT

I

°
°

=




∈

15.273
91.226
1

=1.20         ( ) K
K

kT

II

°
°

=




∈

15.373
918.226
1

=1.64 

de la figura 2.5 Treybal(19) 

( ) ==














∈

20.1fkTf
I

0.68   ( ) ==














∈

64.1fkTf
II

0.59 

 

sustituyendo en ec. 20 

 

( )
( )

( )
( )

( )
II

BA

I

K
atmD

K

atm
s
m










°
=



















°

−

59.0
15.373

1
68.0

15.273

11015.5
2/3

,
2/3

2
6

 

 

obteniéndose  ( )
s
mD Ct

atmPBA

2
6100

1, 1047.9 −°=
= =           

 

Sustituyendo en ec. 11 

( )

( )
25.1

1047.9437.1

10017.0
2

6
3

3

,

=









==

−

−

s
m

m
kg

ms
kg

D
Sc

BAρ
µ

                           (ec.23) 

de ec. 8  

( )
882.304305

10017.0

437.166.0
Re

3

3

=








==
−

ms
kg
m
kg

s
mm

lu
l µ

ρ
      (ec.24) 
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La evaluación del coeficiente kG se desarrolla a partir de la correlación empírica obtenida 

previamente (ec. 16) 

 
2.0Re03314.0 −= lDj  

 

recordando: 

3
2

.3
2

Sc
u

MpkScStj MBG
DD ⋅

⋅
≡⋅≡

ρ
 

 

por lo tanto 

3
2.2.0Re03314.0 Sc

u
Mpk MBG

l ⋅
⋅

=−

ρ
       (ec.25) 

 

Sustituyendo en ec. 25 los valores conocidos 

 

( ) ( )( )
( ) ( ) 3

2

3
2.0 25.1

/437.1/6
/44100759882.30430503314.0 ⋅

⋅
=−

mkgsm
kmolkgPakG  

       Æ ( )
smPa

kmolkG 2
910446.4

⋅
= −  

Aplicando el valor de este coeficiente encontrado a la expresión general de velocidad 

(ec.6) 

( ) ( ) ( ) ( )
sm

kmolPa
smPa

kmolppkN AAGA 2
6

2
9

2,1, 10913.501330*10446.4 −− =−
⋅

=−=  

 

como se requieren kg naftaleno evaporados/hora, de la ec. 19, se obtiene: 

 

( )3600sMN
h
kgS AA

A =



 = ( ) ( )

h
kgm

h
s

kmol
kg

sm
kmol Anaft 3852.014137.0

1
3600

1
128

10913.5 2
2

6 =−  

 

S 0.3852 KgA/h 

 



85 de 364 

� PROBLEMA 2.3 
 
ENUNCIADO: 
 
Winding y Cheney [Ind. Eng. Chem; 40, 1087 (1948)] pasaron aire a través de un banco 

de varillas de naftaleno. Las varillas tenían sección transversal aerodinámica, colocadas 

escalonadamente en un arreglo en “S”, con el aire fluyendo perpendicularmente a los ejes 

de las varillas. El coeficiente de transferencia de masa fue determinado, midiendo la 

velocidad de sublimación del naftaleno. Para una forma, tamaño y espaciamiento 

particulares de tales varillas, con el aire a 37.8°C (100°F), 1 atm std, los datos pudieron 

correlacionarse con la expresión: 

 

( ) 56.09 ´1058.3 −−= GkG  

 

donde ´G es la masa velocidad, kg/m2s   y Gk  es el coeficiente de transferencia de masa 

en kgmol/ m2s N/m2. Estimar el coeficiente de transferencia de masa que se esperaría 

para la evaporación de agua en una corriente de gas hidrógeno para el mismo arreglo 

geométrico cuando el hidrógeno fluye con una velocidad lineal de 15.25 m/s (50 pies/s) a 

37.8°C (100°F) y una presión total de 2 atm std.  

 

( ) smD atmP
CTAireNaftalenoG

261
8.37, 1003.7 −=
°=− =   ( ) smD atmP

CTHidrógenoAguaG
251

0, 105.7 −=
°=− =  

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 
 
Los coeficientes de transferencia de masa expresados en función de números 

adimensionales son de utilidad cuando se desea predecir el comportamiento de ciertas 

situaciones complejas, sin experimentar y tomar ventaja de las medidas o 

determinaciones hechas por alguien más. 

 

Este problema muestra la información experimental obtenida para determinar el 

coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa del naftaleno en aire; es esto, 

una medida de la velocidad de sublimación del naftaleno. Para ello se reportan los 

resultados mediante una expresión empírica, sin especificar  el intervalo de condiciones 
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de operación en el cual es válida tal correlación; pero en ausencia de más información se 

ha de emplear indistintamente para los propósitos del presente caso. 

 

La pregunta se refiere a la predicción del comportamiento de otro componente situado en 

el mismo arreglo físico pero con otra composición de corrientes. Se pretende aplicar la 

correlación encontrada por los investigadores a fin de determinar el coeficiente de 

transferencia de masa en la evaporación de agua en una corriente de  hidrógeno en el 

mismo arreglo físico que el empleado por los investigadores. 

 

Recuérdese que Dj  es un grupo adimensional de transferencia de masa resultante del 

producto de los números de Stanton (St) y Schmit (Sc), y que a su vez St relaciona el 

coeficiente de transferencia de masa/ velocidad del flujo  y Sc la difusividad de 

momentum/ difusividad de masa. Por lo cual el valor de Dj  es dependiente del arreglo 

físico del sistema y de las condiciones de flujo que se generan. Por lo anterior se sugiere 

encontrar Dj  a fin de poder extrapolar los datos de los investigadores. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA 

 

Dado el mismo arreglo para ambos 

sistemas de flujo, puede considerarse 

que:  

Dj  para aire-naftaleno = Dj  para vapor 

de agua-hidrógeno al mismo número de 

Reynolds. 
 

Figura 2.4  Banco de varillas de naftaleno, arreglo en “S”. 

 

( )Re
3

2

, f
G

ScpMk
j MBGG
D =

⋅⋅⋅
=        (ec.1) 

 
de la ec. 1, se observa que se requiere evaluar el número de Sc para ambos sistemas a 

fin de correlacionar los coeficientes de transferencia de masa de los mismos. 
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de la figura 2-32 del Perry(14) 

 

=°=
=

CT
atmPaire

8.37
1µ 1.87 (10-5)  kg/ m s 

 

=°=
=

CT
atmPH

8.37
12

µ  0.90 (10-5)  kg/ m s 

 

=°=
=

CT
atmPOH

8.37
12

µ 0.95 (10-5)  kg/ m s 

 

de la Tabla 2-5 del Perry(14)  =° °= CT
Aguap 8.37 49.157 mmHg 

 

de la Tabla 2-8 del Perry(14)  CT
Naftalenop °=° 8.37 < 1 mm Hg 

 

Sistema Aire-Naftaleno 

 

A= Naftaleno  B= Aire 

 

En la superficie de las varillas, la presión parcial del naftaleno es la misma que su presión 

vapor, por lo tanto: 

=1,Ap 1 mm Hg  

 

=1,Bp (760-1)mm Hg= 759 mm Hg 

 

En el seno de la corriente gaseosa =2,Ap 0, debido a que la corriente es constantemente 

reemplazada por una nueva. 

 

=2,Bp 760 mm Hg 

 

( ) 2
5

1,

2,

1,2,
, 1001258.1

760
1013255.759

759
760ln

759760

ln
m
N

mmHg
PammHg

p
p
pp

p

B

B

BB
MB ==








−

=












−
=  
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999342.0
760

5.759,
, ===

P
p

y MB
MB    000658.0, =MAy  

 

( ) ( )
kmol
kgMyM iiG 065.2916.128000658.029999342.0 =+=∑=  

( )

( )
3

2
5

139.1
3118314

065.291001325.1

m
kg

K
Kkmol
mN

kmol
kg

m
N

RT
PM

G =
°

⋅
⋅









==ρ  

 

para el Aire-Naftaleno, de los datos del problema      ( ) smD atmP
CTNaftAireG

261
8.37, 1003.7 −=
°=− =  

 

( )

( )
3354.2

1003.7139.1

1087.1
2

6
3

5

=









⋅==
−

−

s
m

m
kg

sm
kg

D
Sc

ABρ
µ

 

 

Sistema Hidrógeno-Vapor de Agua 

 

A= Vapor de agua  B= Hidrógeno   

 

En la superficie de las varillas, la presión parcial del agua es la misma que su presión 

vapor, por lo tanto: 

 

=1,Ap 49.157 mmHg  Æ         =1,Bp (1520-49.157)mm Hg= 1470.843 mm Hg 

 

En el seno de la corriente gaseosa =2,Ap 0, debido a que la corriente es constantemente 

reemplazada por una nueva. 

 

=2,Bp 1520 mm Hg 

 

( ) 2
5

1,

2,

1,2,
, 1099355.1

760
101325287.1495

842.1470
1520ln

843.14701520

ln
m
N

mmHg
PammHg

p
p
pp

p

B

B

BB
MB ==








−

=












−
=  
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98374.0
1520

287.1495,
, ===

P
p

y MB
MB    01626.0, =MAy  

 

( ) ( )
kmol
kgMyM iiG 276.202.1801626.0016.298374.0 =+=∑=  
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para el Hidrógeno-Agua (H2-H2O), de los datos del problema 

 

( ) smD atmP
CTOHHG

251
0, 105.7

22

−=
°=− =  

 

pero se requiere a 2 atm y 37.8°C, por lo que realizando los ajustes pertinentes, se 

obtiene: 
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Flujo de las corrientes gaseosas 
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m
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M
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OHH 2
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Como se mencionó en el planteamiento de la ec. 1, para un mismo valor de Re 

 

OHHNaftAire

dvdG
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además, el valor “d” en la ec. 3 es el mismo para ambos sistemas, por lo que: 

 

( )
( )

sm
kg

sm
kg

sm
kg
m
kg

s
m

vG NaftAire
OHH

NaftAire 2
5

5

3

656.51087.1
109.0

17838.025.15
´

22

=







⋅
⋅









=⋅







= −

−
−

−
− µ

µ
ρ

 

sm
kmol

kmol
kg
sm

kg

M
GG
G

NaftAire 2

2
1946.0

065.29

656.5´
===−  

 

Aplicando la expresión que encontraron los investigadores 
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Sustituyendo en la ec. 5 los parámetros conocidos 
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de la ec. anterior se obtiene 

 

( )8
, 108787.8

22

−
− =OHHGk ( )22 mNsm

kmol  

 

OHHGk 22, −  ( )8108787.8 −  kmol/ m2 s(N/m2) 

 
 
� PROBLEMA 2.4 
 

ENUNCIADO: 

Se va a producir carbonilo de níquel pasando monóxido de carbono en fase gaseosa, 

descendentemente, a través de un lecho de esferas de níquel, 12.5 mm de diámetro. El 

lecho tiene una sección transversal de 0.1 m2 y está empacado de tal forma que hay un 

30% del volumen vacío. El CO puro entra a 50°C, 1 atm, con un flujo de 2(10-3) kmol/s. La 

reacción es: 

( )44 CONiCONi →+  

Para el propósito actual se hacen las siguientes suposiciones. 

1. La reacción es muy rápida, de tal forma que la presión parcial de CO en la 

superficie metálica es esencialmente cero. El carbonilo se forma como gas, el cual 

se difunde tan rápido como se forma desde la superficie metálica hasta la corriente 

de gas. La velocidad de la reacción esta completamente controlada por la rapidez 

de la transferencia de masa del CO desde el gas hasta la superficie metálica y la 

del Ni(CO)4 hasta el gas. 

2. Durante todo el proceso, la temperatura permanece a 50°C y la presión a 1atm. 

3. La viscosidad del gas = 2.4(10-5) kg/ m s y el número de Schmidt= 2.0 durante todo 

el proceso. 

4. El tamaño de las esferas de níquel permanece constante. 

 

Calcular la profundidad requerida del lecho para reducir el contenido de CO del gas hasta 

0.5%. 

 



92 de 364 
 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Se trata de un proceso de reacción química con transferencia de masa del CO, desde el 

seno de la corriente gaseosa hasta la superficie metálica del Ni donde se da la reacción a 

gran velocidad y luego transferencia del Ni(CO)4 formado, que se desprende tan rápido 

como se produce, desde la superficie metálica hacia el seno gaseoso. 

Así pues, se considera que el proceso completo de producción del Ni(CO)4 está 

controlado por el mecanismo de transferencia de masa y no por el de reacción química; 

por lo que la resistencia a la reacción química es despreciable. 

En realidad cualquier reacción química va acompañada de generación o absorción de 

energía térmica y por lo tanto el proceso no es isotérmico, sin embargo en este caso se 

partirá del supuesto de que la temperatura es constante a 50°C. 

La presión dentro del reactor, en verdad no es constante, ya que existe una caída de 

presión en la fase gaseosa debido a la fricción y al impacto contra el lecho de esferas de 

Ni. También debido a que el número de moles gaseosos en la corriente va disminuyendo, 

estequiometricamente cada vez que 4 moles de CO reaccionan, se forma un solo mol de 

Ni(CO)4 , de donde se nota que tres moles desaparecen originando una disminución de 

presión interna. Sin embargo se considerará una presión constante de 1atm. 

La corriente gaseosa inicialmente es puro CO, a la salida del reactor es Ni(CO)4 con solo 

0.5% de CO. Las propiedades físicas de tal corriente estarán variando fuertemente y entre 

ellas está la viscosidad, la densidad y la difusividad. No obstante, se trabajará asumiendo 

que la viscosidad y el número de Schmidt permanecen constantes. 

Finalmente, si el Ni es uno de los reactivos, éste se está consumiendo y las esferas 

metálicas disminuirán su tamaño y variarán de forma, teniendo como consecuencia que el 

espacio hueco fraccional disminuirá, además de representar esto otra causa de mayor 

caída de presión. 

Entonces, bajo las suposiciones establecidas, se trabajará sobre los procesos de 

transferencia de masa que se llevan a cabo en estado inestable. La fuerza impulsora está 

variando en función de la profundidad del lecho de reacción ( z ). En el seno de la 

corriente gaseosa, la fracción mol de CO será 0.1=COy  siendo 0=z  y 005.0=COy  

cuando Zz = . 
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Concretamente se buscará una expresión diferencial que relacione estas variables para 

determinar a qué profundidad (Z ), el contenido de CO en la corriente gaseosa disminuirá 

hasta 005.0=COy . 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Considérese que A=CO y B= Ni(CO)4. A cualquier 

profundidad z , la corriente gaseosa será G  (kmol/ 

m2 s) y tendrá una concentración Ay , fracción mol de 

CO. De los datos del problema y de las 

consideraciones, la concentración del CO en la 

superficie metálica será 0, =iAy  (reacción química 

muy rápida). Por lo tanto el modelo de velocidad de 

transferencia de masa en fase gaseosa será 

















−

−
=

A
A

iA
A

G
A

A

y
N
N

y
N
N

F
N
NN

,
ln                              (ec.1) 

En donde Ay  es variable, el coeficiente de 

transferencia de masa F  (contratransferencia no-

equimolar) también será variable por los cambios tan 

notables en la naturaleza de la corriente gaseosa, y 

por lo tanto AN  también variará. 

 

Por la estequiometría de la reacción se sabe que por cada 4 moles de A que se 

consumen se forma un mol de B; expresado matemáticamente en función de las 

velocidades, se tiene  

BA NN 4−=  o bien,  BA NN =−
4
1

 

AAABAi NNNNNNN
4
3

4
1

=





−+=+=Σ=     Æ  

3
4

4
3 ==

A

AA

N

N
N
N

 

Figura 2.5  Producción de carbonilo 
de níquel en lecho empacado. 
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sustituyendo estas cantidades en la ec.1, se tiene 









−

=


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





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−
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=
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34
4ln

3
4

3
4

0
3
4

ln
3
4

      (ec.2) 

Para definir a AN  en función de las variables Ay  y z  tómese una sección diferencial del 

reactor de altura dz, para la cual se tendrá incrementos de concentración expresada como 

fracción mol (dyA) e incrementos de flujo de la fase gaseosa (dG) 

 

Sea: 

� STM=  superficie de las partículas de níquel, 

normal a la dirección de la transferencia de masa, 

L2. 

� STR=  sección transversal del reactor para el flujo 

de la fase gaseosa, L2. 

 

 

 

 

 

Balance de materia para A (CO) en la sección diferencial 

( )( )AAAA dyydGG
STR
STMNGy ++=






−      (ec.3) 

STRms
kmolG 2⋅

=      masa velocidad molar del flujo gaseoso  

 

0,0 AGG =     masa velocidad molar inicial (CO puro) 

 

STM

CO
A ms

kmolN 2⋅
=    velocidad de transferencia de masa  

 

 

Figura 2.6 Elemento diferencial de 
lecho empacado. 
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Recordar que para lechos fijos de partículas 

( )
p

p d
a ∈−

=
16

             (ec.4) 

donde 

=pa área específica de las partículas en el lecho  

       =(superficie de todas las partículas)/(volumen del lecho empacado) 

pd = diámetro de una esfera para la cual la relación superficie/volumen es la misma que la 

de la partícula en cuestión. 

∈=  fracción hueca volumétrica 

 

( )dzSTR
STMap =   Æ 

STR
STMdzap =⋅      (ec.5) 

 

volumen = ( )( )dzSTR  

 

Sustituyendo en la ec. 3 la relación encontrada (ec.5) a fin de que la expresión sea 

dimensionalmente consistente:  

( )( )AApAA dyydGGdzaNGy ++=−          (ec.6) 

siendo expresada la ec. 6 dimensionalmente como: 

STRSTR

STM

STMSTR ms
kmol

m
m

ms
kmol

ms
kmol

22

2

22 ⋅
=

⋅
−

⋅
 

 

Agrupando términos y desarrollando la ec. 6, se obtiene 

dzaNdGdydGyGdyGyGy pAAAAAA ++++=  

 

0≈AdGdy   ( )AAA yGddGyGdy ⋅≈+  

 

( )ApA yGddzaN ⋅−=  
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( )
dza
yGdN

p

A
A

⋅
−=              (ec.7) 

Sustituyendo ec.7 en ec. 2 

( )

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


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−

=
⋅

−
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G
p

A

y
F

dza
yGd

34
4ln

3
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             (ec.8) 

Nuevamente, de la estequiometría de la reacción, se tiene que: 

Tabla 2.4 Relaciones estequiométricas entre reactantes y productos, expresadas en moles. 

CO consumido Ni(CO)4 formado Moles desaparecidos 

4 moles 1 mol 3 moles 

COn  ( )4CONin  GG −0  

Cantidad de CO consumido en el lecho hasta una profundidad z = ( )GG −03
4

 

Además GG −0  serán los moles gaseosos desaparecidos hasta ese punto. Entonces, 

mediante la clásica “regla de tres” o relaciones y proporciones: 

 
Tabla 2.5 Relaciones estequiométricas entre reactantes y productos 

CO consumido  Moles desaparecidos  Ni(CO)4 formado 

COn
4

 = GG −0

3
 =

( )4

1

CONin
 

 

Cantidad de CO remanente = AGy = CO inicial - CO consumido  

                                                       = ( )GGG −− 00 3
4

   Æ    
Ay

GG
34
0

−
=      (ec.9) 

Cantidad de Ni(CO)4 formado = ( )GG −03
1

 

 

Definiendo la masa velocidad en función de cada componente en base al balance de 

materia 

( ) ( ) 28
3
4

3
128

3
4

3
4´ 00000 






 +−=



 −−=



 −−= GGGGGMGGGG COCO  
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( ) ( ) ( ) ( ) 7.170
3
1

3
17.170

3
1

3
1´ 000 44







 −=



 −=



 −= GGGGMGGG CONiCONi  

 

Flujo total, sustituyendo ec. 9 la expresión anterior 
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simplificando  
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multiplicando ambos miembros de la ec.10 por (yA) y diferenciando: 

A

A
A y

yGGy
340 −

=   ( ) 







−

=⋅
A

A
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340  

 

siendo G0= cte 
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Simplificando la expresión anterior 

( )
( )20 34

4

A

A
A y

dyGyGd
−

=⋅         (ec.11) 

 

sustituyendo la ec.11 en ec. 8 

( ) 







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=
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−
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G
pA

A

y
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dzay
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34
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41

34
4

2
0       (ec.12) 

A fin de evaluar el coeficiente GF , se emplearán las correlaciones empíricas 

correspondientes a flujo de fluidos a través de lechos fijos de partículas, que es el arreglo 

físico en este problema. 
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En la tabla 3.3 Treybal(19), para gases, se presentan tales correlaciones para intervalos de 

valores de  Re y un valor para Sc de 0.6 

Estimación de 
µ

´
Re"

Gd p=  

donde   

=Pd 12.5 (10-3) m     =µ 2.4(10-5) kg/ m s       
( ) ( )

sm
kmol

m
skmolG 2

2
2

3

0 102
1.0

102 −
−

==   

y  sustituyendo la expresión para G´ antes determinada (ec.10) al evaluar el Re, se tiene: 

( ) ( )
( ) [ ]

A

A

y
ms
kg
sm

kgmy
34
75.2034167.495

104.2

102
34
56.1956.47105.12

Re"
2

5

23

−
−==









−

−
= −

−−

  (ec.13) 

La variación del valor del número de Reynolds de acuerdo a la ec. 13, es este problema 

será: 

cuando  yA=1   (z=0)  67.291
)1(34

75.2034167.495Re" =
−

−=  

cuando  yA=0.005 (z=Z)  28.444
)005.0(34

75.2034167.495Re" =
−

−=  

En la tabla 3.3 antes citada, se observa que para Re"  de 90 a 4000 la correlación 

propuesta es: 

575.0Re"06.2 −

∈
== HD jj         (ec.14) 

el número de Sc deberá ser de aproximadamente 0.6. En éste caso, el Sc considerado  es 

de 2.0 para todo el reactor. En ausencia de otra correlación más ajustada al caso, se 

utilizara la expresión antes presentada. 

Por definición, de la tabla 3.2 Treybal(19) 

 

3
2

3
2

Sc
G
FScStj DD ≡≡  Æ   

3
2

Sc

GjF D=      (ec.15) 
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sustituyendo ec. 14 en ec. 15 

3
2

575.0Re"06.2

Sc

GF −

∈
=         (ec.16) 

 

Sustituyendo ec. 9 y ec.13 en ec. 16 
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     (ec.17) 

 

Evaluación de pa  

( ) ( )
( ) 3

2

3 336
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3.01616
m
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−
=

∈−
= −        (ec.18) 

 

Retomando ec. 12 y sustituyendo en ella la ec. 17 y los parámetros conocidos G0=2(10-2) 

kmol/m2 s, Sc= 2, 3.0∈= , 32336 mmap =  
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Separando variables e integrando para los límites z=0 Æ yA=1  y z=Z Æ yA=0.005 
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Por integración numérica de la integral del segundo miembro de la ec.19, se obtiene:  
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4ln34

34
3.102086.24791

005.0

0.1

575.0

=









−

−

















−

−

= ∫
=

=

A

A

y

y
A

A
A

A
A dy

y
y

y
yf     (ec. 20) 

 

Sustituyendo en ec. 19 el valor estimado en la ec.20 

( )( ) 1323.0624.607101768.2 4

0

== −
=

=
∫
Zz

z

dz m Æ mZZdz
Zz

z

1323.00
0

==−=∫
=

=

  (ec. 20) 

 

Z 0.1323 m 

 

Por otro lado, si se prefiere, puede realizarse la integración numérica, teniendo en cuenta 

que el error que se presenta en este método disminuye al aumentar el número de 

incrementos de la variable yA (disminuir el tamaño del incremento).  
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Tabla 2.6 Tabla de valores empleados en la integración numérica de la ec. 19.  

Ay  Ay∆  ( )Ayf  ( )Ayf  
Área parcial 

Ay∆ ( )Ayf⋅
0.005  21096.68   

0.01 0.005 10565.62 15831.15 79.16 

0.02 0.01 5300.24 7932.93 79.33 

0.03 0.01 3545.24 4422.74 44.23 

0.04 0.01 2667.84 3106.54 31.07 

0.05 0.01 2141.47 2404.66 24.05 

0.06 0.01 1790.64 1966.06 19.66 

0.07 0.01 1540.10 1665.37 16.65 

0.08 0.01 1352.25 1446.17 14.46 

0.09 0.01 1206.19 1279.22 12.79 

0.1 0.01 1089.38 1147.78 11.48 

0.2 0.1 565.07 827.23 82.72 

0.4 0.2 307.31 436.19 87.24 

0.5 0.1 258.07 282.69 28.27 

0.7 0.2 206.61 232.34 46.47 

0.9 0.2 184.90 195.75 39.15 

1 0.1 178.80 181.85 18.18 

  Área Total = 634.90 
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Figura 2.7 Representación gráfica de la integración numérica de la ec.19 
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Este valor presenta una variación del 4.3% respecto al evaluado analíticamente, siendo 

en este caso de la ec. 19 

( )( ) 1382.09.634101768.2 4

0

=== −
=

=
∫ Zdz
Zz

z

m 

Z 0.1382 m 
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NONMENCLATURA 
Capítulo 2. 

SIMBOLO DEFINICIÓN DIMENSIONES 

pa  Superficie específica de empaque, área/volumen 
3

2

L
L

 

A  Superficie o área de transferencia de masa 2L  

c  Concentración 3L
mol

 

D  Difusividad o coeficiente de difusión 
θ

2L
 

d  Diámetro de columna L  

 Operador diferencial Φ  

pd  Diámetro promedio de partícula L  

´´´,, fff  Funciones Φ  

F  Coeficiente de transferencia de masa tipo F 
θ⋅2L

mol
 

G  Masa velocidad molar de la fase gaseosa 
θ⋅2L

mol
 

´G  Masa velocidad de la fase gaseosa 
θ⋅2L

M
 

h  Altura L  

Dj  Factor de transferencia de masa, adimensional Φ  

Hj  Factor de transferencia de calor, adimensional Φ  

k  
Coeficiente individual tipo k de transferencia de 

masa iónconcentracL
mol

∆⋅⋅θ2

∈
k  

Constante de  Boltzman / energía de atracción 

molecular T
1

 

l  Longitud, distancia L  

Le  Número de Lewis Φ  

M  Peso molecular 
mol
M

 

n  Numero de moles mol  
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N  Velocidad de flujo difusional 
θ2L

mol
 

p  Presión parcial 2L
F

 

op  Presión de vapor 2L
F

 

P  Presión  2L
F

 

r Separación molecular durante el choque (nm) L  

Pr  Número de Prantl Φ  

Pe  Número de Péclet Φ  

R  Constante universal de los gases 
Tmol
LF
⋅
⋅

 

Re  Número de Reynolds 
µ
ρlu

=  Φ  

Re"  
Numero de Reynolds para el flujo en lechos 

granulados 
Φ  

s  Área cilíndrica para la transferencia de masa 2L  

S  Velocidad de sublimación 
θ
M

 

Sc  Número de Schmidt 
ABD⋅

=
ρ
µ

 Φ  

Sh  Número de Sherwood 
ABDc
lF

⋅
⋅

=  Φ  

St  Número de Stanton 
uc
F

Sc
Sh

⋅
=

⋅
=

Re
 Φ  

t  Temperatura (°C) T 

T  Temperatura absoluta (°K)  T 

bT  Punto de ebullición normal T 

u  Velocidad lineal 
θ
L

 

V  Volumen 3L  
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ix  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el líquido mol
mol

 

X  Relación molar en la fase líquida 
ANo

A

mol
mol

_

 

´X  Relación másica en la fase líquida 
ANo

A

M
M

_

 

iy  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el gas mol
mol

 

Y  Relación molar en la fase gaseosa 
ANo

A

mol
mol

_

 

´Y  Relación másica en la fase gaseosa 
ANo

A

M
M

_

 

z  Distancia en dirección z L  

 Longitud del camino de difusión L  

Fz  Espesor efectivo de película L  

Z  Altura de la sección empacada  L  

µ  Viscosidad 
θ⋅L
M

 

ρ  Densidad 3L
M

 

∈  
Volumen vació fraccionario en un lecho empacado 

seco 3

3

L
L

 

π  Constante = 3.1416 Φ  

φ  Diámetro del equipo L  

   

Subíndices   

A ,B Componentes  A, B  

D  Referido a difusividad, DSt   

G Fase gaseosa  

i  Componente i  

l  Referido a longitud, lRe   

L Fase líquida  
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M  Media  

o Orificio  

0 Inicial  

1, 2  
Posiciones 1 y 2, inicio y fin de la trayectoria de la 

difusión 
 

I , II  Condiciones de referencia I y II   

   

Exponentes   
--- Valor promedio  
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CAPITULO 3 TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL  
 

3.1. Generalidades 
 

El material analizado en el presente capitulo es una sólida alternativa para estudiar la 

difusión a través de la interfase; siendo una herramienta útil para los ingenieros químicos 

ya que los modelos que involucran coeficiente de transferencia de masa son básicos para 

el análisis y diseño de procesos industriales de separación. 

 

El empleo de coeficientes de transferencia de masa es usado para la transferencia a 

través de los límites de fase, asumiendo que los cambios significativos de concentración 

ocurren solamente cerca de estos límites y que las fases lejos de estos límites se 

encuentran perfectamente mezcladas. La velocidad de transferencia de materia a través 

de la superficie interfacial controlará el grado de equilibrio de las fases. Se emplean 

coeficientes de transferencia de masa como un camino fácil para describir cómo ocurre la 

transferencia desde o hacia una interfase dentro de una solución relativamente 

homogénea. 

 

Las condiciones hidrodinámicas de cada fase y las difusividades de soluto se combinan 

para dar ciertos coeficientes de velocidad de transferencia de materia dentro de las dos 

fases (k o F). Los coeficientes de transferencia de materia se definen en función de la 

velocidad de transferencia de un componente A a través de la interfase (NA), que tiene 

dimensiones de moles por unidad de tiempo y por unidad de área interfacial. 

 

Generalmente la presión parcial interfacial y la concentración de A no son medibles 

fácilmente en un aparato de separación; por tanto, es normalmente más conveniente 

definir y trabajar en función de coeficientes globales de transferencia de materia. 

 

Los coeficientes globales incluyen las contribuciones de los dos coeficientes individuales 

(en cada una de las dos fases en contacto) y los coeficientes individuales están 

relacionados a las condiciones hidrodinámicas y difusividades del soluto en sus 

respectivas fases. Son los coeficientes globales los que se utilizan con mayor facilidad en 

el diseño y análisis del aparato de separación, pero es para los coeficientes individuales 

para los que existen mejores correlaciones.  
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Un valor elevado en la pendiente promedio de la curva de equilibrio denota una baja 

solubilidad en la fase líquida y tiende a hacer que el proceso de transferencia de masa 

sea controlado por la fase líquida (KL≅ kL), mientras que un valor bajo de la pendiente 

(elevada solubilidad en el líquido) tiende a hacer que el proceso de transferencia de masa 

sea controlado por la fase gaseosa (KG ≅ kG). 

 

3.2. Balances de Materia y Energía 
 

3.2.1 Línea operante 
 

El balance de materia para un proceso dado define lo que se conoce como la “línea 

operante del proceso” que permite determinar la historia de la variación de las 

concentraciones en el equipo. A continuación se presentan los balances resultantes en 

estado estacionario, de los arreglos de flujo más comunes: 

 

a) Flujo en Contracorriente 

 ´´´´´´´´ 1221 XRYEXRYE SSSS +=+  

 

( ) ( )´´´´´´ 2121 XXRYYE SS −=−  

 

( )
( )´´

´´
´
´

21

21

XX
YY

E
R

S

S

−
−

=          (ec. 3.1) 

Figura 3.1 Proceso con flujos a contracorriente 

 

b) Flujo en Paralelo 

22111 ´´´´´´´´ XRYEXRYE SSS +=+  

 

( ) ( )1221 ´´´´´´ XXRYYE SS −=−  

 

( )
( )21

21

´´
´´

´
´

XX
YY

E
R
S

S

−
−

=−       (ec. 3.2) 

Figura 3.2  Proceso con flujos en paralelo 
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c) Flujo Cruzado en Cascada 

 

Los balances en este caso son una repetición de los de una sola etapa revisados para 

flujo en paralelo. 

 

 
Figura 3.3  Proceso con flujo a contracorriente en cascada 

 

( )
( )Np

Np

S

S

XX
YY

E
R

´´
´´

´
´

0

11

−
−

= +                    (ec. 3.3) 

 

3.2.2. Línea de Fuerzas Impulsoras 
 

En el equilibrio las velocidades en ambos sentidos se igualan y de acuerdo a la teoría de 

Lewis, si en la interfase no hay resistencia a la transferencia, considerando una fase 

líquida y una gaseosa:  NA,G=NA,L. 

 

( ) ( )LAiAxiAGAy xxkyyk ,,,, −=−        (ec.3.4) 

 

iALA

iAGA

y

x

xx
yy

k
k

,,

,,

−
−

=−          (ec.3.5) 

 

La ec. 3.5 representa la ecuación de línea de fuerzas impulsoras en términos de 

coeficientes tipo k (medida de la tendencia al equilibrio). Un valor grande en la pendiente 

m=–kx/ky denota una baja resistencia a la transferencia de masa en la fase líquida. 

 

La relación kx/ky representa la relación de la resistencia en la fase gaseosa a la resistencia 

en la fase líquida. 
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P

Línea
 Operante

Línea de
 Equilibrio

Línea de Fuerzas 
Impulsoras

x xi

yi
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y
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Figura 1.4 Representación gráfica de línea de fuerzas impulsoras. 

 

Se pueden emplear fuerzas impulsoras globales con un coeficiente global de transferencia 

de masa y valores al equilibrio. 

 

Recuérdese que la ec. 3.4 también puede ser expresada en términos de: 

 

( ) ( ) ( )AAxAAyAAGA xxKyyKppKN ∗∗∗ −=−=−=  

 

Por otra parte, si no se pueden emplear coeficientes tipo K se emplean los tipo F cuyas 

expresiones son más complejas: 

 

















−

−
=

















−

−
=

iA
A

LA
A

L
A

GA
A

iA
A

G
A

A

x
N
N

x
N
N

F
N
N

y
N
N

y
N
N

F
N
NN

,

,

,

,
lnln     (ec.3.6) 

 

















−

−
=

















−

−
=

∗

∗

A
A

LA
A

OL
A

GA
A
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A

OG
A

x
N
N

x
N
N

F
N
N

y
N
N

y
N
N

F
N
NN

,

,

lnln     (ec.3.7) 



111 de 364 

Siendo definida la ecuación de línea de fuerzas impulsoras para coeficientes tipo F, como: 

 

G
L
F

F

iA
A

LA
A

GA
A

iA
A

y
N
N

x
N
N

y
N
N

y
N
N

















−

−
=

−

−

,

,

,

,
       (ec.3.8) 

 

3.2.3. Coeficientes globales en función de los individuales 
 

Coeficientes tipo k 

 

xyy k
m

kK
+=

11
         (ec.3.9) 

 

xyx kkmK
111

+
⋅

=          (ec.3.10) 

 

si la pendiente m  (de la línea de equilibrio) tiende a ser pequeña, entonces se dice que: 

 

 
yy kK

11
≅  

 

Coeficientes tipo F 
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las ecs. 3.8 y 3.9 se simplifican para los caso de difusión de un solo componente (ecs. 

3.13 y 3.14) y contradifusión equimolar (ecs. 3.15 y 3.16). 

 









−

−
−

⋅+=
−

L
A

G
A

OG
A

F
N

GA

LAF
N

F
N

e
y
x

mee 1
1
1

,

,       (ec. 3.13) 
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


−

−
−

⋅= 1
1
11

,

,       (ec. 3.14) 

 

LGOG F
m

FF
+=

11
         (ec. 3.15) 

 

LGOL FmFF
111

+=          (ec. 3.16) 

 
3.3. Determinación del número de etapas  teóricas 
 

3.3.1. Método de McCabe-Thiele 
 

Es un método que permite estimar gráficamente el número de etapas en una operación 

dada a partir de la curva de equilibrio del sistema y de la línea operante del proceso, 

resultado del balance de materia. El método de McCabe-Thiele es empleado 

frecuentemente debido a su versatilidad ya que no tiene restricciones y puede ser 

empleado sin importar la tendencia tanto de la curva de equilibrio como de la línea 

operante 

 

Metodología. 

Una vez que se cuenta tanto con la curva de equilibrio como con la línea operante 

(segmento A-B) 

 

1) Desde el punto A traza una vertical hasta que se intercepte la curva de equilibrio 

(punto C) 

2) Desde el punto C trazar una horizontal hasta que se intercepte con la línea 

operante (punto D) 
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3) Partiendo de D trazar una vertical hasta interceptar nuevamente la curva de 

equilibrio (punto E). 

4) Repetir los pasos 2) – 3) hasta que el último triángulo formado contenga el último 

segmento de la línea operante 

5) El número de etapas se ha de contabilizar numerando los triángulos formados, en 

este caso se tienen 2 más un  segmento comprendido entre FB. La fracción de 

esta etapa se contabilizara relacionando el cambio que habría de esperarse para 

una etapa ideal completa (segmento FG) y el cambio que se tiene (segmento FB), 

estando la fracción dada por FB/FG = x/X ≅ 0.13 en este ejemplo. Siendo por tanto 

2.13 el número de etapas ideales necesarias para llevar a cabo la separación que 

plantean los extremos A-B de la línea operante. 

 

equilibrio

operante

2

x,2 ,  y,2

x,1 , y,1

1

B

A

DC

E F

X

x

G
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0

20

40
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80

100

120
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x

y

 
Figura 3.5 Determinación del número de etapas teóricas mediante el método gráfico  

de Mc. Cabe-Thiele 

 

 

*Nota. No importa en que extremo de la curva A-B se inicie el trazado del método, 

iniciando en el punto A o en el B se obtendría el mismo número de etapas. 
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3.3.2. Ecuaciones de Kremser-Brown - Souders 
 

Estas soluciones numéricas con su respectiva interpretación gráfica resultan válidas para 

soluciones diluidas y pueden ser empleadas siempre y cuando se cumplan las siguientes 

condiciones: 

 

� Se tenga una curva de equilibrio recta desde el origen 

� La línea operante sea recta 

 

Las ecs. de Kremser-Brown-Souders son: 

 

Para la transferencia de R a E (desorción de R) 

 

Si   A≠1  

( )

























+−
−

−

=
+

+

A

AA

m
Y

X

m
Y

X

N
p

p

p

N
N

N

p 1log

1log
1

1
0

   (ec. 3.17) 

 

Si  A=1  

m
Y

X

XX
N

p

P

p

N
N

N
p

1

0

+−

−
=       (ec. 3.18) 

 

Para la transferencia de E a R (absorción en R) 

 

A≠1  ( )A
AAmXY

mXY

N
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p log

111log
01
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

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+


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
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−

−
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     (ec. 3.19) 

 

Si  A=1  
01

11

mXY

YY
N pN
p −

−
=

+
      (ec. 3.20) 
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En las ecs. 3.17 – 3.20 la letra “R” representa a la fase gaseosa y “E” a la fase líquida, 

siendo Y y X sus respectivas concentraciones. En tanto “A” es definida como factor de 

absorción, siendo su inverso (S= 1/A) el factor de desorción. 

 

Por definición:   
S

S

mE
RA =   y  

X
Ym =  en el equilibrio 

 

*Nota. Sobre esto consultese la figura 5.16 Treybal(19), con su respectivo marco teórico. 

 

3.4. Altura de lecho empacado. 
 

La determinación de la altura de un lecho empacado en equipos de este tipo (operación 

de contacto continuo de las fases gaseosa y líquida con flujos en contracorriente) se 

puede realizar mediante los conceptos de números y alturas de unidades de transferencia 

de masa. Esto es: 

 

tGtG HNZ ⋅=  

tLtL HNZ ⋅=  

tOGtOG HNZ ⋅=  

tOLtOL HNZ ⋅=  

La selección de la expresión conveniente depende de la información que se tenga, para la 

fase gaseosa o para la fase líquida. También depende de los coeficientes de transferencia 

de masa, ya sean los individuales o los globales. 

 

Este tema se verá más a detalle en la sección de diseño de torres empacadas del capítulo 

4 del presente trabajo. 

 

3.5. Eficiencia de etapa 

 
Dentro de una etapa simple, el contacto entre dos fases es continuo para el tiempo en que 

entran a la etapa hasta que la dejan. Hasta ahora el análisis de la transferencia de masa 

por contacto en etapas siempre ha dependido de una enorme consideración: que las dos 

corrientes dejan la etapa con sus concentraciones en equilibrio. Para cualquier aparato de 
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separación real será necesario corregir un análisis basado en el equilibrio de los 

productos para tener en cuenta los efectos de arrastre, mezclado y limitaciones de la 

transferencia de masa y calor.  

 

La definición de eficiencia permite describir qué tan cerca se encuentra una etapa del 

equilibrio. La descripción más común para la eficiencia de una etapa, es la denominada 

eficiencia de Murphree (EM), la cual se basa en las composiciones de una fase o de la otra 

fase en la separación. De esta manera EM es una medida del cambio de composición que 

tiene lugar en una fase en proporción con el que tendría lugar si se alcanzase el equilibrio 

con la composición real de salida de la otra fase. 

 

Eficiencia en términos de cada fase, según Murphree 

 

( )
1

12

yy
yyE GM −

−
= ∗   ( )

1

12

xx
xxE LM −

−
= ∗     (ecs. 3.21 y 3.22) 

 

3.6. Eficiencia Puntual 
 

La eficiencia puntual se refiere a un simple punto o lugar en la etapa real. En este punto, 

el modelo visualiza una simple corriente de gas burbujeando ascendentemente a través 

del líquido; la masa es transferida ente el gas y el líquido conforme ascienden las 

burbujas. El cambio cuantitativo del componente en la burbuja de gas será igual a la 

transferencia a través de la interfase para un intervalo de tiempo específico. 

 

Si la cantidad total de gas no cambia, como seria en el caso de contradifusión equimolar o 

en gases diluidos, se obtiene una expresión en donde la eficiencia puntual es una función 

exponencial del coeficiente de transferencia de masa, el área interfacial, y la masa 

velocidad molar del gas.  

 

G
aK My

eE
−

−=1                 (ecs. 3.23) 
 

Sin embargo, la utilidad de la eficiencia puntual es limitada debido a la dificultad de 

evaluar composiciones puntuales.  
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SECCIÓN DE PROBLEMAS RESUELTOS 

CAPÍTULO 3.  TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL 

 
� PROBLEMA 3.1 
 
ENUNCIADO: 

Se desea absorber el 95% de la acetona contenida en una mezcla gaseosa acetona-aire 

con 2% en moles de acetona, en una torre de platos con borboteadores con agua a 

contracorriente empleando un 20% en exceso de la cantidad mínima de agua. La mezcla 

gaseosa se alimenta a razón de 1000 lb/h y el agua pura se introduce por el domo de la 

torre. Encontrar el número de etapas de equilibrio requeridas para ésta separación. La 

torre opera a 80°F y 1 atm. La relación de equilibrio es y=2.53x, donde “x” y “y” son las 

fracciones mol de la acetona en las fases liquida y gaseosa respectivamente. 

 

Utilice un método gráfico y un método analítico para determinar el número de etapas 

teóricas. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema plantea la recuperación en solución líquida de acetona contenida en una 

mezcla aire-acetona, mediante el proceso de absorción, empleando una torre de platos 

con borboteadotes. 

En un equipo de absorción una mezcla de gases fluye desde el fondo de la columna, un 

líquido entra por la parte superior del equipo y absorbe uno o más componentes del gas 

de manera selectiva; obteniéndose una solución de estos en el líquido. Esta operación 

requiere la transferencia de masa de una sustancia de la corriente gaseosa al líquido. 

 

El método de McCabe Thiele es un método gráfico conveniente para la determinación del 

número de etapas teóricas requeridas. Este método requiere el trazo de la línea operante 

del proceso y de la curva de equilibrio que rige al mismo. 

 

Por otra parte, las ecs. de Kremser-Brown-Souders representan uno de los métodos 

analíticos más empleados debido a su simplicidad. Pueden emplearse las ecs. 

directamente o las gráficas que las representan. 
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Para la resolución de este problema, se considera que la acetona es el único componente 

transferible. Por lo tanto, los flujos de agua y aire libres de acetona permanecen 

constantes (flujos de no transferibles). Conviene entonces, el realizar los balances de 

materia del proceso en función de flujos de no transferibles, ya que esto permitirá que la 

línea operante del proceso sea recta y se facilite su manejo para el método gráfico. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

 Sea:   A= acetona  ,    B= aire      ,     C= agua 

LS= Flujo líquido de no transferibles, agua libre 

de acetona 

GS= Flujo gaseoso de no transferibles, aire libre 

de acetona 

ABSORBEDOR 

Balance de materia para A en función de flujos 

de no transferibles 

110 YGXLYGXL SNpSNpSS +=+ +  

  

( ) ( )011 XXLYYG NpSNpS −=−+  

 

0

11

XX
YY

G
L

Np

Np

S

S

−

−
= +                                    (ec.1)      

   
 
 

 

La ec.1 representa la ecuación de la línea operante del absorbedor, siendo el resultado 

del balance de materia en el mismo, donde: 

 

  Y= moles A/ moles B   X= moles A/ moles C   

LS= moles C / h   GS= moles B/  h 

Figura 3.6 Abosrción de acetona en columna
de platos con borboteadores 
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02.01 =+Npy   ( )
B

A
Np mol

molY 2
1 100408.2

02.01
02.0 −

+ =
−

=  

 

00 =x    00 =X  

 
Se desea recuperar el 95% de la acetona del flujo gaseoso, por lo cual queda remanente 

en éste el 5% restante. 

 

( ) ( ) ( )
B

A

B

A

mol
mol

mol
molY 32

1 100204.105.0100408.2 −− ==    

 

( )
( ) ( )3

3

3

1

1
1 1001936.1
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1
−

−

−

=
+

=
+

=
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Yy  

 

sustituyendo en la ec.1 los valores conocidos, se tiene: 

 

( ) ( )[ ]

[ ]
C

A
Np

B

A

S

S

mol
molX

mol
mol

G
L

0

100204.1100408.2 32

−
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=
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      (ec.2) 

 

A fin de determinar el flujo de circulación del agua, primero debe estimarse el flujo mínimo 

del mismo. Esto implica que en la ecuación de la línea operante la relación (LS/GS) sea 

mínima; de la ec. 2 se observa que para un valor constante de GS la relación LS/GS se 

hace mínima para un valor máximo de XNp. 

 

( ) ( )[ ]

[ ]
C

A
MáxNp

B

A

MínS

S

mol
molX

mol
mol

G
L

0

100204.1100408.2

,

32

−

−
=








−−

     (ec.3) 

En este problema, y cada vez que se cuente con la ec. de la curva de equilibrio, se puede 

proceder de dos maneras a fin de determinar el valor máximo de XNp. 
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a) Método gráfico. Requiere el trazo de la curva de equilibrio ubicando en ella las 

coordenadas (X0 ,Y1),  trazándose desde este punto una recta con pendiente mínima 

posible que terminará en una ordenada YNp+1=2.0408(10-2).  Esta recta será, de 

acuerdo a la geometría de la curva de equilibrio, una tangente a ella que definirá el 

valor máximo para XNp. 

 

b) Método Analítico. Se emplea la ecuación de la curva de equilibrio. Recuérdese que 

por definición la línea operante tendrá un valor de pendiente mínima (LS/GS)Mín para 

XNp,Máx; es decir, para aquel valor de XNp que corresponda al equilibrio de YNp+1. 

 

El siguiente procedimiento corresponde al método analítico, ya que representa menor 

incertidumbre respecto al gráfico. 

 

De la ecuación de la línea operante, se establece: 

xy 53.2=   Æ  
X
XY

53.11
53.2

−
=      (ec.4) 

Y
YX

53.153.2 +
=     (ec.5) 

sustituyendo YNp+1 en la ec. 5, se tiene: 
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de la ec. 3 
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sustituyendo la relación encontrada en la ec. 2 

 

( ) ( )[ ]

[ ]
C

A
Np

B

A

mol
molX

mol
mol

0

100204.1100408.2
92.2
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   Æ ( )
C

A
Np mol

molX 31064.6 −=             (ec.6) 

Con objeto de atender al requerimiento del problema, la determinación del número de 

etapas teóricas, puede procederse de las siguientes formas: 

a) Gráficamente mediante el método de McCabe –Thiele. 

 

b) Analíticamente empleando las ecuaciones de Kremser para absorción, ya que se 

cumplen las condiciones para emplear dichas ecuaciones, es decir, la línea 

operante es recta y la de equilibrio es recta desde el origen (forma y=mx). 

 

A continuación se presenta el método gráfico, que emplea la curva de equilibrio y la línea 

operante. 

 

Trazo de la curva de equilibrio. 

 

Mediante el empleo de la ec.4 se obtienen los siguientes datos de equilibrio: 

 

Tabla 3.1 Distribución al equilibrio de la acetona (A) en aire (B)  y en agua (C), a 80°F y 1 atm. 

X           (molA/molC) 0 0.001 0.002 0.003 0.004 0.005 0.006 0.007 0.008 0.009 

Y(103)   (molA/molB) 0 0.00253 0.00508 0.00762 0.01018 0.01275 0.01532 0.01790 0.02049 0.02309

 

Con los datos de la anterior tabla se traza la curva de equilibrio junto con la línea operante 

del absorbedor (ec.6) 
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Figura 3.7 Determinación del número de etapas teóricas requeridas en el absorbedor mediante el 
método gráfico de Mc. Cabe-Thiele, a 80°F y 1 atm. 

 

Empleando el método de McCabe-Thiele, figura 3.7, se obtiene el número de etapas 

teóricas necesarias para llevar a cabo la operación de separación en el absorbedor. 

 

NP=  9 etapas teóricas o ideales 

 

Np 9 etapas teóricas 

 

Ahora bien; si se desean emplear las ecuaciones de Kremser, se tiene la siguiente 

expresión: 

 

S

S

mG
LA = = factor de absorción  ==

5653.2
92.2A 1.13827 

Nótese que el valor de la pendiente empleada es el de la curva de equilibrio expresada en 

términos de relaciones molares (X,Y). 
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NP=  9.2375 etapas teóricas 

 

Np 9.2375 etapas teóricas 

 

Como se observa, al emplear el método gráfico de McCabe-Thiele para determinar el 

número de etapas teóricas se obtuvieron 9 etapas y al utilizar las ecs. de Kremser se 

tienen 9.2375 etapas teóricas. En general siempre se elige el mayor número de estos 

valores con objeto de asegurar un margen adecuado de operación –recuérdese que  

ambos resultados se verán afectados al incluir la eficienca de la etapa-. 

 

 

� PROBLEMA 3.2 
 
ENUNCIADO: 

Una mezcla de acetona y aire, conteniendo 85% en volumen de aire, se va a despojar del 

95% de su contenido de acetona por contacto a contracorriente con una corriente de agua 

en una columna de platos con borboteadores. La columna opera a 68°F y 1 atm de 

presión. Se espera una eficiencia global de platos del 30%. Los datos de equilibrio para 

acetona-agua a 20°C son: 

 
Tabla 3.2 Distribución al equilibrio de la acetona en aire  y en agua, a 20°C (68°F) y 1 atm. 

% en mol de acetona en el líquido 3.33 7.2 11.7 17.1 

Presión parcial de la acetona en el gas, mmHg 30 62.8 85.4 103 

 

Calcular: 

a) El valor mínimo L/G (moles agua/ mol aire) 

b) El número de platos reales requeridos, para un valor de L/G de 1.25 el mínimo. 

c) La concentración de acetona en el licor a la salida. 
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Figura 3.8 Abosrción de acetona en columna
de platos con borboteadores 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

En este problema, se requiere despojar una mezcla gaseosa acetona-aire de su contenido 

de acetona mediante una operación de absorción. 

Los problemas hasta aquí tratados consideran que las fases dejan la etapa en equilibrio al 

evaluar el número de etapas teóricas; lo cual implicaría que el equipo esta trabajando con 

una eficiencia del 100%. No obstante, esta consideración no es del todo acertada y se 

requiere el introducir el concepto de eficiencia que permite el determinar la cantidad de 

platos reales (físicos) que se requerirán para lograr la separación deseada, teniendo en 

consideración todos aquellos aspectos hidrodinámicos que no permiten que se alcance el 

equilibrio en cada etapa. 

Se considera que la acetona es el único componente transferible y que el sistema se 

comporta idealmente. 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Sea  A= acetona B= aire  C= agua 

LS= Flujo líquido de no transferibles, agua libre 

de acetona 

GS= Flujo gaseoso de no transferibles, aire libre 

de acetona 

ABSORBEDOR 

Balance de materia para A en función de flujos 

de no transferibles 

110 YGXLYGXL SNpSNpSS +=+ +  

  

( ) ( )011 XXLYYG NpSNpS −=−+  

 

0

11

XX
YY

G
L

Np

Np

S

S

−

−
= +                        (ec.1)     
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La ec.1 representa la ecuación de la línea operante del absorbedor, siendo el resultado 

del balance de materia en el mismo, donde: 

 

Y= moles A/ moles B   X= moles A/ moles C 

 

LS= moles C / tiempo   GS= moles B/  tiempo 

 

Recuérdese que para gases ideales  %mol=%volumen. Por lo cual, tomando como base 

para la corriente gaseosa un flujo de 100 moles/h, se establece: 

 

B

A
Np mol

molY 17647.0
15.01

15.0
1 =

−
=+    

C

A

mol
molX 00 =  

Se desea recuperar el 95% del contenido de acetona del flujo gaseoso, por lo cual queda 

remanente el 5% restante. 
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sustituyendo en la ec.1 los valores conocidos, se tiene: 
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Para estimar la concentración de acetona en el licor de salida (XNp) se requiere conocer la 

relación de operación L/G. 

 

Del enunciado se sabe que la relación de operación L/G es 1.25 veces la relación mínima; 

la cual se presenta cuando el valor de XNp se maximiza “alcanzando” las condiciones de 

equilibrio  
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Trazo de la curva de equilibrio 

 

Se requiere el trazo de la curva de equilibrio en términos de X,Y; por lo cual se realizan 

los cambios necesarios a fin de trasladar los datos proporcionados en el enunciado del 

problema a la forma requerida. 

x
xX
−

=
1

  xmol 100% =   Æ  
mol

molX
%100

%
−

=     (ec.4) 

y
yY
−

=
1

  
P
py A

A =   Æ  
p

pY
−

=
760

                  (ec.5) 

 

Aplicando las ecs. 4 y 5 a los datos de la tabla 3.2, se obtiene: 

 
Tabla 3.3 Distribución al equilibrio de la acetona (A) en aire (B)  y en agua (C), a 20°C (68°F) y 1 atm. 

X  (molA/molC) 0 0.03445 0.07759 0.13250 0.20627 

Y  (molA/molB) 0 0.04110 0.09007 0.12659 0.15677 

 

Ahora bien, sobre la gráfica de la curva de equilibrio, ubíquese el punto (X0,Y1) con los 

valores conocidos (0,0.0088235) y desde este punto trácese una recta con pendiente 

mínima que terminará en una ordenada Y1=0.17647. Esta recta será, de acuerdo a la 

geometría de la curva de equilibrio, una tangente a ella. 

Curva de Equilibrio
Linea Operante de 
pendiente Mínima

X0=

YNp+1=0.17647

Y1=0.0088235

XNp,Máx=0.157
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Figura 3.9 Distribución de acetona en aire y agua, a 68°F y 1 atm 



127 de 364 

de la figura 3.9, de la recta tangente a la curva de equilibrio, se obtiene:  

 

 =MáxNpX , 0.157 
C

A

mol
mol

 

 

por lo cual, de la ec.3, se obtiene: 
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(LS/GS)Mín 1.0678 

 

Si se emplea 1.25 veces la relación de flujos mínima, de la ec.2 se obtiene la XNp de 

operación 
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NpX  NpX =0.1256 molA/molC 

 

 

Mediante el método de McCabe-Thiele, se obtiene el número de etapas teóricas 

necesarias para llevar a cabo la operación de separación en el absorbedor. 
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Figura 3.10 Determinación del número de etapas teóricas requeridas en el absorbedor mediante el 

método gráfico de Mc. Cabe-Thiele, a 68°F y 1 atm. 

 

NP=  8.528 etapas teóricas o ideales 

 

Np 8.528 etapas teóricas 

 

 

� PROBLEMA 3.3 
 
ENUNCIADO: 
 

Una torre de 60cm de diámetro, con una sección empacada de 1.2m de altura, con anillos 

Raschig de 2” se emplea para producir una solución de oxígeno en agua para ciertas 

operaciones de control de la contaminación. El espacio empacado será presurizado a 5 

atm std. con  O2 gaseoso puro que provienen de un cilindro de este gas. No habrá 

corriente gaseosa de salida y el O2 entrará en cantidad suficiente para mantener la 

presión, conforme se disuelve en el líquido. El agua fluirá a la torre continuamente a razón 

de 1.5 kg/s. La temperatura es de 25°C. Suponiendo que el agua entra libre de O2 

disuelto, ¿cuál será la concentración de O2 que se espera en el líquido efluente? 
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Datos:  

 

( ) scmD C
atmOHOL

2525
5, 105.2

22

−°
− =  cpL 894.0=µ  

solubilidad del O2 en agua sigue la ley de Henry: ( )xp 4* 1038.4=  

donde: =*p presión parcial en equilibrio, atm 

 =x fracción mol de O2 en el líquido. 

Despreciar el contenido de vapor de agua en el gas. 

 

ANALISIS DEL PROBLEMA: 
 

La mayoría de los problemas sobre torres empacadas hasta aquí tratados consisten en 

dimensionar un equipo determinado a partir de condiciones de operación definidas y del 

grado de separación que se requiere lograr, mediante el empleo de coeficientes de 

transferencia de masa y conceptos como número de unidades de transferencia de masa y 

altura de una unidad de transferencia.   

 

Este ejemplo, por el contrario, establece la existencia de un equipo físico requiriendo 

predecir el desempeño del mismo en términos del grado de separación que es capaz de 

alcanzarse, empleando como una medida indirecta la concentración del líquido efluente. 

Para este fin habrá que ir en sentido inverso al que regularmente se sigue cuando se 

dimensiona un equipo, caracterizando los elementos que lo componen y empleando 

conceptos como el de área para transferencia de masa. 

 

Asimismo, este caso presenta la variante de que existen dos corrientes de entrada, pero 

solo una de salida ya que se requiere mantener el equipo presurizado a 5 atm.  

 

Se trata pues, de una operación de absorción, en la cual el flujo gaseoso cumple dos 

funciones; por una parte es recuperado en solución y por otra ayuda a mantener las 

condiciones de operación del equipo. 

 

Se parte de dos consideraciones fundamentales, de acuerdo al enunciado del problema, 

que simplifican enormemente la resolución: 1) la corriente liquida es de componentes no 

transferibles y 2) la única sustancia que se transfiere es el oxígeno. 
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Figura 3.11 Producción de solución de
oxígeno en torre empacada. 

También se supone que el comportamiento de los fluidos es ideal y que por tanto sigue la 

ley de Henry facilitando la obtención de datos de equilibrio. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 
 

Sea A= Oxígeno B= Agua 

 

Balance de Materia para el Oxígeno (A) 

 

22112211 yGxLxLyG +=+    (ec.1) 

 

02 =G  No existe corriente gaseosa de salida. 

 

11 =y   El oxígeno proviene de un tanque de 

oxígeno puro. 

 

112 == yy   El oxígeno que pasa a través de la 

sección empacada sin disolverse contribuye a 

mantener la presión del sistema, y no se mezcla 

con ningún otro componente 

 

∞=
−

==
y
yYY

121  

 

02 =x   Agua pura a la entrada del equipo, libre de oxígeno. 

 

0
01

0
12 =

−
=

−
=

x
xX  

 

Reescribiendo el balance de materia (ec.1) en función de relaciones molares y corrientes 

de flujos no transferibles, se obtiene la siguiente expresión que representa la ecuación de 

la línea operante 
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21

21

XX
YY

G
L

S

S

−
−

=          (ec.2) 

 

donde: 

 

LS= Flujo de agua libre de oxígeno. 

 

GS= flujo de oxígeno que no se transfiere, pasa a través del lecho empacado y contribuye 

a mantener la presión de operación de la columna. 

 

sustituyendo en ec.2 los valores conocidos 

 

0
0

1 −
=
XG

L

S

S                 (ec.3) 

 

de la ec. 3 se observa que sin importar que valor tome la variable 1X , la pendiente de la 

línea operante tenderá a cero; representándose gráficamente con una línea horizontal en 

un diagrama X,Y. Asimismo, nótese que se desconoce la relación de flujos L/G, así como 

el flujo de entrada del oxígeno puro; pero se cuenta con el valor de la altura del lecho 

empacado y la difusividad como datos; por lo que ha de trabajarse con esta información. 

 

de los datos del problema 

 

( )xp 4* 1038.4=          (ec.4) 

 

la ec. 4 es la que representa la ecuación de la curva de equilibrio, la cual proporciona el 

valor de x en la interfase (xi). 

 

si se desea conocer el valor de xi basta con sustituir el valor de y* 

 

P
py A=∗  Æ 

( ) ( )
i

ii x
atm

x
P

xy 8760
5

1038.41038.4 44
* ===    (ec.5) 
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Línea de
equilibrio

Línea Operante

y*=8760xi
yA,1=1

x1 xi

x

y

 
Figura 3.12  Representación grafica de la ec. 3 en un diagrama x, y. Torre empacada 25°C y 5atm. 

 

Área de la sección transversal del equipo 

 

( ) 222 2827.06.0
44

mmA ===
πφπ

       (ec.6) 

 

masa velocidad del líquido 

sm
kg

m
s
kg

L 222 305.5
2827.0

5.1
´ ==        

 

en términos de corrientes molares 

 

sm
kmol

kmol
kg
sm

kg

M
LLL
L

S 2

2
2

2 2944.0
02.18

305.5´
====       (ec.7) 

 

Recuérdese que del balance de materia para una sección diferencial del lecho empacado 

de altura dz, considerando que el flujo de la fase líquida prácticamente es constante (muy 

baja solubilidad del oxígeno en agua); se obtienen las siguientes expresiones: 
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( ) ( )xxKxxk
dza
LdxN xix
m

A −=−=−= ∗       (ec.8) 

 

mx
tL ak

LH =           (ec.9) 

 

de la ec. 8, separando variables e integrando desde los límites [x1,x2] y [0,Z], se obtiene: 

 

tL

mx
Z

mx
x

x i
A H

Z
L
Zakdz

L
ak

xx
dxN ===
−

−= ∫∫
0

2

1

      (ec.10) 

 

resolviendo la integral que aparece en la ec.10 para la variable x, con xi= constante 

 









−

=







−
−

=







−
−

=
−

− ∫
111

2 ln0lnln
2

1
xx

x
xx

x
xx
xx

xx
dx

i

i

i

i

i

i
x

x i

     (ec.11) 

 

 

de las ecs. 10 y 11 se establece 

 









− 1

ln
xx

x

i

i

tLH
Z

=          (ec. 12) 

 

 

Evaluación de tLH  

 

De acuerdo a la definición de HtL, proporcionada en la ec. 9,  se debe determinar el 

coeficiente volumétrico de transferencia de masa para la fase líquida. 

 

Debido a que se conoce qué tipo de empaque conforma el lecho de la columna, es 

posible caracterizarlo mediante información bibliográfica y obtener el coeficiente de 

transferencia y el área para transferencia de masa para después determinar la altura de 

una unidad de transferencia. 
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Área interfacial anillos Raschig de cerámica 2”, para solución acuosa (oxígeno-agua) 

AWm aa =  

 

De la Tabla 6.4 Treybal(19), para L´=5.305 kg/ m2s dentro del rango 2.0 < L´<6.1 kg/ m2s, 

se obtiene la siguiente información: 

 

m=34.03  n=0  p=0.362 

 

( )p
n

G
VW LGma ´´808

5.0 







=

ρ
         (ec.13) 

 

( ) ( )( ) 3

2
362.0362.0

0

5.0 26.62305.5103.34305.5´80803.34
m
mGa

G
VW ==








=

ρ
  (ec.14) 

 

De la tabla 6.5 del Treybal(19)  mdS 0725.0=  

 

Expresiones para el coeficiente líquido (ecs. de Shulman) 

 

5.0
45.0

´1.25 L
L

S

L

SL ScLd
D
dk









=

µ
        (ec.15) 

 

D
Sc

⋅
=
ρ
µ

          (ec.16) 

 

de la Tabla 2-28 del Perry(14),  por tratarse de una solución diluida puede considerarse que 

la densidad de la solución es prácticamente la misma que la del líquido puro (agua) 
 

3
2525 045.997

m
kgC

agua
C

sol =≈ °° ρρ  

 

 

 

 



135 de 364 

de la ec. 16 

( )

( )
66.358

100
1105.2045.997

10894.0
22

5
3

2
3

=
















=

−

−

cm
m

s
cm

m
kg

sm
kg

Sc  

 

sustituyendo en la ec.15 los valores conocidos, se tiene: 

 

( ) ( )
( ) 5.0

45.0

3

2

2
9

66.358
10894.0

305.50725.0
1.25

105.2

)0725.0(



















⋅









=
−−

sm
kg
sm

kgm

s
m
mkL       

Æ ( ) ( )3
2

4105106.2
m

kmolsm
kmolkL

⋅
= −  

 

Recuérdese que MBxMBL xkcxk ,, = , por lo que la ec.9 puede ser reescrita como: 

 

( ) ( )
m

kg
kmol

m
kg

m
m

m
kmolsm
kmol

kg
kmol

sm
kg

cak
L

ak
LH

mLmx
tL 3404.0

02.18
1045.99726.62105106.2

02.18
1305.5

33

2

3
2

4

2

=

















===

−

 

Ahora es posible sustituir el valor HtL en la ec. 12 y conocer el valor de la integral 

 









− i

i

xx
x

1

ln 52526.3
3404.0

2.1
==

m
m

       (ec.17) 

 

La ec.17 contiene los términos de la concentración interfacial de la fase líquida (xi) y la 

concentración de la solución efluente del equipo, que es el parámetro a evaluar (x1). 

 

Nótese que de un análisis previo, sobre los datos de equilibrio, se obtuvo la ec. 5 que 

permite la evaluación del valor interfacial de la fase líquida asociado yA,1=1, para lo cual se 

obtiene: 
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( )4101415525.1
8760

1
8760

−
∗

===
yxi                 (ec.18) 

 

Finalmente, sustituyendo en ec. 17 los parámetros conocidos:  

 

( )
( ) 52526.3
101415525.1

101415525.1lnln
1

4

4

1

=







−

=




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
− −

−

xxx
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( )
( ) 9626.33
101415525.1

101415525.1 52526.3

1
4

4

==
−−

−

e
x

           Æ    ( )4
1 101079.1 −=x                                                               

 

 

 

� PROBLEMA 3.4 
 
ENUNCIADO: 
 

Una columna de absorción se alimenta con una corriente gaseosa que contiene 5% en 

moles de benceno y 95% en moles de aire. A contracorriente se alimenta un aceite 

absorbente no volátil que contiene 0.2% en peso de benceno. Se pretende remover el 

90% del benceno alimentado en el gas. 

 

Datos adicionales: 

Aceite absorbente alimentado: 4´000 lb/h 

Presión total: 1 atm  

Temperatura del sistema: 80°F 

Peso molecular del aceite: 230 lb/lbmol 

Presión vapor benceno: 106 mmHg a 80°F 

Flujo gaseoso entrante: 40´000 pies3/h 

Empaque de columna: anillos Raschig cerámica de ½” 

Velocidad másica del gas entrante: 300 lb/ h pie2 

Coeficiente volumétrico de transferencia de masa: =aK y 1.8 lbmol/h pie3 fracción mol 

x1 1.1079(10-4) 
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Determinar: 

a) Diámetro de la columna 

b) Altura de la sección empacada 

c) La potencia del sistema de inyección requerida, si su eficiencia mecánica es del 

55%. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 
 

Se efectúa una operación de absorción cuyo objetivo es despojar a una corriente gaseosa 

de su contenido de benceno mediante la formación de una mezcla orgánica aceite-

benceno que después pueda ser separada. Este tipo de operaciones son llevadas a cabo 

por dos razones primordiales: 1) El valor comercial del producto recuperado y/o 2) 

Regulaciones ambientales y sanitarias. 

 
De la información proporcionada en el enunciado se conoce el valor del coeficiente 

volumétrico de transferencia de masa, así como la caracterización del empaque; por lo 

que pueden determinarse la altura de la columna como el producto del número de 

unidades de transferencia de masa y altura de una unidad de transferencia. 

 

Este problema tiene la particularidad, como se explica durante el desarrollo, de permitir el 

empleo de formas simplificadas en las expresiones para evaluar NtOG y HtOG debido a las 

características del sistema que contempla coeficientes de transferencia de masa 

constantes, soluciones diluidas, curva de equilibrio recta, etc. 

 

Se considera que la única sustancia transferible entre ambas fases es el benceno, es 

decir, no existe transferencia de aceite hacia la corriente gaseosa ni se transfiere aire al 

aceite. La presión y la temperatura se mantienen constantes a lo largo del equipo. 

 

Finalmente, se desea conocer la potencia del sistema de inyección requerido, el 

dispositivo que introduce 300 lb/ h pie2 de fase gaseosa en el fondo de la columna. Para 

ello se requiere considerar las caídas de presión existentes a lo largo del equipo, 

incluyendo el paso a través del empaque, por lo que ha de emplearse la gráfica de Eckert 

como una herramienta que permitirá determinarlas. Asimismo ha de considerarse la 

eficiencia del equipo de inyección y otras pérdidas derivadas de la estructura que 

constituye la torre. 
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Figura 3.13 Absorción de benceno en
columna empacada. 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 
 

Sea A= Benceno B= Aire C= Aceite 

 

Balance de Materia del Benceno 

 

Considerando en este caso que los flujos de 

ambas fases son prácticamente constantes y 

soluciones diluidas. 

 

2112 GYLXGYLX +=+   

 

( ) )( 1212 YYGXXL −=−  
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YY

G
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−
−

=      (ec.1) 

 

 

 

 

De los datos del problema 
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Mediante un balance de materia entre las corrientes de entrada y salida del equipo es 

posible determinar el valor numérico para 1X . 

 

Aceite puro a la entrada 

 

h
lbmol

lb
lbmol

h
lb

h
lb C

C

CC 3565.17
230

13992
100

8.994000 ==





  

 

Benceno puro a la entrada de la corriente líquida 

 

h
lbmol

lb
lbmol

h
lb

h
lb A

A

AA 1025.0
78

18
100

20.04000 ==





  

 

 

cantidad de A absorbida= cantidad de A que desorbe la fase gaseosa 

 

Por lo cual se requiere conocer el flujo molar de la fase gaseosa 

 

Peso Molecular Promedio de la Mezcla Gaseosa a la entrada de la torre 

 

( ) ( )
lbmol
lbyMM iiG 45.312995.07805.01, =+=∑=  

 

( )
( )

s
kmol

h
lbmol

R
Rlbmol

pieatm
h
pieatm
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PVAG 2
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400001
−==

°
°

⋅
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




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h
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donde:  G= Masa velocidad molar de la fase gaseosa 

G´= Masa velocidad de la fase gaseosa 

A= Área de la sección transversal de la torre 

 

de los datos del problema 

 

21 300´
pieh
lbG
⋅

=  

 

entonces: 

2

2
1

1 6411.10
300

35.3192

´
´ pie

pieh
lb
h
lb

G
AGA =

⋅

==       (ec.3) 

 

La ec. 3 da por resultado el valor de la sección transversal del equipo. Mediante 

geometría se obtiene el diámetro al cual corresponde dicha sección transversal 

considerando una columna cilíndrica 

 

( ) piespieA 68.36411.1044 2

===
ππ

φ   = diámetro de la columna 

 

φ  3.68 pies 

 

Retomando la determinación de 1X  

 

Si se desea remover el 90% de A alimentado en la fase gaseosa 

 

Cantidad de benceno removido = ( )
h

lbmol
h

lbmol A5677.490.005.05056.101 =  

de lo anterior 

 

212.0
3565.175677.41025.0

5677.41025.0
1 =

++
+

==
totales

A

moles
molesx  Æ 269.01 =X  (ec.4) 
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Altura del Lecho Empacado 

 

Para líneas de distribución (equilibrio) rectas y relación entre coeficientes de transferencia 

de masa constante, resulta apropiado emplear coeficientes de transferencia globales. 

Asimismo para soluciones diluidas como es este caso, y considerando que la línea 

operante y la curva de equilibrio son ambas prácticamente rectas, graficadas en fracción 

mol, las ecuaciones de diseño para obtener la altura de la sección empacada serán: 

 

( ) G
zaK

G
PzaK

yy
yyN yG

M
tOG

⋅
=

⋅⋅
=

−
−

= *
21       (ec.5) 

 

donde 
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
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*
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ln
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yyyyyy M        (ec.6) 

 

Datos de equilibrio 

 

Considerando que el sistema se comporta idealmente, siguiendo la Ley de Raoult, se 

obtiene la ec. de la curva de equilibrio 

 

P
py A

A =  en el equilibrio    x
mmHg
mmHgx

P
p

y A
A 1395.0

760
106* ==

°
=     (ec.7) 

 

de la ec. 7 se obtiene los datos de equilibrio que se requieren en la ec. 6 

 

( ) ( )2
1

*
1 10957.2212.01395.01395.0 −=== xy  

 

( )( ) ( )43
2

*
2 101934.8108745.51395.01395.0 −− === xy  
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sustituyendo en ec. 6 los valores conocidos 
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sustituyendo en ec. 5, se obtiene: 

 

( ) 2817.4
010455.0

0052356.005.0
*

21 =
−

=
−
−

=
M

tOG yy
yyN      (ec.8) 

 

Nuevamente de la ec. 5, despejando z 

 

aK
GN

Z
y

tOG=           (ec.9) 

 

En la ec. 9 debe emplearse el valor promedio de la masa velocidad molar de la corriente 

gaseosa, siempre y cuando sea posible contar con tal información. 

 

2
21 GGG +

=           (ec.10) 
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Sustituyendo en ec.9 los parámetros conocidos 
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Z 22.2 pies 

 

Potencia del sistema de inyección requerido 

 

A fin de determinar la potencia del sistema de inyección requerido se han de evaluar las 

caídas de presión a lo largo de la columna. 

 

La caída de presión en la sección empacada se determinará a las condiciones en el fondo 

de la torre, que representan las más críticas en este caso, empleando las coordenadas de 

Eckert de la figura 6.34 de Treybal(19). 

 

21 300´
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lbG
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=  

 

221 3825.409
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785677.44000
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pieh
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( )
331,1, 0798.0
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R
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⋅
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Debido a que en el enunciado del problema no se especifica que aceite absorbente no 

volátil se emplea para la separación, puede considerarse un compuesto orgánico del tipo 

del keroseno y obtener las propiedades físicas que se requieren 

 

De la tabla 2-365 y figura 2-33 del Perry(14), se obtiene   1.280
ker =°= FT
osenoLµ  cp 

 

De la tabla 2-118 del Perry(14) se obtiene la densidad relativa del keroseno= 0.8 y de la 

tabla 2-28 del mismo autor se obtiene 

 

3
80 5.996

m
kgFT

AguaL =°=ρ    
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por lo tanto    3

3

3

3
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De la tabla 6.3 de Treybal(19)   580"2/1 =RaschigAnillos
cerámicafC  

 

Evaluando las coordenadas para emplear el gráfico de Eckert  (figura 6.34 Treybal(19)) 
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de la nota al pie de la figura 6.34 de Treybal(19), se obtiene 502.1=J   y   ( )81018.4=cg  

 

( )
( ) ( )( )
( ) ( ) 05095.0

1018.40798.0766.490798.0
502.11.2580300´
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g
JCG

ρρρ
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   (ec.13) 

 

Ubicando las coordenadas resultantes de las ecs. 12 y 13, en la figura anteriormente 

citada (veáse figura 3.14 ) se obtiene: 

 

pie
pielb

m
mN

Z
P 22 /5288.1/240 ==

∆
 

 

Por lo que la caída de presión para la sección empacada será: 

 

( ) 2

22

94.332.22/5288.1/5288.1
pie
lbpies

pie
pielbZ

pie
pielbP ===∆  
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Figura 3.14 Determinación de la caída de presión en la sección empacada.  

Copia fiel de la figura 6.34 Treybal(19). 

 

Existen otras caídas de presión originadas por el flujo gaseoso a través de los soportes, 

distribuidor del líquido (estas despreciables en un buen diseño), sección de eliminación de 

arrastre cuando la hay, y las pérdidas por la expansión a la entrada y las pérdidas por 

contracción a la salida. Las pérdidas por la expansión a la entrada y las pérdidas por 

contracción a la salida pueden estimarse en 1.5 la carga de velocidad del gas en las 

tuberías de entrada y salida, esto es: 
C

G
g

v
25.1

2

 . Suponiendo una velocidad lineal de la 

fase gaseosas, en las tuberías, de 25 pies/s, entonces: 
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Caída de Presión Total 

 

21.3516.194.33
pie
lbPPTotal =+=∆∑=∆       (ec.14) 

 

Evaluación de la potencia del sistema requerido 

 

[ ]
1714⋅
⋅∆

=
η
GPMPHPPotencia         (ec.15) 

 

=∆P  caída de presión [lb/in2] 

 

=η    eficiencia del equipo = 0.55 de acuerdo al enunciado del problema 

GPM= flujo expresado en galones por minuto      GPM
h
pies 498740000

3

=  

 

sustituyendo en ec.15  

 ( ) W
HP
WHP

in
pie

pie
lb

Potencia 2.961
1

7.745289.1
171455.0

4987
144
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2

2

===  

 

Alternativamente, la potencia puede ser evaluada de la siguiente manera 
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incluyendo la eficiencia del equipo 

 W

s
pielb
W

s
pielbPotencia 6.961

1

356.1164.709
55.0
04.390

=
⋅

⋅
==  

 

Potencia Requerida ≈ 962 W  ≈  1 ½ HP 

 

 

� PROBLEMA 3.5 
 
ENUNCIADO: 

En cierto aparato utilizado para la absorción de dióxido de azufre, SO2, de aire mediante 

agua, y en cierto punto del mismo, el gas contiene 10% de SO2 en volumen y está en 

contacto con un líquido que contiene 0.4%  SO2 (densidad =990 kg/cm3= 61.8 lb/pie3). La 

temperatura es de 50°C y la presión total de 1 atm. El coeficiente global de transferencia 

de masa, basado en las concentraciones de gas es KG=7.36x10-10 kmol SO2 /m2s(N/m2)= 

0.055 lb mol SO2/ pie2 h atm. De la resistencia total a la transferencia de masa, el 47% 

está en la fase gaseosa y el 53% en la líquida. Los datos de equilibrio, a 50°C, son: 

 

Tabla 3.4 Distribución al equilibrio de dióxido de azufre en agua y aire,  a 50°C y 1 atm. 

kg SO2 /100 kg agua 0.2 0.3 0.5 0.7 

Presión parcial SO2       (mm Hg) 29 46 83 119 

 

Calcule el coeficiente global basado en las concentraciones del líquido en función de 

moles/vol. 

a) Calcule el coeficiente individual de transferencia de masa para el gas, expresado 

en kG mol/tiempo (área)(presión), ky mol/tiempo (área)(fracción mol) y kc 

mol/tiempo (área)(mol/vol) y para el líquido como kL mol/tiempo (área) y kx 

mol/tiempo (área)(fracción mol). 

b) Determine las composiciones interfaciales en las dos fases. 
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ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Un equipo de absorción es el arreglo físico en el cual una mezcla gaseosa se pone en 

contacto con un líquido (el agente de separación) con la finalidad de disolver de manera 

selectiva uno o más componentes del gas y obtener una solución de estos en tal fase; 

existiendo por tanto una transferencia de masa de una sustancia en la corriente gaseosa 

hacia el fluido. Así pues, para este caso se considera un proceso de absorción operando 

con flujos a contracorriente o en paralelo en el cual es alimentada una mezcla de aire-SO2 

poniéndola en contacto con un líquido (agua) el cual lo despoja de su contenido de SO2. 

La primera y segunda preguntas se refieren a la evaluación de coeficientes de 

transferencia de masa para un punto determinado del equipo en el cual se conocen las 

concentraciones prevalecientes de acuerdo a la información proporcionada por el 

enunciado,  es decir, los coeficientes a evaluar han de ser válidos únicamente en aquel 

lugar del equipo en el que prevalezcan el flujo, las concentraciones, la presión y 

temperatura dadas, por lo que a otras condiciones del equipo el coeficiente tendrá otro 

valor. Concretamente, la primera pregunta se refiere a la evaluación del coeficiente global 

de transferencia de masa en base a la fase líquida y debido a que éste se puede expresar 

en términos de coeficientes individuales será  necesario evaluar primero los coeficientes 

individuales en base a cada fase, lo cual satisfará la segunda pregunta que se refiere a la 

evaluación de los coeficientes de transferencia de masa individuales expresados en 

función de diversas fuerzas impulsoras. 

A fin de definir los componentes transferibles de una fase a otra, se partirá de la 

consideración de que el aire no se transfiere al líquido (agua) y aunque es factible que 

exista transferencia de agua hacia al aire, en este caso se considera que el agua no se 

transfiere al aire. Por lo tanto el único componente transferible entre las fases será el SO2. 

Finalmente, la tercer pregunta se refiere a la evaluación de las composiciones 

interfaciales tanto en la fase líquida como en la gaseosa empleando para ello  los 

principios de la transferencia de masa interfacial, expresados en términos de la fuerza 

impulsora que prevalece en el sistema, y que está en función de los coeficientes 

individuales de transferencia de masa en ambas fases. 
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Figura 3.15 Equipo para absorción de SO2

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Observando la información proporcionada en el enunciado del problema, se tiene que el 

47% de la resistencia total a la transferencia de masa se encuentra en la fase gaseosa y 

el 53% en la líquida 

Sea A= SO2   B= Agua C= Aire 

RG= resistencia a la transferencia de 

masa en la fase gaseosa 

 

RL= resistencia a la transferencia de 

masa en la fase líquida 

 

RT= resistencia total a la transferencia de 

masa  

 

 
 

entonces: 

 

TG RR 47.0=   TL RR 53.0=  

 

Empleando fracciones mol para la fuerza impulsora, las expresiones que relacionan los 

coeficientes globales con los individuales son: 

xyy k
m

kK
+=

11
           

xyx kmkK
111

+=  

de donde, para la primer expresión, 
yk

1
representa la resistencia en la fase gaseosa, 

xk
m

 

la resistencia el la fase líquida y 
yK

1
 la resistencia total medida en base a la fase 

gaseosa. Por otra parte, para la segunda expresión, 
ymk

1
representa la resistencia en la 

fase gaseosa, 
xk

1
 la resistencia el la fase líquida y 

xK
1

 la resistencia total medida en 

base a la fase líquida. 
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Asimismo, si se utilizan presiones parciales para la fuerza impulsora en fase gaseosa y 

mol/volumen para la fase líquida, se tiene 

 
LGG k
m

kK
+=

11          (ec.1)  

 

LGx kmkK
111

+=          (ec.2) 

 

donde, para la ec.1, 
Gk
1

representa la resistencia en la fase gaseosa, 
Lk
m

 la resistencia el 

la fase líquida y 
GK

1
 la resistencia total medida en base a la fase gaseosa. Por otra parte, 

para la ec.2, 
Gmk

1
representa la resistencia en la fase gaseosa, 

Lk
1

 la resistencia el la 

fase líquida y 
LK

1
 la resistencia total medida en base a la fase líquida. 

 

Siendo en todas las anteriores expresiones 

 

m = pendiente de la curva de equilibrio del sistema (obsérvese que éste valor dependerá, 

en cada caso, de las unidades de concentración que se utilicen para representar tal 

curva). 

 

Si se emplean éstas últimas dos expresiones (ecs. 1 y 2), entonces: 

GG Kk
147.01

=          (ec.3) 

 

GL Kk
m 153.0=          (ec.4) 
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Siendo necesario seleccionar un sistema de unidades para garantizar una consistencia 

dimensional en las expresiones, en este caso, se elige el sistema inglés para el manejo de 

los valores en este problema 

Se tiene como dato que 
atmhpie

lbmolK A
G ⋅
= 2055.0  por lo que sustituyendo en la ec. 3 

atmhpie
lbmolk A

G ⋅
== 211702.0

47.0
055.0

       (ec.5) 

 

kG 0.11702 lbmolA / pie2 h atm 

 

de la ec. 4 es posible obtener Lk  pero se requiere el valor de la pendiente (m ) de la curva 

de equilibrio. Para tal fin han de graficarse los datos de equilibrio, no sin antes verificar la 

consistencia de las unidades a emplear en la gráfica. 

Dimensionalmente  



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Por lo tanto, han de emplearse atmósferas para la fase gaseosa y lbmol/pie3 para la fase 

líquida. 

 

Definiendo unidades  en términos de concentraciones para la fase líquida 
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B

A
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      (ec.6) 
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sustituyendo ec. 6 en ec. 7 

a
a

a

a

lb
lbx A

A +
=

+
=





100
100

1

100´        (ec.8) 

Empleando la densidad ρ de la solución y el peso molecular del SO2 
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Retomando el valor de a  junto con expresiones ec. 8 y ec. 9 
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Definiendo unidades en términos de presión (atm) para la fase gaseosa  

 

sea  mmHgpp =  

 

[ ]atm
mmHg
atmmmHg =

760
1

 Æ [ ]
760
ppatmpA =     (ec.11) 

 

Con las expresiones de las ec. 10 y ec. 11, se realiza el cambio de unidades de los datos 

de equilibrio proporcionados en el enunciado del problema (tabla 3.4), obteniéndose: 

 

Tabla 3.5 Distribución al equilibrio de dióxido de azufre (A) en agua (B) y aire (C),  a 50°C y 1 atm. 

        Ac (103)   







3pie

lbmolA   0 1.93 2.89 4.80 6.71 

       Ap (103)   [ ]atm  0 38.16 60.53 109.21 156.58 
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Graficando los datos de equilibrio 

y = 23.599x - 0.0042
R2 = 0.997
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Figura 3.16 Estimación de la pendiente promedio de la curva de equilibrio para la distribución de A en 
B y C, a 50°C y 1 atm. 

De la gráfica anterior se puede evaluar una pendiente promedio determinando pendientes 

en indistintas zonas de la curva; o bien, de la regresión lineal obtenida se observa que la 

curva de equilibrio se asemeja  a una recta (R2=0.997) y por tanto, de la ecuación 

obtenida de la línea de tendencia central ha de tomarse el valor de la pendiente buscada. 

3
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de la ec. 4 se evalúa Lk  
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Hasta ahora se ha evaluado Gk  y Lk ; sin embargo se requiere evaluar xy kk ,  y ck , para 

los cual se emplearán las relaciones entre los distintos coeficientes. De la tabla 3.1 del 

Treybal(19) se obtienen las siguientes relaciones: 

Para la fase gaseosa  
RT
p

k
P
p

kpk MB
c

T

MB
yMBG

..
. ==    (ec.12) 

para la fase líquida  MBxMBL xkcxk ,, =      (ec.13) 

 

de la ec.5  y ec. 12 

( ) ( )molfracciónhpie
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atmhpie
lbmolPkk AA

TGy _
11702.0111702.0 22 =

⋅
==   (ec.14) 

    

ky 0.11702 lbmolA / pie2 h (fracción mol) 

   

de ec.12 y ec. 5, para t= 50°C= 581.67°R 

( ) ( )R
Rlbmol

pieatm
atmhpie

lbmolRTkk A
Gc °

°
⋅

⋅
== 67.5817302.011702.0
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          (ec 15) 

 

kc 49.702  lbmolA / pie2 h (lbmol/pie3) 

 

de la ec. 13 

ckk Lx =           (ec.16) 

La concentración total en la fase líquida será: 
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Evaluación del peso molecular promedio de la solución, recordando que A= SO2 y  B= 

agua 

 

BBAAiiL xMxMxMM +=∑=        (ec.18) 

Se conoce la composición del SO2  en el líquido (0.4%). Recordando que para la fase 

líquida y fase sólida, cuando la concentración se expresa en porcentaje sin indicar en que 

unidades, deberá entenderse que es % en peso. 
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sustituyendo la composición en la expresión anterior 
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de ec. 18 
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de ec. 16 y el valor determinado para kL 
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kx 8.37 lbmolA / pie2 h (fracción mol) 

 

Cálculo del coeficiente global basado en las concentraciones del líquido en función de 

moles/vol. 

A partir de la relación entre coeficientes individuales y globales, se tiene 
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KL 1.2986  lbmolA / pie2 h (lbmol/ pie3) 

 

Finalmente, se estimarán  las composiciones interfaciales. Las composiciones en el seno 

de las fases son: 

 

0.4% peso SO2  en el líquido 

10 % volumen SO2  en el gas   

 

Transformando a las unidades que se están empleando: 
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para los gases %volumen = % presión, por lo que:   ( ) ( ) atmatmPpA 1.011.01.0 ===  

       

La forma general de la línea de fuerzas impulsoras, en función de las unidades de 

concentración que se están manejando, es: 

 

iAA

iAA

G

L

cc
pp

k
k

,

,

−
−

=−          (ec.21)  

sustituyendo los valores de los coeficientes conocidos en la anterior ecuación (ec.21), así 

como los datos de concentraciones del enunciado del problema, se obtiene: 

 

iA

iA

c
p

,

,

003862.0
1.0

9366.20
11702.0

45.2
−

−
=−=−       (ec.22) 

De la gráfica de la curva de equilibrio se obtendrán las concentraciones interfaciales.  

 

Obsérvese que ésta ecuación de la línea de fuerzas  impulsoras es una recta de 

pendiente 9366.20−=−
G

L
k

k , que parte del punto ( AA pc , ) y llega al punto ),( ,, iAiA pc  que 

corresponde a las concentraciones interfaciales que se encuentran sobre la curva de 

equilibrio. 

 

Puede facilitarse el trazo de la línea recta ubicando el punto (0.003862, 0.1) y, dando 

cualquier valor a Aip  en la ec.22, se obtendrá un valor para Aic que satisfará la ecuación. 

Luego, ubicando éste segundo punto, con una regla se traza la recta entre esos dos 

puntos. Cuando tal recta cruce, o al prolongarla toque a la curva de equilibrio, se 

determinará en ella un punto cuyas coordenadas serán las concentraciones interfaciales 

buscadas.  Entonces, suponiendo iAp , =0.08 de la ec. 22 se tiene que iAc , =0.0048, 

ubicando este último punto (0.0048, 0.08) se traza la recta entre éste y el punto de las 

concentraciones en el seno de las fases (0.003862, 0.1), tal y como lo muestra las figuras 

3.17 a 3.19. 
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c=0.0048

pA=

p=

cA=0.003862

y = -20.9366x + 0.1809
R2 = 1

0

0.02

0.04

0.06

0.08

0.1

0.12

0.14

0.16

0.18

0 0.001 0.002 0.003 0.004 0.005 0.006 0.007

cA (lbmolA /pie3) 

p A
  (

at
m

)

 

Figura 3.17 Trazo de la línea de fuerzas impulsoras, a 50°C y 1 atm, en base a una pendiente conocida. 

 

Teniendo únicamente sentido físico el intervalo comprendido entre las coordenadas 

(0.003862,0.1) y la curva de equilibrio 
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Figura 3.18 Condición límite de la línea de fuerzas impulsoras, a 50°C y 1 atm. 
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Ampliando la sección de interés en la gráfica anterior, a fin de visualizar los valores de las 

concentraciones interfaciales, se tiene: 

pA,i=0.09335

cA,i=0.004179cA=0.03862

pA=
y = -20.9366x + 0.1809

R2 = 1

0.09

0.095

0.1

0.105

0.0035 0.004 0.0045

cA (lbmolA/pie3) 

p A
  (

at
m

)

 

Figura 3.19 Ampliación de la figura 3.18. Línea de fuerzas impulsoras, a 50°C y 1 atm. 

 

En la gráfica de la figura 3.19, se observa que el punto de cruce de la recta trazada con la 

curva de equilibrio es  (0.004179,0.09335) 

iAc , = 0.004179 3pie
lbmolA     iAp ,  = 0.09335 atm      

iAp ,  0.09335 atm  

 

iAc ,  0.004179 lbmol/ pie3  
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� PROBLEMA 3.6 
 
ENUNCIADO: 

La adsorción en el equilibrio de vapor de benceno sobre cierto carbón activado a 33.3°C 

se ha informado como: 
 

Tabla 3.6 Distribución al equilibrio de benceno en nitrógeno y carbón activado,  a 33.3°C y 1 atm. 

cm3 adsorbidos de vapor de benceno 

(medidos a 0°C, 1 atm)/ g de carbón libre 15 25 40 50 65 80 90 100 

Presión parcial del benceno 

mm Hg 
0.0010 0.0045 0.0251 0.115 0.251 1.00 2.81 7.82 

 

a) Se desea remover el 95% del benceno contenido en una mezcla benceno-nitrógeno 

que contiene 1% de benceno en volumen, haciendo pasar 100 pies3/min de esta 

mezcla a contracorriente con carbón activado. El carbón entra con un contenido inicial 

de 15 cm3 de vapor de benceno (a condiciones estándar) / g de carbón activado libre. 

La temperatura y la presión de operación se mantendrán en 33.3°C y 1 atm, 

respectivamente. El nitrógeno no se adsorbe.  Determinar la mínima cantidad de 

carbón que puede utilizarse en función del tiempo y cual sería la concentración del 

benceno adsorbido sobre el carbón saliente si se emplea el doble de la cantidad 

mínima de este. 

 

b) Repetir  a) considerando que el proceso se efectúa con las corrientes en paralelo. 

 

c) Se va a realizar una desorción de carbón activado sobre el cual se han adsorbido 100 

cm3 (a condiciones estándar) de vapor de benceno / g de carbón libre. La corriente de 

carbón a la entrada es de 100 lb/h y se pretende disminuir la concentración del 

benceno en el carbón hasta 55 cm3 (a condiciones estándar) / g de carbón libre. Para 

ello se utilizará, a contracorriente, nitrógeno puro, a 1 atm. La temperatura se 

mantiene a 33.33°C. ¿Cuál es el flujo mínimo de nitrógeno que se requeriría?; si se 

usa el doble del flujo mínimo de nitrógeno ¿cuál será el contenido de benceno en el 

gas saliente? ¿Cuál será el número de etapas teóricas para el proceso? 
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ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

La adsorción es una operación de separación que involucra una fase sólida que se pone 

en contacto íntimo con una fase líquida o con una fase gaseosa. Se basa en la capacidad 

particular de ciertos sólidos para retener sobre su superficie sustancias específicas de 

tales soluciones líquidas o gaseosas (en forma de sólidos porosos, tales materiales 

presentan grandes superficies activas). 

Se conocen dos tipos del fenómeno de adsorción: física y química. La adsorción física o 

de “Van der Waals”, fácilmente reversible, es el resultado de las fuerzas intermoleculares 

de atracción entre las moléculas del sólido y la sustancia adsorbida.  

La adsorción química o quimisorción o adsorción activada es el resultado de la interacción 

química entre el sólido y la sustancia adsorbida. La fuerza de la unión química de 

adhesión es generalmente mayor que la observada en la adsorción física. El proceso 

generalmente es irreversible y puede que no se formen compuestos químicos en el 

sentido usual. El calor liberado es parecido al de una reacción química pero menor que el 

producido en la adsorción física. 

Para las circunstancias del presente problema, evidentemente se trata de un proceso de 

adsorción física y posteriormente una desorción física. Para las dos primeras preguntas, 

se tiene la separación selectiva del benceno en fase gaseosa, que se transfiere de su 

solución con el nitrógeno hacia la superficie de cierto carbón activado sólido.  

En la tercera pregunta, la operación de separación es una desorción física (contraria a la 

adsorción física) cuando el benceno retenido por el carbón activado es transferido al seno 

de una corriente de nitrógeno gaseoso. En ambos casos, se considera que el nitrógeno no 

es adsorbible sobre ese carbón activado, tampoco el carbón sólido se transfiere hacia la 

fase gaseosa. En concreto, únicamente el benceno es la sustancia transferible. 

Así pues, es muy conveniente desarrollar los balances de materia en base a los flujos de 

los “no transferibles” en ambas fases; además tales balances deberán realizarse en masa 

y no en moles debido a que se desconoce el peso molecular del carbón activado libre, en 

este problema. Como consecuencia de lo anterior, las ecuaciones de las líneas operantes 

representarán líneas rectas en diagramas de equilibrio empleando concentraciones 

definidas como relaciones másicas. 

La primera pregunta establece que el adsorbedor se encuentra operando los flujos de 

alimentación a contracorriente, es decir, por un extremo del equipo se alimenta una 
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mezcla gaseosa de benceno-nitrógeno y por el otro extremo se hace circular el carbón 

activado que ya contiene cierta cantidad de benceno por lo que la cantidad de benceno en 

el carbón al final del proceso resultará la suma de la cantidad inicial del mismo al entrar al 

equipo más la cantidad adsorbida durante el proceso. Ahora bien, la mínima cantidad de 

carbón que se puede utilizar en función del tiempo será aquella que permita una 

transferencia de masa suficiente para despojar a la mezcla gaseosa del 95% de su 

contenido inicial de benceno, estando esta cantidad relacionada con la máxima cantidad 

de benceno que es capaz de adsorber el carbón y por tanto con la curva de equilibrio el 

sistema que describa la transferencia de masa entre ambas fases. Al establecer la 

relación mínima, se debe tener en cuenta que ésta se presenta en aquél punto en el cual 

la fuerza impulsora tiende a cero lo que representa una línea operante  cercana a la curva 

de equilibrio; es decir, la línea operante que toque en cualquier punto  a la curva de 

equilibrio representa una relación mínima de sólido a gas. 

Una vez evaluada la mínima cantidad de carbón necesaria para la transferencia de masa, 

se ha de duplicar esta cantidad  a fin de estimar la concentración con la cual saldría el 

carbón bajo las mismas condiciones de operación.  

La segunda pregunta se refiere a requerimientos análogos a los de la primera, con la 

variante de que en este caso se contempla que el adsorbedor se encuentra operando los 

flujos de alimentación en paralelo. Ambos flujos se alimentan por el mismo extremo del 

adsorbedor.  

La tercera pregunta se refiere a la operación contraria a la adsorción: la desorción. En 

este caso a una corriente de carbón con cierta cantidad de benceno adsorbido se le ha de 

despojar del mismo al ponerlo en contacto con una corriente de nitrógeno puro. Se 

conoce el flujo de carbón con benceno entrante, sin embargo no se conoce el flujo de 

nitrógeno que se requiere para disminuir su contenido hasta 55 cm3 de benceno 

(condiciones estándar)/ g de carbón libre. Asimismo se solicita el contenido en benceno 

del gas saliente (mezcla nitrógeno-benceno) al emplear el doble de la cantidad mínima.  

Finalmente, la tercer pregunta también se refiere a la estimación del número de etapas 

teóricas necesarias que requiere el proceso de desorción, al emplear el doble del flujo 

mínimo de nitrógeno necesario para la transferencia. Para ello se empleará el método 

gráfico de McCabe-Thiele. 
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SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Sea     A= benceno  B= nitrógeno           C= carbón activado libre de benceno 

 
Figura 3.20  Proceso de adsorción de benceno con flujos a contracorriente. 

 

E´= corriente de mezcla gaseosa  benceno-nitrógeno, lb/min 

R´= corriente de carbón activado con benceno adsorbido, lb/min 

 

E´S= flujo másico de la corriente gaseosa  libre de benceno = lbB/min 

R´S= flujo másico de la corriente de carbón activado libre de benceno = lbC/min 

 

Relaciones másicas 

B

A

lb
lbY =´  en fase gaseosa  

C

A

lb
lbX =´  en fase sólida 

 

( )´1´´ XRR S +=    ( )´1´´ YEE S +=   

 

Balance de materia en base a los componentes no transferibles de cada corriente  

´´´´´´´´ 1221 XRYEXRYE SSSS +=+        (ec.1) 

minminminminmin
A

C

AC

B

AB

C

AC
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
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



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
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

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de la ec. 1  

( ) ( )´´´´´´ 2121 XXRYYE SS −=−       Æ        
( )
( )´´

´´
´
´

21

21

XX
YY

E
R

S

S

−
−

=   (ec.2) 
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Recuérdese que la forma de la ecuación de la línea operante debe contener las 

concentraciones del transferible en las fases que coexisten en contacto íntimo en un 

punto dado del equipo, de manera que tales concentraciones sean las coordenadas de un 

punto sobre el diagrama de equilibrio y que entonces representen físicamente lo que 

realmente sucede. 

 

En éste caso se observa que la ecuación (ec.2) representa una línea recta con pendiente 

positiva ( SS ER ´´ ) que es característica de los procesos en contracorriente. 

 

Composición inicial de la mezcla gaseosa: 1% volumen de benceno a una rapidez de 100 

pies3/min. Entonces, 99 pies3/min son nitrógeno (B) y 1 pie3/min es benceno (A); la 

cantidad de nitrógeno expresada en moles resulta: 

( ) min
2458.0

61.5517302.0

min
991

3

3

B
B

lbmol

R
Rlbmol

pieatm

piesatm

RT
PVn =

°
°

⋅










==  

 

por lo que la corriente gaseosa libre de benceno es:  

min
88.6

1
28

min
2458.0´ B

B

BB
S

lb
lbmol
lblbmolE ==  

 

Debido a que para gases %volumen=%mol, las composiciones de esta corriente resultan 

( )
B

A

A

A

B

B

B

A

lb
lb

lbmol
lb

lb
lbmol

mol
molY 2

1 108138.2
1

78
28

1
99
1´ −==  

 

Dado que se requiere remover el 95% del benceno entrante, en la fase gaseosa a la 

salida quedará el 5% restante. Entonces: 

( ) ( ) ( )
B

A

B

A

lb
lb

lb
lbYY 32

12 10407.1108138.205.0´05.0´ −− ===  

 

Para el carbón entrante que contiene 15 cm3
A (condiciones estándar)/ gC, empleando el 

sistema internacional de unidades y la ley general de los gases: 
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Benceno adsorbido (A)=  

 

( )
( ) ( )

( ) ( )
C

A

A

A

C

AC

A

g
g

mol
g

g
mol

mol
kmolK

Kkmol
Pam

Pa
cm
m

g
cm

RT
PV 24

3

3

36

33

1022.5
1
78106923.6

101
115.2738314

101325
101

115
−− ==

⋅

=  

 

por lo tanto 

( )
C

A

lb
lbX 2

2 1022.5´ −=  

 

Sustituyendo los valores conocidos en la ec. 1 

( ) ( )

( ) 







−









−

=
−

−−

C

A

B

A

B

A

B

S

lb
lbX

lb
lb

lb
lb

lb
R

2
1

32

1022.5´

10407.1108138.2

min
88.6

´
     (ec.3) 

 

En esta expresión, minimizar R´S es estimar la mínima cantidad de carbón activado libre 

que se requiere en el proceso. Es decir que se obtendrá MínR ,2´ , lo que se pregunta, con la 

expresión ( )2,,2 ´1´´ XRR MínSMín += . 

Cuando R´S sea mínima, la pendiente de la línea operante será mínima. Esto se podrá 

determinar con la ayuda de la expresión gráfica de la curva de equilibrio para el sistema 

en cuestión. 

Como se recordará, la curva de equilibrio representa las condiciones de las 

concentraciones del transferible en la interfase; es este caso, la máxima cantidad de 

benceno que este carbón puede adsorber, a la presión y temperatura especificadas. La 

línea operante de pendiente mínima implica, por lo tanto, que X´, se haga máxima. 

Curva de equilibrio 

Los datos de equilibrio proporcionados deben expresarse en las unidades de 

concentración de benceno en ambas fases que fueron seleccionadas por conveniencia, 

es decir, X´ y Y´. 
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Para el benceno contenido en el carbón activado se requiere cambiar de 









→

C

A

C

A

lb
lbX

g
cm ´

3

   

( )
[ ]

C
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A

A g
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K
Kmol
cmatm
g
cmatm

RT
PVn =

⋅
⋅










==
15.273057.82

1

3

3

C

A

A

A

C

A

lb
lb

lbmol
lb

lb
lbmol

=
1

78
 

Por lo que 

( )

( ) C

AC

A

lb
lbg

cm

X ==
15.273057.82

78
´

3

        (ec.4) 

 

para el benceno contenido en la corriente gaseosa se requiere cambiar de 

[ ]mmHgpA Æ 








B

A
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[ ] [ ]
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[ ]
B

A

A

A

lb
lb

mmHg
mmHgY =⋅
−

=
28
78

760
´        (ec.5) 

Con las ecs. 4 y 5 se realizan los cambios pertinentes en los datos de equilibrio 

proporcionados en el enunciado (tabla 3.6), obteniendo la siguiente tabla 

Tabla 3.7 Distribución al equilibrio de A en B y C,  a 33.3°C y 1 atm. 

( )
C

A
lbmol

lbmolX =210´  
0 5.20 8.70 13.92 17.40 22.62 27.84 31.32 34.80 

( )
B

A
lbmol

lbmolY =510´  
0 0.37 1.65 9.20 42.16 92.03 367.02 1033.80 2896.15

 

Con estos datos se gráfica la curva de equilibrio del sistema y se ubican las coordenadas 

conocidas de acuerdo a la ec. 3  (Veáse figura 3.21) 
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Línea operante 
de pendiente positiva

Mínima

X´2=0.0522

Y´2=0.001407

Y´1= 0.028138

X´1,Max=0.347

0

0.005

0.01

0.015

0.02

0.025

0.03

0.035

0 0.1 0.2 0.3 0.4

X´ (lbA/lbC)

Y´
 (l

b A
/lb

B
)

 
Figura 3.21  Distribución al equilibrio de A en B y C,  a 33.3°C y 1 atm. Estimación de X´1, Máx. 

 

Como ya se comentó con anterioridad, el valor máximo para 1́X  corresponde al punto en 

donde la curva de equilibrio tiene una ordenada 1́Y  

De la figura 3.21 se observa que 
C

A
Máx bmol

lbmolX 347.0´ ,1 =  

Ahora resulta posible conocer la mínima cantidad de flujo másico de carbono requerido 

para la operación de adsorción. En la ec. 3 : 

( ) ( )
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( )2
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
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Máx

B

A

B

A

B
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lb
lbX

lb
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lb
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R

  

min
624.0´ ,

C
MínS

lbR =          (ec. 6) 

R´S,Mín 0.624 lbC / min 

 

( )
min

656.00522.01
min

624.0´1´´ 2,,2
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lb
lb

lb
lblbXRR

C

A

C

CC
MínSMín =








+=+=  

R´2,Mín 0.656 lb / min 
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Ahora bien, si se emplea el doble de esta cantidad 

 

( )
min

248.1
min

624.02´2´ ,,
CC

MínSopS
lblbRR ===       (ec.7) 

Por lo que la línea operante en este caso estará definida por 
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2
1
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1022.5´

10407.1108138.2

min
88.6

min
248.1

     (ec. 8) 

de donde  

 

C

A

lb
lbX 199.01́=  

 

X´1 0.199 lbA / lbC 

 

Atendiendo al segundo cuestionamiento del problema, se considerará la misma operación 

de adsorción estudiada hasta aquí, pero en arreglo de flujos en paralelo 

 
Figura 3.22  Proceso de adsorción de benceno con flujos en paralelo. 

 

Balance de materia en base a los componentes no transferibles de cada corriente  

22111 ´´´´´´´´ XRYEXRYE SSS +=+        (ec. 9) 

( ) ( )1221 ´´´´´´ XXRYYE SS −=−   Æ ( )
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´
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=−    (ec. 10) 
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Debido a que los datos del problema son independientes del arreglo empleado, se tiene 

de la ec. 2 

min
88.6´ B

S
lbE =   ( )

B

A

lb
lbY 2

1 108138.2´ −=    ( )
B

A

lb
lbY 3

2 10407.1´ −=  

Nótese que la corriente R´ ahora fluye en paralelo a la E´, por lo que:  

( )
C

A

lb
lbX 2

1 1022.5´ −=  

Sustituyendo los valores conocidos en la ec. 10       
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min
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     (ec.11) 

Ahora se tiene una línea operante recta con pendiente negativa que deberá minimizarse. 

Lo anterior, dará como consecuencia, un valor máximo para X´2. 

El procedimiento, como antes, requiere del apoyo de la curva de equilibrio del sistema. En 

la gráfica correspondiente, se ubican los valores de las concentraciones conocidas en la 

ec. 11 

Línea operante de
pendiente negativa

Mínima

X´1=0.0522

Y´2=0.001407

X´2,Máx=0.244

Y´1= 0.028138

0
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B
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Figura 3.23  Distribución al equilibrio de A en B y C,  a 33.3°C y 1 atm. Estimación de X´2, Máx. 
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de la figura 3.23  se obtiene:  
C

A
Máx lb

lbX 244.0´ ,2 =  

sustituyendo el valor encontrado en la ec.11 
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R´S,Mín 0.959 lbC / min 
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C
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
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R´1,Mín 1.01 lb / min 

 

Ahora bien, si se emplea el doble de esta cantidad 
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CC

MínSopS
lblbRR ===       (ec.13) 

Por lo que la línea operante en este caso estará definida por 

 

( ) ( )

( ) 







−









−

=−
−

−−

2
2

32

´1022.5

10407.1108138.2

min
88.6

min
918.1

X
lb
lb

lb
lb

lb
lb

lb

lb

C

A

B

A

B

A

B

C

     (ec.14) 

de donde 

 

C

A

lb
lbX 148.0´2=  

X´2 0.148 lbA / lbC 
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Finalmente la tercera pregunta se refiere a un proceso de desorción de benceno desde el 

carbón activado hacia el nitrógeno, con flujo a contracorriente: 

 
Figura 3.24  Proceso de desorción de benceno con flujos a contracorriente 

 

Balance de materia en base a los componentes no transferibles de cada corriente  

1221 ´´´´´´´´ XRYEXRYE SSSS +=+        (ec.15) 

 

( )12

12

´´
´´

´
´

XX
YY

E
R

S

S

−
−

=          (ec. 16) 

 

B

A

lb
lbY 01́=    por tratarse de nitrógeno puro, libre de benceno 

 

de los datos del problema se conocen las concentraciones de entrada y salida para la 

corriente R´, en base a la ec. 4 se obtiene 

( )

( ) C

AC

A

lb
lbg

cm

X 1914.0
15.273057.82

7855
´

3

1 ==    
( )

( ) C

AC

A

lb
lbg

cm

X 348.0
15.273057.82

78100
´

3

2 ==  

 

Además se tiene la relación  

( )[ ]
minminmin

´1´´ lblblb
lb
lb

lb
lblbXRR AC

C

A

C

CC
S =

+
=








+=+=  

 

( )[ ]
min

348.01´´2
lbRR S =+= , siendo 

h
lbR 100´2=   Æ    ( ) h

lbR C
S 184.74

348.01
100´ =
+

=  
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sustituyendo los valores conocidos en ec. 16 

 

( )

( )
C

A

B

A
Máx

MínS

C

lb
lb

lb
lbY

E
h
lb

1914.0348.0

0´

´

184.74 ,2

, −

−
=        (ec.17) 

Nuevamente, se tiene la ecuación de una línea recta para la línea operante en la que, 

ahora al maximizar la pendiente, se logrará tener el valor de E´S mínimo. En la gráfica de 

la curva de equilibrio se ubica el punto cuyas coordenadas son las concentraciones de las 

corrientes en el extremo 1 del equipo (X´1,Y´1) y la abscisa X´2. 

Recuérdese que la línea operante de un proceso estará ubicada en la zona entre la curva 

de equilibrio y el eje de las concentraciones de la fase desde donde se origina la 

transferencia. Una línea operante no debe cruzar la curva de equilibrio; es decir, que no 

tiene sentido que un componente se transfiera de una fase a otra y luego lo haga en 

sentido contrario. 

Entonces, en la situación presente, la línea operante de pendiente máxima es aquella que 

sólo toca a la curva de equilibrio en un punto de tangencia. Aquí es donde justamente el 

número de etapas teóricas se hace infinito, esto es, el equipo sería de tamaño infinito. 

Esta línea tangente, al prolongarla hasta la abscisa en X´2, determina un punto cuya Y´2 

será la máxima posible. 

Así pues, en base a la ec. 17 se localiza en la curva de equilibrio el punto en el cual 2´Y  

se maximiza. (Veáse figura 3.25) 
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Línea Operante
de pendiente positiva

Máxima 
tangente a Curva de equilibrio

X´1=0.1914

Y´1=

X´2=0.348

Y´2,Máx=0.0041

0

0.005

0.01

0.015

0.02

0.025

0.03

0.035

0 0.1 0.2 0.3 0.4

X´ (lbA/lbC)

Y´
 (l

b A
/lb

B
)

 

Figura 3.25  Distribución al equilibrio de A en B y C,  a 33.3°C y 1 atm. Estimación de Y´2,Máx. 
 

de la figura 3.25 se observa que 
B

A
Máx lb

lbY 0041.0´ ,2 =  

En la ec. 17 

( )

( ) h
lb

lb
lb

lb
lb

h
lb

E B

B

A

C

AC

MínS 47.2833
00041.0

1914.0348.0184.74
´ , =

−

−
=  

E´S,Mín 2833.47 lbB / h 

 

Empleando el doble de la cantidad mínima de nitrógeno entrante (2 MínSE ,´ ) se puede 

estimar la composición a la salida 2´Y  (contenido de benceno del gas) 

 

( )

( ) B

A

B

C

AC

lb
lb

h
lb

lb
lb

h
lb

Y 00205.0
47.28332

1914.0348.0184.74
´2 =

−
=  

Y´2  0.00205 lbA / lbB 

 



174 de 364 
 

Siendo definida la línea operante del sistema por la expresión: 

 

( )

( )
C

A

B

A

B

C

lb
lb
lb
lb

h
lb
h
lb

1914.0348.0

000205.0

94.5666

184.74

−

−
=        (ec.18) 

Para evaluar el número de etapas teóricas o ideales empleando el método gráfico de 

McCabe-Thiele, se debe trazar la línea operante real del sistema (ec.18) y luego realizar 

el trazo de las etapas. Esto se presenta en la siguiente gráfica en donde se hace un 

acercamiento del área a analizar 

Línea Operante

Y´1=

X´1=0.1914

1

2

3

X´2=0.348, 0

Y´2=0.00205

0

0.0005

0.001

0.0015

0.002

0.0025

0.003

0.0035

0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35 0.4

X´ (lbA/lbC)

Y´
 (l

b A
/lb

B
)

 

Figura 3.26  Determinación del número de etapas teóricas requeridas en el equipo de desorción 
mediante el método gráfico de Mc. Cabe-Thiele, a 33.3°C y 1 atm. 

 

 

de la figura 3.26, se obtiene 04.3=PN etapas 

 

NP 3.04 etapas teóricas o ideales o de equilibrio 
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� PROBLEMA 3.7 

 
ENUNCIADO: 

Se va a desorber propano de un aceite no volátil mediante vapor de agua en una torre 

trabajando a contracorriente, 4 moles de vapor se alimentan en el fondo de la torre por 

cada 100 moles de alimentación aceite-propano en la parte superior. El aceite contiene 

originalmente 2.5% en mol de propano y la concentración debe reducirse a 0.25% en mol. 

La temperatura es de 280°F y la presión de 35 psia. El peso molecular del aceite es 300 

kg/kmol y el peso molecular del propano es 44 kg/kmol. La relación de equilibrio es 

y=33.4x donde “x” y “y” son fracciones mol de propano en el líquido y en el vapor 

respectivamente. 

a) ¿Cuántas etapas de equilibrio se requieren para realizar esta operación? 

b) Si la presión aumenta hasta 70 psia ¿Cuántas etapas de equilibrio se requerirán? 

c) ¿Cuál seria la mínima relación de flujo de vapor necesaria para proporcionar la 

misma recuperación de propano para el caso de a)? 

d) ¿Cuál será el efecto de disminuir la temperatura de desorción? 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

La desorción o desabsorción mejor dicho, es la operación contraria a la absorción 

gaseosa, siendo llevada a cabo en un equipo cuyo arreglo físico permite poner en 

contacto una mezcla gaseosa con un líquido con la finalidad de separar de manera 

selectiva uno o más componentes del líquido y obtener una solución de ellos en el gas. 

Existe por tanto una transferencia de masa de una sustancia de la corriente líquida hacia 

la corriente gaseosa. En estos casos, la fase o sustancia desorbente tiene la 

particularidad de ser selectiva respecto a los componentes que recibe en su seno, es 

decir, tiene afinidad por uno o más componentes específicos en función de las 

propiedades fisicoquímicas de los mismos, propiciando una transferencia de masa 

selectiva. Sobre esta base, para el caso particular aquí tratado, el material desorbente es 

el vapor de agua que selectivamente recoge en su seno al propano al ponerse en 

contacto con una mezcla propano-aceite. 

Este problema plantea una operación de separación que tiene como finalidad el despojar 

a un aceite no volátil de su contenido inicial de propano mediante contacto continuo con 

una corriente de vapor de agua. Para tal propósito, se aprovecharán las propiedades 
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desorbentes del vapor de agua sobre la mezcla aceite- propano, teniendo únicamente 

lugar el fenómeno de transferencia de masa para el componente propano. Se considera 

que el aceite no se transfiere al vapor –por tratarse de un aceite no volátil- , ni el vapor se 

transfiere al seno del aceite; por lo que resulta conveniente el estudiar el comportamiento 

del sistema en función de los componentes no transferibles al realizar el balance de 

materia debido a que estas cantidades permanecerán constantes. Además se sabe que el 

proceso de despojamiento de propano de la mezcla propano-aceite, se da por finalizado 

cuando la cantidad de propano remanente es del 0.25% mol respecto al flujo total de la 

mezcla aceite-propano una vez finalizada la operación. Asimismo se considerará que no 

existen cambios de presión y temperatura considerables dentro del equipo, por lo que 

estas condiciones serán contempladas como constantes. 

El equipo empleado para realizar la anterior operación es una torre cuyos flujos de 

alimentación de vapor y de aceite se encuentran operando en contracorriente, es decir por 

la parte superior del equipo se introduce la mezcla aceite-propano y por la inferior la 

corriente de vapor de agua que inicialmente no contiene aceite. 

La primera pregunta se refiere a la determinación del número de etapas ideales 

necesarias para efectuar la separación deseada, es decir, despojar a la mezcla aceite-

propano de la cantidad de propano necesaria para salir del quipo con una concentración 

de 0.25% en mol de propano. Para ello se empleará el método gráfico de McCabe-Thiele 

que a partir de la curva de equilibrio del sistema y de la línea operante del proceso 

permite determinar gráficamente el número de etapas ideales necesarias para que la 

transferencia de masa, planteada en la ecuación de la línea operante, se lleve a cabo. 

La segunda pregunta trata el mismo problema que la primera con la variante de que en 

este caso la presión del equipo será de 70 psia (el doble, respecto a la primera pregunta). 

Por lo tanto, de manera general, el procedimiento será el mismo que el explicado con 

anterioridad, teniendo en cuenta que este nuevo valor de la presión afecta las condiciones 

de equilibrio del propio sistema -sobre todo para la fase gaseosa- de manera que, para la 

misma línea operante, se espera que el número de etapas necesarias varíe. A mayor 

presión, la desorción se hace más difícil y se espera que aumente el número de etapas 

teóricas. 

La tercera pregunta se refiere a la evaluación del flujo mínimo de vapor necesario para 

efectuar la desorción del propano mencionada, estando este flujo directamente 

relacionado con la máxima cantidad de propano que es capaz de desorber el vapor de 
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Figura 3.27 Desorción de propano en
columna con flujos a contracorriente. 

agua y por tanto con la curva de equilibrio del sistema que describe el equilibrio de la 

transferencia de masa entre ambas fases (aceite y vapor). 

Finalmente, la última pregunta se refiere a predecir el comportamiento que tendría el 

sistema si se disminuye la temperatura de operación de la desorción. Lo cual afectaría las 

condiciones de equilibrio del mismo sistema y por lo tanto repercutiría en la cantidad de 

etapas teóricas necesarias para llevar a efecto la misma separación estudiada con 

anterioridad. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 
Sea A= C3H8   B= Aceite no volátil   C= Vapor de Agua 

 

 

E= flujo molar de la mezcla gaseosa de vapor 

de agua + propano, mol 

R= flujo molar de la fase líquida con aceite + 

propano, mol 

Y= relación molar en fase gaseosa, molA/molC 

X= relación molar en fase líquida, molA/molB 

ES= flujo molar de vapor de agua (constante), 

molesC 

RS= flujo molar de aceite no volátil (constante), 

molesB 

 

 

 

Balance de materia para A,  

 

1221 XRYEXRYE SSSS +=+    Æ  ( ) ( )1212 YYEXXR SS −=−  
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( )
( )12

12

XX
YY

E
R
S

S

−
−

=               (ec. 1) 

 

La ec. 1 representa la línea operante del proceso. De los datos del problema: x1=0.0025, 

x2=0.025, y1=0; por lo cual: 

  

B

A

mol
molX 002506.0

0025.01
0025.0

1 =
−

=    
B

A

mol
molX 02506.0

025.01
025.0

2 =
−

=  

 

C

A

mol
molY 01 =   por tratarse de vapor de agua libre de propano 

 

Flujos  

( ) ( ) 5.97025.011001 22 =−=−= XRRS molesB 

 

 

4=SE molesC 

 

sustituyendo los valores conocidos en ec. 1 

( )

( )
B

A

C

A

C

B

mol
mol

mol
molY

moles
moles

002506.002564.0

0

4
5.97 2

−

−
=       (ec.2) 

 

de donde 
C

A

mol
molY 5639.02 =  

 

A fin de estimar el número de etapas de equilibrio que se requieren para llevar a cabo la 

separación deseada, se empleará el método gráfico de McCabe-Thiele. Por lo que es 

necesario construir la curva de equilibrio del sistema, así como trazar la línea operante del 

proceso, resultante del balance de materia. La línea operante será una recta entre los 

puntos (X1,Y1) y (X2,Y2) 



179 de 364 

B

A

mol
molX 02564.02 = ,

C

A

mol
molY 5639.02 =           

B

A

mol
molX 002506.01 = ,

C

A

mol
molY 01 =  

 

Del enunciado se tiene que la ecuación de la curva de equilibrio es  y= 33.4x. Pero debido 

a que tanto la curva de equilibrio como la línea operante han de trazarse sobre la misma 

gráfica, resulta conveniente cualquiera de los siguientes cambios: 

 

1) Cambiar la ecuación de la línea operante a términos de fracciones mol. 

2)  Cambiar la ecuación de la línea de equilibrio en función de las relaciones molares 

“X” y “Y”. 

En este caso se optará por la segunda opción 

Por definición   
Y
Yy
+

=
1

   
X
Xx
+

=
1

 

aplicando estas expresiones a la ec. de la curva de equilibrio, se tiene:  

X
X

Y
Y

+
=

+ 1
4.33

1
   Æ  

X
XY
4.321

4.33
−

=    (ec.3) 

 

Tabulando la ec. 3 (dando valores arbitrarios a X se obtienen valores de Y) 

Tabla 3.8  Distribución al equilibrio de A en B y C, a 280°F y 35 psia. 

X 0 0.002 0.004 0.006 0.008 0.01 0.012 0.014 0.016 0.02 0.022 0.024 0.026 

Y 0 0.071 0.153 0.249 0.361 0.494 0.656 0.856 1.11 1.898 2.558 3.604 5.51 

 

Posteriormente, con los datos obtenidos en la anterior tabla, se traza la curva de equilibrio 

y enseguida la línea operante del proceso, estimando, mediante el método de McCabe-

Thiele el número de etapas teóricas necesarias para lograr la separación deseada.  

(Veáse figura 3.28) 
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Figura 3.28 Determinación del número de etapas teóricas requeridas en el equipo de desorción 
mediante el método gráfico de Mc. Cabe-Thiele, a 280°F y 35 psia. 

de donde el número de etapas teóricas (Np) necesarias para llevar a cabo la separación 

deseada es  Np =2.65 

NP 2.65 etapas teóricas                P= 35 psia    T= 280 °F 

 

La segunda pregunta se refiere también a cuantas etapas se requieren para la misma 

separación planteada en la primera pregunta; considerando, que en este caso, que la 

presión será de 70 psia.  

Por lo que lo único que variará será la curva de equilibrio que se verá afectada por la 

presión, considerando que “x” no se ven considerablemente afectadas por el cambio de 

presión (por tratarse de una fase líquida) y que la fase gaseosa se trata de un gas ideal:  

Por definición  
P
p

n
ny ii ==   

sean I  y II  las condiciones de operación del sistema, relacionando el término de 

fracción mol para la fase gaseosa en ambas condiciones 

Iyy =   cuando == IPP 35 psia 

IIyy =   cuando == IIPP 70 psia IP2=  
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entonces, de la ecuación de la curva de equilibrio, se tiene: 

x
P
py
I

A
I 4.33==  

( )xy
P
p

P
py I

I

A

II

A
II 4.33

2
1

2
1

2
====   Æ xyII 7.16=    (ec.4) 

la curva de equilibrio será, por lo tanto, y=16.7 x cuando P=70psia. 

De manera análoga a como se hizo para la primera pregunta 

X
X

Y
Y

+
=

+ 1
7.16

1
       Æ  ( )X

XY
7.151

7.16
−

=     (ec.5) 

La ec. 5 es la que se empleará para la construcción de la curva de equilibrio, por lo que 

procediendo de manera similar a como se hizo para la primer pregunta, se obtienen las 

etapas teóricas requeridas 

Tabla 3.9  Distribución al equilibrio de A en B y C , a 280°F y 70 psia. 

X 0 0.002 0.004 0.006 0.008 0.01 0.012 0.014 0.016 0.02 0.022 0.024 0.026 

Y 0 0.034 0.071 0.111 0.153 0.198 0.247 0.3 0.357 0.487 0.561 0.643 0.734 
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)

 
Figura 3.29  Determinación del número de etapas teóricas requeridas en el equipo de desorción 

mediante el método gráfico de Mc. Cabe-Thiele, a 280°F y 70 psia. 
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de donde se obtiene el número de etapas teóricas necesarias para llevar a cabo la 

separación deseada,  Np = 19.5 

NP 19.5 etapas teóricas                P= 70 psia    T= 280 °F 

 

Para  determinar el flujo mínimo de vapor de agua necesario para la separación 

establecida en el enunciado (tercera pregunta), habrá que minimizar ES. Así, en la ec.2 

para el balance de materia, deberá maximizarse la pendiente de la línea operante. Esto 

requiere estimar el valor máximo para Y2. 

( )
( )

( )
B

A

C

A
Máx

CMínS

B

moles
moles

moles
molesY

molesE
moles

002506.002564.0

0
5.97 ,2

, −

−
=      (ec. 6) 

En la gráfica de la curva de equilibrio, para una P=35 psia, se traza esta línea operante de 

pendiente máxima, siendo una línea recta tangente a la curva de equilibrio, desde el punto 

(X1,Y1) hasta el punto X2. 

X2=0.02564

Y2,Máx=1.48

Y1=

X1=0.002506

Línea Operante 
de pendiente positiva 

Máxima

0

1

2

3

4

5

6

0 0.005 0.01 0.015 0.02 0.025 0.03

X (molA/molB)
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(m

ol
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C
)

 

Figura 3.30  Distribución de A en B y C, a 280°F y 35 psia. Estimación de Y2, Máx. 

 

de la figura 3.30, se obtiene Y2,Máx=1.48 
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sustituyendo en ec. 6 el valor encontrado de Y2,Máx. 

( )
( )

( )
B

A

C

A

CMínS

B

moles
moles

moles
moles

molesE
moles

002506.002564.0

048.1
5.97

, −

−
=  Æ CMínS molesE 5.1, =    (ec. 7) 

 

ES,Mín 1.5 moles de vapor de agua= E1,Mín 

 

Por último, si la temperatura para el proceso de desorción disminuyera (pregunta d), la 

presión de vapor del propano líquido disminuye y la pendiente de la curva de equilibrio 

será menor. La solubilidad del vapor de propano aumenta en la fase líquida; esta retiene 

con mayor fuerza al soluto A, es decir, éste compuesto será menos volátil y la separación 

se dificultará. 

 

En conclusión, al disminuir la pendiente de la curva de equilibrio, ésta se acerca a la línea 

operante, la magnitud de las fuerzas impulsoras disminuye reduciéndose la velocidad de 

transferencia de masa y como consecuencia: aumenta el número de etapas de equilibrio. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



184 de 364 
 

NONMENCLATURA 
Capítulo 3 

SIMBOLO DEFINICIÓN DIMENSIONES 

a  Superficie específica de transferencia de masa 2L  

VWa  
Área específica para el contacto de un gas con un 

agua pura 3

2

L
L

 

A  Factor de absorción
mG
L

=  Φ  

c  Concentración 3L
mol

 

fC  Factor de caracterización de empaque Φ  

sd  
Diámetro de una esfera de la misma superficie que 

una partícula de empaque, diámetro equivalente de 

empaque 

L  

D  Difusividad o coeficiente de difusión 
θ

2L
 

exp  Constante =2.7181  

E  Fase E, flujo total de la fase E 
θ
mol

 

SE  Flujo de un disolvente que no se difunde en la fase E
θ
mol

 

F  Coeficiente de transferencia de masa tipo F 
cL

mol
∆⋅⋅θ2  

´G  Masa velocidad de la fase gaseosa 
θ⋅2L

M
 

tH  Altura de una unidad de transferencia de masa L  

k  
Coeficiente individual de transferencia de masa tipo 

k cL
mol

∆⋅⋅θ2  

xk  
Coeficiente individual de transferencia de masa tipo  

k , en base a la fase líquida ( )molfracciónL
mol

_2 ⋅⋅θ

yk  
Coeficiente individual de transferencia de masa tipo  

k , en base a la fase gaseosa ( )molfracciónL
mol

_2 ⋅⋅θ
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Lk  
Coeficiente individual de transferencia de masa tipo  

k , en base a la fase líquida ( )32 LmolL
mol
⋅⋅θ

 

K  Coeficiente global de transferencia de masa tipo k 
cL

mol
∆⋅⋅θ2  

xK  
Coeficiente global de transferencia de masa tipo  k , 

en base a la fase líquida ( )molfracciónL
mol

_2 ⋅⋅θ

yK  
Coeficiente global de transferencia de masa tipo  k , 

en base a la fase gaseosa ( )molfracciónL
mol

_2 ⋅⋅θ

L  Longitud L  

´L  Masa velocidad de la fase líquida 
θ⋅2L

M
 

m  Pendiente promedio de la curva de equilibrio 
[ ]

[ ]liquido
gas

 

 Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  

M  Peso molecular 
mol
M

 

n  Número de moles mol 

 Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  

N  Velocidad de flujo difusional 
θ⋅2L

mol
 

tN  Número de unidades de transferencia de masa Φ  

pN  Número total de etapas teóricas Φ  

p  Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  

p  Presión parcial 2L
F

 

P  Presión  2L
F

 

P∆  Caída de presión 2L
F

 

R  Constante universal de los gases 
Tmol
LF
⋅
⋅

 

 Fase R; flujo total de la fase R 
θ
mol
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GR  
Resistencia a la transferencia de masa en la fase 

gaseosa mol
cL ∆⋅⋅θ2

 

LR  
Resistencia a la transferencia de masa en la fase 

líquida mol
cL ∆⋅⋅θ2

 

SR  Flujo del disolvente que no se difunde en la fase R 
θ
mol

 

TR  Resistencia total a la transferencia de masa  
mol

cL ∆⋅⋅θ2

 

S  Factor de desorción
L
mG

A
==

1
 Φ  

Sc  Número de Schmidt 
ABD⋅

=
ρ
µ

 Φ  

T  Temperatura absoluta (K) T 

V  Volumen 3L  

´x  Fracción peso 
M
M

 

ix  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el líquido mol
mol

 

X  Relación molar en la fase líquida 
ANo

A

mol
mol

_

 

´X  Relación másica en la fase líquida 
ANo

A

M
M

_

 

iy  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el gas mol
mol

 

Y  Relación molar en la fase gaseosa 
ANo

A

mol
mol

_

 

´Y  Relación másica en la fase gaseosa 
ANo

A

M
M

_

 

Z Altura del lecho empacado L  

ρ  Densidad 3L
M

 

φ  Diámetro del equipo L  

η  Eficiencia fraccionaria del equipo Φ  
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µ  Viscosidad 
θ⋅L
M

 

   

Subíndices   

A ,B, C Componentes A, B, C  

G Fase gaseosa  

i  Componente i  

 Interfase  

L Fase líquida  

M  Media  

Máx Máximo  

Mín Mínimo  
op  Operación  

O  global  

S 
Que no se difunde, flujo de la fase libre de 

componentes que se difundan 
 

1, 2 Posiciones 1 y 2; etapas 1 y 2  

I  Condiciones de referencia I   

II  Condiciones de referencia II   

   

Exponentes   

* Equilibrio  
---- Valor promedio  
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CAPÍTULO 4 TORRES DE PLATOS PERFORADOS Y EMPACADAS 
 

4.1. Generalidades 
 

La diferencia de composición de las fases respecto del equilibrio entre las fases vapor y 

líquido puede utilizarse para separar a determinados componentes o mezclas de estos. El 

equipo industrial utilizado en estas operaciones de transferencia se proyecta de modo que 

sea posible el íntimo contacto entre ambas fases, así como su separación y manipulación 

posteriores. Siendo las operaciones de transferencia de masa llevadas a cabo en torres 

de platos y en columnas empacadas, representando  las torres empacadas equipos de 

contacto continuo y las torres de platos equipo de contacto por etapas. Con mucho estos 

equipos son los que tiene las mayores aplicaciones. 

 

En el presente capítulo se presenta la aplicación de los balances de materia y de las 

velocidades de transferencia de masa para el diseño de equipo industrial. Asimismo se 

trata del análisis hidrodinámico del comportamiento de las fases en contacto para estimar 

caídas de presión y secciones transversales del equipo, que influyen en las condiciones 

de inundación, el arrastre y otros parámetros en la operación industrial. 

 

Una torre empacada es esencialmente un cuerpo cilíndrico lleno de material inerte o 

“empaque de torre”, cuyo objetivo es dispersar la fase líquida. Esta se alimenta por la 

parte superior de la torre y desciende a través del empaque; la fase gaseosa se inyecta 

en el fondo de la columna, fluyendo en contracorriente. El contacto íntimo entre el gas y el 

líquido logra de esta manera efectuar la transferencia requerida. 

 

El líquido fluye sobre la superficie del material de relleno, en películas y gotas, ofreciendo 

una gran superficie de contacto para los gases que ascienden por la torre a través del 

espacio hueco que deja el material de empaque. En estos arreglos, el efecto global del 

cambio de concentraciones se estima mediante balances diferenciales en un elemento de 

la sección empacada que, combinados con ecuaciones de velocidad de transferencia de 

masa, generan expresiones que definen los Números de Unidades de Transferencia de 

Masa y las Alturas de Unidades de Transferencia de Masa; tanto globales como 

individuales, en base a una fase o a la otra. 
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La llamada torre de platos constituye un aparato muy eficaz en el cual la fase gaseosa es 

dispersada justamente en el plato, formando burbujas en el seno de una corriente del 

líquido que fluye sobre la superficie del plato. Una construcción típica de este género la 

constituye una cámara cilíndrica vertical, dentro de la cual se ha montado cierto número 

de platos circulares igualmente espaciados. En un arreglo típico, a uno de los lados de 

cada plato se tiene un segmento circular donde va conectado el bajante, destinado a 

permitir el paso del líquido desde un plato hasta el inmediato inferior; en el lado opuesto 

del mismo plato se introduce el líquido por un conducto similar, procedente del plato 

inmediato superior. 

 

Un plato perforado está constituido por una placa que posee un cierto número de orificios 

de dimensiones convenientes y distribuidos equidistantemente, a través de los cuales 

puede ascender la fase gaseosa procedente de los platos inferiores impidiendo de esta 

manera que el líquido se escurra por los mismos. La alimentación del líquido llega del 

plato de arriba y cae por el bajante hacia el plato inferior, mientras que los vapores pasan 

hacia arriba, burbujeando en el líquido y mezclándose de modo íntimo con él a causa de 

la dispersión provocada por las perforaciones. Luego, los vapores escapan de la 

superficie del líquido y ascienden al plato inmediato superior. De este modo se establece 

un flujo en contracorriente entre el líquido que pasa hacia abajo y los vapores que 

ascienden por la columna, pero de hecho el flujo sobre cada plato es cruzado. Cada plato 

equivale a una etapa de contacto. 

 

El concepto de etapa de equilibrio, ideal o teórica, hace posible el diseño adecuado de los 

procesos de separación. Un proceso hipotético, cuyas etapas de contacto son totalmente 

etapas de equilibrio, es creado sobre papel para realizar la separación deseada en una 

planta de proceso real. El número de etapas de equilibrio requeridas en un proceso 

hipotético está relacionado al número requerido de etapas de contacto reales mediante 

factores proporcionales (eficiencias de etapas) los cuales describen una comparación 

entre el desempeño de una etapa de contacto real y el desempeño de una etapa de 

equilibrio. El concepto de etapa de equilibrio asume que las fases que dejan cada etapa 

se encuentran en equilibrio termodinámico. 

 

Si bien el objetivo del presente escrito no es el diseño completo del equipo industrial, 

resulta necesario detenerse en esta parte de manera general, sin abarcar selección de 

materiales, diseño detallado de soportería y otros; ya que los problemas que involucran la 
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determinación de coeficientes de transferencia de masa de un equipo dado requieren 

algunas de las características físicas de los mismos. 

 

Un entendimiento de las fuerzas impulsoras y la resistencia en un punto, permite la 

evaluación de los parámetros de transferencia solamente para ese punto. Ahora existe 

una necesidad de relacionar los valores de la transferencia en todos los puntos dentro de 

un equipo con el área total de transferencia requerida para el equipo de proceso. 

Específicamente, en transferencia de masa, es deseable saber qué tan alto debe ser un 

contactor para proporcionar la separación. La respuesta a este cuestionamiento es mejor 

formulada como una ecuación de diseño la cual relacione el valor de la transferencia a 

través del área total de transferencia para lograr el cambio total en las propiedades. La 

solución de la ecuación de diseño requiere el conocimiento del balance de materia,  la 

relación de equilibrio del sistema, y un parámetro específico en la forma de coeficiente de 

transferencia de masa. 

 

La figura 4.1 muestra las características generales de las torres de platos, en términos de 

la metodología de diseño empleada por Treybal(19), y la figura 4.2 las características 

generales de las torres empacadas. 
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W
Longitud de la 

Compuerta

AL

Area Libre entre 
compuerta y bajante

 

 hw

Altura de la
Compuerta

          Ad

T
Diámetro de la Torre

          t
Espaciamiento
 entre platos

          An

At = An + Ad

   Area Total

Bajante

 hs

Altura del 
sello Liquido

 h1

Cresta del líquido

Cubierta
Plato 

Perforado

Bajante o 
Vertedero

Compuerta o 
Derramadero

Entrada 
del Líquido

Salida
 del   Gas

Salida del 
Líquido

Entrada 
del Gas

 Considerando 
• Recomendaciones q/T 
• Sello líquido 
• Caídas de presión permisibles 
• Distribución de perforaciones 
• Eficiencia de etapa 
• Eficiencia global 

 
Figura 4.1 Características generales de Torres de Platos 
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Considerando 
• Tipo de empaque 
• Altura del lecho empacado 

 
Figura 4.2 Características generales de Torres Empacadas 
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4.2. Diseño de Torres 
 
4.2.1. Diseño de Torres de Platos 
 

El diseño de torres de platos contempla primordialmente dos aspectos: 

 

� Diseño de proceso de transferencia de masa. Relacionado con el proceso de 

separación requerido. Involucra balances de materia y energía. 

� Diseño hidrodinámico. Considera parámetros como las caídas de presión 

permisibles, sección transversal del equipo y aquellos que garantizan que el 

equipo opere sin arrastre o goteo excesivos. 

 
El método que se emplea en el presente escrito es el proporcionado por Treybal(19) en su 

capítulo 6, por lo que se sugiere remitirse a esta fuente para mayor detalle al respecto. 

 
4.2.2. Diseño de Torres Empacadas 
 

Un método conveniente para estimar la altura de una columna empacada está basado en 

los conceptos de números (Nt) y alturas (Ht) de unidades de transferencia.  Definiendo la 

altura del lecho empacado como el producto del número de unidades de transferencia y la 

altura de una unidad de transferencia. 
 

tt HNZ ⋅=  

El valor de la “altura de una unidad de transferencia (Ht)” es proporcional a la resistencia a 

la transferencia de masa y  el “número de unidades de transferencia (Nt)” es una medida 

del grado de dificultad de la separación.  

 

Tanto el número de unidades de transferencia como la altura de una unidad de 

transferencia pueden ser expresados como función de fuerzas impulsoras ya sean 

individuales o globales, tal y como se muestra en la tabla  4.1 
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Tabla 4.1 Determinación de la altura de un lecho empacado en función de la fuerza impulsora. 

 Fuerza 

impulsora 

Número de unidades de 

transferencia 

Altura de una unidad de 

transferencia 

Altura del lecho 

empacado 
 

yyi −  ( )∫ −
= 2

1

y

y
i

tG yy
dyN  

My
tG ak

GH =  tGtGHNZ =  ec. 4.1 

yy −∗  ( )∫ −
= ∗

2

1

y

ytOG yy
dyN  

My
tOG aK

GH =  tOGtOGHNZ =  ec. 4.2 

ixx −  ( )∫ −
= 2

1

x

x
i

tL xx
dxN  

Mx
tL ak

LH =  tLtLHNZ =  ec. 4.3 

C
on

tra
tra
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fe
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nc
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∗− xx  ( )∫ ∗−
= 2

1

x

xtOL xx
dxN  

Mx
tOL aK

LH =  tOLtOLHNZ =  ec. 4.4 
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−
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1 ,y

y
i

Mi
tG yyy
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N ( ) Miy

tG yak
GH

,1−
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tGtGHNZ =  ec. 4.5 
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2 1
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x
i
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N  ( ) Mix

tL xak
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=  tLtLHNZ =  ec. 4.6 
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( )

( )( )∫ ∗−−
−

= 1

2 1
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y

M
tOG yyy
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tOG yaK
GH
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tOGtOGHNZ =  ec. 4.7 
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a 
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B

 

xx −∗  
( )

( )( )∫ −−
−

= ∗

1

2 1
1 *,x

x

M
tOL xxx

dxx
N ( ) Mx

tOL xaK
LH

*,1−
= tOLtOLHNZ =  ec. 4.8 

 
Para las ecs. 4.5 y 4.6, por definición: 

 

( ) ( ) ( )
( )
( ) 








−
−

−−−
=−

y
y
yyy

i

i
Mi

1
1ln

111 ,    ( ) ( ) ( )
( )
( ) 








−
−

−−−
=−

x
x
xxx

i

i
Mi

1
1ln

111 ,            (ec. 4.9) 

 
Si puede emplearse el promedio aritmético en lugar del logarítmico con poco error. 

Entonces puede reescribirse la expresión para determinar el número de unidades de 

transferencia de las ecs. 4.5 y 4.6 como: 

 

1

2

1
1ln

2
11

2 y
y

yy
dyN

y

y
i

tG −
−

+
−

= ∫    
2

1

1
1ln

2
11

2 x
x

xx
dxN

x

x
i

tL −
−

+
−

= ∫   (ec. 4.10) 

 



  195 de  364 

En ciertos casos, cuando la integración gráfica necesaria requiere de rangos muy grandes 

del integrando en las ordenadas, pueden logaritmizarse las expresiones anteriores 

reemplazando el término “dy” por su igual “ydlny” y “dx” por “xdlnx”. 

 

1

2ln

ln 1
1ln

2
1ln1

2 y
yyd

yy
yN

y

y
i

tG −
−

+
−

= ∫   
2

1ln

ln 1
1ln

2
1ln1

2 x
xxd

xx
yN

x

x
i

tL −
−

+
−

= ∫  (ec. 4.11) 

 

El mismo tratamiento puede hacerse para las ecs. 4.7 y 4.8. 

 

Para soluciones diluidas, el segundo término de la derecha de las ecs. 4.10 y 4.11 puede 

despreciarse. 

 
Asimismo, para soluciones diluidas existen ciertas simplificaciones que permiten estimar 

más fácilmente el número de unidades de transferencia. Estas soluciones numéricas con 

su respectiva interpretación gráfica parten de la aplicación de la ley de Henry y derivan en 

expresiones tales como las de Kremser-Brown-Souders que se estudiaron en el capítulo 

3. 

 

Para absorbedores   

A

AAmxy
mxy

NtOG 11

111ln
22

21

−









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
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Para desorbedores    

( )

A

AA

m
yx
m

yx

NtOL −















+−

−

−

=
1

1ln
1

1

1
2

   (ec. 4.13) 

 

La solución gráfica de las ecs. 4.12 y 4.13 puede consultarse en la figura 8.20 del 

Treybal(19) . 
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4.2.2.1. Relación entre Alturas individuales y Globales 
 

La altura de una unidad de transferencia de masa global se relaciona mediante las 

siguientes expresiones con las alturas individuales: 

 

tLtGtOG H
L
mGHH +=         (ec. 4.14) 

 

tGtLtOL H
mG
LHH +=          (ec. 4.15) 

 

 
4.3. Altura Equivalente de un Plato Teórico (HEPT) 
 
La HEPT es una cantidad determinada experimentalmente, característica de cada 

empaque. Representa la altura de empaque necesaria para que se efectúe la misma 

separación que en un plato. 

 

Por lo tanto, para emplear este método, se requiere primero la determinación del número 

de platos teóricos necesarios para llevar a cabo un proceso para luego multiplicar esta 

cantidad por la HEPT y obtener una altura de lecho empacado. 

 

No obstante, téngase en consideración que se requiere información experimental para 

poder emplear este método, además de que presenta la desventaja de ser dependiente 

de varias variables que afectan el valor de HEPT. 
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SECCIÓN DE PROBLEMAS RESUELTOS 

CAPÍTULO 4.  TORRES DE PLATOS PERFORADOS Y EMPACADAS. 
CONTACTO GAS-LÍQUIDO 

� PROBLEMA 4.1 
 
ENUNCIADO: 

Una solución diluida acuosa de metanol se va a purificar con vapor de agua en una torre 

de platos perforados. Se escogieron las siguientes condiciones para el diseño. 

Vapor: 0.100 kmol/s (794 lb mol/h), 18% en mol es de metanol. 

Líquido: 0.25 kmol/s (1984 lb mol/h), 15% en masa es de metanol. 

Temperatura: 95 °C 

Presión: 1 atm 

 

a) Diséñese un plato de flujo transversal adecuado. 

b) Una vez diseñado el plato, calcule su eficiencia. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema plantea una operación de destilación con vapor vivo a fin de purificar una 

sustancia, lo cual requiere poner en contacto íntimo dos fluidos (gas-líquido) permitiendo 

una transferencia de masa interfacial de sus componentes. El equipo empleado para las 

operaciones de destilación, torres de platos, son cuerpos generalmente cilíndricos en los 

que la fase gaseosa se dispersa en el seno de la fase líquida sobre los platos. 

 

Los diferentes arreglos, dimensiones y condiciones de  operación que se escogen para un 

diseño de plato dado son los que la experiencia ha demostrado proporcionan condiciones 

adecuadas, por lo que los procedimientos para el diseño de platos obedecen a relaciones, 

en su mayoría empíricas, que arrojan valores que deben ser verificados en base a la 

experiencia (recomendaciones) para asegurar que el diseño sea satisfactorio en cuando a 

caída de presión y flexibilidad en la operación del plato. 
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Frecuentemente, muchas estimaciones de arreglos y dimensiones de los elementos 

mecánicos que constituyen los platos son seleccionados de intervalos de valores 

sugeridos por la práctica en el diseño y operación de torres de destilación, a lo largo de 

los años. 

 

La primera pregunta, concretamente, se refiere al diseño de un plato de flujo transversal; 

sin especificar el número de pasos ni detalles del mismo; por lo que en principio habrá 

que puntualizar al respecto. Actualmente los platos perforados han desplazado en gran 

medida a los originales y convencionales platos de capuchas o borboteadotes fijos. 

Existen dos importantes razones para ello: los platos perforados son de menor costo y 

generan menores caídas de presión de la fase gaseosa en comparación a los platos con 

capuchas. Por otro lado, el flujo transversal de la fase líquida (de un lado a otro del plato) 

en un solo paso es el arreglo más común. 

 

Por lo anterior, en este caso, se tratará de dimensionar (quizá mejor dicho que “diseñar”) 

un plato perforado de flujo transversal de un paso. 

 

Es también importante recordar  que en un equipo en el que se desea llevar a cabo una 

operación de separación, las fases en contacto íntimo, con transferencia de masa y calor 

entre ellas, sufren cambios continuamente en cantidad, temperatura, concentración, y por 

lo tanto en sus propiedades  físicas (y en propiedades químicas, eventualmente). En una 

torre o columna de platos, cada uno de ellos maneja flujos de las fases con esas 

características cambiantes, por lo cual, en un sentido estricto, debería diseñarse cada 

plato en particular. 

 

Sin embargo, generalmente prevalece el criterio de establecer cuáles y dónde se dan las 

condiciones críticas del proceso, tanto en lo que se refiere a la hidrodinámica de los flujos 

así como a la dificultad para la transferencia de masa y de ahí tomar la decisión de qué 

plato o qué platos deberán dimensionarse. El resto de los platos tendrán el mismo diseño 

que el o los platos “críticos” (aquellos que manejan los mayores flujos y las mayores 

dificultades para el proceso de la transferencia). 
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En el presente problema, no se requiere realizar el análisis anterior. El enunciado 

especifica la temperatura, la presión y las concentraciones de las fases que se considera 

entran al plato en cuestión. 

 

Diversos autores (Treybal(19), ;entre otros), sugieren metodologías para el diseño de platos 

perforados, algunas seguramente más precisas que otras; sin embargo, dado que el 

objetivo del presente desarrollo no es el verificar o validar metodologías se trabajará con 

las relaciones y recomendaciones proporcionadas por Treybal(19) que resultan válidas y 

convenientes para el presente problema. 

 

Asimismo, debido a que algunas de las correlaciones a emplear son de carácter empírico, 

resulta de suma importancia expresar y emplear los parámetros que se involucran en las 

unidades para las cuales son válidas tales expresiones. 

 

Al diseñar un plato existen ciertos parámetros que lo han de caracterizar, como son: 

diámetro del plato (T), espaciamiento entre platos (t), longitud de la compuerta (W), altura 

de la compuerta (hW), arreglo de perforaciones, espaciamiento entre centros de las 

perforaciones“pitch” (p´), diámetro de perforaciones (do), espesor del plato (l).  Tales 

parámetros habrán de seleccionarse o evaluarse a fin de obtener el diseño del plato que 

se tendrá que comprobar como satisfactorio (verificar) al compararlo contra ciertos valores 

derivados de la experiencia, valores recomendados, que representan condiciones para las 

cuales se tiene un adecuando manejo de los flujos y garantizan una operación 

satisfactoria del plato evitando problemas tales como: caída de presión excesiva tanto en 

el líquido como en el gas, chorreo o goteo, inundación y arrastre excesivo. 

La segunda pregunta, concretamente se refiere a la evaluación de la eficiencia del plato, 

eficiencia del plato de Murphree (EMG); que representa el cambio real de concentraciones 

que tiene una fase determinada en relación al cambio ideal que tendría la misma fase al 

alcanzarse el equilibrio para una etapa dada. Es importante señalar que cada plato en la 

torre representa una etapa real en el proceso de separación, siendo por tanto el efecto 

global el contacto múltiple de las fases. 
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SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Considérese  A= metanol y B= Agua 

Flujos de Fase Líquida y Gas 

=Ay 0.18     =
+

=
02.18

85
32

15
32

15
Ax 0.0904 

 

Peso molecular promedio del líquido 

( ) =−







+








=∑= 0904.01

1
02.180904.0

1
32

B

B

A

A
iiL kmol

kg
kmol
kgxMM 19.2835 

kmol
kg

 

 

Peso molecular promedio del gas 

( ) =−







+








=∑= 18.01

1
02.1818.0

1
32

B

B

A

A
iiG kmol

kg
kmol
kgyMM 20.5364

kmol
kg

 

 

Densidad del gas, estimación considerando idealidad 

( )
=

°
°⋅
⋅








===
mol

kmol
m
L

K
Kmol
Latm

kmol
kgatm

RT
MP

V
Mn GG

G 1000
1

1
1000

15.36808206.0

5364.201
3ρ 0.6798 3m

kg
 

 

Densidad del líquido, de la tabla 2-109 del Perry(14) se obtiene 

 

=°
peso
CL

%15
95ρ 959 3m

kg
 

 

Flujo del Gas (Q) 

 

=
°








°⋅
⋅

=
atm

K
Kmol
Latm

s
kmol

Q
1

15.36808206.01.0
3.021

s
m3

 

 

 



  201 de  364 

Flujo del Líquido (q) 

 

==
9591

2835.1925.0
3m

kmol
kg

s
kmolq 5.027(10-3) 

s
m3

 

 

Diámetro de la Torre (T) 

Velocidad de inundación (VF). Velocidad lineal de la fase gaseosa a través del área neta 

(An). El área neta es el área de la sección transversal para el flujo gaseoso entre los platos 

adyacentes. 

2
1








 −
=

G

GL
FF CV

ρ
ρρ

         (ec.1) 

 

Constante de inundación (CF) 

2.0

5.0 02.0

´
´

1log 



























+





































⋅=
σβ

ρ
ρ

α

L

G

F

G
L

C      (ec.2) 

 

σ = Tensión superficial  (N/m) 

Las expresiones para evaluar las constantes α  y β  se encuentran en la Tabla 6.2 del 

Treybal(19), en función de las relaciones: 

aA
A0   y  

2
1

´
´










L

G

G
L

ρ
ρ

 , por lo que primero habrá que evaluar estos parámetros 

 

2
0

´
907.0 








=

p
d

A
A o

a

         (ec. 3) 
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Se selecciona un arreglo triangular con =od 4.5 mm  y ≅== 25.115.2´ odp 12 mm 1 

De la Tabla 6.2 del Treybal(19), eligiendo acero inoxidable2 como material estructural se 

tiene 

 

43.05.4
_ == mmd
inoxidableacero

o

o

d
l

 

 

siendo el espesor del plato (l) 

 

( ) mmmmdl o 93.15.443.043.0 ===  

 

Se sugiere seleccionar un espesor de lámina comercial. Este espesor será, de la página 

6-45 Marks´(10), el correspondiente a lámina calibre estándar 14 , de espesor = 0.0781 plg 

(1.98 mm) 

 

=l 1.98 mm 

 

de la ec. 3 

=





=

2

12
5.4907.0

a

o

A
A

0.1275 

 

De la relación de flujo, se sabe que L´ y G´ se encuentran dadas en función del área 

transversal del equipo, la cual no se conoce aun, por lo que sobre la base de que ambos 

términos se encuentran afectados por la misma área se tiene 

 

A
qL Lρ

=´   
A
Q

G Gρ
=´  

 

                                                 
1 Nótese que estos valores se encuentran dentro de los rangos sugeridos para mmdmm o 123 ≤≤  y 

oo dpd 5´5.2 ≤≤  
2 El material estructural de acuerdo al sistema metanol-agua podría ser acero al carbón debido a que no se requiere una 
alta resistencia a la corrosión; sin embargo debido a que no se cuenta con valores de la relación l/do para este material y el 
diseño está a libre criterio, se opta por emplear acero inoxidable. 
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2
1

5.0

5.02
1

´
´









==









G

L

L

G

G

L

L

G

Q
q

Q
q

G
L

ρ
ρ

ρ
ρ

ρ
ρ

ρ
ρ

        (ec.4) 

de la ec. 4 

 

( )
=






=








=







 − 2
132

1
2

1

6798.0
959

021.3
10027.5

´
´

G

L

L

G

Q
q

G
L

ρ
ρ

ρ
ρ

0.0625 

 

De la Tabla 6.2 del Treybal(19) para los valores encontrados: 

=
a

o

A
A

0.1275  y  =






 2
1

´
´

L

G

G
L

ρ
ρ

 0.0625       utilizar 0.1  para evaluar CF  3 

las expresiones a emplear son 

1173.00744.0 += tα   y  015.00304.0 += tβ  

Como se observa, las expresiones anteriores se encuentran en términos del 

espaciamiento entre platos. De la Tabla 6.1 del Treybal(19) se tiene que el espaciamiento 

recomendado está en función del diámetro de la torre (T), por lo que habrá que 

seleccionar un espaciamiento a fin de evaluar numéricamente el diámetro de la torre, 

comprobando estos valores respecto a caídas de presión recomendadas y manejo 

adecuado de los flujos. 

Arbitrariamente se elige mt 5.0= , por lo que 

 

( ) 04893.01173.05.00744.0 =+=α  

 

0302.0015.0)5.0(0304.0 =+=β  

 

Tensión superficial de la solución: 

=°
Apeso

CL
_%15

95σ 0.04
m
N

 

 

                                                 
3 Información proporcionada en Tabla 6.2 del Treybal(1), en función del rango en que se encuentra la relación evaluada para 
determinar G.  
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Obteniendo la constante de inundación CF de la ec.2 

 

=















+






=

2.0

02.0
04.00302.0

1.0
1log04893.0FC 0.0909 

 

de la ec. 1 

=





 −

=
2

1

6798.0
6798.09590909.0FV 3.413

s
m

 

 

Considérese 4 la ( ) === 413.38.08.0 Fop VV 2.73
s
m  

Por lo que el área neta en la torre es: 

===

s
m
s
m

V
QA
op

n

73.2

021.3
3

1.106 2m        (ec.5) 

Obsérvese que el área neta para la torre es el área de un segmento circular (si la torre 

tiene una sección transversal circular). Proyectada ésta área sobre el plato de flujo 

transversal de un solo paso seleccionado, y considerando que el bajante estará 

constituido como un espacio delimitado por el cuerpo de la torre y una placa plana como 

prolongación de la compuerta (arreglo muy común), entonces el área del circulo (AT) será 

la suma del área neta (An) mas el área de la sección transversal del bajante (Ad). 

 

dnT AAA +=           (ec.6) 

 

Asimismo para evaluar el área del bajante resulta necesario seleccionar una proporción 

entre la longitud de la compuerta (W) y el diámetro del plato (T). En este caso se 

selecciona W= 0.7T 5 

                                                 
4 El sistema metanol-agua es considerado como un sistema no espumante por lo que se recomienda que la velocidad de 
operación (Vop) se encuentre entre el 80 y el 85% de la velocidad de inundación (VF). 
 
 
5 Relación típica en el diseño de platos, de acuerdo a tabla 6.1 Treybal(1) TWT 8.06.0 ≤≤  
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De la Tabla 6.1 Treybal(19) con este valor de W se obtiene: 

Distancia desde el centro de la torre hasta la compuerta = 0.3571T 

Porcentaje del área de la torre utilizada por el bajante = 8.808 % 

 
Figura 4.3  Vista Superior de Plato Perforado de 1 paso. 

 

por lo que se puede evaluar el AT como: 

TnT AAA 08808.0+=    Æ  22134.1
08808.01
106.1 mAT =

−
=  

 

evaluando el diámetro de la torre  

( )
≅=== mAT t 243.12134.144

ππ
1.25 m      (ec.7) 

de acuerdo a las recomendaciones de la Tabla 6.1 del Treybal(19), para un buen diseño de 

plato de flujo transversal de un solo paso que maneje el flujo del liquido evitando la 

inundación del plato, se debe cumplir la siguiente condición: 

sm
m

T
q

⋅
≤

3

015.0                (ec.8) 

siendo en este caso 
( )

sm
m

m
s
m

T
q

⋅
==

−
3

3
3

004.0
25.1

10027.5
 y por lo tanto se satisface la 

condición recomendada 
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Debido a que se ajustó el valor del diámetro del plato, a fin de que sea prácticamente más 

fácil de construir, resulta necesario corregir las áreas AT y Ad , así como la longitud de la 

compuerta que también se encuentra expresada en función de T; siendo los valores 

corregidos los empleados de aquí en adelante 

( ) === 22 25.1
44

mTAT
ππ 1.227 2m  

( ) === 2227.108808.008808.0 mAA td 0.1081 2m   

 

( ) == mW 25.17.0 0.875m  

 

El área activa del plato ( aA ) para la transferencia de masa, y por tanto el área disponible 

para las perforaciones resulta, de acuerdo al arreglo que se tiene:  

aA = AT  - 2 Ad – área ocupada por (soporte del plato + zonas de separación y distribución) 

 

Figura 4.4  Vista superior de plato perforado de 1 paso. Distribución de áreas. 

 

Debido a que el área ocupada por la soportería del plato más las zonas de distribución y 

separación o coalescencia requeriría un diseño bastante más detallado del aquí 

presentado, se sugiere emplear la Tabla 6.2 Treybal(19)  en donde se citan áreas activas 

típicas en función del diámetro de la torre. Para este caso: 
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7.025.1 == mT

T

a

A
A

  por lo que  ( ) == 2227.17.0 mAa 0.8589 2m  

 

Caracterización de la compuerta o derramadero 

La altura de la compuerta (hW) determina en gran medida la altura o profundidad promedio 

del líquido sobre el plato. La recomendación (Tabla 6.2 Treybal(19)) es que la profundidad 

del líquido se encuentre entre 50mm y 100mm y que se considere la relación  

50mm<(hW+h1)<100mm para seleccionar un valor para hW. Siendo h1 la altura de la cresta 

del líquido sobre la compuerta. 

Se selecciona hW= 50 mm   

Para estimar h1 se propone emplear una forma ajustada de la ecuación de Francis que se 

emplea en la hidráulica. 

 
3

2
3

2

1 666.0 















=

effW
W

W
qh         (ec.9) 

 

En ésta expresión, Weff es la longitud de una compuerta virtual, la longitud de una cuerda 

situada a una distancia del centro igual a la distancia a la que se encuentra la compuerta 

real más h1. 

 

 
Figura 4.5 Longitud efectiva de la compuerta. 
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Por la geometría, se puede obtener otra relación interesante: 

 
2

1

5.0222
21













+











−






−






=








W
T

T
h

W
T

W
T

W
Weff      (ec.10) 

 

Algebraicamente hablando, las ecuaciones 9 y 10 pueden resolverse simultáneamente 

para obtener h1 (sistema de dos ecuaciones con dos incógnitas). 

 

Es más fácil seguir un procedimiento por iteraciones (prueba y error) suponiendo un valor 

para h1, sustituido en la ec. 10 para obtener Weff/W y este valor probarlo en la ec.9 para 

obtener h1. Se compara este valor obtenido con el supuesto hasta que coincidan. 

Recuérdese, para la primera suposición, que h1<hW.  

 

1era. Suposición.  

 

Sea h1=0.02 m, de la ec. 10 se obtiene: 

 

( )
25.0222

7.0
1

25.1
02.021

7.0
1

7.0
1













+







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


−






−






=








W
Weff  Æ  9511.0=

W
Weff  

 de la ec. 9 

 

( ) ( ) 02066.09511.0
875.0

10027.5666.0 3
2

3
2

3

1 =







=

−

h  

 

2da. Suposición. 

 

Sea h1=0.02066 m, de la ec. 10 se obtiene: 

 

 

( )
25.0222

7.0
1

25.1
02066.021

7.0
1

7.0
1













+











−






−






=








W
Weff  Æ  94943.0=

W
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de la ec. 9 

 

( ) ( ) 02064.094943.0
875.0

10027.5666.0 3
2

3
2

3

1 =







=

−

h  ≅ 0.02066 

 

Por lo que la altura de la cresta del liquido sobre el plato será h1=0.0206 m 
 

hW + h1 = 50 mm + 20.6 mm = 70.6 mm que se encuentra dentro del rango recomendado 

(50-100 mm), por lo que son válidos los valores  seleccionados y estimados. 

 

Caída de Presión para el Gas (hG) 

El flujo gaseoso a través de la torre, para un plato determinado, presenta en función de su 

trayectoria, diversas caídas de presión causadas por 

a) Fricción del flujo gaseoso a través de las paredes de la torre (generalmente 

despreciable). 

b) Contracción a la entrada de los orificios. 

c) Fricción en la pared de los orificios. 

d) Expansión al salir de los orificios. 

e) Carga hidrostática debida a la altura del líquido 

f) Tensión superficial de las burbujas en el seno del líquido (caída de presión residual).  

 

De acuerdo a lo anterior, con base en lo propuesto por Treybal(19) en el capítulo de diseño 

de platos, los anteriores efectos quedan cubiertos mediante la expresión  

RLDG hhhh ++=          (ec.11) 

donde: 

hG= pérdida de carga total para la fase gaseosa a través del plato. 

hD= pérdida de carga a través del “plato seco” (suma de las pérdidas por contracción + 

fricción + expansión). 

hL= pérdida de carga hidrostática 

hR= pérdida de carga residual 
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Por conveniencia estas caídas de presión para el gas se expresan como cargas de líquido 

claro de densidad Lρ  sobre el plato. 

g
gPh c

Lρ
∆

=∆  

Dh   Pérdida de carga a través del plato seco 




















−++








−=

2

02 1425.14.0
2

n

o

on

o

Go

LD

A
A

d
lf

A
A

C
V
gh
ρ

ρ
     (ec. 12) 

 

En esta correlación están consideradas las pérdidas de carga de la fase gaseosa por 

contracción, por fricción y por expansión. Siendo f  el factor de fricción de Fanning y C0 

es un coeficiente de orificio. 

 

335.1
0020.0
0045.009.109.1

25.025.0

0 =





=






=
l
d

C o      (ec. 13) 

 

Velocidad del flujo gaseoso a través de los orificios (Vo). 

( ) === 8589.01275.01275.0 ao AA 0.1095 2m  

=== 2

3

1095.0

021.3

m
s
m

A
QV
o

o 27.6 
s
m

       (ec.14) 

2807.9
s
mg =  (aceleración de la gravedad) 

 

A fin de obtener el factor de fricción de Fanning ( f ), se requiere evaluar el número de 

Reynolds para el gas fluyendo en un orificio 

G

Goo
o

Vd
µ

ρ
=Re          (ec. 15) 

de la figura 2-32 del Perry(14) se obtiene 

 

( )cpC
atmA

595
1 101150 −° =µ   ( )cpC

atmB
595

1 101250 −° =µ  
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( )( )( ) ( )( )( )
( ) ( )

( )cps
My
My

ii

iii
G

2

2
1

2
1

2
152

15

2
1

2
1

1023.1
02.1882.03218.0
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−−
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+
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=Gµ 1.23(10-5)
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kg
⋅

 

 

de la ec. 15 

( )
6871

1023.1

679.06.270045.0
Re
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3
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⋅
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



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==
−
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kg
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s
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Vd

G

Goo
o µ

ρ
 

 

de la figura A-22b del Crane(2), considerando que la superficie cilíndrica del orificio es lisa 

(no rugosa) 

033.06871Re

0
==

=
∈
d

f  

sustituyendo valores en la ec.12:  

 

( ) ( )
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( )( )
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
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
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0045.0
033.0002.04

106.1
1095.025.14.0335.1

679.06.27

959807.92

m
m

m
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s
m

m
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s
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de donde =Dh 0.048856m   

 

Lh   Pérdida de carga hidrostática. 

( )
z
qVhhh GaWWL 225.1238.0725.0101.6 5.03 +−+= − ρ     (ec.16) 

=== 2

3

8589.0

021.3

m
s
m

A
QV
a

a 3.517 
s
m

       (ec.17) 
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=
+

=
+

=
2

875.025.1
2
WTz 1.0625 m       (ec.18) 

Reacuérdese que z es la anchura promedia del caudal del líquido sobre el plato. 

 

 

 

sustituyendo en ec.15 

( ) ( ) ( )( )( ) ( )
=+−+=

−
−

0625.1
10027.5225.1679.0517.305.0238.005.0725.0101.6

3
5.03

Lh 0.01366m  

 

Rh   Pérdida de carga residual 

( )
=⋅

⋅






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==
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2

807.90045.0959

104.06
6
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sN
mkg

m
N

gd
gh
oL

c
R ρ

σ
 5.6708(10-3)m    (ec.19) 

de la ec. 11 se obtiene la pérdida de carga total para el gas 

 

( ) =++=++= mhhhh RLDG 0056708.001366.0048856.0  0.06818m   

 

Pérdida de carga para el líquido (h2) 

El flujo líquido a través de la torre, para un plato determinado, presenta en función de su 

trayectoria diversas caídas de presión causadas por 

a) Fricción en las superficies del bajante del plato. 

b) El cambio de dirección al salir del bajante y entrar al plato.  

c) Fricción del flujo líquido que viaja sobre el plato. 

 

Nuevamente, de acuerdo a la metodología propuesta por Treybal(19), los efectos arriba 

mencionados quedan englobados mediante la expresión: 

2

2 2
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en donde daA es la menor de dos áreas 

1) Área de la sección transversal de  bajante (Ad) 

2) Área libre entre el borde o faldón del bajante y el piso del plato (AL) 

 
El valor de Ad fue estimado con anterioridad, siendo Ad=0.1081 m2, por otro lado a fin de 

estimar AL es necesario establecer la altura del sello líquido6 (hS) para el bajante el cual se 

sugiere como hS= 25 mm   

Por lo que la AL está determinada por el ancho de la compuerta (W=0.875 m) y el valor de 

hW-hS= 0.050-0.025= 0.025 m 

 

 
Figura 4.6  Área libre entre la el faldón del bajante y el piso del plato.  

 

AL= 0.875 m (0.025m) =  0.0219 m2 

De donde  AL < Ad   (0.0219 m2 < 0.1081 m2), por lo que daA = 0.0219 m2 

en la ec. 19 

( )
( )

=







=

− 23

2 0219.0
105

807.92
3h 7.97(10-3)m  

 

Ahora es posible estimar la caída de presión total por plato ( platoP∆ ), resultando de la 

suma de las pérdidas de carga para la fase gaseosa y las pérdidas de carga que 

experimenta la fase líquida, por lo que 

                                                 
6 El valor de hs se selecciona de acuerdo a la tabla 6.1 Treybal(1). En este caso, para platos que operan a presión 
atmosférica y superior se recomiendo 25mm≤ hs ≤40mm 
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=+=∆ 2hhh Gplato 0.06818 +0.00797= 0.07615 m 

=Lρ 959 kg /m3 

 

716.18 2m
N

 

 

De la Tabla 6.1 Treybal(19) se tiene que para una torre que opera a 1 atm de presión, la 

caída de presión normal (recomendada) por plato debe encontrarse en el intervalo de 500 

-800 N/m2. Por lo que el parámetro evaluado, según el diseño establecido, se encuentra 

dentro de este intervalo.  

Además de acuerdo a la experiencia, un diseño seguro requiere que el nivel del líquido en 

el bajante no sea mayor a la mitad del espaciamiento entre platos. Esto previene el peligro 

de la inundación del plato por la fase líquida. Entonces: 

231
thhhW <++          (ec.21) 

En donde h3 representa la diferencia de nivel entre el líquido dentro e inmediatamente 

fuera del bajante o vertedero, siendo: 

=+= 23 hhh G  0.06818m+0.00797m= 0.07615 m         (ec.22) 

La diferencia entre las presiones de operación de un plato y el adyacente superior es 

justamente la causante de esta diferencia de alturas h3. 

 

De lo anterior, se concluye para este caso: 

 =++ 31 hhhW (0.05+0.025+0.07615)m=0.15115       y       mt 25.0
2
5.0

2
==  

Por lo que se satisface esta desigualdad planteada en ec. 21, es decir: 

mtmhhhW 25.0
2

15115.031 =<=++  

Hasta aquí se ha verificado que el plato diseñado cubra los requerimientos en cuanto a 

caídas de presión recomendadas. No obstante, resulta necesario verificar el diseño en 

función de los efectos de chorreo y del arrastre a fin de evaluar si este diseño provee un 

adecuado manejo de los flujos. 
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CHORREO 

Con el objeto de evitar chorreo excesivo en el plato, se debe tener una velocidad de 

operación del flujo gaseoso (Vo)  mayor que la velocidad mínima del gas a través de los 

orificios (Vow), para evitar que el líquido caiga por dichos orificios y origine una caída de la 

eficiencia del plato. El valor de Vow es determinado mediante la siguiente expresión: 

( )
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  (ec.23) 

En donde Z es la mínima longitud de la trayectoria del líquido sobre el plato, o bien, el 

doble de la distancia del centro del plato hasta la compuerta, para este arreglo. 

Recordando la relación seleccionada W=0.7T  de la tabla 6.1 Treybal(19), empleando un 

análisis de la geometría de circunferencias, se obtiene que 0.3571T corresponde a la 

distancia existente desde el centro del plato hasta la cuerda formada por la compuerta, de 

longitud W, por lo que: 

 

( )( ) == 25.13571.02Z 0.893 m  

sustituyendo valores en ec.20 
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=owV 8.64 
s
m  

por lo que se concluye que el plato diseñado no presentara chorreo debido a que Vo>Vow 

(27.6m/s > 8.64 m/s) 

 

ARRASTRE 

El arrastre, expresado como la fracción del líquido que entra al plato y es arrastrado o 

acarreado por el flujo gaseoso hacia el plato superior (E), puede ser determinado 

mediante la figura 6.17 Treybal(19), en función de: 

06216.0
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´ 2
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      y     8.0=
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 ,     se obtiene E= 0.05 
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lo que significa que el vapor arrastra apenas el 5% del líquido que entra al plato diseñado, 

un valor extremadamente bajo, por lo que no existe arrastre excesivo. 
 

Tabla 4.2 Resumen de los parámetros físicos característicos del plato diseñado. Plato perforado de 
flujo transversal de un solo paso de acero inoxidable con arreglo de orificio en triángulo equilatero. 

parámetro valor  parámetro valor 

do 0.0045 m  hR 0.00567 m 

p´ 0.0120 m  hG = hD +hL + hR= 0.06822 m 

l  0.0020 m  hs 0.025m 

T 1.25 m  h2 0.00797 m 

W =0.7T = 0.875 m  h3 = hG + h2 =0.07619 m 

hW 0.05 m  Z 0.893 m 

AT 1.227 m2  z 1.0625 m 

Ad 0.1081 m2  VF 3.415 m/s 

An =AT – Ad= 1.1189 m2   Vop =0.8VF=  2.73 m/s  

aA  =0.7 AT= 0.8589 m2  Vo = Q/ Ao = 27.6 m/s   

Ao =0.1275 aA = 0.1095 m2  Va = Q/ Aa = 3.52 m/s  

h1 0.0221 m  Vow 8.64 m/s 

hD 0.04895 m  E 0.05 

hL 0.0136 m    

 
Tabla 4.3Resumen de las propiedades características de los flujos manejados en el plato diseñado.  

parámetro valor  parámetro valor 

Q 3.023 m3/s  LM  19.26 

q 0.005 m3/s  GM  20.52 

xA 0.0903  Lσ  0.04 N/m 

yA 0.18  Gµ  1.23 (10-5) kg / m s 

Lρ  959  kg/m3  
2

1

´
´










L

G

G
L

ρ
ρ  0.06216 

Gρ  0.679 kg/m3    
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Para estimar la eficiencia esperada para este plato dimensionado, resulta necesario 

efectuar el siguiente análisis de los conceptos que se requieren, con el auxilio del 

siguiente esquema  

La eficiencia del plato,  eficiencia del plato de 

Murphree  (EMG), se expresa de acuerdo al anterior 

esquema, en términos de 

1

1

* +

+

−
−

=
nn

nn
MG yy

yy
E     (ec.24) 

siendo *ny  el valor de la concentración de la fase 

gaseosa si estuviese en equilibrio con la real 

concentración del líquido saliente ( nx ). 

 

     Figura 4.7 Eficiencia de plato. 

 

De la anterior definición se observa que a fin de evaluar EMG resulta necesario conocer el 

cambio real de concentración que la fase gaseosa sufre en el plato diseñado. Sin 

embargo, debido a que solo se conocen las concentraciones promedio para una etapa 

dada, resulta imposible emplear la anterior definición a fin de evaluar la eficiencia del 

plato. No obstante, bajo el supuesto de que estas concentraciones promedio de la fase 

gaseosa y líquida corresponden a las concentraciones puntuales (locales) para una etapa, 

aplicando el concepto de eficiencia puntual (EOG) 

localnlocaln

localnlocaln
OG yy

yy
E

,1,

,1,

* +

+

−

−
=         (ec. 25) 

que también puede ser expresada como  

tOGN
OG eE −−= 1          (ec.26) 

tOGN  es el número de unidades de transferencia de masa globales en función de las 

concentraciones de la fase gaseosa. Este valor puede obtenerse en función de los 

números de unidades de transferencia de masa individuales en base a cada una de las 

fases, ( tGN  y tLN ). Esto es: 



218 de 364 

tLtGtOG NL
mG

NN
111

+=         (ec.27) 

 

En donde m es la pendiente promedio de la curva de equilibrio para el sistema, siendo G 

y L las masas velocidad molares de la fase gaseosa y de la líquida, respectivamente. 

Por lo que al evaluar NtOG resultará posible determinar EOG de la ec. 26 

Posteriormente considerando las condiciones del flujo sobre el plato en lo que se refiere al 

grado de mezclado, representado mediante el número de Péclet (Pe), es posible 

relacionar la eficiencia  puntual (EOG) y la del plato (EMG), mediante la expresión 
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Número de Péclet para flujo en platos 

 

LED
ZPe

θ

2

=           (ec.30) 

Tiempo de residencia de la fase líquida sobre el plato 

 

=Lθ
líquidodelovolumétricflujo

platoelsobrelíquidovol.
q
ZzhL ⋅⋅

=      (ec.31) 

Es importante señalar que para evaluar NtOG de la ec. 27 se requiere información 

experimental sobre el número de unidades individuales de transferencia de masa en base 

a la fase gaseosa ( tGN ) y el número de unidades individuales de transferencia de masa 

en base a la fase líquida ( tLN ). Asimismo se requiere información experimental sobre la 
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difusividad turbulenta ( ED ) para evaluar el número de Péclet que permitirá relacionar EOG 

con EMG. Sin embargo, debido a que no se cuenta con tal información, para este caso se 

sugiere emplear algunas expresiones empíricas que describen razonablemente bien el 

comportamiento de los platos perforados7, que permitan estimar tGN , tLN  y ED  , en 

función de variables conocidas. 

5.0

5.0 6.104238.057.4776.0

G

GaW

tG Sc
Z
qVh

N
+−+

=
ρ

     (ec.32) 

 

( ) LGaLtL VDN θρ 15.0213.040000 5.05.0 +=       (ec.33) 

 

( )
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WaE h
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*Nota. Debido a que las expresiones de las ecs. 31-33 son empíricas, debe cuidarse el respetar el sistema de 

unidades para el cual están planteadas; en este caso S.I.U. 

Finalmente, una vez estimada la eficiencia del plato EMG, se debe corregir este valor 

considerando el efecto del arrastre del líquido por el gas (expresado como fracción, E) 

mediante la expresión:  


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EE
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MG
MGE

1
1

        (ec. 35) 

donde EMGE es la eficiencia de Murphree para el plato corregida por el arrastre. 

Una vez definida la metodología a seguir, se procede a realizar las sustituciones 

numéricas pertinentes de los valores obtenidos durante la primera parte de la solución del 

presente problema. 

Para estimar los parámetros tGN , tLN  y ED  de las ecs. 31-33 se requiere la difusividad 

para la mezcla líquida (DL) y la difusividad para la mezcla gaseosa (DG) a las condiciones 

de operación del plato (95°C, 1 atm). Para ello se han de emplear los métodos descritos 

con anterioridad en el capítulo 1, obteniéndose: 

                                                 
7 Para mayor detalle al respecto. Consultar:  

� “Bubble-Tray Design Manual”, American Institute of Chemical Engineers; Nueva York, 1958 
� Fair, J.R. Chem. Eng; 76, 90 (14 de Julio 1970) 
� Gerster, J.A.: Chem. Engr. Progr; 59, 28 (1956)17, 631 (1971) 
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de la ec. 26 

tLtGtOG NL
mG

NN
111

+=  

 

se observa que se requiere la pendiente promedio de la curva de equilibrio (m) del 

sistema metanol (A)-agua (B) , así como el valor de la relación G/L 

Se sabe que  
L

L
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siendo común el área (A) a la cual se refieren ambos flujos; por lo que: 
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ρ
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2.49 

A fin de estimar la pendiente promedio de la curva de equilibrio, de la tabla 13-1 del 

Perry(14) para el sistema metanol-agua, se obtienen los siguientes datos de equilibrio para 

el sistema metanol-agua a 1 atm. de presión 

Tabla 4.4  Distribución al equilibrio, sistema metanol-agua, 95 °C y 1 atm 

x 0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.15 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 0.95 1 

y 0 0.134 0.23 0.304 0.365 0.418 0.517 0.579 0.665 0.729 0.779 0.825 0.87 0.915 0.958 0.979 1 

 

En la siguiente gráfica se presenta la curva de equilibrio del sistema y el punto formado 

por las concentraciones puntuales que se conocen (xn,local , yn+1,local) que formarían parte de 

la línea operante del proceso, resultado del efecto global de los múltiples platos.  

x=0.0903

y=0.18

0

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5

0.6

0.7

0.8

0.9

1

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

x

y

 
Figura 4.8 Curva de distribución al equilibrio, sistema metanol-agua, 95°C y 1 atm. 

 

Resulta de utilidad el evaluar la pendiente promedio de la curva de equilibrio solo para 

aquella zona en la que puede presentarse la línea de fuerzas impulsoras para este punto 

dado, es decir, considerando los extremos, por un lado una pendiente de la línea de 

fuerzas impulsoras igual a cero y por otro una pendiente de la línea de fuerzas impulsoras 
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12

12

xx
yym

−
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=

que tienda al infinito. Por lo que ampliando la zona de la gráfica que describe las 

anteriores condiciones, se tiene la siguiente gráfica 

0.02, 0.134

0.06, 0.304

0.08, 0.365

0.1, 0.418

0.04, 0.23

y=

x=0.0903

y*local

yn+1,local xlocal

y = 4.8x + 0.038
R2 = 1

y = 3.7x + 0.082
R2 = 1

y = 3.05x + 0.121
R2 = 1

y = 2.65x + 0.153
R2 = 1

0.13

0.18

0.23

0.28

0.33

0.38
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y

 

Figura 4.9  Estimación de la pendiente promedio de la curva de equilibrio.  
Sistema metanol-agua, 1 atm y 95°C. 

 

Empleando los valores de la curva de equilibrio que conforman el intervalo de interés y 

evaluando la pendiente para cada intervalo, se tiene: 

Tabla 4.5 Estimación de la pendiente  

promedio de la curva de equilibrio. 

x y m 

0.02 0.134  

0.04 0.23 4.8 

0.06 0.304 3.7 

0.08 0.365 3.05 

0.1 0.418 2.65 

 

Evaluando el promedio de estas pendientes, se obtiene 

=
+++

=
4

65.205.37.38.4m 3.55 
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de la ec. 26 
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de la ec. 35, se corrige la eficiencia al considerar el arrastre 
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� PROBLEMA 4.2 
 
ENUNCIADO: 

Una torre de platos perforados se va a diseñar para purificar una solución anilina-agua 

con vapor. Las circunstancias en la parte superior de la torre, que se van a utilizar para 

establecer el diseño son: 

Temperatura = 98.5 °C,  Presión= 745 mm  Hg abs 

Líquido: 

Composición = 7.00 % en masa de anilina, flujo másico = 6.3 kg/s = 50000 lb/h,  

densidad =961 kg/m3 =60lb/ pie3, viscosidad =3 (10-4) kg/ m s = 0.3 cp, 

Tensión superficial = 0.058 N/m = 58 dinas/cm,  

difusividad anilina en agua = 52(10-10) m2/s = 52(10-6) cm2/ s. 

 

Vapor: 

Composición = 3.6 % en mol de anilina, flujo másico= 3.15 kg/s = 25000 lb/h, difusividad 

de anilina  en vapor de agua= 1.261(10-5) m2/s = 0.1261 cm2/s. 

Los datos de equilibrio indican que m =0.0636 a esta concentración. 

a) Diseñe un plato de flujo transversal adecuado para esta torre. Dar los detalles con 

respectos al tamaño de las perforaciones y el arreglo de las mismas, diámetro de 

la torre, espaciamiento de los platos, longitud del derramadero o compuerta y 

altura del mismo, sello líquido del plato, caída de presión del gas, altura del líquido 

en el bajante y arrastre en el gas. Verificar para chorreo excesivo. 

b) Calcule la eficiencia del plato para este diseño. 

 

 ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema es muy similar al problema 4.1 tratado con anterioridad. Con la evidente 

variante de que en este caso se trata de un sistema anilina-agua. 

Nuevamente se plantea una operación de destilación con vapor vivo a fin de purificar una 

sustancia, lo cual requiere poner en contacto íntimo dos fluidos (gas-líquido) permitiendo 

una transferencia de masa interfacial de sus componentes. Empleando una torre de platos 

para tal operación. 
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Reacuérdese además que los diferentes arreglos, dimensiones y condiciones de  

operación que se escogen para un diseño de plato dado son los que la experiencia ha 

demostrado proporcionan condiciones adecuadas 

La primera pregunta requiere el diseño de un plato el cual será realizado sobre la base de 

la temperatura, la presión y las concentraciones de las fases que entran al plato en 

cuestión representan las condiciones críticas del equipo. Asimismo habrá que verificar si 

el diseño propuesto es adecuado y garantiza una operación satisfactoria del plato 

evitando problemas tales como: caída de presión excesiva tanto en el líquido como en el 

gas, chorreo o goteo, inundación y arrastre excesivo.  

 
La segunda pregunta, concretamente se refiere a la evaluación de la eficiencia del plato, 

eficiencia del plato de Murphree (EMG); que representa el cambio real de concentraciones 

que tiene una fase determinada en relación al cambio ideal que tendría la misma fase al 

alcanzarse el equilibrio para una etapa dada.  

Así bien, con el objeto de mostrar que este tipo de problemas posee más de una solución 

posible, ya que se encuentra en base al criterio de quien dimensiona, se realizará el 

dimensionamiento simultáneo para dos diferentes arreglos. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

La siguiente información es compartida por ambos arreglos, considérese:   

A= anilina (C6H5NH2) y B= Agua (H2O) MA= 93 kg/ kmol MB= 18.02 kg/kmol 

 

Composición de los Flujos de Fase Líquida y Gas 

036.0=Ay       01436.0
02.18

93
93

7
93

7
=

+
=Ax  

Peso molecular promedio del líquido 

 

( )
L

L

B

B

A

A
iiL kmol

kg
kmol
kg

kmol
kgxMM 077.1998564.0

1
02.1801436.0

1
93

=







+








=∑=  

 

Peso molecular promedio del gas 
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( )
G

G

B

B

A

A
iiG kmol

kg
kmol
kg

kmol
kgyMM 7.20964.0

1
02.18036.0

1
93

=







+








=∑=  

 

Densidad del gas, estimación considerando idealidad 

 

( )
( ) ( ) 3

22
, 1021.31021.3

65.37108206.0

98.0
m
kmol

L
mol

K
Kmol
latm
atm

RT
P

V
n

molarG
−− ==

⋅
⋅

===ρ  

 

( ) 33
2 665.07.201021.3

m
kg

kmol
kg

m
kmol

G == −ρ  

 

Flujo del Gas (Q) 

 

( ) s
m

kg
m

s
kgQ

3

2

3

737.4
10665.0

15.3 == −  

 

Flujo del Líquido (q) 

 

( )
s
m

kg
m

s
kgq

3
3

3

1055.6
961

3.6 −==  

 

Viscosidad del gas 

De la figura 2-32 del Perry(14) se obtiene 

 

( )cpsC
atmB

55.98
1 101250 −° =µ   =°C

atmA
95
1µ  No se encontró 

 

Sin embargo debido a que la fracción de anilina es mínima en la mezcla (yA=0.036), se 

considera que la viscosidad de la mezcla gaseosa corresponde prácticamente a la del 

componente B  
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Gµ ≅ ( ) ( )
sm

kgcps
⋅

= −− 52 1025.11025.1  

 

Relación de masas-velocidad 

Se tiene que ambos flujos (L´ y G´) se encuentran dadas en función del área transversal 

del equipo, la cual no se conoce aun, por lo que sobre la base de que ambos términos se 

encuentran afectados por la misma área se tiene 

 

A
q

L Lρ
=´   

A
Q

G Gρ
=´  

 

 

( ) 05256.0
665.0

961
737.4
1055.6

´
´ 2

132
1

5.0

5.02
1

=





=








==







 −

G

L

L

G

G

L

L

G

Q
q

Q
q

G
L

ρ
ρ

ρ
ρ

ρ
ρ

ρ
ρ

   

      

 
Tabla 4.6 Resumen de la información proporcionada en el enunciado y la evaluada 

 

parámetro valor  parámetro valor 

P 0.98 atm  
LM  19.08 kg/ kmol 

T 317.62 K  
GM  20.70 kg/kmol 

Q 4.737 m3/s  
Lσ  0.058 N/m 

q 0.00655 m3/s  Gµ  1.25 (10-5) kg / m s 

xA 0.01436  Lµ  3 (10-4) kg / m s 

yA 0.036  LABD ,  52 (10-10) m2/s 

Lρ  961  kg/m3  GABD ,  1.261 (10-5) m2/s 

Gρ  0.665 kg/m3  
2

1

´
´










L

G

G
L

ρ
ρ  0.05256 
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Diámetro de la Torre (T) 

Velocidad de inundación (VF) 

2
1








 −
=

G

GL
FF CV

ρ
ρρ

         (ec.1) 

Constante de inundación (CF) 

2.0

5.0 02.0

´
´

1log 



























+





































⋅=
σβ

ρ
ρ

α

L

G

F

G
L

C      (ec.2) 

Las expresiones para evaluar las constantes α  y β  se encuentran en la Tabla 6.2 del 

Treybal(19) en función de las relaciones: 

aA
A0   y  

2
1

´
´










L

G

G
L

ρ
ρ

  

A fin de determinar el valor de los parámetros arriba presentados, será necesario 

establecer el arreglo y diámetro de las perforaciones. Asimismo se establecerá el 

espaciamiento entre platos y la relación diámetro compuerta, los cuales también son 

seleccionados y se emplearán más adelante. 

Tabla 4.7   Selección de parámetros característicos de platos perforados. Diseños en arreglo A y B. 

  Plato perforado de flujo transversal de un solo paso 

  ARREGLO “A”  ARREGLO “B” 

Material     8 Acero inoxidable  Acero inoxidable 

Arreglo Orificio  Triangulo equilátero  Triangulo equilátero 

do
     9 0.0045 m  0.0060m 

p´    =3do=0.0135 m  =2.5do=0.0150m 

t    10 0.40 m  0.60m 

W   11 =0.65T   =0.75T 

                                                 
8 El material estructural de acuerdo al sistema metanol-agua podría ser acero al carbón debido a que no se requiere una 
alta resistencia a la corrosión; sin embargo debido a que no se cuenta con valores de la relación l/do para este material y el 
diseño esta a libre criterio, se opta por emplear acero inoxidable. 
9 Nótese que estos valores se encuentran dentro de los rangos sugeridos para mmdmm o 123 ≤≤  y 

oo dpd 5´5.2 ≤≤  
10 Se considera que 15 cm es un valor mínimo aceptable. No obstante se pueden emplear otros valores de espaciamiento, 
como en este caso. 
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De la Tabla 6.2 del Treybal(19), se obtiene: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

43.05.4
_ == mmd
inoxidableacero

o

o

d
l

 32.06
_ == mmd
inoxidableacero

o

o

d
l

 
 

 

 

Siendo el espesor del plato ( l ) 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

( ) mmmmmmdl o 293.15.443.043.0 ≅===  ( ) mmmmmmdl o 292.10.632.032.0 ≅===  

 

 

Para arreglo triangular 

2
0

´
907.0 








=

p
d

A
A o

a

                (ec. 3) 

por lo cual, sustituyendo los parámetros conocidos en la ec. 3, se obtiene: 

 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

10078.0
5.13
5.4907.0

2

=





=

a

o

A
A

 14512.0
15
6907.0

2

=





=

a

o

A
A

 
 

 

 

Estimación de α  y β  

De la Tabla 6.2 Treybal(19)  : 

 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

Para   10078.0
5.13
5.4907.0

2

=





=

a

o

A
A

  y 

                             05256.0
´
´ 2

1

=








L

G

G
L

ρ
ρ   

14512.0
15
6907.0

2

=





=

a

o

A
A

 y     

                                 05256.0
´
´ 2

1

=








L

G

G
L

ρ
ρ

 

 

 

 

 
12 

 

                                                                                                                                                     
11 Relación típica en el diseño de platos, de acuerdo a tabla 6.1 Treybal TWT 8.06.0 ≤≤  
12 Emplear 0.1  en la relación de flujos al evaluar CF, Información proporcionada en T. 6.2 en función del rango en que se 
encuentra la relación de flujos y que debe emplearse al evaluar CF. 
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Las expresiones a emplear son: 

 

 ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

1173.00744.0 += tα   

015.00304.0 += tβ  

1173.00744.0 += tα   

015.00304.0 += tβ  

 

 

Como se observa, las expresiones anteriores, se encuentran en términos del 

espaciamiento entre platos (t), por lo que habrá que emplear los valores seleccionados 

para “t” a fin de evaluar numéricamente el diámetro de la torre y comprobando 

posteriormente estos valores respecto a caídas de presión recomendadas y manejo 

adecuado de los flujos. 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

t= 0.40 m t=0.60 m  

 

Sustituyendo “t” en las expresiones para α  y β  

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

( ) =+= 1173.04.00744.0α 0.04149  

( ) =+= 015.04.00304.0β  0.02716 

( ) =+= 1173.06.00744.0α 0.05637  

( ) =+= 015.06.00304.0β  0.03324 

 

 

Obteniendo CF de la ec.2 

 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  
2.0

02.0
058.002716.0

1.0
1log04149.0 
















+






=FC  

     

         =0.08494     

2.0

02.0
058.003324.0

1.0
1log05637.0 
















+






=FC

       

       =0.11087    

 

 

y de la ec. 1 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  
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s
mVF 23.3

665.0
665.096108494.0

2
1

=





 −

=  
s
mVF 21.4

665.0
665.096111087.0

2
1

=





 −

=  
 

 

Considérese13   Fop VV 75.0=  

( )
s
mVV Fop 42.223.375.075.0 ===  

 

Fop VV 75.0=  

 

( )
s
mVV Fop 16.321.475.075.0 ===  

 

 

 

 
(ec.4) 

   

Por lo que el área neta del plato sin compuerta (An), será: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

2

3

957.1
42.2

737.4
m

s
m
s
m

V
QA
op

n ===  2

3

499.1
16.3

737.4
m

s
m
s
m

V
QA
op

n ===  

(ec.5) 

 

Recordando el arreglo de este tipo de platos en una torre, se tiene que el área total (At) es 

la suma del área ocupada por el bajante (Ad) mas el área que representa la superficie del 

plato (An) 

dnt AAA +=                (ec.6) 

Asimismo para evaluar el área del bajante resulta necesario seleccionar una relación 

entre la longitud de la compuerta y el diámetro del plato. Sobre esto, ya se había definido 

que: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

W=065T W=0.75T  

 

De la Tabla 6.1 Treybal(19) , para estos valores de W se obtiene: 

 

 
ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

Distancia desde el centro de la torre hasta la compuerta=  

Porcentaje del área de la torre utilizada por el bajante =  

0.38 T 

6.899 % 

0.3707 T 

11.255% 

                                                 
13 El sistema anilina-agua es considerado como un sistema espumante por lo que se recomienda que la velocidad de 
operación (Vop) sea menor al 75% de la velocidad de inundación (VF). 
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Figura 410  Vista Superior de Plato Perforado de 1 paso. 

 

por lo que es posible determinar el valor de At  mediante las siguientes expresiones: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

21025.2
06899.01
957.1 mAt =

−
=  26891.1

011255.01
499.1 mAt =

−
=  (ec.7) 

 

el diámetro de la torre, será: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

( ) mm
A

T t 65.1636.11025.244
≅===

ππ
 

( ) mm
A

T t 5.1466.16891.144
≅===

ππ
  (ec.8) 

  

de acuerdo a las recomendaciones de la Tabla 6.1 de Treybal(19), para un buen diseño de 

plato de flujo transversal de un solo paso, se debe cumplir la siguiente relación: 

sm
m

T
q

⋅
≤

3

015.0           

siendo en estos casos: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B”  

( )
sm

m
m
s
m

T
q

⋅
==

−
3

3
3

00397.0
65.1

1055.6
 

( )
sm

m
m

s
m

T
q

⋅
==

−
3

3
3

00436.0
5.1

1055.6
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por lo que, en base a la relación recomendada y los valores determinados para los 

arreglos “A” y “B”, se concluye que los platos con las características hasta aquí descritas 

manejaran adecuadamente el flujo del líquido. 

 

Debido a que en la ec. 7 se ajustó el valor del diámetro, a fin de que sea industrialmente 

más fácil de fabricar, resulta necesario corregir las áreas At y Ad , así como la longitud de 

la compuerta que también se encuentra expresada en función de T; siendo los valores 

corregidos los empleados de aquí en adelante. 

 

Corrección de Áreas 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

sea mT 65.1=     Æ mTW 0725.165.0 ==  

( ) 222 1382.265.1
44

mmTAt ===
ππ  

 

( ) 22 1475.01382.206899.006899.0 mmAA td ===
 

( ) 22 9907.11475.01382.2 mmAAA dtn =−=−=  

Sea mT 5.1=     Æ mTW 125.175.0 ==  

( ) 222 7671.15.1
44

mmTAt ===
ππ

 

 

( ) 22 1989.07671.711255.011255.0 mmAA td ===
 

( ) 22 5682.11989.07671.1 mmAAA dtn =−=−=  

 

El área activa del plato ( aA ) para la transferencia de masa, y por tanto el área disponible 

para las perforaciones resulta, de acuerdo a los arreglos que se tienen (Veáse figura 4.4):  

 

aA = AT  - 2 Ad – área ocupada por (soporte del plato + zonas de separación y distribución) 

 

Debido a que el área ocupada por la soportería del plato más las zonas de distribución y 

separación o coalescencia requeriría un diseño bastante más detallado del aquí 

presentado, se sugiere emplear la Tabla 6.2 Treybal(19)  en donde se citan áreas activas 

típicas en función del diámetro de la torre. 

En estos casos, interpolando en los valores contenidos en la tabla anteriormente 

mencionada, para los valores de diámetro determinados se tiene: 
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ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

72.065.1 ≅= mT

t

a

A
A

   Æ 

 

( ) 22 5395.11382.272.072.0 mmAA ta ===  

  

s
m

m
s
m

A
QV
a

a 077.3
5395.1

737.4
2

3

===  

 

( ) 22 1551.05395.110078.010078.0 mmAA ao ===

s
m

m
s
m

A
QV
o

o 54.30
1551.0

737.4
2

3

===  

 

72.05.1 ≅= mT

t

a

A
A

   Æ 

 

( ) 22 2723.17671.172.072.0 mmAA ta ===   

s
m

m
s
m

A
QV
a

a 72.3
2723.1

737.4
2

3

===  

 

( ) 22 1846.02723.114512.014512.0 mmAA ao ===  

s
m

m
s
m

A
QV
o

o 66.25
1846.0

737.4
2

3

===  

 

 

Caracterización de la compuerta 

Altura de la compuerta  (hW) 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
Se selecciona14    hW=50 mm   Se selecciona   hW=60 mm   

 

Cresta de la compuerta  (h1) 

2

1

5.0222
21
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

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

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



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


−






−






=








W
T

T
h

W
T

W
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W
Weff      (ec.9) 

 

3
2

3
2

1 666.0 















=

effW
W

W
qh         (ec. 10) 

 

Algebraicamente hablando, las ecuaciones 9 y 10 pueden resolverse simultáneamente 

para obtener h1 (sistema de dos ecuaciones con dos incógnitas). 

                                                 
14 De la Tabla 6.2 del Treybal(1) se recomienda que la profundidad del líquido se encuentre en el rango  50mm< hW + h1 < 
100 mm 
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En el problema 4.1 se mostró que es más fácil seguir un procedimiento por iteraciones 

(prueba y error) suponiendo un valor para h1, sustituido en la ec. 10 para obtener Weff/W y 

este valor probarlo en la ec.9 para obtener h1. Se compara este valor obtenido con el 

supuesto hasta que coincidan. Ahora bien, para este caso se habrá de proceder mediante 

el empleo de otro tipo de herramienta ya  que actualmente existen en el mercado diversos 

tipos de calculadoras programables que permiten resolver sistemas de ecuaciones 

simultáneas complejas de una manera rápida y eficiente. En este caso se empleo la 

calculadora HP 48G+, ingresando las siguientes expresiones. 
ARREGLO “A” 

( )
2

3
2

3
2

3

5.0222

0725.1
65.1

65.1
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ARREGLO “B” 
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eff

WW      Æ Weff= 1.084441 m 

 

Sustituyendo en la ec.10, se obtiene: 

 
ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

h1= 0.02307 m h1= 0.02209 m 

 

Verificando si los valores seleccionados se encuentran dentro del rango de los 

recomendados (50-100 mm):     

 
ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

hW + h1 = 50 mm + 23.07 mm = 73.07mm hW + h1 = 60 mm + 22.09 mm = 82.09mm   
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Se comprueba que los valores seleccionados y determinados se encuentran dentro del 

rango recomendado, por lo cual se espera un buen desempeño del diseño. 

 

Caída de Presión para el Gas (hG) 

 

De acuerdo al método propuesto por Treybal(19), la caída de presión para la fase gaseosa 

se encuentra en función de la siguiente expresión: 

RLDG hhhh ++=          (ec.11) 

 

Dh   Pérdida de carga a través del plato seco 
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
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
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     (ec. 12) 

 
25.0

0 09.1 






=
l
d

C o          (ec. 13) 

 

De la ec. 12  se ha de obtener hD, pero primero será necesario evaluar  “C0“ de ec. 13 y 

obtener el factor de fricción de Fanning ( f ) de un diagrama de Moody. Siendo necesario, 

en primera instancia, el evaluar el número de Reynolds para el gas fluyendo en los 

orificios 

G

Goo
o

Vd
µ

ρ
=Re          (ec. 14) 

 

sustituyendo en la ec. 13 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
25.0

0 09.1 




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=
l
d

C o 3350.1
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
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
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=  
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de la ec. 14 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
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de figura A-23b del Crane(2), considerando la superficie de la pared del orificio no rugosa; 

es decir:  0/ =∈ d  

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

033.07311Re

0
==
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∈
d
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0
==
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f  

 

sustituyendo en la ec 12  

ARREGLO “A” 
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ARREGLO “B” 
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                                                                 Æ mhD 04244.0=  

 

Lh   Pérdida de carga hidrostática, resultante de la profundidad del líquido sobre el plato. 

( )
z
qVhhh GaWWL 225.1238.0725.0101.6 5.03 +−+= − ρ     (ec.15) 
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2
WTz +

=           (ec.16) 

 

de ec. 16  

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

mz 36125.1
2

0725.165.1
=

+
=  mz 3125.1

2
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=
+

=  

 

sustituyendo en ec.15 

ARREGLO “A” 

( ) ( ) ( )( )( ) ( ) mhL 01861.0
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ARREGLO “B” 
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3
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Rh   Pérdida de carga residual  
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h
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c
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de ec. 17 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
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de la ec. 11 se obtiene la pérdida de carga total para el gas 

ARREGLO “A” 

( ) mmhhhh RLDG 08733.00082.001861.006052.0 =++=++=  
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ARREGLO “B” 

( ) mmhhhh RLDG 06131.000615.001272.004244.0 =++=++=  

 

 

Pérdida de carga para el líquido (h2) 

 

De acuerdo al método propuesto por Treybal(19),  la pérdida de carga para la fase líquida 

(h2), es expresada mediante: 

2

2 2
3









=

daA
q

g
h          (ec.18) 

de donde Ada es la menor de dos áreas 

1) Área de la sección transversal del  bajante (Ad) 

2) Área libre entre el borde o faldón del bajante y el piso del plato (AL) 

 

El valor de Ad fue estimado con anterioridad siendo 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

Ad=0.1475 m2 Ad=0.1989 m2 

 

Por otro lado, a fin de estimar AL es necesario establecer la altura del sello líquido15  (hS) 

para el bajante el cual se selecciona como: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

hS=  25 mm hS= 40 mm 

 

Por lo que la AL esta determinado por el ancho de la compuerta (W) y el valor de la 

diferencia hW-hS. (Veáse figura 4.6) 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

mTW 0725.165.0 ==   y  hW=50 mm   

hW-hS = 50mm-25mm=25mm=0.025m 

mTW 125.175.0 ==   y hW=60 mm   

hW-hS = 60mm-40mm=20mm=0.020m 

                                                 
15 El valor de hs se selecciona de acuerdo a al tabla 6.1 Treybal(1), en este caso para platos que operan a presión 
atmosférica se recomiendo  como mínimo hs = 25 mm, empleando 40 mm preferentemente. 
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ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

AL= 1.0725 m (0.025m) =  0.02681 m2 AL= 1.125 m (0.020m) =  0.0225 m2 

 

Comparando ambas áreas Ad y AL 
ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

AL < Ad   (0.02681 m2 < 0.1475 m2) 

por lo que Ada= 0.02681 m2

AL < Ad   (0.0225 m2 < 0.1989 m2) 

por lo que Ada= 0.0225 m2

 

de la ec. 18 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
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Ahora es posible estimar la caída de presión total por plato ( platoP∆ ), resultando de la 

suma de las pérdidas de carga para la fase gaseosa y las pérdidas que experimenta la 

fase líquida, por lo que 

=+=∆ 2hhh Gplato          (ec. 19) 

 

de ec. 19 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

=+=∆ 2hhh Gplato 0.08733 +0.00913 = 0.09646 m =+=∆ 2hhh Gplato 0.06131 +0.01296 = 0.0743 m 
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De la Tabla 6.1 Treybal(19) se tiene que para una torre que opera a 1 atm de presión la 

caída de presión normal (recomendada) por plato debe encontrarse en el intervalo de 

500-800 N/ m2.  
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ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
En este caso se excede moderadamente la caída 

de presión recomendada. No obstante, se puede 

considerar el diseño como factible debido a que no 

se aleja demasiado del intervalo recomendado. 

En este caso nos encontramos dentro del intervalo 

recomendado. 

 

Además se tiene que, de acuerdo a la experiencia, un diseño seguro requiere que el nivel 

del líquido en el bajante no sea mayor a la mitad del espaciamiento entre platos, es decir: 

231
thhhW <++          (ec.20) 

En donde h3 representa la diferencia de nivel entre el líquido dentro e inmediatamente 

fuera del bajante, siendo: 

23 hhh G +=              ( ec.21) 

de las ecs. 20 y 21 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

23 hhh G += = 0.08733 +0.00913 =0.09646 m 

=++ 31 hhhW 0.05+0.02307+0.09646 = 0.16953 m 

mt 2.0
2
4.0

2
==  

23 hhh G += = 0.06131 + 0.01296 = 0.0743 m 

=++ 31 hhhW 0.06+0.02209+ 0.0743 = 0.1563  m 

mt 3.0
2
6.0

2
==  

 

comparando 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
0.16953 m < 0.2 m 0.1563  m  < 0.3 m 

 

Satisfaciéndose, en ambos arreglos, la desigualdad de ec 20. 

Hasta aquí se ha verificado que el plato diseñado cubre los requerimientos en cuanto a 

caídas de presión recomendadas. No obstante, resulta necesario verificar el diseño en 

función de los efectos de chorreo y arrastre a fin de evaluar si este diseño provee un 

adecuado manejo de los flujos. 
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CHORRREO 

Con el objeto de evitar chorreo excesivo en el plato, se debe tener una velocidad de 

operación del flujo gaseoso (Vo)  mayor que la velocidad mínima del gas a través de los 

orificios (Vow), expresada mediante 
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  (ec.22) 

En donde Z es la mínima longitud de la trayectoria del líquido sobre el plato, o bien, el 

doble de la distancia del centro del plato hasta la compuerta, para estos arreglos de 

platos. 

Recordando la relación seleccionada  

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
W=0.65T W=0.75T 

 

de la tabla 6.1 Treybal(19), empleando un análisis de la geometría de circunferencias, se 

obtienen las siguientes relaciones, que corresponden a la distancia existente desde el 

centro del plato hasta la cuerda formada por la compuerta de longitud W 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
0.38T W=0.3307T 

 

por lo cual 
ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

( )( ) mZ 254.165.138.02 ==  ( )( ) mZ 9921.05.13307.02 ==  

 

Sustituyendo los valores en la ec.20 
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ARREGLO “B” 
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Æ
s
mVow 583.9=

 

por lo que se concluye que los platos diseñados no presentaran chorreo excesivo, ya que 

satisfacen la siguiente desigualdad 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
Vo>Vow (30.54m/s > 9.917 m/s) Vo>Vow (25.66m/s > 9.583 m/s) 

 

ARRASTRE 

El arrastre, expresado en términos de la fracción del líquido que entra al plato y es 

arrastrado por el flujo gaseoso hacia el plato superior (E), puede ser determinado 

mediante la figura 6.17 Treybal(19), en función de: 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
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Se obtiene 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 
E= 0.05 E= 0.05 

 

lo anterior significa que el vapor arrastra apenas el 5% del líquido en el plato diseñado, un 

valor extremadamente bajo, por lo que no existe arrastre excesivo. 
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Figura 4.8  Resumen de los parámetros característicos de los platos diseñados, arreglo “A” y arreglo 
“B”.  Plato perforado de flujo transversal de un solo paso. 

PARÁMETRO  ARREGLO “A”  ARREGLO “B” 

Material      Acero inoxidable  Acero inoxidable 

Arreglo Orificio  Triangulo equilátero  Triangulo equilátero 

do
      =0.0045 m  =0.0060m 

p´    =3do=0.0135 m  =2.5do=0.0150m 

t     =0.40 m  =0.60m 

W    =0.65T = 1.0725 m  =0.75T= 

l   =0.002m  =0.002m 

T  =1.65 m  =1.50 m 

Weff  = 1.016 m  = 1.084 m 

hW  =0.05 m  =0.06 m 

At  =2.1382 m2  =1.7671 m2 

Ad  =0.1475 m2  =0.1989 m2 

An  =At – Ad= 1.9907 m2   =At – Ad= 1.5682 m2  

Aa  =0.72 At= 1.5395 m2  =0.72 At= 1.2327 m2 

Ao  =0.10078 Aa= 0.1551 m2  =0.14512 Aa= 0.1846 m2 

h1  =0.02307 m  =0.02209 m 

hD  =0.06052 m  =0.04244 m 

hL  =0.01861 m  =0.01272 m 

hR  =0.00820 m  =0.00615 m 

hG  = hD +hL + hR= 0.08733 m  = hD +hL + hR= 0.06131 m 

hs  =0.025m  =0.040m 

h2  =0.00913 m  =0.01296 m 

h3  = hG + h2 =0.09646 m  = hG + h2 =0.0743 m 

Z  =1.254 m  =0.9921 m 

z  =1.36125 m  =1.3125 m 

VF  =3.23 m/s  =4.21 m/s 

Vop  =0.75VF=  2.42 m/s   =0.75VF=  3.16 m/s  

Vo  = Q/ Ao = 30.54 m/s    = Q/ Ao = 25.66 m/s   
Va  = Q/ Aa = 3.077 m/s   = Q/ Aa = 3.72 m/s  
Vow  =9.917 m/s  =9.583 m/s 

E  =0.05  =0.05 
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Para estimar la eficiencia esperada para los arreglos de platos dimensionados, resulta 

necesario emplear el análisis de eficiencia estudiado a detalle en el problema 4.1 (Veáse 

figura 4.7), de donde se extraen las siguientes expresiones que resultaran de utilidad: 

 

1

1

* +

+

−
−

=
nn

nn
MG yy

yy
E          (ec.23) 

Aplicando el concepto de eficiencia puntual (EOG) 

 

localnlocaln

localnlocaln
OG yy

yy
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,1,

,1,

* +

+

−

−
=         (ec. 24) 

que también puede ser expresada como  

 

tOGN
OG eE −−= 1          (ec.25) 

Este valor puede obtenerse en función de los números de unidades de transferencia de 

masa individuales en base a cada una de las fases, ( tGN  y tLN ).  

 

tLtGtOG NL
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NN
111

+=         (ec.26) 

 

Por lo que al evaluar NtOG resultara posible evaluar EOG. de la ec. 25 

 

Considerando las condiciones del flujo sobre el plato es posible relacionar la eficiencia  

puntual (EOG) y la del plato (EMG), mediante la expresión: 
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donde el número de Péclet para flujo en platos, se define como: 

LED
ZPe

θ

2

=           (ec.29) 

Nuevamente, se sugiere emplear algunas expresiones empíricas, que describen 

razonablemente bien el comportamiento de los platos perforados, que permitan estimar 

tGN , tLN  y ED  , en función de variables conocidas. 

5.0

5.0 6.104238.057.4776.0

G

GaW

tG Sc
Z
qVh

N
+−+

=
ρ

     (ec.30) 

 

( ) LGaLtL VDN θρ 15.0213.040000 5.05.0 +=       (ec.31) 

 

( )
2

3 18.067.30171.01093.3 





 +++= −

WaE h
Z
qVD      (ec.32) 

 

Tiempo de residencia sobre el plato 

q
ZzhL

L
⋅⋅

=θ           (ec.33) 

Finalmente, una vez estimada la eficiencia del plato EMG, se debe corregir este valor 

considerando el efecto del arrastre del líquido por el gas (expresado como fracción, E) 

mediante la expresión  
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1
1

        (ec. 34) 

donde EMGE el la eficiencia de Murphree para el plato corregida por el arrastre 

Una vez definida la metodología a seguir se procede a realizar las sustituciones 

numéricas pertinentes de los valores obtenidos durante la primera parte de la solución del 

presente problema 

Para estimar los parámetros tGN , tLN  y ED  de las ecs. 30-33 se requiere la difusividad 

para la mezcla líquida (DL) y la difusividad para la mezcla gaseosa (DG) a las condiciones 
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de operación del plato (95°C, 1 atm), los cuales fueron proporcionados como datos del 

problema 

La ec. 30 involucra al número de Schmit, por lo que 

( )
( )( ) === −

−

5

5

10261.1665.0
1025.1

GG

G
G D

Sc
ρ

µ
1.49      (ec. 35) 

de las ecs. 30-33 

ARREGLO “A” 
 

( ) ( )( ) ( )( )

( )
=

+−+
=

−

5.0

3
5.0

49.1
254.1

1055.66.104665.0077.3238.005.057.4776.0
tGN 0.7812 

( )

( )
s

s
m

mmm
L 85.4

1055.6

254.1)36125.1(01861.0
3

3

=
⋅⋅

=
−

θ  

( )( ) ( )( )( ) =+= − 85.415.0665.0077.3213.0105240000 5.05.010
tLN 9.575 

 

( ) ( ) ( )( ) ( )
23

3 05.018.0
254.1

1055.667.3077.30171.01093.3 







+++=

−
−

ED =0.007177
s
m2

 

 

ARREGLO “B” 
 

( ) ( )( ) ( )( )

( )
=

+−+
=

−

5.0

3
5.0

49.1
9921.0

1055.66.104665.072.3238.006.057.4776.0
tGN 0.8346 

( )

( )
s

s
m

mmm
L 53.2

1055.6

9921.0)3125.1(01861.0
3

3

=
⋅⋅

=
−

θ  

( )( ) ( )( )( ) 808.553.215.0665.072.3213.0105240000 5.05.010 =+= −
tLN  

 

( ) ( ) ( )( ) ( )
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1055.667.372.30171.01093.3 







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−
−

ED =0.010521
s
m2
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para la resolución de la ec. 26 se requiere la pendiente promedio de la curva de equilibrio 

que fue proporcionada en el enunciado del problema (m=0.0636), así como el valor de la 

relación G/L 

Se sabe que  
L

L

MA
qL
⋅

=
ρ

 , 
G

G

MA
QG
⋅

=
ρ

   

siendo común el área (A) a la cual se refieren ambos flujos, por lo que 

( ) ( )
( )( ) 168.2

077.19665.0737.4
70.209611055.6 3

===

⋅

⋅
=

−

LG

GL

G

G

L

L

MQ
Mq

MA
Q
MA
q

G
L

ρ
ρ

ρ

ρ

 

 

de la ec. 26 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

575.9
1

168.2
10636.0

7812.0
11

+=
tOGN

 

 

Æ =tOGN 0.7793

808.5
1

168.2
10636.0

8346.0
11

+=
tOGN

   

 

Æ =tOGN 0.8311

 

de la ec. 25 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

=−= − 7793.01 eEOG 0.5413 =−= − 8311.01 eEOG 0.5644 

 

de las ecs. 27-29 

ARREGLO “A” 
 

( )
( )( )85.4007177.0

254.1 2

=Pe =45.176    

( )











−






 += 1

176.45
5413.0

168.2
10636.041

2
176.45 5.0

η = 0.015874 
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( )

( ) 







+
+

−
+







 +

++

−
=

+−

176.45015874.0
015874.01015874.0

1

015874.0
176.45015874.01176.45015874.0

1
5413.0

015874.0176.45015874.0 eeEMG  

 

Æ =MGE 0.5454

 

ARREGLO “B” 
 

( )
( )( )53.2010521.0

09921.0 2

=Pe =36.98    

( )











−






 += 1

98.36
5644.0

168.2
10636.041

2
98.36 5.0

η = 0.01655 

( )

( ) 







+
+

−
+







 +

++

−
=

+−

98.3601655.0
01655.0101655.0

1

01655.0
98.3601655.0198.3601655.0

1
5644.0

01655.098.3601655.0 eeEMG  

Æ =MGE 0.5688

 

de la ec. 34, se corrige la eficiencia al considerar el arrastre 

ARREGLO “A” ARREGLO “B” 

=








−
+

=

05.01
05.05454.01

5454.0
MGEE 0.5316 =









−
+

=

05.01
05.05688.01

5688.0
MGEE 0.5522 
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Tabla 4.9 Resumen de los parámetros de eficiencia 

 

Parámetro                                                 Valor 
  ARREGLO “A”   ARREGLO “B” 

      

GSc  = 1.49  = “” 

mprom = 0.0636  = “” 

L/G = 2.168  = “” 

tGN  = 0.7812  = 0.8346 

Lθ  = 4.85 s  = 2.53 

tLN  = 9.575  = 5.808 

ED  = 0.007177  = 0.010521 

tOGN  = 0.7793  = 0.8311 

OGE  = 0.5413  = 0.5644 

Pe  = 45.176  = 36.98 

η  = 0.015874  = 0.01655 

MGE  = 0.5454  = 0.5688 

MGEE  = 0.5316  = 0.5522 

 

 

� PROBLEMA 4.3 
 
ENUNCIADO: 

Un gas de alumbrado se va a liberar del aceite ligero por absorción con un aceite pesado 

como absorbente; el aceite ligero se va a recobrar por desorción de la solución resultante 

con vapor de agua. Las circunstancias son: 

Absorbedor. El gas entra a razón de 0.250 m3/s, a una temperatura de 26°C, y una 

presión de 1.07(105) N/m2 (803 mm Hg), contiene un 2 % en volumen de vapores de 

aceite ligero. Se va a suponer que todo el aceite ligero es benceno y que se requiere un 

95 % de eliminación. El gas no absorbible (gas libre de benceno) tiene un peso molecular 

de 11 kg/kmol. El aceite de lavado entra a  una temperatura de 26°C, contiene  0.005 

fracción mol de benceno. El aceite de lavado libre de benceno tiene un peso molecular de 
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260. Se va a utilizar un flujo de circulación de aceite de 1.5 veces el mínimo. Las 

soluciones de aceite de lavado-benceno son ideales. La temperatura va a ser constante e 

igual a 26°C. 

Desorbedor. La solución del absorbedor se va a calentar a 120°C y va a entrar al 

desorbedor a 1 atm de presión. El vapor desorbente va a estar a presión atmosférica, 

sobrecalentado a 122°C. El aceite para eliminar el benceno, con 0.005 fracción mol de 

benceno, se va a enfriar a 26°C y va a regresar al absorbedor. Se va a utilizar un flujo de 

vapor de 1.5 veces el mínimo. La temperatura va a ser constante a 122 °C. 

a) Calcular el flujo de circulación de aceite y el flujo de vapor que se necesita. 

b) Calcular el número de platos teóricos que se requieren para el absorbedor y el 

desorbedor. 

c) En caso de que el absorbedor sea una torre empacada, de 470 mm diámetro, 

empacada con sillas Berl de 38 mm (1.5 plg), determínese la altura del lecho 

empacado, considerando las siguientes propiedades como promedio para las 

fases en el equipo que opera a 26°C y 803 mm Hg.  

 

Líquido: ( )
sm

kg
L ⋅

= −3102µ    3840
m
kg

L =ρ      ( )
m
N

L
2103 −=σ  ( )

s
mDL

2
101071.4 −=  

Gas: ( )
sm

kg
G ⋅

= −5101µ   ( )
s
mDG

2
51030.1 −=  

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

 

El llamado gas de alumbrado es una mezcla de vapores de hidrocarburos ligeros con 

pequeñas cantidades de hidrocarburos bencénicos, diluidos en un gas inerte de bajo peso 

molecular. En este problema se considera que es prácticamente benceno el componente 

que acompaña a los hidrocarburos ligeros y que por ser de alto valor como materia prima 

para síntesis orgánicas industriales, conviene recuperarlo. 

Para ello, se considera un proceso de separación que involucre una operación de 

absorción gaseosa empleando un aceite hidrocarburo pesado y luego una operación de 

desabsorción, utilizando vapor de agua en el cual los vapores de benceno desabsorbidos 

de la solución con el adsorbente pesado, son arrastrados y luego condensados junto con 

el vapor de agua. El condensado, una mezcla líquida, estará compuesto por una capa 
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orgánica (el benceno no soluble en agua líquida)  y una capa acuosa que pueden 

separarse por decantación. 

Se considera que solo el benceno es el componente transferible en ambas operaciones 

de separación y por lo tanto el aceite pesado, los gases inertes (gases secos) y el vapor 

de agua no se transfieren. 

Se informa que las soluciones de aceite pesado y benceno son ideales. Por lo tanto es 

aplicable la ley de Raoult para ellas. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Para Absorbedor A= Benceno  B= Gases secos C= Aceite pesado 

Para Desorbedor A= Benceno  B= Vapor de agua C= Aceite pesado 

 

 
Figura 4.11  Esquema del proceso empleado para la recuperación de aceite ligero (benceno). 

 

ABSORBEDOR 

Balance de materia para A en función de flujos de no transferibles 

 

2112 YGXLYGXL SSSS +=+    ( ) ( )2121 XXLYYG SS −=−  
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21

21

XX
YY

G
L

S

S

−
−

=             (ec.1) 

 

La ec.1 representa la ecuación de la línea operante del absorbedor, siendo el resultado 

del balance de materia en el mismo. 

 

donde 

Y= moles A/ moles B  X= moles A/ moles C  y1=0.02 

 

LS= moles C / s  GS= moles B/ s  x2= 0.005 

 

Flujo gaseoso libre de A (GS) 

 

Por la ley de los gases n=PV/RT 

 

( )
=

⋅
⋅


















=

kmol
molK

Kmol
Latm

m
L

s
m

mmHg
atmmmHg

G

1
100015.29908206.0

1
1000250.0

760
1803 3

3

1  0.01076
s

kmol
 

 

( ) ( ) =−=−=
kmol
kmol

s
kmolyGG B

S 02.0101076.01 11  0.10545
s

kmolB  

 

Composiciones 

 

B

A

mol
mol

y
y

Y 0204.0
02.01

02.0
1 1

1
1 =

−
=

−
=    Si se desea recuperar el 95% del benceno que 

entra, entonces el 5% que entra continuara en la fase gaseosa de salida. Por lo tanto: 

 

B

A

B

A

mol
mol

mol
molY 00102.00204.005.02 =








=  
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C

A

mol
mol

x
xX 005025.0

005.01
005.0

1 2

2
2 =

−
=

−
=  

 

Sustituyendo en la ec. de la línea operante, se tiene: 

 

005025.0
00102.00204.0

010545.0 1 −
−

=
X

LS        (ec.2) 

 

Trazo de la curva de equilibrio, distribución de Benceno (806 mm Hg) 

Ley de Raoult  AAA xpp °=        (ec.3) 

 

   
P
py A

A =        (ec.4) 

Se requiere la presión del vapor del benceno a 26°C, que es la temperatura de operación 

del absorbedor 

de la tabla 2.8 del Perry(14)  mmHgpp C
BencenoA 10026 ≅°=° °   

Combinando las ecs. 3 y 4, para el equilibrio  

A
T

A
A x

P
py °

=∗           (ec.5) 

sustituyendo en ec. 5 

AAA xxy 124533.0
803
100

==∗         (ec.6) 

sin embargo, resulta más conveniente trazar la curva de equilibrio en términos de 

relaciones molares (X e Y), ya que los datos sobre composiciones a la entrada y a la 

salida del equipo están expresados de esta manera, por lo que la ec.5, puede rescribirse 

como: 

X
X

Y
Y

+
=

+ ∗

∗

1
124533.0

1
        (ec.7) 
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para lo cual se obtienen los siguientes datos de equilibrio 

Tabla 4.10  Datos de distribución al equilibrio del benceno en el absorbedor a 26°C y 803 mm Hg, 
obtenidos mediante la ec.7 

X           (molA/molC) 0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 0.16 0.18 0.2 

Y(103)   (molA/molB) 0.00 2.45 4.81 7.10 9.31 11.45 13.52 15.53 17.48 19.36 21.20

 

Para estimar el flujo de circulación del aceite pesado (aceite de lavado) primero debe 

determinarse el flujo mínimo. Esto implica que en la ecuación de la línea operante LS sea 

mínimo. Para ello, un análisis de tal ecuación, dice que si X1 se hace máxima, se obtendrá 

LS,Mín. Esto es, la pendiente de la línea operante, que es una recta, deberá ser mínima. 

 

Sobre la gráfica de la curva de equilibrio, ubíquese el punto (X2,Y2) con los valores 

conocidos (0.005025,0.00102) y desde este punto trácese una recta con pendiente 

mínima que terminará en una ordenada Y1=0.0204. Esta recta será, de acuerdo a la 

geometría de la curva de equilibrio, una tangente a ella. 

 

Línea Operante
de pendiente positiva 

Mínima

X1,Máx=0.178

Y1=0.0204

X2=0.005025

Y2= 0.00102
0

0.005

0.01

0.015

0.02

0.025

0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 0.16 0.18 0.2

X (molA/molC)

Y 
(m

ol
A/m

ol
B
)

 
Figura 4.12  Curva de distribución al equilibrio de benceno en el absorbedor a 26°C y 803 mm Hg. 

 

de la recta tangente, en la figura 4.12, se obtiene:  =MáxX ,1 0.178 
C

A

mol
mol
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por lo que despejando LS en la ec. 2 y sustituyendo el valor encontrado, se obtiene: 

 

( ) ( )
s

kmol
s

kmolL CB
MínS

3
, 10181.101054.0

00503.0178.0
00102.00204.0 −=

−
−

=    (ec.8) 

 

siendo 

( )( ) ( )
s

kmolkmolLL C
CMínSopS

33
,, 107715.110181.15.15.1 −− ===  

 

LS,op 1.7715 (10-3) kmolC/s 

 

( ) ( )( ) =+=+= − 005025.01107715.11 3
2,,2 XLL opSop 1.7804(10-3) 

s
kmol  

 

por lo que, nuevamente de la ec. 2 para el valor de operación de Ls; se tiene: 

( )
( ) 00503.0

00102.00204.0

01054.0

0017715.0

1 −
−

=
X

s
kmol
s

kmol

B

C

 Æ =1X 0.1203
C

A

mol
mol

  (ec.9) 

 

DESORBEDOR 

Balance de materia para A en función de flujos de no transferibles 

 

2112 YGXLYGXL SSSS +=+    ( ) ( )1212 YYGXXL SS −=−  

 

( )
( )12

12

XX
YY

G
L
S

S

−
−

=          (ec.10) 

De acuerdo al esquema mostrado con anterioridad, debido a que se comparten corrientes 

entre los equipos, se tiene: 

( )
s

kmolL C
opS

3
, 107715.1 −=  
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ahora X2 del desorbedor es el valor de X1 en el absorbedor  

 

=2X 0.1203
C

A

mol
mol

    

 

X1 del desorbedor es el valor de X2 en el absorbedor 

 

=1X 0.00503
C

A

mol
mol

 

 

=1Y  0 
B

A

mol
mol

  por tratarse de vapor de agua libre de benceno. 

 

Trazo de la curva de equilibrio, distribución de Benceno (P=760 mm Hg) 

 

El procedimiento es el mismo que el mostrado para el absorbedor, solo que en este caso 

la presión de vapor del benceno requerida será la que corresponda a 122°C, que es la 

temperatura de operación del desorbedor 

de las correlaciones del apéndice C del Lange(3) mmHgpp C
BencenoA 3.2359122 ≅°=° °   

sustituyendo en ec. 3 

AAA xxy 104.3
760

3.2359
==∗         (ec.11) 

en términos de X y Y 

X
X

Y
Y

+
=

+ ∗

∗

1
104.3

1
         (ec.12) 

 

para lo cual se obtienen los siguientes datos de equilibrio 

Tabla 4.11  Datos de distribución al equilibrio del benceno en el desorbedor a 122°C y 760 mm Hg, 
obtenidos mediante la ec.12 

X         (molA/molC) 0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 0.16 0.18 0.2 

Y(102)  (molA/molB) 0.00 6.48 13.56 21.32 29.86 39.31 49.83 61.60 74.87 89.93 107.2 
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X1=0.005025 X2=0.1203

Línea operante 
de pendiente positiva

Máxima
Y1=

Y2,Máx=0.435

0

0.2

0.4

0.6

0.8

1

1.2

0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 0.16 0.18 0.2
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(m
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ol
B
)

 
Figura 4.13 Curva de distribución al equilibrio de benceno en el desorbedor, a 122°C y 760mm Hg. 

 

de la recta tangente, en la figura 4.13, se obtiene:  =MáxY ,2 0.435 
B

A

mol
mol

  (ec. 13) 

por lo que despejando SG  de la ec. 10 y sustituyendo el valor obtenido, se tiene: 

( ) ( )
s

kmolG B
MínS

4
, 10694.4

435.0
00503.01203.00017715.0 −=

−
=  

siendo 

( )( ) ( )
s

kmolGG B
MínSopS

44
,, 10041.710694.45.15.1 −− ===  

 

GS,op 7.041 (10-4) kmolB/s 

 

por lo que  
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0017715.0
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−
−

=
Y

s
kmol
s

kmol

B

C

 Æ =2Y 0.290
B

A

mol
mol

   (ec.14) 
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Atendiendo al segundo requisito del problema, la determinación del número de etapas 

teóricas, puede procederse de las siguientes formas: 

a) Gráficamente mediante el método de McCabe –Thiele. 

b) Analíticamente empleando las ecuaciones de Kremser para absorción, ya que se 

cumplen las condiciones para emplear dichas ecuaciones, es decir, la línea 

operante es recta y la de equilibrio es prácticamente recta desde el origen en el 

intervalo de operación. 

A continuación se presenta el método gráfico, que emplea la curva de equilibrio y la línea 

operante 

ABSORBEDOR 

La ec. 9 es la ecuación de la línea operante del Absorbedor, por lo que trazándola en la 

gráfica del diagrama de equilibrio (ec.7), y empleando el método de McCabe-Thiele, se 

obtiene el número de etapas teóricas necesarias para llevar a cabo la operación de 

separación en el absorbedor. 

005025.01203.0
00102.00204.0

01054.0

0017715.0

−
−

=

s
kmol
s

kmol

B

C

  Ec. Línea Operante 
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6
5

4
3

2
1

Línea Operante 7.86

X1=0.1203

Y1=0.0204

Y2=0.00102

X2=0.005025

0.084 0.1260

0.005

0.01

0.015

0.02

0.025

0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12
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B
)

 

Figura 4.14  Determinación del número de etapas teóricas requeridas en el absorbedor mediante el 
método gráfico de Mc. Cabe-Thiele, a 26°C y  803 mm Hg. 
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Np 7.86 etapas teóricas 

 

DESORBEDOR 

De igual manera, la ec. 14 es la ecuación de la línea operante del Desorbedor, por lo que 

trazándola en el diagrama de equilibrio (ec. 12), y empleando el método de McCabe-

Thiele, se obtiene el número de etapas teóricas necesarias par llevar a cabo la operación 

de separación en el desorbedor. 
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Figura 4.15  Determinación del número de etapas teóricas requeridas en el desorbedor mediante el 
método gráfico de Mc. Cabe-Thiele, a 122°C y 760 mm Hg. 

 

NP 6.46 etapas teóricas 

 

 



  261 de  364 

Ahora bien, si se desean emplear las ecuaciones de Kremser, resulta necesario realizar la 

siguiente analogía entre las corrientes del absorbedor y las de una torre de platos, a fin de 

ser consistentes con la nomenclatura de las ecs. de Kremser 

 

ABSORBEDOR  

( )A
AAmXY

mXY

NP log

111log
22

21








+






 −

−
−

=        (ec. 15) 

S

S

mG
LA = = factor de absorción        (ec. 16) 

 

Si se utilizan fracciones mol en lugar de relaciones 

molares en un diagrama de equilibrio (x,y), 

entonces la línea de equilibrio será una recta de 

pendiente m=0.124533 y el factor de absorción 

será A= L/ mG. 

 

Los flujos L y G varían en este caso; por lo tanto 

habrá de estimarse un valor promedio para A. 
Figura 4.16  Absorción de benceno. Detalle 
de las concentraciones entrantes y salientes.   

 

21AAA =   

 

donde  
1

1
1 mG

LA =  y   
2

2
2 mG

LA =  

 

así, para el absorbedor 

 

( ) ( ) ( ) 3
4

11 10846.191203.010017715.01
m
kmolXLL S

−=+=+=  

( ) ( ) ( ) 3
3

22 1055.1000102.0101054.01
m
kmolYGG S

−=+=+=  
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=1L 19.846(10-4) kmol/m3  =1G 0.01076 kmol/m3 

 

=2L 1.7804(10-3) kmol/m3  =2G 10.55(10-3) kmol/m3 

 

entonces 

 

( )
( ) ==

−

01076.0124533.0
10849.19 4

1A 1.48  
( )

( ) ( ) == −

−

3

3

2 1055.10124533.0
107804.1A 1.35 

 

 

( )( ) 417.148.135.1 ==A    ( )3

2

2
2 10019.1

00102.01
00102.0

1
−=

+
=

+
=

Y
Yy  

 

de la ec. 16 

 

( )

( )
( ) ( )

( )417.1log
417.1
1

417.1
11

005.0124533.010019.1
005.0124533.002.0log

log

111log 3
22

21








+






 −

−
−

=








+






 −

−
−

=
−

A
AAmxy

mxy

NP  

 

=PN 7.79 etapas teóricas 

 

NP 7.79 etapas teóricas 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



  263 de  364 

 

DESORBEDOR 

De manera análoga para el desorbedor 

( )S

SS
m
yx

m
yx

NP log

111log
1

1

1
2



















+





 −

−

−

=         (ec. 17) 

 

S

S

L
mG

A
S ==

1
 = factor de desorción        (ec. 18) 

 

Nuevamente, los flujos L y G varían en este caso; por 

lo tanto habrá de estimarse un valor promedio para S. 

 

21SSS =   

 
 

Figura 4.17 Desabsorción de benceno. Detalle 
de las concentraciones entrantes y salientes.   
 

donde  
1

1
1 L
mGS =  y   

2

2
2 L
mGS =  

así, para el desorbedor 

 

( ) ( ) ( ) 3
4

11 10041.7010007041.01
m
kmolYGG S

−=+=+=  

 

( ) ( ) ( ) 3
4

22 10083.929.010007041.01
m
kmolYGG S

−=+=+=  

 

=2L 19.846(10-4) kmol/m3  =2G 9.083(10-4) kmol/m3 

 

=1L 1.7804(10-3) kmol/m3  =1G  7.041(10-4) kmol/m3 
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entonces: 

 

( )( )
( ) === −

−

3

4

1

1
1 107804.1

10041.7104.3
L
mGS 1.2275    

( )( )
( ) === −

−

4

4

2

2
2 10846.19

10083.9104.3
L
mGS 1.4206 

 

( )( ) 32.14206.12275.1 ==S  

 

=
+

=
+

=
00503.01

00503.0
11 X
Xx 5.005(10-3)  =

+
=

+
=

1203.01
1203.0

1 2

2
2 X

Xx 0.1074 

Sustituyendo en ec. 17 

 

( )
( ) =














+






 −

−

−

=
−

32.1log

32.1
1

32.1
11

104.3
010005.5
104.3

01074.0
log

3

PN 6.43 etapas teóricas     (ec.19) 

 

NP 6.43 etapas teóricas 

 

Alternativamente también pueden emplearse las soluciones gráficas de las ecs. de 

Kremser; las cuales pueden consultarse en la figura 5.16 del Treybal(19). Determinando 

primeramente las coordenadas respectivas, tal y como se muestra a continuación: 

Absorbedor 

( ) ( )
( ) =

−
−

=
−
− −

005.0124533.002.0
005.0124533.010019.1 3

21

22

mxy
mxy

 0.02045  =A 1.417 

 

Desorbedor 

( )
=

−

−
=

−

− −

104.3
01074.0

104.3
010005.5 3

1
2

1
1

m
yx
m

yx
0.0466    =S 1.32 
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Ubicando las coordenadas en la figura antes citada, se determina: 

NP, Absorbedor ≅ 7.8   NP, Desorbedor ≅ 6.5 

 

Figura 4.18   Estimación del número de etapas teóricas mediante el uso de la gráfica para las ecs. de 
Kremser. Copia fiel de la figura 5.16 Treybal(19). 
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Si el absorbedor es una torre empacada, la determinación de la altura del lecho 

empacado requerido es como sigue: 

 

La información proporcionada y la obtenida, es: 

Líquido: ( ) smkgL ⋅= −3102µ       3840 mkgL =ρ   ( ) mNL
2103 −=σ  

( ) smDL
2101071.4 −=  

=1x 0.1074        =1X 0.1203    molA/molC  

=2x 5.005(10-3)      =2X 0.00503 molA/molC 

=SL 1.7715(10-3) kmol/s    

=1L 19.846(10-4) kmol/s    

=2L 1.7804(10-3) kmol/s 

 

Gas: ( ) smkgG ⋅= −5101µ  ( ) smDG
251030.1 −=  

=1y 0.02  =1Y  0.0204 molA/molB   

 =2y 1.019(10-3) =2Y 0.00102 molA/molB 

=SG 0.10545 kmolB/s 

=1G 0.01076 kmol/s    

=2G 0.01055 kmol/s 

 

Si bien la determinación de la altura de un lecho empacado en equipos de este tipo 

(operación de contacto continuo de las fases gaseosa y líquida con flujos en 

contracorriente) se puede realizar mediante los conceptos de números y alturas de 

unidades de transferencia de masa. Esto es: 

 

tGtG HNZ ⋅=  

tLtL HNZ ⋅=  

tOGtOG HNZ ⋅=  

tOLtOL HNZ ⋅=  

 



  267 de  364 

La selección de la expresión conveniente depende de la información que se tenga, para la 

fase gaseosa o para la fase líquida. También depende de los coeficientes de transferencia 

de masa, ya sean los individuales o los globales. 

 

Para el presente problema se trabajará con coeficientes individuales y en base a la fase 

gaseosa. 

 

Es conveniente evaluar estos coeficientes a las condiciones promedio en la torre 

empacada. Por lo tanto 

 

( )
( )( )∫ −−

−
=

1

2
1
1 ,

y

y i

Mi
tG yyy

dyy
N   

aF
GH
G

tG ⋅
=  

 

Si puede emplearse el promedio aritmético en lugar del logarítmico con poco error. 

Entonces: 

 

1

2

1
1ln

2
11

2
y
y

yy
dyN

y

y i
tG −

−
+

−
= ∫  

 

En ciertos casos, cuando la integración gráfica necesaria requiere de rangos muy grandes 

del integrando en las ordenadas, puede logaritmizarse la expresión anterior reemplazando 

el término “dy” por su igual “ydlny” y entonces. 

 

1

2
ln

ln 1
1ln

2
1ln

1

2
y
yyd

yy
yN

y

y i
tG −

−
+

−
= ∫  

 

 

Evaluación de coeficientes volumétricos de transferencia de masa 

( ) 222 1735.047.0
44

mmA ===
πφπ
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Las masas-velocidad de las corrientes serán:  

 

( ) ( ) ( ) ( )

sm
kg

m
kmol
kg

s
kmol

kmol
kmol

kmol
kg

s
kmol

L A

C

C

A

C

C

⋅
=









+

=

−−

22

33
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78107715.11203.0260107715.1
´  

 

( ) ( ) ( ) ( )

sm
kg

m
kmol
kg

s
kmol

kmol
kmol

kmol
kg

s
kmol

L A

C

C

A

C

C

⋅
=









+

=

−−

22

33

2 66.2
1735.0

78107715.100503.0260107715.1
´  

 

( ) ( )

sm
kg

m
kmol
kg

s
kmol

kmol
kmol

kmol
kg

s
kmol

G A

B

B

AB

⋅
=









+

= 221 7649.0
1735.0

78010545.00204.011010545.0
´  

 

( ) ( )

sm
kg

m
kmol
kg

s
kmol

kmol
kmol

kmol
kg

s
kmol

G A

B

B

AB

⋅
=









+

= 222 6731.0
1735.0

78010545.000102.011010545.0
´  

 

Debido a que las cantidades de flujo casi no varían de un extremo al otro del equipo de 

absorción (torre empacada) se puede considerar que los coeficientes de transferencia de 

masa son constantes, por lo que en base a las condiciones promedio de la torre es 

posible evaluar estos, para lo cual se determinan los flujos promedio 

 

sm
kgLLL

⋅
=

+
=

+
= 2

21 705.2
2

66.275.2
2

´´´  

 

sm
kgGGG

⋅
=

+
=

+
= 2

21 719.0
2

6731.07649.0
2

´´´  

 

peso molecular promedio 

( ) ( )
kmol
kgxMM iiL 45.2402601074.01781074.01, =−+=∑=  

( ) ( )
kmol
kgML 09.259260005.0178005.02, =−+=  
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( ) ( )
kmol
kgyMM iiG 34.121102.017802.01, =−+=∑=  

( ) ( )
kmol
kgMG 07.111100102.017800102.02, =−+=  

 

kmol
kgMM

M LL
L 77.249

2
09.25945.240

2
2,1, =

+
=

+
=  

 

kmol
kgMM

M GG
G 7.11

2
07.1134.12

2
2,1, =

+
=

+
=  

 

Existen en la literatura correspondiente varias correlaciones para determinar coeficientes 

de transferencia de masa aplicables a torres empacadas y con ciertos tipos de material de 

empaque. 

 

Shulman16 y colaboradores presentan un estudio muy completo para anillos Raschig y 

sillas Berl que incluye correlaciones para coeficientes, así como para estimar áreas 

específicas de transferencia de masa. 

 

Se utilizarán estos resultados de Shulman como se presentan en Treybal(19) capítulo 6. 

 

De la tabla 6.5 Treybal(19) para sillas Berl de cerámica de 1 ½ plg, se definen los 

siguientes parámetros: 

 

Retención de fase líquida en torres empacadas. 

md BerlSillas
pS 0472.0_

lg5.1 =  

 
376.0508.1 sd=β          (ec.20) 

 

( )
56.1

510014.5

s
LsW d

−

=ϕ          (ec.21) 

 
                                                 
16 Shulman, H.L. et.al.:  AIChE J; 1, 247,253,259 (1955) 
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( )( )
2

6 ´5.7371032.2

s
LtW d

L β

ϕ
−

=         (ec.22) 

 

( )
37.056.1

55.004.031023.4

Ls

L
Ls d ρ

σµ
ϕ

−

=         (ec.23) 

 

debido a que sm
kg

L ⋅< 02.0µ   ( 02.0002.0 < ) 

( )
( )´log262.02817.0

413.084.0

13.057.0

073.01´24.3
´1404 L

L

L

L
LH

−









−
=

σ
ρ

µ
     (ec.24) 

 

LsLoLt ϕϕϕ +=          (ec.25) 

 

LsWLoWLtW ϕϕϕ +=          (ec.26) 

 

HLoWLo ⋅= ϕϕ          (ec.27) 

 

de tabla 6.4 Treybal(19), para sillas Berl 1 ½ plg, y en el rango de L´ apropiado (2.0-6.1 

kg/m2 s), se obtienen la siguiente información que permitirá evaluar el área interfacial para 

la absorción y desorción en líquidos acuosos. 

m= 62.4   p= -0.1355   n=0.0240L´-0.0996 

 

p

n

G
AW LGma ´´808

5.0 








 ⋅
=

ρ
        (ec.28) 

 

LoW

Lo
AWA aa

ϕ
ϕ

=          (ec.29) 

 

de tabla 6.3 del Treybal(19) 

=fC 65 =ε 0.75 3244 piepieap =  
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LtLo ϕεε −=                 (ec. 30) 
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


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                         (ec. 32) 

 

D
Sc

⋅
=

ρ
µ

          (ec.33) 

 

sustituyendo la información que se tiene en las ecs. anteriores: 
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( ) 0286.08546.003348.0 ==⋅= HLoWLo ϕϕ  3
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m
m

      

   

03326.000465.0286.0 =+=+= LsLoLt ϕϕϕ 3
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del área interfacial  

 

n=0.0240(2.705) -0.0996 = -0.03469 
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por definición: 

cxkF MBLL ⋅⋅= ,          (ec.37) 

 

Nótese que para este problema puede considerarse que las concentraciones de benceno 

en la fase líquida son muy bajas y por lo tanto 1, ≈MBx  

L

L

M
c ρ

=           (ec. 38) 

 

Sustituyendo en ecs. 35 y 36 los valores conocidos, se tiene: 

3

2
36.3

77.249

840

m
kmol

kmol
kg
m
kg

c ==  

 

( )( ) ( )( ) ( )
sm

kmol
m
Kmol

mkmolsm
kmolFL ⋅

=
⋅

= −−
2

4
332

4 1088.336.3101557.1    (ec.39) 

con los valores encontrados en las ecs. 34, 35 y 39, se obtienen los coeficientes 

volumétricos individuales tipo F de transferencia de masa para las sillas Berl de cerámica 

de 1 ½ plg 
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m
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( ) ( )
sm

kmol
m
m

sm
kmolaF AL ⋅

=







⋅
= −−

3
2

3

2

2
4 104334.1912.361088.3  

 

La ecuación de la línea de fuerzas impulsoras para coeficientes tipo F, en términos de 

fracción mol se expresa como: 
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−
                   (ec. 40) 

entre puntos de la línea operante (x,y) y puntos de la curva de equilibrio (xi,yi) -

coordenadas interfaciales-. 

 

 Para este caso de Absorción, se tiene solo transferencia de A en los otros compuestos no 

transferibles y consecuentemente NA/N =1, por lo cual la ec.40 puede reescribirse como: 
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                  (ec. 41) 

Para generalizar esta expresión y poder graficarla (punto por punto), asígnese a puntos 

seleccionados de la línea operante las coordenadas (xop,yop) y sea (x,y) cualquier otro 

punto de la curva. Cuando esta curva graficada se prolongue hasta la curva de equilibrio, 

se tendrán los puntos (xi,yi) correspondientes. Así: 

 

aF
aF

op

op

G
L

x
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y
y


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




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−
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−
−

1
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1
1

        (ec. 42) 

Será necesario representar tanto el diagrama de equilibrio como la línea operante del 

absorbedor en términos en “x” y “y”.  Para el diagrama de equilibrio puede emplearse 

directamente la ec. 6  (y*=1.24533x), de donde se obtiene la siguiente tabulación:    
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Tabla 4.12  Distribución al equilibrio del benceno en el absorbedor, a 26°C y 803 mm Hg, en términos 
de fracciones mol. 

x 0 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.07 0.08 0.09 0.1 0.11 0.12 0.13 0.14 

y*(103) 0 1.25 2.49 3.74 4.98 6.23 7.47 8.72 9.96 11.21 12.45 13.70 14.94 16.19 17.43

 

Por otra parte, para tener la línea operante en fracción mol, se requieren asignar puntos 

intermedios de los establecidos en la ec.9 (ecuación de línea operante del absorbedor). 

Recuérdese que la línea operante resultó una recta al expresar en términos X,Y, y no así 

para las fracciones mol. Además, por definición: 

Y
Yy
+

=
1

  y  
X
Xx
+

=
1

 

Así pues, se obtienen las coordenadas que conforman la línea operante del absorbedor 

en las unidades adecuadas. 

Tabla 4.13  Equivalencia al equilibrio entre relaciones molares y fracciones mol, de la distribución de 
benceno en el absorbedor. Línea operante. 

X Y x y 

0.1203 0.0204 0.10738 0.01999 

0.10982091 0.01863 0.09895 0.01829 

0.09934182 0.01687 0.09036 0.01659 

0.08886273 0.01511 0.08161 0.01489 

0.07838364 0.01335 0.07269 0.01317 

0.06790455 0.01159 0.06359 0.01145 

0.05742545 0.00983 0.05431 0.00973 

0.04694636 0.00807 0.04484 0.00800 

0.03646727 0.00630 0.03518 0.00626 

0.02598818 0.00454 0.02533 0.00452 

0.01550909 0.00278 0.01527 0.00277 

0.00503 0.00102 0.00500 0.00102 

 

La siguiente gráfica presenta el trazo tanto de la línea operante como la de equilibrio en 

un diagrama x,y, 
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Figura 4.19  Distribución al equilibrio del benceno en el absorbedor, 26°C y 803mm Hg. Expresada en 
terminos de fracciones mol. 

 

Ahora bien, para el trazo de las líneas de fuerzas impulsoras, retómese la es. 42 

sustituyendo los parámetros conocidos y seleccionando el primer punto de la línea 

operante  xop= 0.10738, yop=0.01999 

aF
aF

op

op

G
L

x
x

y
y









−

−
=

−
−

1
1

1
1 =






 −






 −









−
−

=
−

−
2109521.6

2104334.1

1
10738.01

01999.01
1

x
y   (ec.43) 
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sea x= 0.109 

( )
( )

( )
=














−








−
−

−−=
−

−

1
109.01

10738.0101999.01
2

2

109521.6
104334.1

y 0.01962 

De igual manera se emplea la ec. 43, pero con nuevos valores para x 

Sea x=0.111 

( )
( )

( )
=














−








−
−

−−=
−

−

1
111.01

10738.0101999.01
2

2

109521.6
104334.1

y  0.01917 

Sea x= 0.112 

 

( )
( )

( )
=














−








−
−

−−=
−

−

1
112.01

10738.0101999.01
2

2

109521.6
104334.1

y  0.1894 

 

Sea x=0.114 

( )
( )

( )
=














−








−
−

−−=
−

−

1
114.01

10738.0101999.01
2

2

109521.6
104334.1

y  0.01848                       

 

Se continua con el procedimiento anterior a fin de construir la línea de fuerzas impulsoras 

para el punto de la línea operante seleccionado (xop, yop) hasta interceptar la curva de 

equilibrio, obteniéndose de esta manera las coordenadas [xi,yi] 
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Figura 4.20   Trazo de la línea de fuerzas impulsoras para un punto de la línea operante del proceso de 
absorción de benceno, 26°C y 803 mm Hg. 

 

La tabla 4.14 muestra los datos tabulados que representan la anterior gráfica, de acuerdo 

al procedimiento descrito.  

Tabla 4.14 Trayectoria de la linea de fuerzas impulsoras para el aborbedor a 26°C y 803 mm Hg. 

x 0.109 0.111 0.112 0.114 0.116 0.118 0.120 0.122 0.124 0.126 0.128 0.130 

y 0.01999 0.01962 0.01917 0.01894 0.01848 0.01802 0.01757 0.01711 0.01664 0.01572 0.01525 0.01479 

 

De la misma manera se efectuó el procedimiento para otros puntos, seleccionando las 

distintas xop,yop que conforman la línea operante, obteniéndose las respectivas líneas de 

fuerzas impulsoras que proporcionarán las concentraciones interfaciales al cruce con la 

línea de equilibrio. 
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Figura 4.21   Trazo de las líneas de fuerzas impulsoras para distintos puntos de la línea operante del 
proceso de absorción de benceno, 26°C y 803 mm Hg. 

De la gráfica anterior se obtienen las concentraciones interfaciales que son presentadas 

en la tabla 4.15 

Tabla 4.15 Concentraciones interfaciales obtenidas mediante el trazo de la línea de fuerzas impulsoras, 
correspondientes a los puntos de la línea operante indicada a la izquierda de la misma tabla. 

Punto de Línea Operante Concentraciones Interfaciales 

x y xi yi 

0.10738 0.01999 0.1261 0.01569 

0.09895 0.01829 0.11590 0.01444 

0.09036 0.01659 0.10560 0.01316 

0.08161 0.01489 0.09520 0.01185 

0.07269 0.01317 0.08460 0.01054 

0.06359 0.01145 0.07380 0.00922 

0.05431 0.00973 0.06300 0.00784 

0.04484 0.00800 0.05200 0.00646 

0.03518 0.00626 0.04080 0.00507 

0.02533 0.00452 0.02940 0.00366 

0.01527 0.00277 0.01790 0.00222 

0.00500 0.00102 0.00620 0.00077 
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Figura 4.22  Estimación de las concentraciones interfaciales para diversos puntos de la línea operante 

del absorbedor, 26°C y 803 mm Hg. 

 

Altura del lecho empacado 

Las siguientes expresiones son comúnmente empleadas para determinar la altura de la 

sección empacada en columnas de absorción, empleando unidades de transferencia y 

altura de una unidad de transferencia: 

( )
( )( )∫ −−

−
= 1

2 1
1 ,y

y
i

Mi
tG yyy

dyy
N         (ec.44) 

 

( ) ( ) ( )
( )
( )








−
−

−−−
=−

i

i
Mi

y
y
yyy

1
1ln

111 ,         (ec.45)  
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aF
GH
G

tG =           (ec. 46) 

 

tGtGHNZ =           (ec. 47) 

 

Integrando gráficamente la ec.44 

 

Tabla 4.16  Evaluación del número de unidades de transferencia de masa (NtG), mediante la integración 
númerica de la ec. 44 

y yi ∆y 

 

(1-y)i,M  

 

 (de ec.45) 

=I ( )
( )( )i

Mi

yyy
y

−−
−

1
1 ,

*Nota 1 
2

21 III promedio
+

=  

Área parcial= 
 

( )( )promedioIy∆

 

0.01999 0.01569  0.98216 233.52195   

0.01829 0.01444 0.00169 0.98363 260.20918 246.86557 0.41831 

0.01659 0.01316 0.00170 0.98512 291.99239 276.10079 0.46947 

0.01489 0.01185 0.00171 0.98663 330.25914 311.12576 0.53086 

0.01317 0.01054 0.00171 0.98814 380.08441 355.17177 0.60812 

0.01145 0.00922 0.00172 0.98966 447.37852 413.73146 0.71085 

0.00973 0.00784 0.00172 0.99121 530.35297 488.86575 0.84288 

0.00800 0.00646 0.00173 0.99277 649.89290 590.12293 1.02101 

0.00626 0.00507 0.00174 0.99433 836.07177 742.98233 1.28999 

0.00452 0.00366 0.00174 0.99591 1164.29097 1000.18137 1.74263 

0.00277 0.00222 0.00175 0.99750 1820.13649 1492.21373 2.60904 

0.00102 0.00077 0.00175 0.99910 4039.43048 2929.78348 5.14056 

Área Total = ∑ Áreas parciales = 15.38373 

 

*Nota 1.  Entiéndase para este problema  I  = Integrando = 
( )

( )( )i
Mi

yyy
y

−−
−

1
1 ,  
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Figura 4.23  Representación gráfica de la integración de la ec. 44 

 

Se obtiene  
( )

( )( )∫ −−
−

= 1

2 1
1 ,y

y
i

Mi
tG yyy

dyy
N = 15.38373 

de ec. 46 

( )
( )

883.0
109521.6

1014.6

3
2

2
2

=

⋅

⋅==
−

−

sm
kmol
sm

kmol

aF
GH
G

tG m      (ec.48) 

de ec. 47 

 

( ) mmZ 58.1315.38373883.0 ==  

 

Z 13.58 m 
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Métodos alternativos para el trazo de las líneas de fuerzas impulsoras: 

 

A fin de simplificar la obtención de las concentraciones interfaciales, puede emplearse la 

siguiente metodología gráfica. Trácense de la manera antes presentada mediante el 

empleo de la ec.43 algunas líneas de fuerzas impulsoras (A-B, D-E, G-H y  J-K)   
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Absorbedor 803 mmHg
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L J
0
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Figura 4.24  Trazo de lineas de fuerzas impulsoras. 

 

Posteriormente trácese una recta vertical desde B hasta que intercepte con una recta 

horizontal que parta de A. El punto de intersección en este caso será denominado C. 

 

Hágase lo mismo para los demás puntos, obteniendo las intersecciones F, I y L. 

 

Las intersecciones C,F, I y L han de unirse mediante una recta a fin de formar una línea 

auxiliar. (Veáse figura 4.25) 
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Figura 4.25  Trazo de línea auxiliar. 

 
 

Para encontrar la concentración interfacial correspondiente a un punto cualesquiera de la 

línea operante, bastará con trazar una recta vertical desde éste punto hasta la línea 

auxiliar y proyectarla hacia la curva de equilibrio. 

 

Como se observa, este método no libra de emplear las ecuaciones rigurosas de líneas de 

fuerzas impulsoras para coeficientes tipo F (ec. 43). No obstante facilita la obtención de 

concentraciones interfaciales ya que a partir del trazo de sólo algunos puntos puede 

obtenerse gráficamente toda la información requerida. 
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Se obtiene, entonces: 

 
Tabla 4.17  Obtención de las concentraciones interfaciales. 

Punto de Línea Operante Concentraciones Interfaciales 

x y xi yi 

0.10738 0.01999 0.1261 0.01569 

0.09895 0.01829 0.11590 0.01444 

0.09036 0.01659 0.10560 0.01316 

0.08161 0.01489 0.09520 0.01185 

0.07269 0.01317 0.08460 0.01054 

0.06359 0.01145 0.07380 0.00922 

0.05431 0.00973 0.06300 0.00784 

0.04484 0.00800 0.05200 0.00646 

0.03518 0.00626 0.04080 0.00507 

0.02533 0.00452 0.02940 0.00366 

0.01527 0.00277 0.01790 0.00222 

0.00500 0.00102 0.00620 0.00077 

 

Como una variante para evaluar la altura del lecho empacado de columnas de absorción, 

puede emplearse la forma logaritmizada de las ecs. 44-45, para lo cual se tiene: 

 

∫ −
−

+
−

= 1

2 1

21ln
2
1y

y
i

tG yy
y

yy
dyN         (ec.49) 

 
       

Para soluciones diluidas, como es este caso, el segundo término de la derecha de la 

ec.49 puede despreciarse 

 

 

∫ −
= 1

2

y

y
i

tG yy
dyN                     (ec.50) 

 

 

Integrando la ec. 50 
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Tabla 4.18  Integración numérica de la ec. 50. Estimación de NtG. 

y yi 
iyy −

1
 

promedioiyy 







−
1

∆y 

Área parcial = 
 

y
yy

promedioi

∆







−
1

0.01999 0.01569 233.012128    

0.01829 0.01444 259.700199 246.3561637 0.00169 0.41744778 

0.01659 0.01316 291.484249 275.5922239 0.00170 0.46860564 

0.01489 0.01185 329.751842 310.6180452 0.00171 0.52999487 

0.01317 0.01054 379.577956 354.6648988 0.00171 0.6072538 

0.01145 0.00922 446.87292 413.2254381 0.00172 0.70998429 

0.00973 0.00784 529.848215 488.3605678 0.00172 0.84200481 

0.00800 0.00646 649.388995 589.618605 0.00173 1.02014074 

0.00626 0.00507 835.568716 742.4788556 0.00174 1.28911178 

0.00452 0.00366 1163.78877 999.6787456 0.00174 1.74175545 

0.00277 0.00222 1819.63514 1491.711958 0.00175 2.60816215 

0.00102 0.00077 4038.92999 2929.282566 0.00175 5.13968444 

  Área Total = ∑ Áreas parciales = 15.374 

de la ec. 50 

 

∫ −
=

00102.0

01999.0
i

tG yy
dyN =15.374   

 

Si se compara con el valor obtenido del empleo de la ec.44   (NtG=15.38373) presenta una 

variación de menos del 1% 

 

de la de ec. 47 

( ) mmZ 575.1315.374883.0 ==  

 

Por otra parte, puede emplearse en lugar de la ec.50 la siguiente expresión que presenta 

otra forma logaritmizada 

 

 

∫ −
−

+
−

= 1

2

log

log
1

21ln152.1log303.2
y

y
i

tG yy
yyd

yy
yN      (ec.51) 
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Para soluciones diluidas, como es este caso, el segundo término de la derecha de la 

ec.51 puede despreciarse 

 

∫ −
= 1

2

log

log
log303.2

y

y
i

tG yd
yy
yN                   (ec.52) 

 

Integrando la ec.52 

 
Tabla 4.19  Integración numérica de la ec. 52. Estimación de NtG. 

y yi log y ∆ log y 
iyy

y
−

 
promedioiyy

y








−

Área parcial= 

y
yy
y

promedioi

log303.2 ∆







−

 

0.01999 0.01569 -1.69926777  4.65704847   

0.01829 0.01444 -1.73774348 0.03847571 4.75038496 4.70371672 0.41679426 

0.01659 0.01316 -1.7801158 0.04237232 4.83614475 4.79326486 0.46774336 

0.01489 0.01185 -1.82724575 0.04712995 4.90841732 4.87228104 0.52883873 

0.01317 0.01054 -1.88031547 0.05306972 5.00017858 4.95429795 0.60551211 

0.01145 0.00922 -1.94101087 0.0606954 5.11885902 5.0595188 0.70722718 

0.00973 0.00784 -2.01185605 0.07084518 5.15579241 5.13732571 0.83818787 

0.00800 0.00646 -2.09688144 0.08502538 5.1954538 5.17562311 1.01345666 

0.00626 0.00507 -2.20312749 0.10624605 5.23425267 5.21485324 1.27599457 

0.00452 0.00366 -2.34467095 0.14154346 5.26263457 5.24844362 1.71085927 

0.00277 0.00222 -2.55696419 0.21229324 5.04684686 5.15474071 2.52021114 

0.00102 0.00077 -2.99184258 0.43487839 4.11551077 4.58117881 4.58816484 

   Área Total = ∑ Áreas parciales = 14.673 

 

Se obtiene 

 

( )

( )
=

−
= ∫

00102.0.log

01999.0log
log303.2 yd

yy
yN

i
tG 14.673 

 

Si se compara con el valor obtenido del empleo de la ec.44   (NtG=15.38373) presenta una 

variación de menos de aproximadamente 4% 

 

 

 



288 de 364 

de la de ec. 47 

 

( ) mmZ 956.1214.673883.0 ==  

 

 

Como se observa, pueden emplearse métodos simplificados para la evaluación de la 

altura de un lecho empacado, teniendo en consideración las restricciones de éstos. Así 

pues, cualquier método que se elija proporcionará un resultado bastante similar. 
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NONMENCLATURA 
Capítulo 4. 

SIMBOLO DEFINICIÓN DIMENSIONES 

a  Área específica,  área/volumen 
3

2

L
L

 

Aa  
Área específica para la absorción y desorción con 

líquidos no acuosos 3

2

L
L

 

pa  Área específica de empaque, área/volumen 
3

2

L
L

 

AWa  
Área específica para la absorción y desorción con 

agua 3

2

L
L

 

VWa  
Área específica para el contacto de un gas con un 

agua pura 3

2

L
L

 

A  Factor de absorción = 
mG
L

 Φ  

 Área  2L  

aA  Área activa, área de la lámina perforada 2L  

dA  Área de sección transversal del bajante o vertedero 2L  

daA  La menor de don áreas dA o LA  2L  

LA  
Área libre entre el faldón del bajante y el piso del 

plato 
2L  

nA  

Área neta de la sección transversal de la torre para 

el flujo de gas entre platos = tA - dA  (para platos de 

flujo transversal) 

2L  

oA  Área de las perforaciones en un plato 2L  

tA  Área de la sección transversal de la torre 2L  

c  Concentración 3L
mol

 

fC  
Constante empírica, factor de caracterización del 

empaque, flujo de dos fases. Tabla 6.3 Treybal(19) 
Φ  

FC  Constante de inundación para los platos Φ  
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oC  Coeficiente de orificio Φ  

d  Operador diferencial Φ  

sd  
Diámetro de una esfera de la misma superficie que 

una partícula de empaque, diámetro equivalente de 

empaque 

L  

od  Diámetro del orificio L  

D  Difusividad o coeficiente de difusión 
θ

2L
 

ED  Difusividad turbulenta o de remolino  
θ

2L
 

e  Constante= 2.7183 Φ  

E  
Arrastre fraccionario, líquido arrastrado/ (líquido 

arrastrado + flujo de líquido a la salida) mol
mol

 o 
M
M

 

MGE  
Eficiencia de Murphree o de etapa en base a la fase 

gaseosa  
fracción  ó %  

MGEE  
Eficiencia de Murphree en base a la fase gaseosa, 

corregida por el arrastre fraccionario 
fracción  ó %  

OGE  
Eficiencia puntual o local de un plato en base a la 

fase gaseosa 
fracción  ó %  

f  Factor de fricción de Fanning Φ  

F  Coeficiente de transferencia de masa 
θ⋅2L

mol
 

g  Aceleración de la gravedad 2θ
L

 

cg  Factor de conversión 2θ⋅
⋅

F
LM

 

G  Masa velocidad molar de la fase gaseosa 
θ2L

mol
 

´G  Masa velocidad de la fase gaseosa 
θ⋅2L

M
 

SG  
Masa velocidad molar en función de los no 

transferibles para la fase gaseosa 

Flujo de masa del disolvente 
θ
mol
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Dh  
Pérdida de carga para el gas en el plato seco como 

carga de líquido en el plato, densidad Lρ  
L  

Gh  Pérdida de carga total del gas por plato L  

Lh  
Pérdida de carga del gas debido a la retención del 

líquido sobre el plato 
L  

Rh  Pérdida de carga residual del gas  L  

Sh  Altura del sello líquido L  

Wh  Altura de la compuerta o derramadero L  

1h  Cresta líquida en la compuerta L  

2h  
Pérdida  de carga para el líquido debajo del faldón 

del bajante 
L  

3h  
Diferencia entre el nivel del líquido dentro del bajante 

y el máximo nivel del líquido en el plato 
L  

H  
Factor de corrección (retención, torres empacadas) 

Tabla 6.5 Treybal(19) Φ  

tGH  
Altura de una unidad de transferencia de masa 

individual, en base a la fase gaseosa 
L  

Lk  
Coeficiente individual de transferencia de masa tipo  

k , en base a la fase líquida ( )32 LmolL
mol
⋅⋅θ

 

l  Espesor del plato L  

L  Masa velocidad molar de la fase líquida 
θ⋅2L

mol
 

´L  Masa velocidad de la fase líquida 
θ⋅2L

M
 

L  Masa velocidad molar de la fase líquida 
θ2L

mol
 

SL  
Masa velocidad molar en función de los no 

transferibles para la fase líquida 

Flujo de masa del disolvente 
θ
mol

 

m  Pendiente promedio de la curva de equilibrio 
[ ]

[ ]liquido
gas

 

 Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  
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M  Peso molecular 
mol
M

 

n  Número de moles mol 

 Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  

tGN  
Número de unidades de transferencia de masa 

individuales, en base a la fase gaseosa 
Φ  

tLN  
Número de unidades de transferencia de masa 

individuales, en base a la fase líquida 
Φ  

tOGN  
Número de unidades de transferencia de masa 

globales en base a la fase gaseosa 
Φ  

tOLN  
Número de unidades de transferencia de masa 

globales en base a la fase líquida 
Φ  

pN  
Número de unidades teóricas de transferencia de 

masa 
Φ  

tGN  
Número de unidades individuales de transferencia 

de masa, en base a la fase gaseosa 
Φ  

p  Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  

op  Presión de vapor 2L
F

 

p  Presión parcial 2L
F

 

   

´p  
Distancia entre centros de perforaciones adyacentes 

en los platos (pitch) 
L  

P  Presión  2L
F

 

Pe  Número de Péclet 
ABD
luSc =⋅= Re  Φ  

platoP∆  Caída de presión total del plato 2L
F

 

q  Flujo volumétrico de la fase  líquida 
θ

3L
 

Q  Flujo volumétrico de la fase gaseosa 
θ

3L
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R  Constante universal de los gases 
Tmol
LF
⋅

⋅
 

Re  Número de Reynolds 
µ
ρlu

=  Φ  

S  Factor de desorción = 
L
mG

A
=

1
 Φ  

Sc  Número de Schmidt 
ABD⋅

=
ρ

µ
 Φ  

t  Espaciamiento entre platos L  

T  Diámetro de la torre L  

 Temperatura absoluta T  

V  Volumen 3L  

aV  Velocidad del gas basada en aA  
θ
L

 

FV  
Velocidad de la fase gaseosa en condiciones de 

inundación, basada en nA  θ
L

 

oV  
Velocidad del gas a través de los orificios, basada en 

oA  θ
L

 

opV  Velocidad de operación de la fase gaseosa 
θ
L

 

owV  
Velocidad mínima de gas a través de los orificios 

debajo de la cual  hay excesivo chorreo o goteo θ
L

 

W  Longitud de la compuerta  L  

effW  Longitud efectiva de la compuerta  L  

ix  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el líquido mol
mol

 

X  Relación molar en la fase líquida 
ANo

A

mol
mol

_

 

iy  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el gas mol
mol

 

Y  Relación molar en la fase gaseosa 
ANo

A

mol
mol

_
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z  
Espesor de flujo promedio para el líquido sobre el 

plato 
L  

Z  Longitud de trayectoria sobre un plato L  

 Altura de lecho empacado L  

µ  Viscosidad 
θ⋅L
M

 

ρ  Densidad 3L
M

 

ε  
Volumen vació fraccionario en un lecho empacado 

seco 3

3

L
L

 

Loε  Espacio vacío de operación = Ltϕε −  
3

3

L
L

 

σ  Tensión superficial 
L
F

 

β  
Constante empírica para la retención en el empaque 

Tabla 6.5 Treybal(19) 
Φ  

π  Constante= 3.1416 Φ  

Lθ  
Tiempo de residencia del líquido sobre el plato, 

definido por ec. 6.64 
θ  

α  Constante empírica Tabla 6.2 Treybal(19) Φ  

β  Constante empírica  para la VF Tabla 6.2 Treybal(19) Φ  

d
∈

 
Rugosidad relativa, empleada para estimar factor de 

Fanning 
Φ  

Loϕ  
Retención del líquido en columnas empacadas 

HLoWϕ=  3

3

L
L

 

Lowϕ  
Retención de agua en columnas empacadas 

LsWLtW ϕϕ −=  3

3

L
L

 

Lsϕ  
Retención estática del líquido en columnas 

empacadas 

 
3

3

L
L

 

LsWϕ  
Retención estática de agua en columnas empacadas

 3

3

L
L
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Ltϕ  
Retención total del líquido en columnas 

empacadas LsLo ϕϕ +=  3

3

L
L

 

LtWϕ  Retención total de agua en columnas empacadas 3

3

L
L

 

   

Subíndices   

A ,B  Componente A, B  

i  Componente i  

 Interfase  

0 Líquido entrante al plato superior  

1 
Fondo de una torre empacada 

Efluente del plato 1 (torre de platos) 
 

2  
Parte superior de una torre empacada 

Efluente del plato 2 (torre de platos) 
 

G  Fase gaseosa  

L  Fase líquida  

M  Media  

Máx Máximo  

Mín Mínimo  
op  Operación  

pN  Efluente del plato Np  

n  El último de los componentes  

 Etapa n  

G Fase gaseosa  

L Fase líquida  

local Puntual  

o Orificio  

   

Exponentes   

   
∗  equilibrio  
--- Valor promedio  
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CAPITULO 5 OPERACIONES DE HUMIDIFICACION 
 

5.1. Generalidades 
 

En todos los casos que involucran transferencia de masa, el calor también debe ser 

transferido. Cuando un componente es transferido desde la fase gaseosa hacia una 

solución en fase líquida, el calor latente asociado con la condensación está involucrado. 

Cuando un componente es transferido desde una solución a otra solución, la diferencia 

entre los calores de solución del soluto en los dos solventes está involucrada; en todos los 

casos, la temperatura interfacial se ajustará hasta lograr que el valor de la transferencia 

de calor se encuentre en balance con el valor de transferencia de calor asociado con la 

transferencia de masa. En operaciones donde la transferencia de masa procede por 

contradifusión, como en destilación, o en operaciones donde los efectos del calor latente 

son pequeños, como en absorción de gases en soluciones diluidas,  la transferencia de 

calor es de menor importancia como un mecanismo limitante de valores. En otros 

procesos, particularmente donde hay una transferencia de masa neta desde la fase 

gaseosa hacia una fase condensada o viceversa, la magnitud de transferencia de calor es 

importante, así como cuando ambas fases están a temperaturas diferentes. 

 

Dentro de todas las operaciones en las que, tanto el fenómeno de transferencia de masa 

como el de calor tienen importancia, la humidificación y deshumidificación son las más 

simples y también las aplicacione.s más directas de la teoría. En estos casos, solo dos 

componentes y dos fases están involucradas. La fase líquida es un componente puro, y la 

fase gaseosa consiste en un gas incondensable en el cual vapores de la fase líquida 

están presentes. 

 

Las operaciones de humidificación y deshumidificación implican transferencia de materia 

entre una fase líquida pura y un gas permanente que es insoluble en el líquido. En estas 

operaciones, el líquido casi no presenta resistencia a la transferencia de masa debido a 

que se trata de un componente puro, y por tanto no existe gradiente de concentración en 

esta fase; es decir, no hay difusión a través de la fase líquida; pero el vapor se difunde 

hacia o desde la interfase gas-líquido hacia fuera o hacia adentro de la fase gaseosa. En 

estos casos, tanto la transferencia de masa como la de calor son importantes y se 

condicionan mutuamente; las dos transferencias ocurren conjuntamente y tanto la 

concentración como la temperatura varían simultáneamente. 
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Cualquier operación de humidificación contempla el contacto de las fases gas-líquido, 

abarcando 

 

a) enfriamiento de líquidos 

b) enfriamiento de gases 

c) humidificación y deshumidificación de gases 

 

Todas estas operaciones poseen el mismo principio básico de operación, tal y como se 

mostrará  a lo largo del presente capítulo. 

 

5.2. Conceptos Básicos 

 

En procesos de transferencia simultánea de masa y calor, la dirección de la transferencia 

y la extensión de la misma son controladas por las condiciones de equilibrio. Por lo que, 

una visión general de equilibrio de fases es necesaria como la base para la aplicación de 

ecuaciones para diseño de equipo. 

 
Tabla 5.1  Conceptos Básicos para operaciones de Humidificación 

A= componente condensable, B= gas incondensable 

Término Símbolo Significado  Expresión  

Humedad 

Absoluta 
´Y  

Contenido de vapor de un 

gas. 
 

 

A

A

B

A

B

A

pP
p

p
p

n
nY

−
===  

 

B

A

M
MYY =´  

B

A

A

A

M
M

pP
p
−

=  

ec.5.1 

Humedad 

absoluta a 

saturación 
SY´  

Contenido de vapor de un gas 

cuando el sistema ha 

alcanzado su equilibrio 

( °= AA pp ) 

 
°−

°
=

A

A

pP
pY  

B

A

A

A

B

A
SS M

M
pP

p
M
MYY

°−
°

==´  

ec.5.2 

% Humedad 

relativa 
HR%
 

Relación de la presión parcial 

del vapor hacia la presión 

parcial de vapor saturado a la 

temperatura del sistema (tG). 

También llamada saturación 

relativa 

 
°

==
A

A

s p
p

y
yHR 100100%  ec.5.3 
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% Humedad 

absoluta 
sat%  

Relación de la humedad a la 

humedad de saturación. 

También denominada % de 

saturación 

 
ss Y
Y

Y
Ysat

´
´100100% ==  ec.5.4 

Volumen húmedo Hv  

Volumen de una masa 

unitaria de gas seco y de su 

vapor asociado. 

 
P
RT

M
Y

M
v

AB
H 








+=

´1
 ec.5.5 

Calor húmedo SC  

Calor requerido para 

incrementar la temperatura de  

una masa unitaria del gas y 

su vapor asociado  1°C, a P 

constante. 

 ´YCCC ABS +=  ec.5.6 

Temperatura de 

saturación 

adiabática 
ast  

Temperatura que se obtendría 

si el gas fuera saturado en un 

proceso adiabático 

 ( )
S

as
asGas C
YYtt λ´´ −−=  ec.5.7 

Temperatura de 

bulbo seco Gt  

Temperatura de una mezcla 

vapor-gas en condiciones 

normales.  

   

Temperatura de 

bulbo húmedo Wt  

Temperatura de régimen 

estable obtenida con un 

termómetro de bulbo húmedo 

en condiciones normales 

 
( )

YG

WW
Gw kh

YYtt ´´ −
−=
λ

 ec.5.8 

Temperatura de 

punto de rocío Rt  

Temperatura a la cual una 

mezcla vapor-gas se satura 

cuando se enfría a P 

constante 

   

Entalpía Relativa H´ 

Magnitud termodinámica.  

Energía asociada a un 

componente o mezcla de ellos 

a una P y T especifica. 

 ( ) 00 ´´ λYttCH GS +−=  ec.5.9 

Relación de Lewis Le 

Relación psicrométrica entre 

el coeficiente de transferencia 

de calor y el de masa para un 

gas. 

 
SY

G

Ck
h

Le =  ec.5.10 

 

Los conceptos y definiciones antes descritos se presentan por lo general en forma gráfica 

en una “carta de humedad” o “carta psicrométrica”. Estas cartas son aplicables a un 

determinado sistema gas-vapor a una presión dada. 
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5.3. Ecuaciones de diseño 
 
Las ecuaciones de diseño empleadas en las operaciones de humidificación son el 

resultado de la definición de los siguientes parámetros:   

 
1. Velocidad de Transferencia de Masa del Gas. 

2. Velocidad de Transferencia de Calor del Gas. 

3. Velocidad de Transferencia de Calor del Líquido. 

4. Balance de Entalpía para el gas. 

5. Balance de Entalpía del Líquido. 

6. Balance de Entalpía total del Sistema. 

 
En las operaciones de enfriamiento de líquidos y deshumidificación de gases, la fuerza 

impulsora es expresada como una diferencia de entalpía. Para el sistema aire-agua y 

otros sistemas diluidos gas-líquido, los términos de calor sensible son muy poco 

importantes frente a los de calor latente en las ecuaciones de balance entálpico. 

 

Considerando como ejemplo una operación de humidificación, se presenta a continuación 

un esquema típico: 

 

La ecuación de la Línea Operante del Proceso es: 

 

S

LA

LL G
CL

tt
HH

´
´´´ ,

1,2,

12 ⋅
=

−
−

             (ec.5.11) 

 

La ecuación de la Línea de Fuerzas Impulsoras, 

será: 

 

iLL

i

Y

L

tt
HH

ak
ah

,´

´´
−
−

=−           (ec.5.12) 

 
 
 

Figura 5.1   Proceso de humidificación. 
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Tanto la ecuación de la línea operante como la de fuerzas impulsoras se representan en 

un diagrama de equilibrio temperatura vs. Entalpía; tal y como lo muestra la figura 5.2 

 

Linea Operante

Línea de Fuerzas 
Impulsoras

Curva de Equilibrio

0

50000

100000

150000

200000

250000

300000

350000

400000

450000

500000

0 10 20 30 40 50 60 70

t

H
´

 
Figura 5.2  Diagrama Temperatura-Entalpía para un proceso de humidificación. 

 

 

 

Sistema aire- vapor de agua 

 

 

Debido a que el sistema aire-vapor de agua es el más frecuente en las operaciones de 

humidificación, a continuación se enlistan algunas las expresiones que representan las 

curvas de la “carta de la humedad” para el sistema aire-vapor de agua. Dichas 

expresiones se presentan en la tabla 5.2. 
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Tabla 5.2  Relaciones psicrométricas para el sistema aire (B) – agua (A) a 1 atm de presión. 

 
Unidades Sistema Internacional  

(kg, m, N, °C) 

Unidades inglesas de ingeniería 

(Btu, pie3, lb, °F, lb/in2) 
 

MA 18.02 kg/ kmol 18 lb/ lbmol  

MB 29 kg/ kmol 29 lb/ lbmol  

´Y  ( ) 







− B

A

A

A

kg
kg

p
p
5100133.1

622.0  







− B

A

A

A

lb
lb

p
p

696.14
622.0  ec.5.13 

´SY  ( ) 







− B

A

A

A

kg
kg

p
p

5100133.1
622.0  









− B

A

A

A

lb
lb

p
p

696.14
622.0  

ec.5.14 

Hv  ( )( ) 







++

B

mezcla
G kg

mtY
3

273´00456.000283.0  ( )( ) 







++

B

mezcla
G lb

fttY
3

460´00405.00252.0  ec. 5.15 

SC  







°

+
Ckg

JY
B

mezcla´18841005  








°

+
Flb

BtuY
B

mezcla´45.024.0  
ec.5.16 

0t  0°C 32°F  

0λ  2502300 J/kg 1075.8 Btu/lb  

´H  ( ) 







++

B

mezcla
G kg

JYtY ´2502300´18841005  ( )( ) 







+−+

B

mezcla
G lb

BtuYtY ´8.107532´45.024.0  ec.5.17 

´Y

G

k
h  950 J/ kg K 0.227 Btu/ lb °F  

CA,L 4187 J/ kg °C 1 Btu/ lb °F  

 
5.4. Método de Mickley. Estimación de la humedad y la temperatura de bulbo seco de la 

fase gaseosa a la salida de torres de enfriamiento (sistema agua-aire).  
 

Para determinar la curva tG-H´ para la fase gaseosa, Mickley desarrolló un método gráfico 

conveniente par el sistema aire-agua. Relacionado las ecuaciones tanto de la línea 

operante como la de la línea de fuerzas impulsoras e introduciendo la relación de Lewis, 

resolviendo gráficamente la expresión: 

 

Gi

i

tt
HH

dt
dH

−
−

=
´´´

         (ec. 5.18) 

 

Si las condiciones de la fase gaseosa en el fondo de la columna son conocidas, el método 

puede emplearse para trazar la trayectoria de las condiciones de la fase gaseosa a través 

de la torre. 
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El procedimiento paso a paso es el siguiente. 

 

Se requieren la ecs. de la línea operante y de la línea de fuerzas impulsoras 

 

  
1,2,

12, ´´
´

´

LLS

LA

tt
HH

G
CL

−
−

=    
Li

i

Y

L

tt
HH

ak
ah

−
−

=−
´´

´

   

  

Una vez trazada la curva de equilibrio y la línea operante (segmento A-B) 

 

1) Localizar el punto C (tG,1 , H´1) 

2) Desde el punto A (tL,1, H´1) se traza una línea con la ecuación de la línea de 

fuerzas impulsoras hasta interceptarla con la curva de equilibrio (punto D). 

3) Unir mediante una recta los puntos D y C. 

4) Trazar una línea horizontal que denote un incremento en el eje de la entalpías 

respecto a H´1 (línea 1-2) y señalar la intersección de esta recta con la línea 

operante (punto E) y con la trazada en 3) (punto F) 

5) Desde el punto E trazar una línea de fuerzas impulsoras hasta interceptarla con la 

curva de equilibrio (G). 

6) Unir la intersección G con F. 

7) Trazar una línea horizontal que denote un incremento en el eje de la entalpías 

respecto al de la recta 1-2 (línea 3- 4) y señalar la intersección de esta recta con la 

línea operante (punto H) y con la trazada en 6) (punto I) 

8) Desde el punto H trazar una línea de fuerzas impulsoras hasta interceptarla con la 

curva de equilibrio (J). 

9) Unir la intersección J con H. 

10) Repetir los pasos señalados en 7)-9) hasta que el último incremento corresponda 

al valor de H´2, en donde se trazará la línea de fuerzas impulsoras y sus 

respectivas uniones. 

11) La unión de los puntos de la intersección de los incrementos con la recta que 

cierra las figuras triangulares, puntos C, F, I, L, O y Q, señala a trayectoria del 

comportamiento de la fase gaseosa a través del equipo, siendo el punto Q el que 

corresponde a las condiciones de salida de la fase gaseosa. 
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tG1,H1´
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Figura 5.3  Aplicación del Método de Mickley para un proceso de humidificación.  Pasos 1-9. 
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P
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Figura 5.4    Aplicación del Método de Mickley para un proceso de humidificación.  Pasos 1-11. 
Determinación de la temperatura de bulbo seco de la fase gaseosa a la salida de torre. 

 



304 de 364 

Este procedimiento es el mismo sin importar en que sitio se encuentre C (tG,1, H´1), tal y 

como lo muestra la figura 5.5. 

Método de Mickley

tG1,H1´

operante

equilibrio

tL1,H1´

tL2, H2´

A

B
tG2, H2´

H

G
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43

M

N

K

J

R

P
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87

109 Q
O

F

I

L

C
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70

80

90

100

0 5 10 15 20 25 30

t

H´

  
Figura 5.5  Aplicación del Método de Mickley para un proceso de humidificación. Pasos 1-11.  

 

El ejemplo empleado para el trazo del método de Mickley  (figuras 5.3, 5.4 y 5.5) se refiere 

a una operación de humidificación. Este método también puede ser empleado para 

operaciones de deshumidificación y enfriamiento de líquidos. 

 
5.5. Equipo empleado 
 

Generalmente las operaciones de humidificación se llevan a cabo en torres empacadas. 

Por lo tanto su dimensionamiento corresponderá al descrito en capítulo anterior (capítulo 

4). 

 

Cabe mencionar que como en estas operaciones las fuerzas impulsoras importantes son 

las diferencias entálpicas, la altura de los lechos empacados involucra a las alturas y 

números de unidades de transferencia entálpica o de transferencia térmica, tanto 

individuales como globales; así: 
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tGtGHNZ =    
ak

GH
Y

S
tG

´

´
=     ∫ −

= ∗

2

1

´

´ ´
´H

HtG HH
dHN  

 

donde: 

 

NtG= número de unidades de transferencia entálpica 

HtG=  altura de una unidad de transferencia entálpica 

Z=  altura del lecho empacado 

 

En la industria del diseño y construcción de torres de enfriamiento, se emplea una 

expresión relacionada 

 

∫ −
= ∗

2,

1, ´´
´

´

, L
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t
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dt
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SECCIÓN DE PROBLEMAS RESUELTOS 

CAPÍTULO 5.  OPERACIONES DE HUMIDIFICACIÓN. 

 

� PROBLEMA 5.1 
 

ENUNCIADO: 

Una torre de enfriamiento de tiro inducido, instalada recientemente, está garantizada por 

el fabricante con respeto a que enfriará 2000 U.S. gal/min (0.1262m3/s) de agua a 43°C 

hasta 30 °C, cuando el aire con el que se cuente tenga una temperatura de bulbo húmedo 

de 24 °C. Una prueba en la torre, operada a la capacidad total del ventilador, proporcionó 

los siguientes datos: 

Agua entrante: 0.1262 m3/s, 46 °C 

Agua saliente: 25.6 °C 

Aire entrante: 24.0 °C temperatura de bulbo seco, 15.6 °C temperatura de bulbo húmedo 

Aire Saliente: 37.6 °C, básicamente saturado 

 

a) ¿Cuál es la capacidad del ventilador, m3 /s? 

b) ¿Esperaría que la torre cumpliese con las condiciones de la garantía? Obsérvese 

que para lograrlo, NtOG en la prueba debe ser al menos igual al valor de la 

garantía, si HtOG no cambia. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

 

Una torre de enfriamiento tiene como principio básico de operación el enfriar una fase 

líquida pura mediante el contacto de la misma con una mezcla gaseosa no saturada. El 

descenso de temperatura de la fase líquida es posible mediante la evaporación de una 

pequeña porción del líquido que se esta enfriando y que se evapora obteniendo calor 

latente de su entorno a fin de alcanzar su punto de burbuja e incorporarse a la fase 

gaseosa. 
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Es común encontrar en las torres de enfriamiento ventiladores que permitan llevar el flujo 

gaseoso de un extremo a otro del equipo; dependiendo de la ubicación de los mismos 

estos pueden ser de tiro forzado (si se encuentra en la entrada del flujo gaseoso) o de tiro 

inducido (si se encuentran en la salida del flujo gaseoso). En este caso, de acuerdo al 

enunciado del problema, el ventilador que posee el equipo se encuentra situado 

físicamente en la parte superior del mismo. 

 

La primera pregunta se refiere a la evaluación de la capacidad del ventilador relacionada 

con el flujo de la fase gaseosa que es capaz de manejar. Debido a que se cuenta con más 

información para el caso de la prueba del equipo, se ha de emplear esta información para 

determinar la capacidad total del ventilador, asumiendo que la capacidad es la misma 

tanto para la prueba como para la garantía por tratarse de un dispositivo físico con 

características específicas. 

 

La segunda pregunta se refiere a la verificación de las condiciones de la garantía del 

fabricante. Para ello se considera que si HtOG no cambia, el valor de NtOG no para la 

prueba debe ser, al menos, igual al valor de NtOG de la garantía. Recuérdese que NtOG es 

una medida del grado de dificultad para llevar a cabo un proceso de transferencia. 

Además se sabe que HtOG, la altura de una unidad de transferencia entálpica global es 

función del flujo gaseoso y del coeficiente volumétrico de transferencia de masa. 

Para la torre ya construida, los datos de la prueba se obtuvieron con el mismo tipo de 

empaque y altura del lecho empacado ( Z ). Además, el flujo de la fase gaseosa es el 

correspondiente a la capacidad total del ventilador; igualmente el flujo de la fase líquida no 

ha cambiado. Por lo tanto el coeficiente global de transferencia y los flujos de las fases 

son los mismos y consecuentemente HtOG no ha cambiado. 

 

tOG
tOG H

ZN =    
aK

G
H

Y

S
tOG

´

´
=    tOGtOG HNZ ⋅=  

En conclusión, si se cumple que:   garantíatOGpruebatOG NN ,, ≥ , se estarán cumpliendo las 

condiciones de la garantía del fabricante. 
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SOLUCIÓN PROPUESTA: 

 

De la figura 7.5(a) del Treybal(19) o de cualquier 

carta psicrométrica para el sistema aire-vapor de 

agua a 1 atm, se obtienen los valores de 

humedad absoluta de la mezcla gaseosa a la 

entrada y salida del equipo, siendo 

 

B

ACt
Ct kg

kgY G

W
008.0´ 24

6.151
1,

1,
=°=

°=  

 

B

ACt
Saturacións kg

kgYY G 042.0´´ 6.37
2

2, == °=  

 
Figura 5.6  Torre de enfriamiento de tiro inducido. 
Condiciones de prueba. 

El valor de la entalpía de la fase gaseosa puede ser determinado en la misma figura 

7.5(a) del Treybal(19) o bien puede ser evaluado empleando la expresión correspondiente 

de la tabla 7.1  de la misma referencia 

 

( ) ´2502300´18841005´ YtY
kg
JH G
B

++=







      (ec.1) 

Empleando la ec. 1 a las condiciones de la torre 

 

( )( )( ) ( )
B

Ct

kg
kgY kg

JH G

B
A

13.44500008.0250230024008.018841005´ 24

008.0´1
1,

1

=++=°=

=
 

 

( )( )( ) ( )
B

Ct
saturacións kg

JHH G 8.145859042.025023006.37042.018841005´´ 6.37
2

2, =++== °=  

 

de tabla 3.28 del Perry(14)  3
46 792.989

m
kgC

Agua =
°ρ  
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s
kg

m
kg

s
mqLA 91.124792.9891262.0´ 3

3

=





=⋅=⋅ ρ  

 

Ecuación de la Línea Operante 

No es objeto del presente trabajo el realizar las simplificaciones de los balances de 

materia y energía del equipo presentado, si el lector desea conocer a este respecto puede 

consultar otras fuentes. En conclusión, para el caso práctico del presente problemario, se 

parte de que la ecuación de la línea operante definida mediante la expresión: 

1,2,

12 ´´
´

´
LLS

AL

tt
HH

G
CL

−
−

=          (ec.2) 

Sustituyendo los valores conocidos en la ec. 2, así como incluyendo el área de la sección 

transversal de la torre tanto para el flujo líquido como el gaseoso, se obtiene: 

 

( )

( ) Ckg
J

C
kg
J

GA
Ckg

J
s
kg

G
CL

A
A B

S

A

A

S

AL

°⋅
=

°−

−
=

⋅









°⋅

= 61.4968
6.2546

13.445008.145859

´

418791.124

´
´      (ec.3) 

 

Æ 
s
kgGA B

S 26.105´ =⋅  

 

de tabla 7.1 Treybal (19), se obtiene la siguiente expresión para determinar el volumen 

húmedo de una mezcla aire-vapor de agua: 

 

( )( )273´00456.000283.0
3

++=







G

B
H tY
kg
mv           (ec.4) 

 

el volumen húmedo que se requiere evaluar es el que corresponde al flujo gaseoso de la 

parte superior del equipo, ya que es que donde se encuentra situado el ventilador, siendo 

de acuerdo a la ec.4 

( )( )( )
B

Ct

kg
kgYH kg

mv G

B
A

3
6.37

042.0´2, 9385.02736.37042.000456.000283.02,

2

=++=°=

=
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estando la capacidad del ventilador determinada mediante 

s
m

kg
m

s
kgvGA

B

B
HS

33

785.989385.026.105´ =







=⋅⋅  

A G´S Hv  98.785 m3/ s 

 

A fin de comparar el desempeño del equipo, tanto para las condiciones de operación 

según la garantía y las de prueba, se han de determinar el valor de los NtOG 

correspondientes 

∫
=

=
∗−

=
B

B

kgJH

kgJH
pruebatOG HH

dHN
8.145859´

13.44500´
,

2

1
´´

´
       (ec. 5) 

 

 

Condiciones de operación de acuerdo a la garantía 

El fabricante establece que el aire atmosférico tenga una temperatura de bulbo húmedo 

de diseño de 24°C. 

No olvidar que en una carta psicrométrica para 

aire-vapor de agua, las líneas de enfriamiento y 

humidificación adiabática son para condiciones 

de entalpía constante. Es decir que toda la 

mezcla aire-vapor de agua que tenga una 

temperatura de bulbo húmedo de 24°C (dato del 

enunciado) e independientemente de su 

temperatura de bulbo seco, tendrá la misma 

entalpía. Por lo tanto, para una temperatura de 

bulbo húmedo de 24°C y aire saturado, la 

humedad, leída en una carta psicrométrica 

correspondiente, será: 

Figura 5.7  Torre de enfriamiento de tiro inducido. 

Condiciones de garantía. 

B

ACt
saturaciónS kg

kgY W 019.0´ 24 =°=   y  
B

Ct
saturación kg

JH W 8.72522´ 24
1 =°=  
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Aunque los flujos volumétricos de la fase gaseosa y de la fase líquida no han cambiado 

(en ambos casos el ventilador trabaja a su capacidad total y el agua a enfriar tiene el 

mismo caudal volumétrico), las temperaturas son diferentes y por lo tanto sus densidades 

cambian; estrictamente las masa velocidad correspondientes SG´  y ´L  han variado. 

No obstante, puede considerarse que tales variaciones son pequeñas y que por lo tanto el 

primer miembro de la ecuación de la línea operante (la pendiente de tal línea) para las 

condiciones del fabricante es prácticamente el mismo valor que el obtenido para los datos 

de la prueba, es decir: 

( )( ) ( )

( ) C
kg
JH

G
CL B

S

AL

°−

−
==

3043

8.72522´
61.4968

´
´ 2

  Æ 
Bkg
JH 137115´2=      (ec .6) 

Siendo, para este caso: 
 

∫
=

=
∗ =
−

=
B

B

kgJH

kgJH
garantíatOG HH

dHN
137115´

8.72522´
,

2

1
´´

´
       (ec. 7) 

 

A continuación se presenta la representación gráfica de las ecs. 3 y 6. Los datos para la 

construcción de la curva de equilibrio para el sistema aire-agua fueron obtenidos de la 

tabla 7.1 del Treybal (19) 

Línea operante
Prueba

Línea operante
Garantía

H´1,p=44500.13

tL,1,p=25.6

H´2,p=145859.8

tL2,p=46

H´1,g=72522.8

tL1,g=30 tL2,g=43

H´2,g=137115
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Figura 5.8  Trazo de lineas operantes del proceso de acuerdo a las condiciones de garantía y prueba. 

Torre de enfriamiento de tiro inducido. 
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A fin de realizar la integración gráfica de las ecs. 5 y 7, se requieren los valores al 

equilibrio de los correspondientes puntos de las líneas operantes; dichos valores pueden 

estimarse de la anterior gráfica, obteniéndose la siguiente tabulación de valores 

Tabla 5.3   Integración numérica de las ecs. 5& 7. Estimación de NtOG. 

Número de Columna 

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

tL H´ prueba H´ garantía H* 
∆H´  

prueba 

∆H´ 

garantía ´´
1
HH −∗

 prueba 
´´

1
HH −∗

 garantía

promHH
H 








−
⋅∆ ∗ ´´

1´ prueba 
promHH

H 







−
⋅∆ ∗ ´´

1´ garantía

25.6 44500.1  79000   2.90E-05    

27 51455.8  85000 6955.7  2.98E-05  0.204  

28.5 58908.8  92000 7452.9  3.02E-05  0.224  

30 66361.7 72522.8 100030 7452.9  2.97E-05 3.64E-05 0.223  

31 71330.4 77491.4 105500 4968.6 4968.6 2.93E-05 3.57E-05 0.146 0.179 

32 76299.0 82460.1 111300 4968.6 4968.6 2.86E-05 3.47E-05 0.144 0.175 

33 81267.6 87428.7 116700 4968.6 4968.6 2.82E-05 3.42E-05 0.141 0.171 

34 86236.2 92397.3 123000 4968.6 4968.6 2.72E-05 3.27E-05 0.138 0.166 

35 91204.9 97366.0 129200 4968.6 4968.6 2.63E-05 3.14E-05 0.133 0.159 

36 96173.5 102334.6 136000 4968.6 4968.6 2.51E-05 2.97E-05 0.128 0.152 

37 101142.1 107303.2 142600 4968.6 4968.6 2.41E-05 2.83E-05 0.122 0.144 

38 106110.8 112271.9 150300 4968.6 4968.6 2.26E-05 2.63E-05 0.116 0.136 

39 111079.4 117240.5 158200 4968.6 4968.6 2.12E-05 2.44E-05 0.109 0.126 

40 116048.0 122209.1 166790 4968.6 4968.6 1.97E-05 2.24E-05 0.102 0.116 

41 121016.7 127177.7 175600 4968.6 4968.6 1.83E-05 2.07E-05 0.094 0.107 

42 125985.3 132146.4 184300 4968.6 4968.6 1.71E-05 1.92E-05 0.088 0.099 

43 130953.9 137115.0 194000 4968.6 4968.6 1.59E-05 1.76E-05 0.082 0.091 

44 135922.5  203000 4968.6  1.49E-05  0.076  

45 140891.2  213600 4968.6  1.38E-05  0.071  

46 145859.8  224800 4968.6  1.27E-05  0.066  

        2.408 1.822 

 

Los valores de las columnas 2 y 3 pueden obtenerse directamente de las líneas operantes 

correspondientes (ecs. 3 y 4). Sin embargo, los datos de la columna 4 han de obtenerse 

mediante el empleo de la curva de equilibrio para los diversos puntos indicados en las 

columna 1. 

La gráfica resultante con los datos de las columnas 2 vs. 7 y 3 vs. 8 se se muestra en la 

figura 5.9. 
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Figura 5.9  Representación grafica de la integración de las ecs. 5 & 7. 

Posterior al desarrollo gráfico y numérico requerido, resultados presentados en las 

columnas 9 y 10 de la tabla anteriormente mostrada, se obtienen las siguientes áreas que 

representan los valores de NtOG que satisfacen a las ecs. 5 y 7 

∫
=

=
∗ =
−

=
B

B

kgJH

kgJH
garantíatOG HH

dHN
137115´

8.72522´
,

2

1
´´

´
1.822  

 

∫
=

=
∗ =
−

=
B

B

kgJH

kgJH
pruebatOG HH

dHN
8.145859´

13.44500´
,

2

1
´´

´
2.408 

 

de lo anterior se tiene  garantíatOGpruebatOG NN ,, >  

Recordando que para una misma altura (HtOG) el NtOG representa una medida del grado de 

dificultad que opone un sistema para llevar a cabo un proceso transferencia de masa, en 

este caso traducido como enfriamiento. Se concluye que la torre cumple con la garantía, 

de hecho la excede ya que de acuerdo a la prueba la torre presenta un desempeño 

adecuado en cuanto al flujo que es capaz de enfriar aun cuando la resistencia a la 

transferencia de masa sea mayor a la que se supone puede vencer de acuerdo  a lo 

declarado en la garantía del fabricante.  
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� PROBLEMA 5.2 
 
ENUNCIADO: 

Se desea deshumidificar 1.2 m3/s (2540 pie3/min) de aire, que se tiene a las temperaturas 

de 38.0 °C bulbo seco y 30.0 °C bulbo húmedo, hasta una temperatura de bulbo húmedo 

de 15°C, en una torre a contracorriente. Para la deshumidificación se utilizará agua 

enfriada a 10°C. El empaque va a ser de anillos Raschig de 50 mm (2plg). Para mantener 

el arrastre al mínimo, G´S va a ser 1.25 kg aire/ m2 s (922lb/pie2h) y se va a utilizar un flujo 

del líquido de 1.5 veces el mínimo. 

a) Especifique la sección transversal y la altura de la sección empacada de la torre. 

b) ¿Cuál será la temperatura del agua saliente? 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Un proceso de deshumidificación consiste en despojar al gas de su contenido de 

humedad a través de su contacto con un líquido puro frío. La mezcla gaseosa se enfría 

hasta alcanzar su temperatura de rocío; en estas condiciones se da la condensación de 

su humedad, se libera calor latente que absorbe la fase líquida como calor sensible y 

aumenta su temperatura. Esta operación involucra inherentemente una transferencia de 

masa en la fase gaseosa y una transferencia de calor tanto en la fase gaseosa que se 

enfría y deshumidifica, como en la fase líquida que se calienta en su descenso a través de 

la torre. Obsérvese que el gas no se transfiere a la fase líquida, solo el vapor que se 

condensa y se incorpora a la fase líquida. 

La primera pregunta se refiere a la determinación de las características del equipo. El 

área de la sección transversal a  los flujos de las fases es función de tales flujos. En este 

caso, la torre debe operar para una masa velocidad de la fase gaseosa de 1.25 kg de aire 

seco/ m2 s para minimizar el arrastre de líquido por la fase gaseosa hacia el domo de la 

torre. El flujo volumétrico del aire húmedo (1.2 m3/s) y la masa velocidad del aire seco de 

diseño, permitirán estimar el área de la sección transversal para que la velocidad de 

ascenso del gas sea la adecuada para minimizar el arrastre. 

Por otro lado, la altura de la sección empacada involucra el proceso de transferencia 

entálpica y de transferencia de masa. Deben estimarse el grado de dificultad para lograr 

las condiciones del aire a la salida (Número de Unidades de Transferencia Entálpica) y la 

altura de tales unidades de transferencia, lo cual implica trabajar con los coeficientes 
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volumétricos de transferencia de masa y de transferencia de calor respectivos. En este 

caso en particular resulta conveniente el uso de coeficientes globales de transferencia de 

masa ya que, en la ausencia de información que permita caracterizar la línea de fuerzas 

impulsoras del proceso, no es posible determinar valores interfaciales y por tanto no es 

posible determinar coeficientes individuales, señalando por tanto que han de evaluarse 

HtOG y su respectiva NtOG. 

Finalmente se pide estimar la temperatura del agua a la salida. Esto se logrará mediante 

los balances de masa y entálpicos necesarios. Esto es: la ecuación de la línea operante 

para el proceso. Conviene por lo tanto iniciar el proceso de solución atendiendo primero a 

la segunda pregunta. 

SOLUCIÓN PROPUESTA:  

Conociendo las temperaturas de bulbo seco y húmedo del aire entrante, de una carta de 

humedad, a 1 atm y para el sistema aire-vapor de agua se obtiene la humedad absoluta 

B

ACt
Ct kg

kg
Y W

G
024.0´ 30

381
1,

1,
=°=

°=  

 

A la salida, la fase gaseosa se considera que 

está saturada. Para que la humedad del aire 

se condense, es necesario que primero se 

sature y continuará la condensación mientras 

continué en contacto con agua fría. Por lo 

tanto, el aire de salida estará en esas 

condiciones y Ctt WG °== 152,2,  

 

Figura 5.10  Proceso de deshumidificación de 

aire en columna empacada. 

 

Así pues: 

B

ACt
Saturación kg

kgY W 011.0´ 15
2

2, =°=  
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de las expresiones de la tabla 7.1 Treybal(19) 

( ) ´2502300´18841005´ YtY
kg
JH G
B

++=







 

 

( )( )( ) ( )
B

Ct

kg
kgY kg

JH G

B
A

41.99963024.0250230038024.018841005´ 38

024.0´1
1,

1

=++=°=

=
 

 

( )( )( ) ( )
B

Ct

kg
kgY kg

JH G

B
A

16.42911011.0250230015011.018841005´ 15

011.0´2
2,

2

=++=°=

=
 

 

Siendo expresada la ec. de la línea operante, para el sistema aire vapor de agua, como: 

2,1,

21, ´´
´

´

LLS

LA

tt
HH

G
CL

−
−

=          (ec.1) 

sustituyendo los valores conocidos en la ec. 1 

( )

( ) Ct
kg
J

sm
kg

Ckg
JL

L

B

B

A

°−

−
=

⋅









°⋅

10

16.4291141.99963

25.1

4187´

1,
2

     (ec.2) 

de acuerdo a la anterior expresión se tienen dos incógnitas, por un lado se desconoce la 

temperatura de salida de la fase líquida y por el otro el flujo másico de agua con el que ha 

de operar el equipo.  El concepto de la mínima cantidad de flujo líquido que se requiere 

para llevar a cabo la operación de deshumidificación está en función de la máxima 

cantidad de líquido que esta fase es capaz de acoger en su seno (considerando que 

alcanza el estado de equilibrio), despojando de esta manera a la fase gaseosa de su 

humedad. De lo anterior se concluye que a un máximo de temperatura a la salida de la 

fase líquida corresponde un mínimo en el flujo de la misma fase, lo cual puede 

representarse gráficamente mediante una línea operante de pendiente mínima.  

Los datos de la curva de equilibrio pueden ser obtenidos de la tabla 7.1 Treybal(19) por 

tratarse del sistema aire- vapor de agua. A continuación se presenta la gráfica resultante 

de trazar la curva de equilibrio junto con la línea operante de pendiente mínima que 

permitirá evaluar el flujo mínimo del líquido necesario para llevar a cabo la operación 

(figura 5.11) 
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Figura 5.11  Diagrama t-H´para un proceso de deshumidificación. Sistema Aire-Agua.   

Estimación de tL,1,Máx. 

 

de la gráfica anterior se obtiene  Ct MáxL °= 7.29,  y  de la ec. 2 

 

( )

( ) C
kg
J

sm
kg

Ckg
JL

B

B

A
Mín

°−

−
=

⋅





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°⋅

107.29
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2

   Æ 
sm

kgL A
Mín ⋅

= 28646.0´      (ec.3) 

 

De acuerdo al enunciado del problema el flujo de operación para la fase líquida será 1.5 

veces el flujo mínimo necesario, por lo que se tiene 

 

( )
sm

kg
sm

kgLL AA
Mínop ⋅
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





⋅
== 22 297.18646.05.1´5.1´  
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Con este flujo de operación real, la temperatura del agua saliente se obtendrá de la 

ecuación de la línea operante (ec. 2): 

 

( )

( ) Ct
kg
J

sm
kg

Ckg
J

sm
kg

L

B

B

A

A

°−

−
=

⋅









°⋅⋅

10

16.429114.99963

25.1

4187297.1

1,
2

2

 Æ  CtL °= 132.231,    (ec.4) 

 

t L,1 23.132 °C 

 

 

Evaluación del área de la torre (sección transversal) 

Para estimar el flujo másico del aire seco en la corriente gaseosa a la entrada, se requiere 

determinar el volumen húmedo correspondiente. De la tabla 7.1 Treybal (19) se obtiene la 

siguiente expresión: 

 

( )( )273´00456.000283.0
3

++=
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
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H tY
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Empleando la ec. 5 
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Cantidad de aire libre de agua 

 

s
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A 1.05 m2 

 



  319 de  364 

 

 

Evaluación de la altura del lecho empacado (Z) 

 

tOGtOG NHZ ⋅=          (ec.6) 

 

 

∫
=

=
∗−

=
B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN
4.99963´

16.42911´

1

2
´´

´
       (ec.7) 

 

Integración gráfica para determinar NtOG 

Tabla 5.4  Integración numérica de la ec. 7. Estimación de NtOG. 

tL H´ H* 1/(H-H*) dH´  

10 42911.16 29360.00 7.38E-05 4153.50 0.288 

11 47064.66 31600.00 6.47E-05 4153.50 0.255 

12 51218.17 34000.00 5.81E-05 4153.50 0.233 

13 55371.67 36900.00 5.41E-05 4153.50 0.215 

14 59525.18 39200.00 4.92E-05 4153.50 0.198 

15 63678.68 42100.00 4.63E-05 4153.50 0.187 

16 67832.18 45000.00 4.38E-05 4153.50 0.177 

17 71985.69 47800.00 4.13E-05 4153.50 0.168 

18 76139.19 51000.00 3.98E-05 4153.50 0.162 

19 80292.70 54200.00 3.83E-05 4153.50 0.157 

20 84446.20 57570.00 3.72E-05 4153.50 0.153 

21 88599.70 61000.00 3.62E-05 4153.50 0.149 

22 92753.21 64600.00 3.55E-05 4636.29 0.163 

23.13 99963.4 68700.00 3.49E-05   

     2.505 
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Figura 5.12   Representación grafica de la integración de la ec. 7. Estimación de NtOG. 

de la ec.7 
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Evaluación del Coeficiente de transferencia de masa 

aK
G

H
Y

S
tOG

´

´
=           (ec.8) 

 

ah
m

akaK LYY ⋅
+=

11

´

         (ec. 9) 

 

El coeficiente de transferencia de masa será evaluado a las condicione promedio del 

sistema ya que no existen cambios dramáticos entre las condiciones de entrada y salida 

del mismo, 
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( ) CCtt
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( ) ( )
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kgYGG S ⋅
=+=+= 2272.10175.0125.1´1´´      (ec. 10) 
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===      (ec. 11) 

 

Recuérdese que de acuerdo a la información del problema   

sm
kgLL A

Minop ⋅
== 2297.1´5.1´         (ec. 12) 
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2
21  

 

interpolando de los datos de la tabla 4 del Rase & Barrow(16), se obtiene 
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sm
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L

⋅
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De la tabla 20-1 del Maron(6) interpolando valores 

 

( )
m
N

cm
dinasCt

agua
L 35.16 1025.7325.73 −°= ==σ  

 

Shulman desarrolló correlaciones para estimar coeficientes de transferencia de masa y 

áreas específicas para transferencia de masa que resultan aplicables a este caso debido 

que se emplean anillos Raschig, siendo la siguiente la metodología a seguir en función de 

información proporcionada por Treybal(19)  

De la tabla 6.5 Treybal para anillos Raschig de cerámica de 2 plg, se definen los 

siguientes parámetros 

 

md Raschiganillos
inS 0725.0_

2 =  

 
376.0508.1 sd=β          (ec.13) 
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37.021.1

99.002.00486.0

Ls

L
Ls d ρ
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debido a que sm
kg

L ⋅< 012.0µ   ( 012.00011.0 < ) 
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LsLoLt ϕϕϕ +=          (ec.18) 
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LsWLoWLtW ϕϕϕ +=          (ec.19) 

 

HLoWLo ⋅= ϕϕ          (ec.20) 

 

de tabla 6.4 Treybal, para anillos Raschig 2 plg, y en el rango de L´ que incluye el valor 

que en este caso se tiene (1.2475 kg/ m2 s), se obtiene: 

m= 31.52   p= 0.481   n=0 

 

p

n

G
AW LGma ´´808

5.0 

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
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ρ
        (ec.21) 

 

 

para contacto de un gas con un líquido puro, en este caso específico agua, el área está 

dada por 

LoW

LtW
AWVW aa

ϕ
ϕ

85.0=          (ec.22) 

 

de tabla 6.3 del Treybal (1) 

=fC 65 =ε 0.74 3228 piepiea p =  
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sustituyendo la información que se tiene en las ecs. anteriores (ecs. 13-23) 

 

( ) 5622.00725.0508.1 376.0 ==β         

  

Obsérvese tratarse el líquido de agua, en este caso: 
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por lo tanto: 
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Sea A= agua y B= aire 
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de la figura 2-32 del Perry(14) 

=°C
aire

5.26µ 0.0185 cp   =°C
aguavapor

5.26
_µ 0.00970 cp 

 

sustituyendo en ec.26 

 

( )( )( ) ( )( )( )
( )( ) ( )( )

cpG 0183.0
69.28971828.002.18028172.0

69.28971828.00185.002.18028172.00097.0
2

1
2

1

2
1

2
1

=
+

+
=µ  

 

Difusividad de la fase gaseosa  DG = DAB 

de la tabla 2.1 del Treybal(19), se obtiene 

 

( )
s
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atmAB

2
59.25

1 1058.2 −° =  

 

pero se requiere a CtG °= 5.26 . Debido a que la diferencia de temperaturas entre la 

requerida y la encontrada no es muy grande, puede emplearse la relación simplificada 

para realizar el ajuste por temperatura 
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donde I [25.9°C y 1atm] y II  [26.5°C y 1 atm] son las condiciones del sistemas  
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Evaluación del número de Schmidt, sustituyendo en ec.25 

( )

( )
5873.0

1067.2167.1

100183.0
2

5
3

3

=









⋅=

⋅
=

−

−

s
m

m
kg

sm
kg

D
Sc

GG

G
G ρ

µ
 



326 de 364 

Retomando la ec.24 
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En ausencia de correlaciones que permitan estimar directamente el coeficiente de 

transferencia de calor, se emplean las correlaciones de Shulman para transferencia de 

masa que permiten establecer una analogía enfocada hacia la transferencia de calor 

 

de la Tabla 3.1 del Treybal(19)  ´YkF =  
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Evaluación del coeficiente hLa 
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sustituyendo en ec.30 los valores conocidos, se obtiene: 
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de la ec. 25 
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2     (ec. 31) 

sustituyendo los valores conocidos en ec. 9 

 

08.17874176.2
11

´

m
aKY

+=  

 

donde m es la pendiente promedio de la curva de equilibrio; en este caso  por tratarse del 

sistema aire- agua los datos de equilibrio pueden ser obtenidos de la tabla 7.1 Treybal(19), 

para lo cual se sugiere solo se contemplen los valores que involucren el intervalo de 

trabajo requerido, es decir, aquel delimitado por la línea operante.  
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Figura 5.13  Representación gráfica de la línea operante para el proceso de deshumidificación. 

 Sistema Aire-Agua. 

Como se observa en la figura 5.12, se debe contemplar el intervalo de la curva de 

equilibrio que comprende de 10 a 29.5 °C. A continuación se presentan algunos valores 

obtenidos para la curva de equilibrio en el intervalo de interés 

Tabla 5.5  Estimación de la pendiente promedio de la curva de equilibrio 

t H m 

10 29360  

14 39300 2485 

18 50800 2875 

20 57570 3385 

22 64700 3565 

26 80500 3950 

28 89700 4600 

29.5 97389.5 5126 

 =m 3712.3 

 

De lo anterior, se concluye que la pendiente promedio de la curva de equilibrio  

m= 3712 J/ kg °C 
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Sustituyendo en ec.9 
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retomando la ec. 8,  se obtienen  m
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� PROBLEMA 5.3 

 
ENUNCIADO: 

Una torre de enfriamiento de tiro natural emplea un empaque que consiste de rejilla de 

madera y tiene una altura de lecho empacado de 4 m. El agua se alimenta a 49°C a razón 

de 5000 L / s y el aire entra a 29°C y 30% saturación con una velocidad de 0.35 m/s. La 

torre tiene un diámetro de 60 m y las siguientes expresiones definen su comportamiento 

Cmol
sW

ak
ah

Y

L

°⋅
⋅

= 63.0  

 

311´133.0´114.0´´00029.0´ +−−= LGGLaK ssY  

 

donde siendo A= agua  y B= aire seco 
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Determinar la temperatura del agua enfriada y la fracción de agua que se pierde por 

evaporación en la torre. 
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ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema, a diferencia de los otros hasta aquí tratados que involucran torres de 

enfriamiento presenta las características dimensionales del equipo; sin embargo, se 

desconoce de manera directa el cambio que sufre cualesquiera de las fases al pasar por 

el equipo, imposibilitando definir la línea operante con la información proporcionada 

inicialmente. 

La primera pregunta se refiere a la evaluación de la temperatura del agua a la salida del 

equipo (tL,1), la cual puede ser obtenida una vez que se cuente con la ecuación de la línea 

operante del proceso, sin embargo, dado que se desconoce la temperatura a la salida del 

gas , resultará necesario llevar a efecto un proceso iterativo a fin de obtener la entalpía 

del aire saliente, empleando el concepto de número de unidades de transferencia de 

masa y comparando el valor con el obtenido de los datos existentes del equipo. 

Recuérdese que la altura de un  lecho empacado (z) puede definirse como el producto de 

dos parámetros HtOG y su respectivo NtOG. Por un lado, se observa que de la información 

disponible se conocen las características de ambas corrientes a la entrada del equipo y 

que se cuenta con una correlación que permite estimar el coeficiente de transferencia de 

masa del empaque que constituye el lecho empacado de la torre, haciendo posible la 

determinación de HtOG (nótese que es global debido a que el coeficiente que es posible 

estimar es de esta naturaleza). Además, debido a que se cuenta con información respecto 

al equipo (altura y área), es posible determinar el valor numérico de NtOG , el cual es 

definido como una integral cuyos límites corresponden a las entalpías de entrada y salida 

de la fase gaseosa. Sobre lo anterior, el límite inferior de la integral es conocido debido a 

que se tiene caracterizado el flujo gaseoso a la entrada del equipo, pero el de salida no se 

conoce por no encontrarse definida la caracterización del mismo; de donde se observa 

que el verdadero problema radica en la determinación de este límite superior de la integral 

que satisfaga la igualdad con el valor numérico de NtOG. 

Una vez determinado el valor de H´2 , que corresponde al límite superior de la integral, 

resulta posible establecer la línea operante del proceso y por lo tanto la temperatura de 

salida del líquido. 

La segunda pregunta se refiere a la cantidad de agua evaporada que resulta de la 

diferencia existente entre las humedades absolutas del aire entrante y el saliente; siendo 

este un indicador directo de la cantidad de agua que “sustrajo” el aire de la fase líquida y 

por tanto de la cantidad de agua evaporada. Este valor, al relacionarlo con la cantidad de 



  331 de  364 

agua entrante, proporcionará un valor fraccionario que responde a esta segunda y última 

pregunta. 

A fin de definir la cantidad de agua evaporada, se ha de emplear el concepto de 

humedad; sin embargo para determinar este parámetro se requiere de por lo menos dos 

características del flujo a la salida del equipo. Hasta aquí se contará con la entalpía de 

salida del flujo gaseoso pero faltará otro parámetro. De la información disponible se 

observa que se cuenta con la pendiente de la línea de fuerzas impulsoras por lo que 

mediante el método de Mickley será posible estimar la temperatura de salida de la fase 

gaseosa y posteriormente su humedad. Este valor  puede obtenerse directamente de la 

carta psicrométrica o bien mediante el empleo de correlaciones adecuadas para el 

sistema aire-agua, una vez que se conoce la entalpía y la temperatura de bulbo seco del 

aire en este punto. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Área de la torre 

( ) 222 4.282760
44

mA ===
πφπ

  

           288.30433 pie=  

Flujo de agua 

De la tabla 2-28 Perry(14) 

L
lb

m
kg AAC

agua 179.2485.988 3
49 ==°ρ  

 

 
Figura 5.14  Torre empacada de tiro natural 

empleada en enfriamiento de agua.   
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de la figura 7.5(a) del Treybal(19) 

 

B

ACt
Saturacións kg

kgY G 027.0´ 29 =°=   Æ  ( )
B

A

kg
kgY 0081.0027.0

100
30

1́ ==  

 

de la tabla 7.1 Treybal(19)  se obtienen las siguientes correlaciones 

 

( ) ´2502300´18841005´ YtY
kg
JH G
B

++=







      (ec. 1) 

 

( )( )273´00456.000283.0
3

++=







G

B
H tY
kg
mv      (ec. 2) 

 

de las ecs. 1 y 2, se obtiene: 

 

( )( )( ) ( )
B

Ct

kg
kgY kg

JH G

B
A

2.498560081.02502300290081.018841005´ 29

0081.0´1
1,

1

=++=°=

=
 

( )( )( )
B

Ct

kg
kgYH kg

mv G

B
A

3
29

0081.0´
86581.0273290081.000456.000283.01,

1

=++=°=

=
 

 

Flujo de aire 

 

Los 0.35 m/s es la velocidad de la mezcla gaseosa, no solo del aire por lo que se puede 

emplear el concepto de volumen húmedo a fin de evaluar el flujo 
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Ecuación de la línea operante 

 

12

12 ´´
´

´
LLS

AL

tt
HH

G
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−
−

=          (ec. 3) 

   

sustituyendo en la ec. 3 los valores conocidos: 

 

( )

( ) Ct
kg
JH

sm
kg

Ckg
J

sm
kg

L

B

B

A

A

°−

−
=

⋅
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


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


°⋅⋅

1
49

2.49856´

404246.0

4187748.1 2

2

2

    (ec. 4) 

 

La ec. 4 representa la ecuación de la línea operante del proceso, cuyo primer miembro 

proporciona la pendiente de la misma (m=18105) 

 

Con la información que se tiene hasta ahora no resulta posible trazar la línea operante ya 

que se desconoce por un lado, las condiciones de salida de la fase gaseosa (H´2) y por 

otro, las condiciones de salida del agua enfriada (tL,1 ). 

Por lo cual se requiere algún otro parámetro que permita delimitar la línea operante del 

sistema. Con la información que se proporcionó en el enunciado del problema es posible 

determinar: 

El coeficiente global de transferencia de masa aKY ´  y  mediante el uso apropiado de las 

siguientes expresiones será posible determinar el  tOGN  . Recuérdese que: 

 

tOGtOG NHZ ⋅=  
aK

G
H

Y

s
tOG

´

´
=   ∫ −

= ∗

2

1

´

´ ´´
´H

H
tOG HH

dHN              (ec. 5, 6 y 7) 
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de la correlación proporcionada en el enunciado del problema, se obtiene: 

( )( ) ( ) ( ) =+−−= 3119.1288133.06.297114.06.2979.128800029.0´aKY 216.9
´3 Ypiesh

lbA
∆⋅⋅

 

sustituyendo en ec.6 los valores conocidos 

( )

pies

lblbpieh
lb
pieh
lb

H

asA

tOG 37.1
9.216

066.298

3

2

=

⋅

⋅=  

 

despejando tOGN  de la ec. 5 y sustituyendo, se obtiene: 

 

57.9
1

28.3
37.1
4

===
m
pies

pies
m

H
zN
tOG

tOG     

 

Finalmente, de las ec. 5 y 7 se establece que: 

 

57.9
´´

´2

1

´

/2.49856´

=
−

= ∫
=

∗

H

kgJH
tOG

B
HH

dHN        (ec. 8) 

 

por lo que se requiere determinar el límite superior de la integral (H´2), requiriendo de un 

proceso iterativo integral en el que se tendrán que probar distintos límites hasta que se 

satisfaga la igualdad, teniendo en cuenta que se tiene el valor de la pendiente de la línea 

operante. Recuérdese que tOGN  es un parámetro adimensional, por lo que puede 

emplearse la curva de equilibrio del S.I.U. a fin de obtener dicha área. Los datos de 

equilibrio pueden tomarse de la tabla 7.1 del Treybal(19)  

En general resulta más conveniente trabajar con temperaturas que con entalpías, ya que 

de cualquier modo a cada temperatura corresponde una entalpía de acuerdo a la 

ecuación de la línea operante.  Con objeto de delimitar el intervalo de temperaturas en el 

cual ha de encontrarse aquél valor que satisfaga la igualdad en el proceso iterativo; 

considérese que: 

a) La ecuación de la línea operante corresponde a una línea recta cuya pendiente es 

m=18105, parte de algún punto del eje de las abscisas cuya ordenada es igual a 
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49°C y termina en una coordenada cuya abscisa se localiza en 49856.2J/kg y 

ordenada satisface a la pendiente citada. 

b) La temperatura que corresponda al límite inferior de la integral corresponde a una 

temperatura menor que la del límite superior y a su vez debe ser mayor que la 

temperatura ambiente, es decir CttC LL °=<<° 4925 2,1, . 

c) Considérese la condición límite en que la resistencia a la transferencia de masa 

tiende a infinito y por tanto ∞→tOGN , lo cual es representado mediante una  

tangente de la línea operante con la de equilibrio. 

De lo anterior puede concluirse que aquella tangente a la curva de equilibrio de pendiente 

m=18105 cuyo inicio sea CtL °= 492,  y el punto en H´  que la haga tangente a la curva de 

equilibrio, y como fin posea la coordenada BkgJH /2.49856´2=   satisfará la condición 

límite que permite delimitar el intervalo de temperaturas en el que conviene iterar. 

Enfriamiento
Sistema Aire-Agua

Línea operante
m=18105

H´1=49856.2

tL,1,Mín=37.34

H´2,Máx=261000
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Figura 5.15  Condición limite para el valor de tL,1,Mín  

De la gráfica anterior, se concluye que CtL °<< 4934.37
1

, es decir, el límite superior de 

la integral  (H´2) corresponderá a algún punto entre este intervalo de temperaturas. 

 

A continuación se presentan algunos ensayos del proceso iterativo, recuérdese que aquel 

que arroje un valor de área igual a 9.56 será la solución. 



336 de 364 

Ensayo 1 Sea =1,Lt  40°C   de la ec.3 de la línea operante H´2=  212801.2 J/kgB 

Tabla 5.6  Integración numerica de la ec. 8, correspondiente al ensayo 1. Estimación de NtOG. 

tL H*´ H´(operante) ∆H´ ´´
1
HH −∗

 
promHH









−∗ ´´
1  

promHH
H 








−
∆ ∗ ´´

1´

40 166790 49856.2  8.5518E-06   

41 175600 67961.2 18105.0 9.2903E-06 8.92109E-06 0.162 

42 184300 86066.2 18105.0 1.018E-05 9.73506E-06 0.176 

43 194000 104171.2 18105.0 1.1132E-05 1.0656E-05 0.193 

44 203000 122276.2 18105.0 1.2388E-05 1.17601E-05 0.213 

45 213600 140381.2 18105.0 1.3658E-05 1.30228E-05 0.236 

46 224800 158486.2 18105.0 1.508E-05 1.43688E-05 0.260 

47 236000 176591.2 18105.0 1.6833E-05 1.59562E-05 0.289 

48 248000 194696.2 18105.0 1.876E-05 1.77965E-05 0.322 

49 261000 212801.2 18105.0 2.0747E-05 1.97539E-05 0.358 

      2.208 

57.9208.2
´´

´/2.212801´

/2.49856´

2

1

≠=
−

= ∫
=

=
∗

B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN  

 

Ensayo 2 Sea =1,Lt  38.5°C   de la ec.3 de la línea operante H´2=  239958.8 J/kgB 

Tabla 5.7    Integración numerica de la ec. 8, correspondiente al ensayo 2. Estimación de NtOG. 

tL H*´ H´(operante) ∆H´ ´´
1
HH −∗

 
promHH









−∗ ´´
1  

promHH
H 








−
∆ ∗ ´´

1´

38.5 154200 49856.2  9.5837E-06  0.089 

39 158200 58908.7 9052.5 1.0071E-05 9.82754E-06 0.093 

39.5 162500 67961.2 9052.5 1.0578E-05 1.03245E-05 0.098 

40 166790 77013.7 9052.5 1.1139E-05 1.08582E-05 0.213 

41 175600 95118.7 18105.0 1.2425E-05 1.1782E-05 0.240 

42 184300 113223.7 18105.0 1.4069E-05 1.32473E-05 0.272 

43 194000 131328.7 18105.0 1.5956E-05 1.50128E-05 0.313 

44 203000 149433.7 18105.0 1.8668E-05 1.73124E-05 0.366 

45 213600 167538.7 18105.0 2.171E-05 2.01893E-05 0.428 

46 224800 185643.7 18105.0 2.5539E-05 2.36245E-05 0.512 

47 236000 203748.7 18105.0 3.1007E-05 2.82726E-05 0.627 

48 248000 221853.8 18105.0 3.8246E-05 3.46265E-05 0.776 

49 261000 239958.8 18105.0 4.7526E-05 4.28861E-05  

      4.028 
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57.9028.4
´´

´/8.239958´
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2
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−
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=

=
∗

B

B
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Ensayo 3 Sea =1,Lt  37.6 °C   de la ec.3 de la línea operante H´2=  256253.3 J/kgB 

Tabla 5.8  Integración numerica de la ec. 8, correspondiente al ensayo 3. Estimación de NtOG. 

tL H*´ H´(operante) ∆H´ ´´
1
HH −∗

 
promHH









−∗ ´´
1  

promHH
H 








−
∆ ∗ ´´

1´

37.6 147400 49856.2  1.0252E-05  0.038 

37.8 149000 53477.2 3621.0 1.0469E-05 1.03603E-05 0.038 

38 150300 57098.2 3621.0 1.0729E-05 1.05991E-05 0.100 

38.5 154200 66150.7 9052.5 1.1357E-05 1.10433E-05 0.106 

39 158200 75203.2 9052.5 1.2049E-05 1.1703E-05 0.112 

39.5 162500 84255.7 9052.5 1.278E-05 1.24146E-05 0.119 

40 166790 93308.2 9052.5 1.3609E-05 1.31946E-05 0.264 

41 175600 111413.2 18105.0 1.558E-05 1.45942E-05 0.306 

42 184300 129518.2 18105.0 1.8254E-05 1.69169E-05 0.360 

43 194000 147623.2 18105.0 2.1563E-05 1.99084E-05 0.438 

44 203000 165728.2 18105.0 2.683E-05 2.41962E-05 0.547 

45 213600 183833.2 18105.0 3.3595E-05 3.02122E-05 0.700 

46 224800 201938.2 18105.0 4.3741E-05 3.86678E-05 0.963 

47 236000 220043.3 18105.0 6.2669E-05 5.32053E-05 1.486 

48 248000 238148.3 18105.0 0.0001015 8.20871E-05 2.826 

49 261000 256253.3 18105.0 0.00021067 0.000156088  

      8.405 
 

57.9405.8
´´

´/3.256253´

/2.49856´

2

1

≠=
−

= ∫
=

=
∗

B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN  
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Ensayo 4 Sea =1,Lt  37.4 °C   de la ec.3 de la línea operante H´2=  259874.3 J/kgB 

 

Tabla 5.9  Integración numerica de la ec. 8, correspondiente al ensayo 4. Estimación de NtOG. 

tL H*´ H´(operante) ∆H´ ´´
1
HH −∗

 
promHH









−∗ ´´
1  

promHH
H 








−
∆ ∗ ´´

1´

37.4 145600 49856.2  1.0445E-05  0.038 

37.6 147400 53477.2 3621.0 1.0647E-05 1.05458E-05 0.039 

37.8 149000 57098.2 3621.0 1.0881E-05 1.07641E-05 0.040 

38 150300 60719.2 3621.0 1.1163E-05 1.10221E-05 0.104 

38.5 154200 69771.7 9052.5 1.1844E-05 1.15037E-05 0.111 

39 158200 78824.2 9052.5 1.2598E-05 1.22213E-05 0.118 

39.5 162500 87876.7 9052.5 1.3401E-05 1.29995E-05 0.125 

40 166790 96929.2 9052.5 1.4314E-05 1.38574E-05 0.279 

41 175600 115034.2 18105.0 1.6511E-05 1.54126E-05 0.326 

42 184300 133139.2 18105.0 1.9546E-05 1.80286E-05 0.389 

43 194000 151244.2 18105.0 2.3389E-05 2.14674E-05 0.481 

44 203000 169349.2 18105.0 2.9717E-05 2.65528E-05 0.615 

45 213600 187454.2 18105.0 3.8247E-05 3.39821E-05 0.817 

46 224800 205559.2 18105.0 5.1973E-05 4.51101E-05 1.204 

47 236000 223664.3 18105.0 8.1065E-05 6.65191E-05 2.187 

48 248000 241769.3 18105.0 0.00016049 0.00012078 9.494 

49 261000 259874.3 18105.0 0.00088831 0.0005244  

      16.367 
 

57.9367.16
´´

´/3.259874´

/2.49856´

2

1

≠=
−

= ∫
=

=
∗

B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN  

 

Por lo que la temperatura se encuentra entre 37.4< tL <37.6 
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Ensayo 5 Sea =1,Lt  37.5 °C   de la ec.3 de la línea operante H´2=  258063.8 J/kgB 

 

Tabla 5.10  Integración numerica de la ec. 8, correspondiente al ensayo 5. Estimación de NtOG. 

tL H*´ H´(operante) ∆H´ ´´
1
HH −∗

 
promHH









−∗ ´´
1  

promHH
H 








−
∆ ∗ ´´

1´

37.5 146500 49856.2  1.0347E-05  0.019 

37.6 147400 51666.7 1810.5 1.0446E-05 1.03965E-05 0.038 

37.8 149000 55287.7 3621.0 1.0671E-05 1.05583E-05 0.039 

38 150300 58908.7 3621.0 1.0942E-05 1.08065E-05 0.102 

38.5 154200 67961.2 9052.5 1.1596E-05 1.12688E-05 0.108 

39 158200 77013.7 9052.5 1.2317E-05 1.19565E-05 0.115 

39.5 162500 86066.2 9052.5 1.3083E-05 1.27003E-05 0.122 

40 166790 95118.7 9052.5 1.3953E-05 1.35179E-05 0.271 

41 175600 113223.7 18105.0 1.6032E-05 1.49922E-05 0.316 

42 184300 131328.7 18105.0 1.8878E-05 1.74549E-05 0.374 

43 194000 149433.7 18105.0 2.2438E-05 2.06583E-05 0.458 

44 203000 167538.7 18105.0 2.82E-05 2.53191E-05 0.579 

45 213600 185643.7 18105.0 3.577E-05 3.1985E-05 0.754 

46 224800 203748.7 18105.0 4.7503E-05 4.16366E-05 1.070 

47 236000 221853.8 18105.0 7.069E-05 5.90966E-05 1.766 

48 248000 239958.8 18105.0 0.00012436 9.75245E-05 4.209 

49 261000 258063.8 18105.0 0.00034057 0.000232465  

      10.341 

 

57.9341.10
´´

´/8.258063´

/2.49856´

2

1

≠=
−

= ∫
=

=
∗

B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN  

 

Por lo que la temperatura se encuentra entre 37.5 °C < tL <37.6 °C 
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Ensayo 6 Sea =1,Lt  37.55 ° de la ec.3 de la línea operante H´2=  257158.5 J/kgB 

Tabla 5.11   Integración numerica de la ec. 8, correspondiente al ensayo 6. Estimación de NtOG. 

tL H*´ H´(operante) ∆H´ ´´
1
HH −∗

 
promHH









−∗ ´´
1  

promHH
H 








−
∆ ∗ ´´

1´

37.55 147000 49856.2  1.0294E-05  0.009 

37.6 147400 50761.5 905.3 1.0348E-05 1.03209E-05 0.038 

37.8 149000 54382.5 3621.0 1.0569E-05 1.04584E-05 0.039 

38 150300 58003.5 3621.0 1.0835E-05 1.07018E-05 0.101 

38.5 154200 67056.0 9052.5 1.1475E-05 1.11549E-05 0.107 

39 158200 76108.5 9052.5 1.2182E-05 1.18284E-05 0.114 

39.5 162500 85161.0 9052.5 1.293E-05 1.25558E-05 0.121 

40 166790 94213.5 9052.5 1.3779E-05 1.33543E-05 0.268 

41 175600 112318.5 18105.0 1.5802E-05 1.47905E-05 0.311 

42 184300 130423.5 18105.0 1.8561E-05 1.71817E-05 0.367 

43 194000 148528.5 18105.0 2.1992E-05 2.02764E-05 0.448 

44 203000 166633.5 18105.0 2.7498E-05 2.47448E-05 0.563 

45 213600 184738.5 18105.0 3.4648E-05 3.1073E-05 0.726 

46 224800 202843.5 18105.0 4.5545E-05 4.00964E-05 1.014 

47 236000 220948.5 18105.0 6.6439E-05 5.59916E-05 1.613 

48 248000 239053.5 18105.0 0.00011178 8.91071E-05 3.368 

49 261000 257158.5 18105.0 0.00026032 0.000186046  

      9.206 

 

206.9
´´

´/5.257158´

/2.49856´

2

1

=
−

= ∫
=

=
∗

B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN  se acerca a 9.57 

Este resultado ofrece una diferencia aproximadamente del 4% respecto al valor que se 

requiere, sin embargo debido a que se trata de un método de integración gráfica se puede 

aceptar esta temperatura como aquella cuya correspondiente entalpía en el límite superior 

de la integral satisface la igualdad. 

 

La siguiente gráfica presenta los resultados correspondientes a las integraciones 

realizadas. 
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Figura 5.16  Representación gráfica de la integración de las ec. 8, de acuerdo a los ensayos 1-6 y sus 
correspondientes tablas 5.6-5.11. Estimación de NtOG. 

 

Sustituyendo en ec.3 el valor encontrado de H´2 = 257158.5 J/kgB en la ecuación de la 

línea operante del proceso, se obtiene: 

( )

( ) Ct
kg
J

sm
kg

Ckg
J

sm
kg

L

B

B

A

A

°−

−
=

⋅









°⋅⋅

1,
2

2

49

2.498565.257158

404246.0

4187748.1
 Æ =1,Lt 37.55°C 

que corresponde a la temperatura del agua enfriada 

 

=1,Lt  37.55°C 
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A fin de evaluar la fracción de agua que se pierde por evaporación en la torre, se requiere 

estimar la temperatura de salida del aire (
2G
t ) y mediante la definición de entalpía será 

posible estimar la humedad absoluta (Y´2)  y así determinar la ganancia en humedad del 

aire en la torre, lo cual corresponde a la cantidad de agua evaporada 

 

( ) ´2502300´18841005´ YtYH G ++=   Æ 
25023001884
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´

2

22
2 +⋅

⋅−
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t
tH
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A fin de estimar la temperatura del aire saliente ha de emplearse el método de 

diferenciación gráfica de Mickley, el cual emplea la línea de fuerzas impulsoras del 

proceso cuya ecuación es: 
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         (ec. 8) 

de los datos del problema, se obtiene: 
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Se observa que de la ec.8 se conoce la pendiente de la línea de fuerzas impulsoras, por 

lo que partiendo de un punto de la línea operante  =1,Lt 37.55°C y H´1= 49856.2 J/kg  y de 

la pendiente se puede obtener una línea de fuerzas impulsoras que servirá como 

referencia para el trazado del método de Mickley, como ejemplo, sea t= 10°C  
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°
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=− 724.21
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3.49856´
 Æ  H´L= 50454.696 J/ kgB 
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Figura 5.17 Diagrama t-H´para un proceso  de enfriamiento de agua.  Sistema Aire-Agua. 

 

Como se observa en figura 5.17, la línea de fuerzas impulsoras es prácticamente 

horizontal en relación ha los valores que se tienen para la línea operante del proceso, por 

lo que una buena aproximación podría obtenerse si se considera como tal. 

 

La siguiente gráfica presenta un segmento ampliado de la gráfica anterior en la cual se ha 

comenzado aplicar el método de Mickley, donde se observa el resultado final que 

corresponde a una línea que va tangente a la curva de equilibrio y que para el punto 

correspondiente a H´2 arroja un valor de tG,2 igual al correspondiente a la intersección de la 

curva de equilibrio con esta coordenada 

 

*NOTA. De lo anterior se puede concluir que para los casos en que la pendiente de la 

línea de fuerzas impulsoras tienda a cero es posible realizar una simplificación en el 

método de Mickley, de hecho se recomienda tomar directamente el valor de temperatura 

(temperatura del aire a la salida) que corresponda a la intersección de la entalpía de 

salida con la curva de equilibrio. 
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Figura 5.18  Inicio de la aplicación del método de Mickley para un proceso de enfriamiento de agua. 

Estimación de la temperatura de salida de la fase gaseosa. 
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Siguiendo con el procedimiento se obtiene la siguiente gráfica: 

 

 

Línea de
 Equilibrio

Línea 
operante

tG,2= 48.68tG,1 =29

0

50000

100000

150000

200000

250000

300000

350000

0 10 20 30 40 50 60 70

t (°C)

H
´  

(J
/k

g)

 
Figura 5.19   Método de Mickley para un proceso de enfriamiento de agua. Estimación de la 

temperatura de salida de la fase gaseosa. 
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Ampliando la sección de interés de la figura 5.19. 
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Figura 5.20  Ampliación de la zona de interés de la figura 5.19.  

Estimación de la temperatura de salida de la fase gaseosa. 

 

 De la figura 5.20, se obtiene:   tG,2= 48.685°C 

( )
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G
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t
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Cantidad de agua que gana el flujo gaseoso 
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kg AB

B

A
22 02917.0404246.00081.008027.0 =





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En términos de fracción respecto a la cantidad alimentada al equipo 
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748.1

02917.0

´
2

2
==
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L
evaporadaAgua

A

A

 Æ     1.67% 

Fracción evaporada de Agua 0.0167 
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� PROBLEMA 5.4 
 

ENUNCIADO: 

Se va a diseñar una pequeña torre para enfriar 0.18 kg/ m2s de agua desde 57°C hasta 

17°C empleando un flujo a contracorriente de aire de 0.6 m3/m2s. El aire entra a 17°C y 

tiene una humedad relativa de 25%. Suponiendo que la resistencia total a la transferencia 

de masa a la transferencia de calor reside en la fase gaseosa y que akc =0.25 s-1 , estimar 

la altura empacada requerida y a humedad relativa del aire a la salida de la torre. 

 

ANÁLISIS DEL PROBLEMA: 

Este problema plantea el diseño de una torre de enfriamiento estableciendo los flujos de 

entrada de ambas corrientes así como los parámetros que caracterizan las mismas. 

Además a falta de información que especifique lo contrario, se considerará que el equipo 

operará a presión atmosférica (P= 1atm). 

La primera pregunta se refiere a la evaluación de la altura del lecho empacado que se 

requerirá a fin de llevar a efecto el enfriamiento deseado en la fase líquida. Recuérdese 

que la altura del lecho empacado puede ser definida mediante el producto de dos 

parámetros, número de unidades de transferencia de masa (N) y altura de una unidad de 

transferencia de masa (H). A su vez,  la determinación de H contempla le determinación 

del coeficiente de transferencia de masa (k) característico del empaque empleado en el 

lecho de la torre y la determinación de N contempla el conocimiento de la línea operante 

en donde se encuentran los límites de la expresión que define este parámetro. Siguiendo 

con el análisis de la información disponible, se observa que se cuenta con el coeficiente 

de transferencia de masa que definirá H. 

La segunda pregunta se refiere a determinar la humedad relativa del aire a la salida del 

equipo, para lo cual será necesario definir las condiciones de salida del mismo, por lo que 

resulta de utilidad el empleo del método de Mickley que permite estimar gráficamente la 

temperatura de salida de la fase gaseosa que atraviesa el equipo de enfriamiento (tG). 

Posteriormente a la determinación de tG, mediante el método de Mickley y la entalpía a la 

salida de la fase gaseosa del equipo, resulta posible evaluar la humedad.  

Sin embargo reacuérdese que para el desarrollo del método de Mickley debe conocerse 

tanto la ecuación de la línea operante del proceso como la de la línea de fuerzas 
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impulsoras del mismo; sobre ésta última, recuérdese que el inverso de los coeficientes, ya 

sea de transferencia de masa o de calor, es una representación de la resistencia a la 

transferencia. Por lo tanto al definir la ecuación de la línea de fuerzas impulsoras, cuya 

pendiente es hL/kY´a asumiendo lo citado en el enunciado del problema de que toda la 

resistencia reside en la fase gaseosa, conduce a que m/hLa tienda o cero y por tanto hL 

tienda a infinito; lo anterior conlleva a decir que sin importar el valor de kY´a, la pendiente 

de la línea de fuerzas impulsoras tenderá a infinito lo que se representa por una línea 

vertical. 

 

SOLUCIÓN PROPUESTA: 

Recuérdese que 

°
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A
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p
pHR 100%              °= AA pHRp
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%             
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de la Tabla 2-5 del Perry (14) 

mmHgp C
AguaA 53.1417 =° °  

 

( ) mmHgpA 63.353.14
100
25

1
==  

Figura 5.21  Torre de enfriamiento que opera 

con flujos a contracorriente. 
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Ecuación de la línea operante 
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de acuerdo al enunciado del problema, la resistencia total a la transferencia de masa y de 

calor se encuentra solo en la fase gaseosa, por lo que se supone que no existe 

resistencia en la fase líquida (la resistencia es cero). Recordando que hL es el coeficiente 

de transferencia de calor del agua y que a su vez el inverso de un coeficiente de 

transferencia de masa es una medida del grado de resistencia a la transferencia, se dice: 

∞→ahL   
ah
m

akaK LYY

+=
´´

11
 

 

el coeficiente de transferencia de calor tiende a infinito 

En la ecuación de la línea de fuerzas impulsoras: 
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          (ec. 3) 

 

El primer miembro es la pendiente de ésta línea recta y por lo tanto será infinito 

Mediante el método de Mickley se obtiene tG,2  
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Figura 5.22 Método de Mickley para un proceso de enfriamiento de agua. Estimación de la temperatura 
de salida de la fase gaseosa. 
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Haciendo un acercamiento a la zona de interés de la figura 5.22 
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Figura 5.23 Ampliación de la zona de interés de la figura 5.22.  

Estimación de la temperatura de salida de la fase gaseosa. 

 

De esta gráfica se tiene tG 2≅ 22.9°C 

Empleando la correlación para entalpía del sistema aire-agua, se obtiene la humedad a la 

salida de la torre 
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Y´2 0.0169 kgA/ kgB 



352 de 364 

( ) mmHgmmHg
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Estimación de la altura de la torre 
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akaK YY ´´ =           (ec. 6) 

Del enunciado del problema se conoce 125.0 −= sakc , por lo que resulta de utilidad 

encontrar alguna expresión que relacione este coeficiente con el requerido, akY ´  

De la tabla 3.1 Treybal (19) se obtiene la siguiente correlación 

B
MB

cY M
RT
p

kk ,=  o  B
MB

cY M
RT
p

akak ,=      (ec. 7) 

Recuérdese que 
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siendo a su vez para el proceso 
2

2,,1,,
,

MBMB
MB

pp
p

+
=     (ec. 9) 

 

Resulta necesario el evaluar MBp ,  tanto en el fondo como el domo del equipo mediante la 

ec. 8 para poder aplicar la ec. 9 y hacer aplicar la relación entre coeficientes. Debido a 

que la línea de fuerza impulsoras es vertical se tiene que Ctt iL °== 572,2,  y 

Ctt iL °== 171,1,  

 

de la tabla 2-5 Perry(14), se obtiene   mmHgp C
agua 53.1417 =° °    y   mmHgp C

agua 32.13257 =° °  
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para la torre que opera a presión atmosférica 1atm=760mmHg, en el fondo 

 

( ) mmHgmmHgpPpPp finalAfinalAfinalB 47.74553.14760,,, =−=°−=−=  
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en el domo 
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sustituyendo en la ec. 9, se obtiene:  

mmHgPap MB 22.72232.96288
2

35.9222329.100353
, ==

+
=      (ec. 10) 

respecto a la temperatura a la cual se encuentra kY´ se emplea el valor promedio, es decir: 

K
tt

T GG
G 1.29315.273

2
9.221715.273

2
2,1, =+

+
=+

+
=       (ec. 11) 

sustituyendo en ec.7 los parámetros conocidos 

( ) sm
kg

kmol
kg

K
Kkmol
mN

m
N

s
ak BB
Y 3

2
28647.029

1.2938314
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⋅
⋅

⋅=      (ec. 12) 

Se concluyó con anterioridad (en ec.6) que akaK YY ´´ ≅ , por lo que sustituyendo en ec.5 

los valores conocidos  

m
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2
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===  
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Ahora se determina ∫
=

=
∗ =
−

=
B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN
/95.66069´

/3.24637´

2

1
´´

´       (ec. 13)  

 

    

Tabla 5.12  Integración numérica de la ec. 13. Estimación de NtOG. 

tL H* (J/ kgB) H´ (J/ kgB) ∆H´ 
´´

1
HH −∗

 
promHH








−∗ ´´
1  

promHH
H 








−
∆ ∗ ´´

1´

17 47800 24637.3  4.32E-05   

18 51000 25673.1 1035.8 3.95E-05 4.13283E-05 0.043 

20 57570 27744.7 2071.6 3.35E-05 3.65062E-05 0.076 

22 64600 29816.4 2071.6 2.87E-05 3.11389E-05 0.065 

24 72350 31888.0 2071.6 2.47E-05 2.67319E-05 0.055 

26 80600 33959.6 2071.6 2.14E-05 2.30776E-05 0.048 

28 89740 36031.3 2071.6 1.86E-05 2.00298E-05 0.041 

30 100030 38102.9 2071.6 1.61E-05 1.73835E-05 0.036 

32 111300 40174.5 2071.6 1.41E-05 1.51038E-05 0.031 

34 123000 42246.2 2071.6 1.24E-05 1.32215E-05 0.027 

36 136000 44317.8 2071.6 1.09E-05 1.16453E-05 0.024 

38 150300 46389.4 2071.6 9.62E-06 1.02655E-05 0.021 

40 166790 48461.1 2071.6 8.45E-06 9.03734E-06 0.019 

42 184300 50532.7 2071.6 7.48E-06 7.96334E-06 0.016 

44 203000 52604.3 2071.6 6.65E-06 7.0624E-06 0.015 

46 224800 54676.0 2071.6 5.88E-06 6.2636E-06 0.013 

48 248000 56747.6 2071.6 5.23E-06 5.55338E-06 0.012 

50 275580 58819.2 2071.6 4.61E-06 4.92104E-06 0.010 

52 307500 60890.9 2071.6 4.05E-06 4.33419E-06 0.009 

54 344500 62962.5 2071.6 3.55E-06 3.80346E-06 0.008 

56 383200 65034.1 2071.6 3.14E-06 3.34747E-06 0.007 

57 403100 66070.0 1035.8 2.97E-06 3.05505E-06 0.003 

      0.579 
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Figura 5.24  Diagrama t-H´. Linea operante del  proceso de enfriamiento. 

 

0.00E+00

5.00E-06

1.00E-05

1.50E-05

2.00E-05

2.50E-05

3.00E-05

3.50E-05

4.00E-05

4.50E-05

5.00E-05

0 10000 20000 30000 40000 50000 60000 70000

H´(J/kg)

1/
 (H

´*
-H

´)

 
Figura 5.25  Representación grafica de la integración de la ec. 13.  Estimación de NtOG. 
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De acuerdo a la integración numérica de la tabla 5.12, se tiene: 

 

∫
=

=
∗ =
−

=
B

B

kgJH

kgJH
tOG HH

dHN
/95.66069´

/3.24637´

2

1
´´

´
0.579 

 

Finalmente sustituyendo en ec.4 se determina la altura del equipo. 

 

( ) mmNHZ tOGtOG 47.1579.054.2 ===  

 

Z 1.47 m 
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NONMENCLATURA 
Capítulo 5. 

SIMBOLO DEFINICIÓN DIMENSIONES 

A  Área de la sección transversal de la columna 2L  

a  
Área interfacial específica, basada en el volumen de 

la sección empacada 3

2

L
L

 

pa  Superficie específica de empaque, área/volumen 
3

2

L
L

 

AWa  
Área específica para transferencia de masa en la 

absorción y desorción con agua 3

2

L
L

 

VWa  Área para el contacto de un gas con un agua pura 
3

2

L
L

 

c  Concentración 3L
mol

 

fC  
Constante empírica, factor de caracterización del 

empaque, flujo de dos fases. Tabla 6.3 Treybal(19) 
Φ  

ALC  
Capacidad calorífica del agua a presión constante = 

1 Btu/ lb °F = 4187 J/ kg °C TM
LF
⋅
⋅

 

C  
Capacidad calorífica del gas o vapor a presión 

constante TM
LF
⋅
⋅

 

sd  
Diámetro de una esfera de la misma superficie que 

una partícula de empaque 
L  

D  Difusividad o coeficiente de difusión 
θ

2L
 

F  Coeficiente de transferencia de masa 
θ⋅2L

mol
 

G  Masa velocidad molar de la fase gaseosa 
θ2L

mol
 

´G  Masa velocidad de la fase gaseosa 
θ⋅2L

M
 

SG´  Masa velocidad del gas seco 
θ⋅2L

M
 

Lh  Coeficiente de transferencia de calor del líquido 
TL
FL

2  
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H  
Factor de corrección (retención, torres empacadas) 

Tabla 6.5 Treybal(19) Φ  

´H  
Entalpía de mezcla vapor-gas por masa unitaria de 

gas seco M
LF ⋅

 

tOGH  
Altura de una unidad de transferencia de masa 

global, en base a la fase gaseosa 
L  

HR%  Porcentaje de humedad relativa Φ  

ck  
Coeficiente de transferencia de masa tipo k , en 

base a la fase líquida cL
mol

∆⋅⋅θ2  

thk  Conductividad térmica 
θTL

FL
2

2

 

´Yk  
Coeficiente de transferencia de masa tipo  k , en 

base a la fase gaseosa ( )MML
M
⋅⋅θ2

 

´YK  
Coeficiente global de transferencia de masa tipo  k , 

en base a la fase gaseosa ( )MML
M
⋅⋅θ2

 

L  Masa velocidad molar de la fase líquida 
θ2L

mol
 

´L  Masa velocidad de la fase líquida 
θ⋅2L

M
 

Le Relación de Lewis = 
´Y

G

k
h

 
MT
FL

 

m  
Pendiente promedio de la curva de equilibrio 

En un diagrama H´* -tL;  dH´*/dtL MT
FL

 

 Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  

M  Peso molecular 
mol
M

 

n  Número de moles mol  

 Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  

Nu  Número de Nusselt = 
k
lh ⋅

 Φ  

tOGN  
Número de unidades de transferencia de masa 

globales en base a la fase gaseosa 
Φ  

p  Constante empírica, Tabla 6.4 Treybal(19) Φ  
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p  Presión parcial 2L
F

 

op  Presión de vapor 2L
F

 

TP  Presión total 2L
F

 

P  Presión  2L
F

 

Pr  Número de Prandtl 
k
Cpµ=  Φ  

q  Flujo volumétrico de la fase  líquida 
θ

3L
 

R  Constante universal de los gases 
Tmol
LF
⋅
⋅

 

Sc  Número de Schmidt 
ABD⋅

=
ρ
µ

 Φ  

ast  Temperaturas de saturación adiabática T 

DPt  Temperatura de rocío T 

Gt  Temperatura de bulbo seco T 

Lt  Temperatura del líquido T 

Wt  Temperatura de bulbo húmedo T 

0t  Temperatura de referencia, 0°C T 

T  Temperatura absoluta (K) T 

Hv  
Volumen húmedo, volumen de mezcla vapor-gas/ 

masa de gas seco M
L3

 

iy  
Concentración en fracción mol del componente i en 

el gas mol
mol

 

´Y  Humedad absoluta, masa vapor/ masa gas seco 
M
M

 

sY´  Humedad absoluta de saturación 
M
M

 

Z  Longitud o altura de la parte activa del equipo L  
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φ  Diámetro del equipo L  

µ  Viscosidad 
θ⋅L
M

 

ρ  Densidad 3L
M

 

σ  Tensión superficial 
L
F

 

π  Constante= 3.1416 Φ  

β  
Constante empírica para la retención en el empaque 

Tabla 6.5 Treybal(19) 
Φ  

Loϕ  
Retención del líquido en columnas empacadas 

HLoWϕ=  3

3

L
L

 

Lowϕ  
Retención de agua en columnas empacadas 

LsWLtW ϕϕ −=  3

3

L
L

 

Lsϕ  
Retención estática del líquido en columnas 

empacadas 

 
3

3

L
L

 

LsWϕ  
Retención estática de agua en columnas empacadas

 3

3

L
L

 

Ltϕ  
Retención total del líquido en columnas 

empacadas LsLo ϕϕ +=  3

3

L
L

 

LtWϕ  Retención total de agua en columnas empacadas 3

3

L
L

 

ε  
Volumen vacío fraccionario en un lecho empacado 

seco 3

3

L
L

 

Loε  Volumen vacío faccionario de operación = Ltϕε −  
3

3

L
L

 

   

Subíndices   

A ,B  Componente A, B  

G  Fase gaseosa  

i  Componente i  

 Interfase  
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M  Media  

Máx Máximo  

Mín Mínimo  

op Operación  

s  Saturación  

S  Que no se difunde  

T Total  

1, 2 Posiciones 1 y 2  

   

Exponentes   
∗  Equilibrio, saturación  
--- Valor promedio  
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Capítulo 6. CONCLUSIONES 
 
Aprender a resolver problemas es parte fundamental de la educación de ingenieros ya 

que, en la vida profesional difícilmente se enfrentarán con la pregunta "conocida".  

 

Un enfoque creativo permitirá que el alumno o profesionista de la Ingeniería Química sea 

capaz de dar soluciones o ideas propias y novedosas ante un problema o situación. 

 
Bajo estas premisas, la resolución de problemas de transferencia de masa debe basarse 

en un análisis  de los mismos, ya que resulta importante atender tanto a los pasos 

necesarios para la resolución, como a las habilidades necesarias para comprender lo que 

se requiere.  

 

El análisis de un problema debe contemplar la información que se proporciona en el 

enunciado y la que puede obtenerse mediante consulta bibliográfica, las limitaciones de 

aplicación de las distintas correlaciones y, en caso que aplique, las recomendaciones o 

criterios fruto de la experiencia de diversos investigadores, con el objeto de proponer 

soluciones posibles y elegir la más conveniente. 

 

En el presente trabajo se atendió a problemas típicos que resultan útiles para que el 

alumno y el profesionista de la Ingeniería Química sean capaces de enfrentarse a un 

ámbito profesional comprendiendo de manera general los fundamentos que rigen las 

diversas operaciones de separación. 

 

En general, este trabajo fue planteado a un nivel básico de las operaciones de 

transferencia de masa y debido a la extensión del tema se consideró conveniente 

minimizar la teoría y maximizar la parte práctica.   

 

Cabe aclarar que ningún libro o manual proporcionará la respuesta a todos los problemas, 

la respuesta a ellos se podrá hallar cuando los conocimientos básicos se hayan adquirido 

y entendido plenamente lo que conlleva al desarrollo de la habilidad para aplicarlos a 

cualquier sistema. 

 

Se pretende que este trabajo llegue a ser considerado como una opción más para el 

estudio de las operaciones de transferencia de masa como apoyo a la enseñanza teórica. 
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