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RESUMEN

El siguiente material se realizé en base a una determinada situacion presentada en las clases
de la materia de transferencia de masa en la que basicamente en el momento de presentarse
los temas del mapa curricular de la materia se omitian determinadas cuestiones matematicas
debido a que posiblemente el profesor en cuestion consideraba que no hacia falta presentar
los temas de manera tan detallada matematicamente hablando, sino solo directamente las
ecuaciones con las que se daba solucion al problema sin tanta deduccibn matemética
correspondiente.

El correspondiente trabajo muestra aquellos temas vistos en la clase de transferencia de
masa desde la ecuacion de inicio hasta el resultado final, resultado que se aplica en
problemas propuestos al final de cada capitulo para su correspondiente resolucion y hacer
practica de las ecuaciones de cada tema.

Se entiende por material didactico al conjunto de medios materiales que intervienen y
facilitan el proceso de ensefianza-aprendizaje. Estos materiales pueden ser tanto fisicos
como virtuales, asumen como condicién, despertar el interés de los estudiantes, adecuarse
a las caracteristicas fisicoquimicas de los mismos, ademas que facilitan la actividad docente
al servir de guia; asimismo, tienen la gran virtud de adecuarse a cualquier tipo de contenido
(Morales Mufioz, 2012).

La asignatura de Transferencia de Masa se encuentra ubicada en el séptimo semestre de la
carrera de Ingenieria Quimica, en el médulo de “Procesos de Separacion” del ciclo terminal.
Los temas principales del programa de asignatura comprenden los siguientes:

1.- Difusion molecular

2.-Ecuaciones de transferencia para difusion molecular
3.-Difusion turbulenta

4.-Transferencia de masa a través de interfaces
5.-Transferencia de masa con reaccion quimica
6.-Transferencia simultdnea de calor y masa

En esta tesis se presentan los conceptos esenciales en la transferencia de masa, de cada
uno de los temas incluidos en el programa de asignatura, asi como un conjunto de ejercicios
resueltos y otros que son propuestos para ser resueltos por el alumno. Ademas, se introduce
un tema adicional al establecido en el programa, éste se enfoca en los fenbmenos de
transferencia de masa involucrados en la técnica de fluidizacion.

Cada uno de los capitulos presenta una breve introduccion tedrica, una serie de ejercicios
resueltos y ejercicios propuestos para que el alumno verifiqgue que los conocimientos del
tema han sido adquiridos.

Los aspectos tedricos, ejercicios resueltos y propuestos, se obtuvieron de libros de texto
clasicos en el estudio de fenbmenos de transporte como son:

1.- “Fendmenos de transporte”, Bird
2.- “Fundamentos de Transferencia de Momento, Calor y Masa”, Welty



3.- “Operaciones de transferencia de masa”, Treybal
Asi como de articulos especializados en el &rea de la fluidizacion.

MOTIVACION Y PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
OBJETIVOS

OBJETIVO GENERAL

Crear material didactico para el estudio de la asignatura de Transferencia de Masa, de
séptimo semestre del médulo de procesos de separacion de la carrera de Ingenieria
Quimica, de la Facultad de Estudios Superiores Zaragoza

OBJETIVOS PARTICULARES

1.-Conocer a detalle el programa de asignatura de la materia de Transferencia de Masa
2.-Presentar de manera detallada las diversas ecuaciones matematicas que intervienen en
los diferentes fendmenos fisicoquimicos tomados en cuenta por el fenémeno de transporte
conocido como transferencia de masa, de tal manera que el alumno no encontrara ninguna
dificultad en la revision de las ecuaciones debido a que se encuentran completamente
desarrolladas

3.-Resolver ejercicios que ejemplifiquen la aplicacion de cada uno de los conceptos
desarrollados en el programa de asignatura

4.-Elegir una serie de ejercicios y proponerlos como ejercicios de reforzamiento.
5.-Establecer las bases en el calculo de los coeficientes de transferencia de masa aplicados
a la técnica de fluidizacion.

CAPITULO 1
FUNDAMENTOS DE TRANSFERENCIA DE MASA “LEY DE FICK “

INTRODUCCION
La transferencia de masa interviene en muchas de las experiencias de la vida diaria. Un

terron de azlcar que se agrega a una taza de café negro llega finalmente a disolverse y
entonces llega a difundirse de manera uniforme en todo el café. El agua se evapora de las
lagunas para incrementar la humedad de la corriente de aire que pasa sobre ellas. El
perfume presenta una agradable fragancia que llega a toda la atmosfera del entorno.

La transferencia de masa juega un papel muy importante en muchos procesos industriales:
la eliminacion de contaminantes de las corrientes de descarga de las plantas por absorcion,
la separacion de los gases del agua residual, la difusién de neutrones dentro de los reactores

nucleares, la difusion de sustancias absorbidas dentro de los poros del carbén activado, la



rapidez de las reacciones quimicas y biol6gicas catalizadas y acondicionamiento del aire son

ejemplos de este tipo de fendmeno de transferencia de masa. (Welty, 2015, pag. 560)

TRANSFERENCIA DE MASA MOLECULAR
Las leyes de la transferencia de masa muestran la relacion entre el flujo de la sustancia que

se difunde y el gradiente de concentracion responsable de esta transferencia de masa.
Desafortunadamente, la descripcion cuantitativa de la difusion molecular es bastante mas
compleja que las descripciones analogas de la transferencia molecular de momento y de
energia que ocurren en un componente de una sola fase. Puesto que la transferencia de
masa molecular o difusion, como también se llama, solo ocurre en mezclas, su evaluacion
debe requerir un examen del efecto de cada componente. Por ejemplo, con frecuencia se
deseara conocer la rapidez de difusibn de un componente especifico en relacion con la
velocidad de la mezcla en la que se mueve. Puesto que cada componente debe tener
movilidad diferente, la velocidad de la mezcla debe evaluarse tomando el promedio de las
velocidades de todos los componentes presentes. (Welty, 2015, pag. 562)

4 — o J
—o - o~ —-‘;_, {Flujo neto)

= Area unitaria

Figura 1.1 Ley de Fick: Dibujo esquemadtico de los
efectos de la difusion de moléculas a través de
una membrana celular. (Welty, 2015)

Si se estudia el comportamiento del terron de azlcar que se agrega a una taza de café, la
experiencia indica que el lapso que se requiere para distribuir el azicar dependera de si el
liquido se encuentra estatico o si se agita en forma mecénica por medio de una cuchara. El
mecanismo de transferencia de masa, como se observa en la transferencia de calor,
depende de la dinamica del sistema en el que ocurre. La masa puede transferirse por el
movimiento aleatorio de las moléculas en los fluidos estaticos, o puede transferirse desde
una superficie hacia adentro del fluido en movimiento con ayuda de las caracteristicas
dindmicas del flujo. Existen dos modos distintos de transporte, la transferencia de masa

molecular y la transferencia de masa convectivo, que son analogos a la transferencia de
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~calor por conduccion y la transferencia de calor por conveccion. Cada una de estas formas
de transferencia de masa se describira y analizara en el presente capitulo. Como en el caso
de la transferencia de calor, de inmediato es necesario darse cuenta que con frecuencia los
dos mecanismos actian de manera simultanea. Sin embargo, en la confluencia de las 2
formas de transferencia de masa, un mecanismo puede dominar cuantitativamente, de
manera que es necesario utilizar soluciones aproximadas en el que intervenga solamente el
modo dominante. (Welty, 2015, pags. 560-561)

LEY DE LA DIFUSION (PRIMERA LEY DE FICK)
El flujo de masa o molar de una especie determinada es una cantidad vectorial que

representa la cantidad de esta especie en particular, ya sea en unidades molares o de masa,
gue pasa durante un incremento determinado de tiempo a través de un area normal al vector.
El flujo puede definirse haciendo referencia a coordenadas que se encuentran fijas en el
espacio, a coordenadas que se mueven a la velocidad promedio molar. (Welty, 2015, pags.
567-568)

La relacién basica para la difusion molecular define al flujo molar en relacién con la velocidad
promedio molar, J, Una relacion empirica para este flujo molar, postulada en primer lugar
por Fick y que por ello con frecuencia se conoce como la primera ley de Fick el cual define
la difusion del componente A en un sistema isotérmico e isobarico. Para la difusién en la
direccion z Unicamente, la ecuacion de rapidez de cambio de Fick es

dCA

Jas=—Dap—= 1.1
]A,z AB dz ( )
. . ., ., . . d
Donde J, , es el flujo molar en la direccion z en relacion con la velocidad promedio molar, %

es el gradiente de concentracién en la direccién z y D, es el factor de proporcionalidad, es
la difusividad en masa o coeficiente de difusion para el componente A que se difunde a través
del componente B. (Welty, 2015, pag. 568)

Flujo = —(densidad total)(coeficiente de difusion)(gradiente de concentracion)
0
- dyA
= —cD —_ 1.2
Jaz CUxpB ( dz > (1.2)

Puesto que la concentracion total ¢ bajo condiciones isotérmicas e isobaricas es constante,
la ecuacion es una forma especial de la relacion mas general. Una expresion equivalente

para j, ,, el flujo de masa en la direccion z relativo a la velocidad promedio en masa, es

N dWA
Jaz = _pDAB( dz >

(1.3)



donde ( ) es el gradiente de concentracion en términos de la fraccion en masa. Cuando

la densidad es constante, esta relacion se simplifica a

dPA)

fA,z = —Dyp (E (1-4)

CA1

CA | ----

CAzopzl _ o _

I
1
I
CA2 : :
21=0 z Z+AZ 22=L

Figura 1.2 Representacion grdfica de la concentracion vs altura
(Elaboracion propia)

e El gradiente de concentracidén que se establece entre los puntos z; y z, una vez que
se haya alcanzado el régimen permanente.

e Y lalongitud en donde A se difunde en B (z, — z;)

(1.5)

Ca, — Ca ]
Dyp

[ACA
Z; — 74

Jaz = —Dyp [

Observar que la ecuacion (1.5) es una estimacion burda el flux molar del componente A en
el espacio comprendido entre z 'y z + Az al que le corresponde el gradiente de concentracion
(cA2 — CA1)’ de tal manera que la expresién entre corchetes no es mas que una pendiente de
una linea recta que pasa por esos puntos que en todo caso la evaluacion del flux molar por
medio de la ecuacion (1.5) representaria una aproximacion del flux real representado por la
trayectoria curva de la figura (1.1). Este error se veria minimizado haciendo que zy (z + Az)
sea lo mas pequefio posible, lo que haria que el flux se evaluara en z exactamente, para
esto sera necesario tomar el limite del término entre corchetes de la ecuacion 1.5 haciendo

gue Az se aproxime a cero, dando lugar al concepto de derivada, es decir:



: __p (acA)_ b <axA> 'k1'6
Jaz = a8\ 3, ) = ~Pas\ 53, (1.6)

La ecuacion (1.6) es la expresion de la ley de Fick, encargada de estimar el flux molar del
componente A en un punto especifico desde el punto de vista de un sistema de ejes

coordenados estacionarios.

Tabla 1.1 Simbologia

Simbolo Nombre Unidad

Jj Az Flujo difusivo mol
m?2s

D4g Coeficiente de difusion m?
s
c Concentracion mol

3

R Constante universal de los
gases mol°K

T Temperatura Absoluta K

p Densidad del fluido Kg
m3

t Tiempo s
(x,y,2) Variables de Posicion m
k¢ Coeficiente de conveccion m

S

SEGUNDA LEY DE FICK
Los procesos transitorios en los que la concentracién en un punto determinado varia con el

tiempo se identifican como procesos dependientes del tiempo. Tal variacion en
concentracion se asocia con una variacion en el flujo de masa. Pueden citarse muchos
ejemplos comunes de transferencias en estado transitorio. Estos generalmente caen dentro
de dos categorias: el proceso en el que el estado transitorio es solo durante el arranque y el
proceso en el que la operacion es en un lote 0 en un sistema cerrado durante toda su
duracion. (Welty, 2015, pag. 676)

Se trata de una ecuacion diferencial parcial que en una dimension se escribe:
0ZCA _ aCA
1B 9x2 ~ ot
Y su solucion general mejor conocido como la funcién error

(M) — erf (L) (1.8)
Ca, — Ca, /4D ypt

(1.7)


https://es.wikipedia.org/wiki/Ecuaci%C3%B3n_diferencial_parcial

——[=100s
—a=1000%s
—a—=58000s

0.10

.08

0.08 € = 0.1 molm?

¢, (1) imal Are)

0.04 Gy, = 0 molim?
B _ 2
002 | D, = 1x107% cm/s
0.00 L
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Position, z (cm)

Figura 1.3 Representacion grdfica de la sequnda ley de Fick.
(Welty, 2015)

TRANSFERENCIA DE MASA POR CONVECCION
La transferencia de masa debido a la conveccién implica la transferencia entre un fluido que

se mueve y una superficie o entre dos fluidos que se mueven y que son relativamente
inmiscibles. Esta forma de transferencia depende tanto de las propiedades de transporte
como de las caracteristicas dinamicas del fluido que fluye. (Welty, 2015, pag. 594)

Como en el caso de la transferencia de calor por conveccién debe hacerse una distincion
entre dos tipos de flujo. Cuando se utiliza una bomba externa o cualquier otro dispositivo
similar para provocar el movimiento de un fluido, el proceso se conoce como conveccion
forzada. Si el movimiento del fluido se debe a una diferencia de densidad, que puede resultar
de una diferencia en concentracién o en temperatura, el proceso se conoce como conveccion
libre o natural. (Welty, 2015, pag. 594)

DIFUSION
L CAz
P,
H. O CONVECCION NATURAL

—=(ca, — €a,) (1.9)



mol

J 7. m
ke = Jaz = = — (1.10)
(CA1 - cAz) "1:1—03 §

Si existe cualquier variacion de densidad dentro de una fase liquida o gaseosa se produciran
corrientes de conveccion natural. La variacion en densidad puede deberse a las diferencias

de temperatura o diferencias de concentracion relativamente altas.

EJEMPLO 1 (Elaboracién propia)

El gas hidrogeno se almacena a alta presion en un recipiente rectangular (10 mm de espesor
- s o l
en las paredes). La concentracion de hidrégeno en la pared interior es 1 %

y esencialmente insignificante en la pared exterior. El D 45 para el hidrogeno

en acero es de 2.6x10°13 = (,Cual es el flujo molar del hidrégeno a través del acero?

dCA
]Az— Djp—— Az

5 Z2 a2
]A,zf dz = — DABf dcy
CAI

Z1

13 m mol
j _ DAB(CA1 - CAZ) _ (2 6x10 >(1 0) m3 — 2 6x10-11 mol
Az (zy — z9) 10x103m ' m?2s

EJEMPLO 2 (Elaboracién propia)
Considere el sistema (cloropicrina-aire) (CICI;NO, — Aire) ¢Cual es la velocidad de

evaporacion en % de la (CICI;NO, — Aire) considerando a este como una sustancia pura a

25°C?



mol

13
> DAB(CA1 - CAZ) _ (2 6x10" >(1 0T m3 — 2. 6x10~11 mol

427 (z,—2z) 10x10-3m m2s

PROBLEMAS

1. El etanol se difunde a través de una pelicula estancada de 4 mm de agua. Las

concentraciones de etanol de la entrada y la de los planos existentes se mantienen

mol

en 0. 1— y 0. 02 — respectlvamente Si la temperatura de la pelicula de agua es

283°K, determine el flujo molar en estado estacionario del etanol en funcién de la
posicion z dentro de la pelicula liquida. (Welty, 2015, pag. 665)
. Determinar el tiempo que tarda un mol de etanol en difundirse en una pelicula

estancada de agua, de 4 mm de espesor, si la concentracion de los planos de entrada

ol

y salida es 100 mol Ty O = -, respectivamente. Considérese que el area de transferencia

de masa es de 100 cm? y que la temperatura en la pelicula de agua es de 283°K. Los
resultados ayudaran a confirmar el concepto de profundidad de penetracion. (Welty,
2015, pag. 665)
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CAPITULO 2
METODOS EMPIRICOS PARA LA ESTIMACION DEL COEFICENTE DE DIFUSION
e METODO DE CHAPMAN-ENSKOG
e METODO DE GUILLILAND
e METODO DE FULLER, SHELTER Y GIDINGS
e ESTIMACION DEL COEFICIENTE DE DIFUSION DE UN COMPONENTE EN UNA
MEZCLA

INTRODUCCION
La ley de proporcionalidad de Fick, D,gz, se conoce como coeficiente de difusion. Sus

dimensiones fundamentales, se pueden obtener a partir de la ecuacion,

Do — ~Jaz\ (M 1 L2 (m? )1

4B =\ "dcy _<ﬁ) (ﬂ)(l) Tt \s 2.1
dz L3/\L

Son idénticas a las ecuaciones fundamentales de las otras propiedades de transporte: la

. . . Ly . L. L, . ., . k
viscosidad cinematica, v, y la difusividad térmica, a, o su relacion equivalente (E) La
p

2
difusividad en masa se registra en Dyp ( ) las unidades Sl son Dy ( ) gue es un factor

10~* veces mas pequeiio. En el sistema inglés es mas comun emplear D,p (’”e ) . La
conversion entre estos sistemas implica las relaciones simples:

[ cm?
AB\ "¢ 4 (:m2 4 m2
m =10 - DAB T =10 DAB T
AB S
2 (2.2)
D pte . 2 2
AB\ ¢ pte cm
W=387 - DAB T =387 DAB T
Dap(—5 |

El coeficiente de difusion depende de la presion, la temperatura y la composicion del sistema.

Como podria esperarse al considerar la movilidad de las moléculas, los coeficientes de

2 2
difusién en general son mas altos para gases (en el intervalo de 5x10‘6m7 a 1x10‘5mT ),
2 2
que para liquidos (en el intervalo de 10710 mT a10~° m—), gue son mas altos que los valores

2
registrados para solidos (en el intervalo 10~14 ™= ™ 410710 "; ).



proporcionan aproximaciones, algunas veces tan validas como los valores experimentales

debido a las dificultades que se encuentran en su determinacion. (Welty, 2015, pag. 574)

DIFUSIVIDAD DE MASAS GASEOSAS
Las expresiones teoricas para el coeficiente de difusion en mezclas gaseosas de baja

A J

— AN

§
.

)

X

Figura 2.1 movimiento molecular en la superficie de un volumen de
control (Welty 2015)

densidad en funcion de las propiedades moleculares del sistema fueron deducidas por
Jeans, Chapman y Sutherland, utilizando la teoria cinética de los gases. Al utilizar el
razonamiento de estos primeros cientificos para explicar los fendbmenos de transporte
molecular, puede examinarse el movimiento de las moléculas de gas como se hace con los
temas de viscosidad y conductividad térmica y después deducir una expresion gue relaciona

el coeficiente de difusién con las propiedades de los sistemas gaseosos.

Considere el volumen de control que aparece en la figura 2.1. si se especifica que hay un
gas estatico o un flujo laminar en la direccién (x), puede considerarse que la transferencia

de masa de la especie A en la direccion (y) solo ocurre a escala molecular. Al aplicar la

ffp(?}’*ﬁ’)dA+%fffpdV=0 (2.3)

ff p(@ +*n)dxdz + %ﬂf pdxdydz = 0 (2.4)

A un flujo permanente de masa a través de la cara superior del elemento, se obtiene

ecuacion (1.2).
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pWxn)dA= || p(*n)dxdz=0 (2.5)
Il J

Esta ecuacién simplemente establece que el flujo de masa hacia arriba debe ser igual al flujo
de masa hacia abajo.

Como primera aproximacion, considere un sistema que contiene moléculas de tamafio y
masa igual y que tienen velocidades promedio iguales. Solo una mezcla formada por
isotopos del mismo elemento podria parecerse aproximadamente a este sistema. Al
examinar de nuevo la ecuacion que se dedujo en base microscoépica, puede concluirse que
el numero de moléculas que cruzan la cara superior desde abajo debe ser igual al nimero
de moléculas que cruzan desde arriba. Puesto que como lo muestra la figura (2.1), existe
una concentracion de la especie A, mas moléculas de la especie A seran transportadas a
través de la superficie de control desde arriba que desde abajo. Esto produce un flujo neto
de A moléculas en la direccion y.

Como se ha realizado en los temas de viscosidad conductividad térmica, se utilizaran las

siguientes ecuaciones deducidas de la teoria cinética de los gases con baja densidad:

c= |2 2.6
= Jam (2.6)
A= ! (2.7)

 V2(m)(d?)(N) '
Z= 1NE (2.8)

4
Donde C es la velocidad molecular aleatoria promedio, % es la velocidad de una molecula
individual a medida que pasa a través del area AxAz, A es la trayectoria libre media, k es la
constante de Boltzman, m es la masa de la molecula, d es el diametro de las moléculas
esféricas, N es la concentracion molecular y Z es la frecuencia con que llegara una molecula
al area AxAz. La ecuacion de continuidad representada en términos de las moléculas que se

mueven es, tomando de nuevo la ecuacién (2.5)

ﬂ p(W*xn)dA = 'U pW*n)dxdz =0 (2.9)

y resolviendo la doble integral de superficie, obtenemos

Tmoed -Ensd -0 e

o0 cuando se suma sobre las N moléculas en una unidad de volumen
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Si solo van a contarse las moléculas de A que cruzan esta superficie, la ecuacion debe tomar

en cuenta un flujo neto de masa en la direccién vy,
R c c
Jaz = (Z) (Pa)y- — <Z> (Pa)y+ (2.12)

C
Jaz ={0a)y- — (Pa)y+} (Z) (2.13)

De nuevo como en los temas de viscosidad y conductividad térmica puede suponerse que
el perfil de concentraciones es esencialmente lineal para una distancia de varias trayectorias

libres medias. Entonces

dpa
(Pa)y-=Pa— ( 3y ) 5 (2.14)
y
dpa
(Pa)y+ =pa+ ( 3y ) ) (2.15)
donde
yr=y-46 (2.16)
y
y =y+é (2.17)
La sustitucion de estas relaciones para (p4),-Y (pa),+ €n la ecuacion (2.12) da como
resultado
5 ap
Jaz=- ( )(5)_A (2.18)
donde § representa el componente y de la distancia entre choques. Se relaciona a la
trayectoria libre media de una molécula, 1 = m, por la expresion
8= 2 A= 2 { ! } (2.19)
37 3lVZm@dHw) '

., . 2 . .z
La ecuacion ahora se convierte en 5{ , sustituyendo en la ecuacién (2.20)

V2(n )(dz)(N)}

L %__ c apA E 2 1 pa
Jaz == ()m - <4> 2<>{ (f (n)(dZ)(N)>} (2.20)
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. 4 0pa  (I\_.0py dp4
Jaz= 2<4> () dy (3) 4 y Das dy

aw,

Si se compara la ecuacién (2.20) con la ecuacion j,, = —pDABa—yA es evidente que el
coeficiente de difusion para una mezcla moléculas similares, es decir, A y su isotopo A*, es

1\ _
DAA* =—(§) CA:DAB (221)

Este coeficiente de difusion con transferencia se conoce como coeficiente de auto difusién y
se utiliza para explicar la difusion de moléculas trazadoras.

La situacion de los resultados cinéticos para C y 1 en la ecuacion (2.21) lleva a

1
2 kT\2
3n2d?N
Para un gas ideal, N puede sustituirse utilizando la relacion
NKT = cRT = P (2.23)
Lo que da
1
2 K3T3\2
DAA* - 3 < m ) (224’)
3m2d?N

La ecuacion (2.24) muestra que el coeficiente de difusién puede expresarse totalmente en
términos de las propiedades de los gases. A diferencia de los otros 2 coeficientes de
transporte molecular, la viscosidad y la conductividad térmica, el coeficiente de difusién
depende de la presién y, aunque en orden superior, de la temperatura absoluta. La
importancia de este resultado no debe pasarse por alto, aunque en la deduccion se utilizo
un modelo muy simplificado.

Las expresiones teoricas para el coeficiente de difusion en mezclas gaseosas de baja
densidad en funcién de las propiedades moleculares del sistema fueron deducidas por
Jeans, Chapman y Sutherland, utilizando la teoria cinética de los gases. Las versiones
modernas de la teoria cinética han intentado tomar en cuenta las fuerzas de atracciéon y
repulsion entre las moléculas. Hirschfelder, Bird y Spotz utilizando el potencial de Lennard-
Jones para evaluar la influencia de las fuerzas intermoleculares presentaron una ecuacion
para el coeficiente de difusiéon de pares de moléculas no polares y ni reactivas al estado

gaseoso.

N| =

0.00185872 (MLA + MLB)

Pa%Q)

DAB = (225)
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2
donde D, es la difusividad de masa de A através de B, en %; T es la temperatura absoluta,

en °K; M, y Mg son los pesos moleculares de A y B, respectivamente, P es la presion
absoluta, en atmosferas; g, es el diametro de colision, un parametro de Lennard-Jones en
Armstrong; y Qp, es la integral de choque para la difusion molecular, una funcion

adimensional de la temperatura y el campo de potencial intermolecular para una molécula

de A y una molécula de B. La tabla (2.2) registra Qp en funcion de :—T; k es la constante de
AB

er,

S - . .z
9%y £,45 €s la energia de interaccion molecular para el

Boltzman, que es 1.38x1071¢ -

sistema binario Ay B, un parametro de Lennard-Jones, en ergs; véase la ecuacion (2.28). A
diferencia de los otros dos coeficientes de transporte molecular, la viscosidad y la
conductividad térmica, el coeficiente de difusion depende de la presién, asi como, en un
orden superior, de la temperatura absoluta. Cuando se examino el proceso de transporte en
una fase de un solo componente, no se encontré ninguna dependencia de la composicidn
en la ecuacion (2.24) o en las ecuaciones similares para viscosidad y conductividad térmica.
Los parametros de Lennard-jones, o y &4, por lo general se obtienen a partir de datos de
viscosidad. Desafortunadamente, esta informacion solo se encuentra disponible para unos
cuantos gases puros. La tabla (2.3) del apéndice al final del presente capitulo muestran estos
valores. En ausencia de datos experimentales, los valores de los componentes pueden

estimarse a partir de las siguientes relaciones empiricas:

—- 1 1 -
c=118V;  oc=0.841V}
-
3 €

o =244 (-C) =8~ 0.77T, (2.26)

P/ k
€
_ % = 1.15T, 0 |

3
donde V, es el volumen molecular al punto normal de ebullicion, en % (esto se evalua

utilizando la tabla (2.1); V. es el volumen molecular critico, en :nioj; T, es la temperatura
critica, en °K; T, es la temperatura de ebullicibn normal, en K; y P, es la presion critica en
atmosferas. (Welty, 2015, pag. 579)

Para un sistema binario compuesto de pares de moléculas no polares, los parametros de
Lennard-Jones del componente puro pueden combinarse empiricamente por las siguientes

relaciones:

1
Oap = E(O-A +0p) (2.27)
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e‘T" = Jeres (2.28)
La ecuacion de Hirschfelder (2.25) se ocupa con frecuencia para extrapolar los datos
experimentales. En intervalos moderados de presion, hasta 25 atmosferas, el coeficiente
actua de manera inversa con la presion. Presiones mas altas en apariencia requieren hacer
correcciones para gases densos; desafortunadamente no se dispone de una correlacion

satisfactoria para presiones elevadas. Las ecuacion (2.25) también especifica que el

3
coeficiente de difusion varia con la temperatura puesto que TzQp, varia. Al simplificar la
ecuacion (2.25), puede predecirse el coeficiente de difusion a cualquier temperatura y a
cualquier presion inferior a 25 atmosferas a partir de un valor experimental conocido

aplicando la expresion.
3

P1 TZ 2 QD,Tl
DABTZ,PZ = DABTl,Pl (P_z) (T_1) <m
2

EJEMPLO 1 (Welty, 2015, pag. 581)
Evaluar el coeficiente de difusién del dioxido de carbono en aire a 20°C y presién

(2.29)

atmosférica. Comparar este valor con el valor experimental registrado en la tabla 3.4

De la tabla 2.3 se obtienen los valores o y %

. €z
D45 oeni T en 2K
Dioxido de Carbono 3.996 190
Aire 3.617 97

Los diversos parametros para la ecuacién (2.29) pueden evaluarse como sigue:

(3.996 + 3.617)

=3.8064

1
Oup = E(O-A +o0p) =

2

e‘TB = [eag5 = /(190)(97) = 136

T = 293°K P=1at SAB—136—0463-
T a7 - Latm kT 293
kT

~ —-2.16 g

€aB
_M Aire

20 2
mol

Qp(Tabla3.2) = 1.047

0

Sustituyendo los valores en la ecuacién, se obtiene

MCOZ = 44_

0

mol




1
31 1\2

0.001858T2 (37— + 77—
(MA MB)

P50

Dyp =

N[ =

2

1 1
) cm
=0.147 5

3
. 0.001858(293°K)z2 (ﬁ o
4B (1 atm)(3.806)2(1.047)
De la tabla 2.4 para CO, en el aire a 273 2K, 1 atm, se tiene

cm?
DAB = 0 136 T

La ecuacién (2.29) se utilizara para corregir tomando en cuenta las diferencias en

temperatura
3

Dapr, (ﬂ)7 <QD,T2>
Dupr, T2/ \Qpr,

Los valores de Q) pueden evaluarse de la siguiente manera

T,=273°K S4B _0.498 Q,,. =1.074
2 = *r pr, = L.
Calculos previos Ty = 273°K Qpr, = 1.047

El valor corregido del coeficiente de difusion a 20°C es:

3
293)7 (1. 074

2
D =
AB,T1 (273 1.047

)(0. 136) = 0.155 —CT:

Se observa que la integral de choque depende muy poco de la temperatura. De acuerdo con

esto, los cambios de escala de la difusividades en relacion con la temperatura solo incluyen

3

la relacion (?)E (Welty, 2015, pag. 581)
2

METODO DE FULLER, SHELTER Y GIDDINGS

La ecuacion (2.29) se desarroll6 para gases diluidos formados por moléculas monoatdmicas
esféricas, no polares. Sin embargo, esta ecuacion da buenos resultados para la mayoria de
los sistemas gaseosos binarios no polares sobre un amplio intervalo de temperaturas. Se
han propuesto otras ecuaciones empiricas para estimar el coeficiente de difusion en
sistemas gaseosos binarios no polares a bajas presiones. La correlacion empirica
recomendada por Fuller, Scheltter y Giddings permite la ovulacion de la difusividad cuando
no se dispone de los parametros de Lennard-jones confiable,s; y €;. La correlacién de Fuller

es:
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1
2

0.0017175 (MiA + MLB)

Dyp = 2

P

1 1
Ev;+ & v)%l
2
Donde D45 se encuentra en % T en °K y P en atmosferas. Para determinar los v términos,

los autores recomiendan la adicion de los incrementos de volumen atémico y estructural
registrados en la tabla (2.1). (Welty, 2015, pag. 582)

Tabla 2.1 Voliimenes de difusién atémica que se utilizan en la estimacién
D 4p por el método de Fuller, Scheltter y Giddings (Welty, 2015)

Incrementos en volumenes de difusion, atomicos y estructurales, v

C 16.5 Cl 19.5

H 1.98 S 17

0 5.48 Anillo Aromatico -20.2

N 5.69 Anillo heterociclico -20.2
Volumenes de difusion para moleculas simples, v
H2 7.07 Ar 16.1 H20 12.7
D2 6.7 Kr 22.8 CCIF2 114.8
He 2.88 CO 18.9 SFe 69.7
N2 17.9 CO2 26.9 Cl2 37.7
02 16.6 N20 35.9 Br2 67.2
Aire 20.1 NHs3 14.9 SO2 41.1

EJEMPLO 2 (Welty, 2015, pag. 583)
Volver a evaluar el coeficiente de difusion del dibxido de carbono en aire a 20°C y a presion
atmosférica utilizando la ecuacion de Scheltter, Fuller y Giddings y compararlo con el valor

gue se reporté en el ejemplo 1.

1
1 1.2
1.75 (_* -
o 0.001T (MA + MB)
AB — 1 1 2
P(Cv)3+( v)f;l
1 12
175 (1 | 1\2
0.001(293)'7% (77 + 55) cm?

=0.152 —
s

Dyp = 2

1 1
(1) [(26. 3)3 + (20. 1)5]
Este valor se compara de manera muy favorable con el valor obtenido en la ecuacién de

2
Hirschfelder, 0.155 =~ y determinacion se llev a cabo muy facilmente
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METODO DE GUILLILAND

Derivado de la teoria cinética de los gases en 1934

1
(4.3E — 9)T175 (Mi + ML)Z

A B
DAB = 2 (2 31)

1 1
P [mz . <v>g]

Siendo solo una variante de la ecuacion Scheltter, Fuller y Giddings ocupando las mismas
variables y pudiendo calcular la difusividad del ejemplo anterior en donde el reactivo en

diéxido de carbono.

EJEMPLO 3 (Welty, 2015, pag. 583)
Volver a evaluar el coeficiente de difusion del didxido de carbono en aire a 20°C y a presion

atmosférica utilizando la ecuacion de Guilliland y compararlo con el valor que se reporté en

el ejemplo 1.
1 142
_ 175 (1 1)z
.. (4.3E — T (MA + MB)
AB — 1 1 2
Plwi+
1
(4.3E — 9)(293)175 (ﬁ + %)2 cm?
Dyp = 2 —0.152 —

1 1 s
(1) [(26. 3)3 + (20. 1)5]

Este valor se compara de manera muy favorable con el valor obtenido en la ecuacion de

2
Hirschfelder, 0.155 =~y determinacion se llevé a cabo muy facilmente.

ESTIMACION DEL COEFICIENTE DE DIFUSION DE UN COMPONENTE EN UNA
MEZCLA

La transferencia de masa en mezclas gaseosas de varios componentes puede describirse
por ecuaciones tedricas en que intervienen los coeficientes de difusion para los diversos
pares binarios presentes en la mezcla. Hirschfelder, Curtis y Bird presentan una expresion
en su forma mas general. Wilke ha simplificado la teoria y ha demostrado que la relaciéon
(Welty, 2015, pag. 584)
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(2.32)

1

D 1-mezcla =

Y5 Y3 Vn
+ o
D1—2 D1—3 Dl—n

es una buena aproximacion a la forma correcta; aqui, D;_mezciq €S la difusividad en masa
para el componente 1 en la mezcla de gases; D,_, es la difusividad para el par binario del
componente 1 que se difunde a través del componente n; y y,, es la fraccion mol del

componente n en la mezcla de gases evaluado en una base libre del componente 1, es decir,

’ Y2
_ 2.33

EJEMPLO 4 (Welty, 2015, pag. 585)
Determinar la difusividad del mondxido de carbono a través de una mezcla de gases en

donde las fracciones mol de cada componente son

yOZ =0.2
yNZ =0.7
Yco = 0.1

La mezcla de gases esta a 298°K y 2 atm de presion total.

De la tabla 3.4 se encuentra que

2
m
D¢o-0, = 0. 185x10-4T a273°Ky1atm

2
m
Dco-n, = 0.192x10*— a 288°K y 1 atm

Los dos coeficientes de difusidon binaria pueden corregirse para tomar en cuenta las

diferencias de temperatura y presion utilizada en la ecuacion (2.29),

3
D 4 condicion 1 _ (E)Z (ﬁ)
DAB Condicion 2 TZ PZ

Para 298°K y 2 atm, se tiene

2 2

3
298\2 /1 am am
DCO—OZ = (m) (E) 0.185x10 T =0.105x10 T

3
298\2 (1 _,m? _,m?
DCO—NZ = (ﬁ) (E) 0.192x10 T =0.101x10 T

Las composiciones del oxigeno y del nitrdgeno en una base libre de CO son

0.20
1-0.1

Yo, = =0.22



TABLA 2.2 INTEGRALES DE COLISION DE 2,Y 2p BASADAS EN EL
POTENCIAL DE LENNARD-JONES (Welty, 2015)

Q, =0, Q,=0
(for viscosity (for viscosity Qp
and thermal 2y (for mass and thermal (for mass
xT/e conductivity) diffusivity) kT/ ¢ conductivity ) diffusivity)
1.75 1234 1.128
0.30 2.785 2.662 1.80 1221 1.116
0.35 2.628 2.476 185 1209 1.105
0.40 2.492 2.318 190 1.197 1.094
0.45 2.368 2.184 195 1.186 1.084
0.50 2.257 2.066 200 1.175 1.075
0.55 2.156 1.966 2.10 1.156 1.057
0.60 2.065 1.877 220 1.138 1.041
0.65 1.982 1.798 230 1.122 1.026
0.70 1.908 1.729 240 1.107 1.012
0.75 1.841 1.667 250 1.093 0.9996
0.80 1.780 1.612 260 1 081 0.9878
0.85 1.725 1.562 2.70 1.069 0.9770
0.90 1.675 1.517 280 1 058 0.9672
0.95 1.629 1.476 29 1048 0.9576
1.00 1.587 1.439 3.00 1.039 0.9490
1.05 1.549 1.406 3.10 1.030 0.9406
1.10 1.514 1.375 320 1.022 0.9328
115 1.482 1.346 330 1014 0.9256
1.20 1.452 1.320 340 1.007 0.9186
1.25 1.424 1.296 350 09999 09120
1.30 1.399 1.273 360 09932 0.9058
1.35 1.375 1.253 370 09870 0.8998
1.40 1.353 1.233 380 09811 0.8942
1.45 1.333 1.215 39 09755 0.8888
1.50 1.314 1.198 4.00 09700 0.8836
1.55 1.296 1.182 4.10 09649 0.8788
1.60 1.279 1.167 420 09600 0.8740
1.65 1.264 1.153 430 09553 0.86%
r_ ' _
yy =———=0.78
2 1-0.7
Al sustituir estos valores en la ecuacion (2.32), se tiene
2
1 am
DCO—Nz,OZ = =0.102x10 —_—
_am?

2
0.105x10 0.101x10* mT

S
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TABLA 2.3 CONSTANTES DE LA FUERZA DE LENNARD-JONES
CALCULADAS CON DATOS DE VISCOSIDAD (Welty, 2015)

Compound Formula € 4/k, in (K) o, in A
Acetylene C;H; 185 4.221
Air o7 3617
Argon A 124 3418
Arsine AsHy 281 4.06
Benzene C:Hg 440 5.270
Bromine Bry 520 4. 268
I-Blutane CiHn 313 5.341
n-Butane CiHin 410 4.997
Carbon dioxide Cn 190 3,996
Carbon disulfide C5, ARR 4.438
Carbaon monoide O 110 3.590
Carbon tetrachloride CCls L) 5.881
Carbony] sulfide C0s 335 4.13
Chlorine Cly 357 4.115
Chlomo form CHCla 17 5.430
Cyanogen CaMy £z 4.38
Cryclohexane C:Hya 34 6.093
Fihane oH, 230 4418
FEthanol C:H:0H 91 4.455
Ethylene CiHg 205 4.132
Flunoine F; 112 3.653
Helium He 1022 2576
n-Heptane CoH,s i g et
r-Hexane C:Hyy 413 5.909
Hydrogen Ha 333 2968
Hydmgen chloride HCl 360 3.305
Compound Formula eafk, in (K o, in A
Hydrogen indide HI 324 4.123
Todine I 550 4982
Krypton Kr 190 360
Methane CH, 1365 3822
Methanol CH;OH 507 3585
Methylene chloride CHaCls A 4.759
Methyl chloride CH;(Cl B35 3375
Mercuric iodide Hgl, | 5.625
Mencury Hg B51 2 EO9R
Mean Ne 57 2789
Mitric oxide MO 19 3.470
Mitrogen N, 215 3681
Nitrous oxide M0 i} 38T
n-Tonane CoHan 240 B8
n-Octane CzHyz ] T.451
O ygen s 113 3.433
n-Fentane CsHya 5 5.769
Propane C3H; 254 5.061
Silane SiH, T 6 408
Silicon tetrachloride SiCly 358 5.08
Sulfur dicxide S0, 252 4,290
Water H,0 156 2649
Henon Xe ] 4055




TABLA 2.4 DIFUSIVIDADES BINARIAS DE MASA EN GASES (Welty,

2015)

System T {K) DagPicm® atm/s) DagPim® Pals)
Ethamnol 73 093 0702
Ethyl ether 273 00541 0548
Hydrogen 273 0550 5.572
Methane 273 0153 1.550
Methamol 2086 .15 1.
Mitrog en 298 0165 1.672
Mitrous ocxide 298 LT 1.185
Propane 298 ONEG3 0874
Water 298 0164 L6610

Carbon momnsoodide
Ethylens 273 0151 1.530
Hydrogen 73 0651 G595
Mitrog en 2RE 019z 1.945
Oygen 73 NIES 1.E74

Heliumn
Argon 273 061 G493
Benzene 208 N384 3E90
Ethanol 298 0494 5004
Hydrogen 93 L6 16613
Meon 203 123 124460
Water 298 0908 Q198

Hy drogen
Amimeonia 293 LS k] E.600
Argon 293 L] 7800
Benzene 273 0317 3.211
Ethame 273 0439 4447
Moethane 73 0625 6331
Oygen 273 69T T.61
Water 93 LS ] LR

Mitrogemn
Amimeonia 293 0241 2441
Ethylens 298 0163 1651
Hydrogen 2EE 0743 7.527
Tosdline 73 QAT .70
Oygen 273 LINE:] 1 &34

O ygen
Armmeonia 93 0253 2.563
Benzene 296 Q30 0951
Ethylens 93 0182 1.8

TABLA 2.4 (CONTINUACION)
System T(KE) DagPiem® atms) Dyg Pim® Pa/s)
Adr

Ammonia 73 0198 2.006

Amiline 298 00726 0.735

Benzene 208 062 0.974

B noimi e 3 a1 0.923

Carbon dioxide 273 0136 1.378

Carbon disulfide 73 ONEE3 0894

Chilorine 273 0124 1.256

Diphenyl 491 0160 1621

Ethyl acetate 273 QAT O.718

Ethanal 208 0.132 1.337

Ethyl ether 293 NNED 0. 908

Tosdine 208 O34 0.845

Methamnol 208 0162 L1

Mercury Gl4 0473 4. 791

Maphithalene 208 nn61l 0619

Mitroh enzen e 08 DNEGE 0.87T9

a-{ctane 208 OMG02 O.610

Omygen 273 0175 1.773

Propyl acetate 315 02 0.932

Sulfur diowide 73 0122 1.236

Tolwene 208 OUE 4 0.855

Water 208 0260 2634

Amimeonia
Ethylens 03 0177 1.793
Argon
Meon 203 0329 3.333
Carbon dioodde
Benzene 318 0a7TLs 0. 724
Carbon disulfide 318 0a71s 0.724

Ethyl acetate 319 GGG 0.675




' PROBLEMAS (Welty, 2015, pags. 599-601)

2.1 Predecir D,z para el sistema metano-etano a 40°C y 1 atm utilizando la teoria de

Chapman-Enskog.
2.2 Determinar el valor de las siguientes difusividades gaseosas:
a) Dioxido de carbono/Aire a 310°K y 1.5x10° Pa;
b) Etanol/Aire a 325°K y 2x10° Pa;
c) Monodxido de carbono/Aire a 298K y 1x10° Pa;
d) Tetracloruro de carbono/Aire 298°K y 1.013x10° Pa.

2.3 Determinar la difusividad del dioxido de carbono a través de una mezcla de gases que
tiene la siguiente composicion:
0, 7%
CO 10%
C0, 15%
N, 68%

La mezcla de gases estara a 273°K y 1.5x10° Pa.

2.4 Determinar la difusividad del metano en aire utilizando
a) La ecuacion de Hirschfelder

b) La ecuacion de Wilke para una mezcla de gases.

El aire esta a 100°C y a una presion de 1.5 atm.

2.5 Con frecuencia las bolas repelentes de polillas se hacen con naftaleno. Al sublimarse, el
naftaleno se difunde al aire circundante. Estimar la difusividad del naftaleno en aire a 1 atm
y 70°F utilizando la ecuacién de Hirchsfelder, Bird y Spotz. Corregir el valor que se registra
en el apéndice A para este sistema si especificado a 70°F y 1 atm y comparar el valor

previamente evaluado. Las propiedades criticas del naftaleno son
ml
Ve =3.1847 —
9

T, = 469°C
P.=29792Torr
2.6 Se ha propuesto una torre de absorcion para eliminar selectivamente dos contaminantes,
sulfuro de hidrogeno y dioxido de azufre de una corriente gaseosa residual que contiene
H,S 2%
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S0, 4%
Aire 96%
Estimar la difusividad de
a) El sulfuro de hidrogeno en la mezcla de gases y
b) EIl dioxido de azufre en la mezcla de gases si la mezcla de gases se encuentra a
373 °K y 1.013x10° Pa.

2.7 Se hace reaccionar gas tetraclorosilano altamente purificado con gas hidrégeno para
producir silicio policristalino de grado electronico a 800°C y 1 atm de presion de acuerdo
con la ecuacion.

SiClyg) + 2Hy gy — Sis) + 4HCl
Existe la preocupacion de que la reaccion experimente limitaciones de difusion en la superficie sélida
del silicio de crecimiento. Estime el coeficiente de difusién molecular para (a) SiCl, en H, y (b) SiCl,

en una mezcla de fase gaseosa que contiene 40% en mol de SiCl,, 40% en mol de H, y 20% en

moles de HCI. los parametros de Lennard-Jones para SiCl, son % =358°Ky g, = 5.084
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APITULO 3

VELOCIDADES DE REFERENCIA EMPLEADAS EN LA TRANSFERENCIA DE MASA
e VELOCIDAD MASICA PROMEDIO
e VELOCIDAD MOLAR PROMEDIO

2.1 DIFERENTES EXPRESIONES DE LA RAPIDEZ DE TRANSFERENCIA DE MASA
PARA SISTEMAS MULTICOMPONENTES Y LA RELACION ENTRE ELLAS.

INTRODUCCION

El movimiento de una especie quimica desde una region de concentracion elevada hacia
otra de baja concentracion puede observarse a simple vista colocando un pequerio cristal de
permanganato de potasio en un vaso de agua, y en las inmediaciones del cristal se forma
un intenso color violeta correspondiente a la solucién concentrada del permanganato.
Debido al gradiente de concentracion que se establece, el permanganato de potasio difunde
alejandose del cristal. La marcha de la difusidon puede seguirse observando el crecimiento
de la regién de color violeta intenso cuando la concentracion del permanganato es elevada
y débil coloracién por las bajas concentraciones.

La difusién es mas compleja que el flujo viscoso o la conduccion de calor, debido a la
innovacion de tener que operar con mezclas. En una mezcla que difunde, las velocidades
de los componentes individuales son distintas, y existen varios métodos adecuados para
promediar las velocidades de los componentes con el fin de obtener la velocidad local de la
mezcla. La eleccion de esta velocidad es necesaria para poder definir las velocidades de
difusién. (Bird, 1992, pags. 16-3)

Concentraciones: En una mezcla de multicomponentes, la concentracién de una especie
molecular puede expresarse en muchas formas. La figura 2.1 muestra un volumen elemental
dV que contiene una mezcla de componentes en el que se incluye la especie A. puesto que
cada molecula de cada una de las especies tiene una masa, puede definirse una
concentracion masica para cada especie, lo mismo que para la mezcla. Para la especie 4,
la concentraciébn masica, p,, se define como la masa de A por unidad de volumen de la

mezcla. La concentracion masica total o densidad, p, es la masa total de la mezcla contenida

n
p= Zpi
i=1

en la unidad de volumen; es decir:



Figura 3.1 Volumen elemental que contiene una
mezcla de multicomponentes (Welty 2015)

donde n es el numero de especies en la mezcla. La fraccién en masa, w,, es la concentracion

masica de la especie A dividida entre la densidad masica total

_Pa__Pa
i=1Pi P

Por definicién, la suma de las fracciones debe ser 1

i wi=1 (3.2)
i=1

La concentracion molar de la especie A, c,, se define como el numero de moles de A

Wy = (3.1)

presentes por unidad de volumen de la mezcla. Por definicién, una mol de cualquier especie
contiene una masa equivalente en masa a su peso molecular; los términos de concentracion
masica y concentracidon molar se relacionan por la siguiente expresion
_Pa

M,
donde M, es el peso molecular de la especie A. Al tratar con una fase gaseosa, las

Ca (3.3)

concentraciones con frecuencia se expresan en términos de las presiones parciales. Bajo
condiciones en que se aplica la ley de los gases ideales, p,V = n4RT, la concentracion molar
es

c, = _Pa
A7 v TRT

3.4)
donde p, es la presion parcial de la especie A en la mezcla, n, es el numero de moles de la
especie A, V es el volumen del gas, T es la temperatura absoluta y R es la constante de los
gases. La concentracion molar total, ¢, son las moles totales de la mezcla que estan

contenidas en la unidad de volumen; es decir



n
C:ZCi

i=1
: P
0 para una mezcla gaseosa que obedece la ley de los gases ideales, ¢ = % = donde
P es la presion total. La fraccion mol para mezclas liquidas o solidas x4, y para mezclas
gaseosas, y,, son las concentraciones molares de la especie A divididas entre la densidad

molar total
c
Xy = ?A (liquidos y solidos) (3.6)

c
Va = 7'4 (Gases)

Para una mezcla gaseosa que obedece la ley de los gases ideales, la fraccion mol, y,, puede

representarse en términos de presiones,

Pa
B 3.7)

=
3~[3

La ecuacion (3.7) es una representacion algebraica de la ley de Dalton para mezclas

gaseosas. Por definiciéon, la suma de las fracciones mol debe ser 1,

n

Y u=1 (3.8)

i=1

n
ZJ’i=1

i=!
En la tabla (3.1) se da un resumen de los diversos términos de las concentraciones y de las

interrelaciones para un sistema binario que contiene las especies Ay B.



TABLA 3.1 NOTACION DE CONCENTRACIONES EN SISTEMAS BINARIOS (Welty, 2015)

p = total mass density of the mixture
24 = mass density of species A
pp = mass density of species B
w4 = mass fraction of species A = p,lp
mp = mass fraction of species B = pglp
P=Py~+Pg
|l = wy + wg

Molar concentrations

Ligquid or solid mixiure Cras mixiure
¢ = molar density of mixture = n/V c=n/V = PIRT
cy = molar density of species A = ny/V cq = malV = pa/RT
cg = molar density of species B = ng/V cg = np/V = pg/RT
x4y = mole fraction of species A = cafc = naln va = calc = naln = palp
xg = mole fraction of species B = cple = ng/n vg = cplc = npln = pgip
C=c4+0CR Py PB P
ey tep =2y EB _ _
T AT BT RTTRT RT
| =x4 +xp l=ya+yr
Interrelations
Py = caMy P
/My + cop/Mp
xaMy vaMy
y = ——— or _—
IAMA + IAMA _"AMA + _\'BMB
EJEMPLO 1

La composicién del aire con frecuencia se expresa en términos Unicamente de las 2 especies
principales de la mezcla gaseosa

Oxigeno 0, yo,=0.21

Nitrogeno N, yy,=0.79
Determinar la fraccion en masa para el oxigeno y el nitrdgeno y el peso molecular medio del
aire cuando se mantiene a 252C o (298°K) y 1 atm. El peso molecular del oxigeno es 0.032
Kg/mol y el del nitrégeno es 0.028 Kg/mol. (Welty, 2015, pag. 564)
Como base para el calculo, considérese 1 mol de mezcla gaseosa:

K
Oxigeno presente = (1mol)(0.21) = 0.21 mol (0. 032 m—(’i) =0.00672 Kg
, Kg
Nitrogeno = (1 mol)(0.79) = 0.79 mol (0.028m> =0.0221Kg

Masa total presente = 0.00672 + 0.0221 = 0.0288 Kg
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0.00672 Kg
Wo. = 00288 Kg 023
0.0221Kg
W, =0 0288Kg O

Puesto que 1 mol de la mezcla gaseosa tiene una masa de 0.0288 Kg, el peso molecular
medio del aire debe ser 0.0288 Kg. Cuando se toma en cuenta a los otros componentes
presentes en el aire, el peso molecular medio del aire con frecuencia se redondea a un valor
0.029 Kg/mol. (Welty, 2015, pag. 566)

Este problema también podria haberse resuelto utilizando la ley de los gases ideales, PV =
nRT. En condiciones ideales, 02C o 273°K y 1 atm de presién, la constante de los gases

ideales se evallla como

_ PV (1atm)(22.4m3) _ 8.314 (Pa)(m?)
T  (1moD(273°K) mol°K
El volumen de la mezcla gaseosa, a 298°K, es
3
WrT (1moD) (8. 314 %) (298°K)
V= = =0.0245m3
P 1 atm
Las concentraciones son:
0.21 mol mol 0,

-2 _g57
€02 = 0.0245 m3 m3

_0.79mol _ 32 3molN2
‘“2T0.0245m3 V47 T m3

- mol
C=Zci=8.57+32.3=40.9m—

3
i=1
La densidad total, p, es

_0.0288Kg 1.180 Kg
P=002a5m3 O m3

Y el peso molecular medio de la mezcla es (Welty, 2015, pag. 566)

Kg
1.180 ~4 K
M=£=—mrgl=0.0288—ﬂ
€ 409 mo
m

Velocidades: En un sistema de multicomponentes las diferentes especies por lo general se

mueven a diferentes velocidades; de acuerdo con esto, la evaluacion de la velocidad de la



especies presentes.

La velocidad promedio en masa para una mezcla de multicomponentes se define en
términos de las densidades en masa y de las velocidades de todos los componentes por la
expresion

Yi=1PiVi _ Xi=1Pi

V= = 3.9
i=1Pi p (3-9)

donde v; representa la velocidad absoluta de la especie i en relacion con los ejes de
coordenadas fijas. Esta es la velocidad que debe medirse con un tubo de pitot y es la
velocidad que previamente se encontro en las ecuaciones de transferencia de momento. La
velocidad promedio molar de una mezcla de multicomponentes se define en términos de

las concentraciones molares de todos los componentes como (Welty, 2015, pag. 567)

n n
Q=1 CiV; _ Qi=1 CiVi
= =

V= (3.10)

La velocidad de una especie en particular en relacion con la velocidad promedio en masa o
la velocidad promedio molar se denomina velocidad de difusién. Pueden definirse dos

velocidades de difusion distintas

v; — v = lavelocidad de difusion de la especie i enrelacion con la velocidad promedio en masa
v; — V = lavelocidad de difusion de la especie i enrelacion con la velocidad molar promedio

TABLA 3.2 NOTACION DE VELOCIDADES EN SISTEMAS BINARIOS (Bird, 1992)

3 P4 = velocidad de la especie 4 relativa a coordenadas estacionarias  (A4)
ﬁ vy =V = velocidad de difusion de la especie 4 relativa a p (B)
§ Py - p* = velocidad de difusion de la especie 4 relativa a p* (C)
2 )
2 |v = velocidad media de masa = (1/p)pqv4 + ppop) = w vy + wgvp (D)
E v* = velocidad media molar = (1/eXe vy + cgop) = T 0, + Zpby (E)
Eg b — V' = w0, mp¥)+ 0y(op = oY) (F)




Em
gm

De acuerdo con la ley de Fick, una especie puede tener una velocidad relativa a la velocidad
promedio en masa o0 a la velocidad promedio molar solo si existen gradientes en la
concentracion. (Welty, 2015, pag. 567).

En la tabla 3.2 se hace un resumen de la notacion de las velocidades en sistemas binarios,
y se indican algunas relaciones utiles entre las distintas velocidades.

Es muy importante que el lector comprenda perfectamente el significado de las distintas
clases de velocidades. Con este fin vamos a estudiar un sistema concreto, siguiendo
graficamente su comportamiento. En la figura 3.2 se analiza lo que ocurre cuando un liquido

A se evapora y se difunde hacia a través de un tubo largo que inicialmente esta lleno del
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Figura 3.2 Distribucién de concentracion en un determinado instante en
un sistema de difusion. (Bird, 1992)

vapor B. Al evaporarse A, empuja al vapor A hacia arriba. Sin embargo, no existe una linea
recta de separacién entre los vapores de A y B puros, si ho que el desplazamiento
ascendente del vapor B va a acompafiado de una mezcla mutua de los 2 vapores. por lo

tanto, debido a la difusién, en un punto cualquiera del tubo, A se mueve hacia arriba mas

ARy
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mas lentamente. (Bird, 1992, pags. 16-5)

2.1 DIFERENTES EXPRESIONES DE LA RAPIDEZ DE TRANSFERENCIA DE MASA
PARA SISTEMAS MULTICOMPONENTES Y SU RELACION ENTRE ELLAS

TABLA 2.3 DENSIDADES DE FLUJO DE MASA Y MOLAR EN SISTEMAS BINARIOS (Bird, 1992)

Magnitud Con respecto a Con respecto a Con respecto a
gjes  estacionarios v v

Velocidad de la especie 4
2| (cm seg™!
3 Defmidad gde)ﬂujo de "4 ()| oy o= v (B) vy = o* (C)
w | masa de la esperie 4
[ eomisgh | |M-pta  O)ii=ei=0 (B)|14* - paley = o9 0
£ Densudad de finjo moelar
g de Ia e«,pecieJA Ny=eqoy (G)| Ty = eylvy =) (H)| Jy* = cylog — v%) ()

(g-mol cm™2 seg™!)

| Suma de Is densidades
£ de flyo de masa
i :
E| (2em?seg’) gt np=pv D|ig+ipg=0 (K} 1y - dg*=plo=v) (L)
b .
= |Suma de las densidades +
2| de flujo molares Na Npsc® (M) + Jpmelo* = v (N)| Jy*+ Jpr =0 (0)
2| (g-mol cm~2 seg™ 1)
2 —
€ Densidades de flujo en ny , M,
§| ucon dengymg | 4Ten  Ofammemadnen (@ = s, + 5g5m)
3 _ . R
'E Deumdadcs de flyo en My )
% | funcién de N, v Ng[nu = NaMy (8) | Jy =Ny =y [Ny +2=Ng) | Jy» =Ny = 2,(Ny+ Np) (U)
a 4
£ [Densidades de o en ; (7) o
! fncion de j, ¥V |p =j, 40 (V) "MLA (W) j-"*:ﬂTBj"‘ (X)
3 |Densidades de flujo en
® | funcién de Joxy p* INy=J*¥dcuo*( 1) J.a"‘%*’f (Z)| j*=Jd,*M, (AA)

En la tabla 3.3 se hace un resumen de la notacién de las densidades de flujo en sistemas
binarios, y se indican algunas relaciones entre las distintas densidades de flujo. Es preciso
resaltar que una densidad de flujo de masa no queda completamente definida mientras no
se especifiquen las unidades y el sistema coordenado.

Desde el punto de vista matematico cualquiera de las 6 notaciones anteriores de la densidad
de flujo sirve para tratar todos los problemas de difusion, pero cada una de ellas tiene ciertas
ventajas y de hecho se encuentran todas ellas en la tabla. La densidad de flujo IVL- (y menos
frecuentemente 7;) se utiliza ampliamente en ingenieria, debido a que en los célculos de los

procesos resulta en general conveniente referirse a un sistema coordenado. Las densidades
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de flujo j; yfi* se utilizan habitualmente para medir las velocidades de difusion y resultan

adecuadas para formular las ecuaciones de variacion en sistemas de varios componentes.
Las densidades de flujo J; yfl-* apenas si se utilizan, pero las hemos incluido para dar una

vision completa. En la mayor parte de los casos utilizaremos ﬁi. (Bird, 1992, pags. 16-9)

El flujo de masa o molar de una especie determinada es una cantidad vectorial que
representa la cantidad de esta especie en particular, ya sea en unidades molares o de masa,
gue pasa durante un incremento determinado de tiempo a través de un area normal al vector.
El flujo puede definirse haciendo referencia a coordenadas que se encuentran fijas en el
espacio, a coordenadas que se mueven a la velocidad promedio en masa o a coordenadas
gue se mueven con la velocidad promedio molar.

La relacién basica para la difusion molecular define al flujo molar en relacién con la velocidad

promedio molar, J,. Una relacién empirica para este flujo molar, postulada en primer lugar
por Fick y que con ello con frecuencia se conoce como la primera ley de Fick, define la
difusion del componente A en un sistema isotérmico e isobarico. Para la difusion en la
direccion z Unicamente, la ecuacion de rapidez de Fick es

- dCA
]A,z = _DABE (3-11)

dCA

donde fA,Z es el flujo molar en la direccion z en relacién con la velocidad promedio molar, ”

es el gradiente de concentracion en la direccién z 'y D,z es el factor de proporcionalidad, es
la difusividad en masa o coeficiente de difusividad para el componente A que se difunde a
través del componente B.

Sin embargo, se propuso una relacion de flujo mas general que no se restringe a los sistemas
isotérmicos e isobaricos, la cual es

- dCA
Jaz = _CDABE (3.12)

Puesto que la concentracion total, ¢, bajo condiciones isotérmicas e isobaricas es constante,
la ecuacion (3.11) es una forma especial de la relacion mas general (3.12). una expresion
equivalente para j, ,, el flujo en masa en la direccion z relativo a la velocidad promedio en
masa, es

P~ _op,, W 3.13
Jaz = —PDyp dz (3.13)
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donde % es el gradiente de concentracion en términos de la fraccion en masa. Cuando la

densidad es constante, esta relacion se simplifica a

5 dp,
Jaz = _DABE (3.14)

Para un sistema binario con una velocidad promedio constante en la direccion z, el flujo
molar en la direccion z, en relacion con la velocidad promedio molar, también puede

expresarse como

Jaz =¢a (vA,z - VA,Z) (3.15)
Al igualar expresiones se obtiene
2 - dy,
Jaz = ¢a (vA,z - VA,Z) = —cDyp (E) (3.16)
gue, al reordenar, lleva a
dy, =
CA,ZvA,Z = _CDAB E + CAVA,Z (3 17)
Para este sistema binario, VA,Z puede evaluarse por medio de la ecuacion como
— 1 noew. noep.
VA,Z = <_> (CA,ZvA,z + CB,ZvB,Z) = 21711 L = Zl_l L (3 18)
c i=1Ci c
Al sustituir dicha relacion en la ecuacion anterior
CazVa =—CDAB(%)+(C_A)(CA Vs +CB Vp ) (319)
Z "z dZ c Z Z Z Z
dy,
CA,sz,z = _CDAB E + Ya (CA,sz,z + cB,sz,z) (3 20)

Puesto que las velocidades componentes v, , y vp , son velocidades relativas al eje fijo, las
cantidades c4 ,v,, Y cp ,V5 , SON flujos de los componentes A y B relativos a una coordenada
fija; en consecuencia este nuevo tipo de flujo, relativo a un conjunto de ejes fijos, se
representa como (Welty, 2015, pag. 569)

N)A = CaV s (321)
N)B = CgVp (322)

Al sustituir tales simbolos en la ecuacién, se obtiene una relaciéon para el flujo del
componente A en relacion para el flujo del componente B en relacion al eje z,

N,y, = —cDyp dz + yA(NA,z + NB,Z) (3.23)

Esta relacion puede generalizarse y representarse en forma vectorial como

- d d Ay,
V*yA=(yAi+ ij_I_ }’Ak>

dox ay 0z (3.24)



Sustituyendo la ecuacion anterior en la ecuacion de rapidez queda de la siguiente manera
NA = _CDABVyA+yA(NA+NB) (325)

—cDABVyA: El flujo molar, fA, gue resulta del gradiente de concentracion. Este término se

conoce la contribucion del gradiente de concentracion; (Welty, 2015, pag. 570)

yA( ﬁA,Z + ﬁB,Z) = ¢,V: Flujo molar que se debe al transporte del componente A por el flujo
aparente del fluido. Este término de flujo se denomina la contribucion del movimiento
aparente. (Welty, 2015, pag. 570)

Cualquiera de tales cantidades, o ambas, pueden ser parte importante del flujo molar total,
NZ, siempre que se aplican las ecuaciones para describir la difusion molar, debe considerarse
la naturaleza vectorial de los flujos individuales, ﬁA_Zy ﬁB_Z, en su momento, debe evaluarse
la direccion de las 2 cantidades vectoriales. (Welty, 2015, pag. 570)

Si la especie A se difundiera en una mezcla de multicomponentes, la expresion equivalente

a la ecuacion seria:

n
N)A = —CDABVyA + yAZN:' (326)
i=1

Del calculo vectorial, ocupamos una de las propiedades del producto punto entre dos
vectores diferentes entre el operador nabla (V) y la composicion (y,), en este caso la
composicion (y,) al considerarse un escalar el operador nabla lo que hace es convertir esa
composicién escalar en un campo vectorial.

El operador nabla, que se denota con V, es una criatura extrafia, tiene una doble vida, es un
operador diferencial al mismo tiempo que es un vector. En coordenadas cartesianas sobre

R3 nabla se define por la curiosa expresion siguiente
_ a9, a9 _ 0.
V=(—l+—]+—zk> (3.27)

Las derivadas parciales “vacias” son las componentes de un vector que esperan campos
escalares y vectoriales sobre las cuales actuar. Nabla opera, es decir, transforma, sobre
campos por medio de la “multiplicacién” de vectores interpretados utilizando diferenciacion

parcial

d a d
}’A_l_ }’A+ }’A>

v ka ()(aA+a“+ak) (
* = = * | — —_— —_— =
Ya @=a xl 6y] dx Jdy 0z
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- ) d ) _
N,= —cDAB(a}:li+ a};’ Ya >+yAZNl (3.27)
i=1

donde D,j es el coeficiente de difusion de A en la mezcla.
El flujo de masa, 71,, relativo al sistema de coordenadas espaciales fijo, se define en términos

de la densidad de masa y de la fraccion en masa para un sistema binario por medio de:

v (aw“ g4 Wa;, OWa E) 3.28
* = .
Wa=\ox " T oy ! T oz (3.28)
ﬁA = _pDABVWA + WA(_ﬁA + ﬁ)B) (3 29)
donde
My = Pavy (3.30)
y
Tig = ppvg (3.31)
Para una sola coordenada fija
dw,
a=—PDsp—— dz +w, (71, + 1) (3.32)
Bajo condiciones isotérmicas e isobaricas, esta relacion se simplifica a
'_iiA = _DABVPA + WA(ﬁA + _ﬁB) (3 33)
y
- dpa
ny = _DAB dz + WA(nA + nB) (3 34’)
Como se hizo notar antes, el flujo es una resultante de las 2 cantidades vectoriales:
—pD ,5VwW, (3.35)

El flujo de masa, fA, gue resulta de un gradiente de concentracion, la contribucién del
gradiente de concentracién.

wy (1, + 1ip) (3.34)
El flujo de masa que resulta a medida que el componente A es transportado en el flujo

aparente del fluido, la contribucion del movimiento aparente. (Welty, 2015, pag. 571)

ARy
%L )
Ny

g(ﬂ %



EJEMPLO 2 (Bird, 1992, pags. 16-9)

a) ¢Como estan relacionadas J; y N; en un sistema de n componentes?

b) Demostrar que la suma de las densidades de flujo fl es cero

Solucién a) Combinando las definiciones de v* yfl-* se llegaa

n

N C;
Ji=W;—v) =cv; - (?)Z Cjv;

j=1
Teniendo en cuenta las definiciones de J; y x; se obtiene

n
Ji =Ni_xiZNi

j=1
Esto indica que la densidad de flujo de difusién fl es sencillamente la diferencia entre la
densidad de flujo molar IVl- y la velocidad de transporte (flujo global) de la especie i debido a
la densidad de flujo molar local de la mezcla. La ecuacion 3.8 puede interpretarse de una
forma similar.
Solucién b)
n

Ji=0
=1

4

Lo que demuestra que la suma de las densidades de flujo molares de difusion relativas a la

velocidad media molar en cualquier mezcla es cero. Por consiguiente, en una mezcla binaria

las densidades de flujo de difusién fj, yi*B son iguales y en sentido contrario:

- -

Ja=-Jp
PROBLEMAS

3.1 (Welty, 2015, pag. 596) Se va a embarcar gas natural licuado, de la peninsula de Kenai
en Alaska hasta un punto en Newport, Oregén, utilizando un transportador maritimo. La
composicién molar del gas natural comercial es
Metano CH, 93.5mol%
Etano C;Hg 4.6 mol%
Propano C;Hg 1.2 mol%
Dioxido de Carbono CO, 0.7 mol%
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Determinar

a) Fraccion en peso del metano

b) Peso molecular promedio de la mezcla de gas natural

c) Densidad de la mezcla de gases cuando se calienta a 207°K y 1.4x10° Pa

d) La presién parcial del metano cuando la presion total del sistema es 1.4x10° Pa

e) La fraccion en masa del dioxido de carbono en partes por millén

3.2 (Welty, 2015, pag. 597) En un recipiente de 1500 pie® se encuentra aire a 250°F y
1.5 atm de presién. Determinar las siguientes propiedades de la mezcla de gas seco.

a) Fraccion mol del oxigeno

b) Fraccion en volumen del oxigeno

c) Peso de la mezcla

d) Densidad en masa del nitrdgeno

e) Densidad en masa del oxigeno

f) Densidad en masa de la mezcla

g) Densidad molar de la mezcla

h) Peso molecular promedio de la mezcla

i) Presion parcial de oxigeno

3.3 (Welty, 2015, pag. 597) A partir de la ecuacion de la ley de Fick para la difusién de A a
través de una mezcla binaria Ay B

Ny=—cDypVy,+ya(Ny+ Np)
deducir las siguientes relaciones, especificando las deducciones que se hagan durante la

deduccion:

a) Tig=—DapVps+ wa(iiy + Tip)

b) jA = _DABVCA

C) Ja=—pDapVw,
3.4 (Welty, 2015, pag. 597) A partir de la ecuacion de Fick para la difusion de A a través de
una mezcla binaria gaseosa de Ay B, probar que

a) ﬁA + ﬁB =cV

b) 7, +7ip = pV

C) jatjp=0



de presion y se satura con vapor de agua. Determinar las siguientes propiedades de la

mezcla de gases:
a) Fraccion mol del oxigeno
b) Peso de la mezcla de gases
c) Densidad en masa del nitrégeno
d) Densidad en masa de la mezcla
e) Densidad molar de la mezcla
f) Peso molecular promedio de la mezcla

g) Presion parcial del oxigeno

3.6 (Welty, 2015, pag. 598) Para una mezcla binaria de Ay B que utiliza solo las definiciones

de las concentraciones, velocidades vy flujos, demostrar que

wa
a) X4 WAA:_AW_B
My Mp
b) dxy =—""2—
Mams(ei)
M gMpgdwy

c) dw, = (xaM y+xpMp)?
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CAPITULO 4
ECUACION DE CONTINUIDAD Y SUS DIFERENTES EXPRESIONES EN UNIDADES
MASICAS Y MOLARES.

INTRODUCCION

En el presente capitulo se describira la transferencia de masa en estado estacionario desde
un punto de vista diferencial. Para esto, deben establecerse la ecuacion diferencial y las
condiciones de frontera que describen la situacion fisica. Durante el estudio, se utilizaran
dos tipos de presentacion: 1) definir el volumen de control para una situacion especifica que
generara la ecuacién diferencial que lo gobierna y 2) utilizar las ecuaciones diferenciales
generales para la transferencia de masa, se eliminaran los términos que no tienen
importancia y, al hacerlo, se obtendra la ecuacion diferencial que lo gobierna. Aplicando
ambos procedimientos, estudiante se familiarizara con los diversos términos de la ecuacion
diferencial general de transferencia de masa.

Si se considera la ecuacion diferencial de transferencia de masa

aCA
at
Se reconoceran 3 términos que pueden intervenir en la transferencia de masa: R,: la rapidez

V+N,+ R,=0 (4.1)
de la produccién quimica de la especia A dentro de Ifia fase a través de la cual se transfiere
la masa; %“, la acumulacién de A dentro de la fase y V IVA, la rapidez neta de emision de

masa de la especie A. Estos términos pueden o no intervenir en un proceso de transferencia

de masa en particular; por ejemplo, la transferencia de masa en estado estacionario, la
. . . , ]
concentracion en un punto determinado no varia con el tempo de manera que % es cero.

Para adquirir practica al tratar los procesos de transferencia de masa, se considerara
inicialmente el caso mas simple, la difusién en estado estacionario libre de produccién
guimica. (Welty, 2015, pag. 620)

LA ECUACION DIFERENCIAL PARA LA TRANSFERENCIA DE MASA
Considere el volumen de control, AxAyAz, a través de la cual fluye una mezcla que incluye
el componente A como lo muestra la figura 3.1. La expresion para el volumen de control para

la conservacion de la masa es

'Up(w_i*ﬁ)dA+J_UpdV=0 (4.2)
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Figura 4.1 Volumen de Control Diferencial
(Welty, 2015)

BALANCE DE MATERIA

Que en palabras puede expresarse como

Rapiedez neta de acumulacion
} +ide masa dentro del volumen de; =0
control

Si se considera la conservacion de una especie determinada A, esta relacion también

{Rapidez neta de emision de masa
del volumen de control

incluiria un término que toma en cuenta la produccién o desaparicion de A por reaccion
guimica dentro del volumen de control. La relacion general para un balance de masa de la

especie A para el volumen de control puede expresarse como

Rapiedez neta de acumulacion
} +4§ de Adentrodel volumende

{Rapidez neta de emision de masa de A
control

del volumen de control

_ {Rapidez de produccion quimca de A} _
dentro del volumen de control

A continuacion, se evaluaran los términos individuales para el constituyente A y se dara una
explicacion de su significado. (Welty, 2015, pags. 602-603)
La rapidez neta de emision de masa del volumen de control puede evaluarse si se considera
la masa que se transfiere a través de las superficies de control. Por ejemplo, la masa de A
gue se transfiere a través del area AyAz en x sera (pAvA,xAyAZ)xO en términos del vector de
flujo My = p4vy, Seria (ﬁA,xAyAz)x. La rapidez neta de emisién de masa del constituyente A
sera:

direccion x: (i, ,AyAz)  — (1i4,AyAz) = {(TiA,x)H e~ (ﬁA,x)x} AyAz (4.3)

direccion y: (ﬁA_yAxAz)y+Ay - (ﬁAryAxAz)y = {(HA'y)y+Ay - (ﬁA,y)y} AxAz (4.4)



direccion z: (ﬁA,zAxAy)z+ Ay~ (ﬁA_zAxAy)z = {(ﬁA,z)er T (ﬁA,z)Z} AxAy
La rapidez de acumulacién de A en el volumen de control es:

dp4
(W) AxAyAz (4.6)

Si dentro del volumen de control se produce A, con una rapidez r, por alguna reaccion

masa de A producida

quimica, donde r, tiene las unidades la rapidez de produccién de A es:

(volumen)(tiempo) ’
r AxAyAz = r, AV (4.7)
Este término de produccién es analogo al término de generaciéon de energia que aparece en
la ecuacion diferencial de transferencia de energia. (Welty, 2015, pag. 604)

Del calculo diferencial tenemos la definicién de derivada por el método de los 4 pasos

y+ Ay = f(x + Ax) (4.8)
Por definicién algebraica
y=f) (4.9)
Sustituyendo la ecuacion (3.9) en la ecuacion (3.8)
f(x)+Ay = f(x + Ax) (4.10)
Despejando f(x) de la ecuacion (3.10)
Ay = f(x + Ax) — f(x) (4.11)

Dividiendo entre Ax

Ay . f(x+Ax)— f(x)
— = lim
Ax Ax-0 Ax

(4.12)

Aplicando las definiciones anteriores, podemos representar las derivadas del flux dentro de
la ecuacion de continuidad en un sistema de coordenadas rectangular, quedando de la

siguiente manera

{ fax) . — (ﬁA,x)x} AyAz + {(ﬁ’A,y) - (ﬁ’A,y)y} AxAz + {(TiA,Z)H L (ﬁA,z)z} AxAy

y+Ay

)
+ (%) AxAyAz — r,AxAyAz = 0 (4.13)

Si se divide entre el volumen AxAyAz y se cancelan los términos, se tiene

= - — — — - dpy
{ nA'x)x+Ax - (nA'x)x} + { nA'y)y+Ay B (nA'y)y} + { nA'Z)z+Az - (nA'Z)z} + (W) —Ta
=0 (4.13)
Al evaluar en el limite a medida que Ax Ay y Az se aproximan a cero, se llega a

(O = G} AG) 0y = G} (), = (ad) ) (%

lim + lim
at

— =0 (4.14
Ax—0 Ax Ay—0 Ay Az—0 Az ) Ta ( )

Quedando de la siguiente manera



(ag;"‘ + ag;‘y + ag;"z + a(,i" - rA) =0 (3.15)

La ecuacion (4.15) es la ecuacion de continuidad para el componente A. Puesto que 7,
74y, Ma, SON los componentes rectangulares del vector de flujo de masa, 7,, la ecuacion
(3.15) puede escribirse como

94
Jat

En la misma forma puede desarrollarse una ecuacion similar de continuidad para el segundo

Vilg+———1,=0 (4.16)

componente B. Las ecuaciones diferenciales son

oy, +aﬁA,y on,, Odpg

—rp = 4.17
ox "oy "oz Tar 20 (4.17)
y
. )

donde —ry es la rapidez con que se producira la especie A dentro del volumen de control

diferencial por medio de una reaccion quimica. Si se suman las ecuaciones (4.16) y (4.18)

- a(ps+
V*(ﬁA-I_ﬁB)-l_w_(rA-l_rB):O (419)
Para una mezcla binaria de A y B, se tiene
ny +Tig = pavy + ppvp = pV (4.20)
PatpPs=p

Yq=-—7Tp
Por la ley de la conservacion de la masa. Si se sustituyen estas relaciones en la ecuacion
(4.8), se obtiene

v +6p 0 4.21
* — .
PV + o ( )

Esta es la ecuacion de continuidad para la mezcla.

ECUACION DE CONTINUIDAD PARA LA ESPECIE A EN UNIDADES MOLARES
Podria seguirse el mismo desarrollo en términos de unidades molares. Si R, representa la
rapidez de produccion molar de A por unidad de volumen y Ry representa la rapidez de

produccion molar de B por unidad de volumen, las ecuaciones equivalentes molares son:
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ara el componente 4,

- — dc
ViN,+—2—R,=0 (4.22)
at
Para el componente B,
- dc
ViNg+———Rp=0 (4.23)
at
Y para la mezcla
- s - d(cy+c
V*(NA+NB)+%—(RA+RB)=O (4.24)

Para la mezcla binaria de Ay B, se tiene

_ﬁA + _ﬁB = C4Vy + CpV¥p = clV

cqgtcg=c
Sin embargo, solo cuando la estequiometria de la reaccién corresponde a
A< B
que estipula que se produce una molécula de B por cada molécula de A que desaparece,
puede especificarse que R, = —Rp. En general, la ecuacion de continuidad para la mezcla
en unidades molares es

dc

VxcV
* C +6t

—(R4+Rp) =0 (4.25)
ECUACION DE CONTINUIDAD PARA DIFERENTES GEOMETRIAS (Welty, 2015, pag.
610)
Coordenadas Rectangulares a Cilindricas
<. aﬁA,x aﬁA,y aﬁA,z dcy
VeNa=1%x Yoy "oz (Toe

—R,=0 (4.26)

Para transformar a coordenadas cilindricas seguiremos los siguientes pasos:

Z

. ! y
Figura 4.2 Comparacién entre coordenadas
rectangulares a coordenadas cilindricas
(Welty 2015)
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e En primer lugar, plantearemos los siguientes cambios de variables

y = senf
(4.27)

[x = rcos0

tanBzX r=
X

Nrcr

e y posteriormente planteamos la matriz de derivadas utilizando la regla de la cadena

ax

ON,, or (aﬁ,,,)

~9x\ or

+ae dN 4o
dx\ 006

dN,, or (9N a0 (N
2 = — (2L )+ — (=22 (4.28)
ady dy\ or dy\ a6
(aﬁA,Z> _ <aﬁA,z)
L 0z Rectangular 0z Cilindrico
e Comenzaremos con la resolucion de la primera derivada de la matriz
or (0N,,\ 8 — ) aNA,,
ax< 3 >_6x x +y (x +y°) ar (4.29)
dr (ON X ON
— (=2 = Ar (4.30)
ax ar [xz + yz ar

e Sustituyendo variables algebraicas a trigonométricas obtenemos el resultado de la

primera derivada con respecto de x

ar 0ﬁA,r B X aﬁ,,, _rcos6 OﬁA,r _ o 6ﬁA,T
ax\ ar ) [Zyy2\ or ) T ar )~ %" Tor

En la siguiente derivada tenemos que despejar 6 de la ecuacion tanf = % guedando de la

(4.31)

siguiente manera 6 = arctan( ) y procedemos a resolver

2 (28] - o ) 252} ()

e Posteriormente, mediante el uso de identidades trigonométricas, en especifico la

(4.32)

identidad sec?x — tan®x = 1 la cual despejamos para quedar de la siguiente forma

sec?x = 1 + tan?x.
e Posteriormente derivaremos la funcion 6 = arctan( ) la cual quedaria de la siguiente

manera

9 {arctan (%)} (arcsec2 y) 0 (X) == % (arcs ec’ %) (4.33)

ax dax
e Por identidad
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sec?. 1+ tan? 1+(¥)

e Sustituyendo

80 (0N ,4\ 1 ¥1(0Ne
6x< a0 >_ y { x2}< a0 (4-35)

e Reacomodando la ecuacién

90 (aN,o\ | 1 Y1 (Nap
6x< a0 > ) x2+y? { x2}< a0 (4.36)
x2
a0 aﬁA,g x2 y ON)A,G y ONAIG
£< a6 ) N {xz +y2}{_ ?} 6 ) _{xz + yz} a6 (4-37)
e Cambiando a variables trigonométricas
N rsen@) (ON sen@) (ON
_{ y } A8 :_{ } AB :_{ } A8 (4.38)
x2+y2)\ 06 r? a0 r a0

e Teniendo asi la primera parte de la matriz de derivadas con respecto a x

(ON ., N, sen®) (N 4,\]
ax =C°se< 6r’>_{ r }< ae')
dN,, or <aN’A,> a0 <0N’A,e>

ay dy\ or dy\ 06
<aN’A,Z _ (aN’A,Z

(4.39)

0z d0z

>Rectangular >Cilindrico i

Procederemos a obtener la segunda parte de la matriz de derivadas con respecto a y

e Comenzando con la primera derivada

ar (dN,,\ @ — {a ) 2} ON 4,
6y< = >_6y( x +y) 3y O+ 7 s (4.40)

e Resolviendo las derivadas obtenemos

ar (AN oN oN
I(Zar) (2 Ar) _ seng [ AT (4.41)
dy\ Oor [x2 + y2 or or

e Posteriormente resolveremos la siguiente derivacion

a0 (dN d P oN
@( a;’e) - @{ar‘:ta“ (%)} {@ (%)}( a;ﬂ) (4.42)

e Posteriormente
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z—z (61(;1;,(,) = arcsec (y) {(1) aay ()’)} <01(;’2,0> (4.43)

e Posteriormente
36 (N 44 1 Y\ (0N 40
@< 30 ) (x)arcsec ( )( 30 (4.44)

e Posteriormente se realiza el cambio de variables algebraicas a trigopnométricas

30 (AN, 1 1\ (0N x ON,o\ cosO (dN,,
@( 36 ): 1+(X)2 (E)( 30 ): <x2+y2)< 36 >= r < 30 ) (4-45)
x
e Completando ahora la segunda parte de la matriz de derivadas
[ON ., N, sen®) (N 4,\]
ax =C°se< 6r’>_{ r }< aé)

aN’A,y 6ﬁA, cos0 aﬁA_,,
3y —senB( o + - 30 (4.46)

<0N A,Z> (aN A,Z>
L 0z Rectangular 0z Cilindrico

Igualando la ecuacion de continuidad en coordenadas rectangulares con la ecuacion en

coordenadas cilindricas, obteniendo lo que se conoce gradiente en coordenadas cilindricas

_ — (0N, 0N, 0N, aN,, (1) N,o\ ON,,
N 194 : z| LA : : 4.47
V*A{6x+6y+az ar )T \#)\ T80 )" oz (4-47)

Para obtener la divergencia comenzaremos por utilizar el producto punto de dos vectores

distintos como se muestra a continuacion, comenzando por mostrar nuevamente la matriz

de la derivada

(3 = seno (51) ol (4.49)

B = g
[ \0z Rectangular 0z Cilindrico

Ya hemos introducido el gradiente por medio de formulas de coordenadas rectangulares a

coordenadas cilindricas, y ahora introduciremos la divergencia en coordenadas cilindricas
por medio de la siguiente formula
F.e,.+ Fgeqy + F,e,

Realizando un producto punto como se muestra a continuacion



\N\mwn VACIOWAL AUTOUOANA 7 msm

ZARAGOZA

6(6) sene(a) F.cos — F 0 9(6) cosG(O)A
[cos ar = ae]l*( cos oSend)i + [sen a+ = %]]

* (F,.senB + Fgcos0)j

d\ -
+ (£> k (4.49)
Resolviendo
] senf /0
cosO ( ) (F,cos0 — FgsenB) — (%) (F,cos0 — Fysen®)
d cos@ [ 0
+ senf (0 ) (F,.sen@ + Fycos0) + (%> (F,.sen@ + Fycos0)

+ (%) (4.50)

Posteriormente

Ze(apr)_ 0( )(F e)_sene(i>(F 0)+sen0(i)(F 9)
cos ar cos pSen +COS ——gg) (Fosen
cos@ /0
+ sen@ ( 3 ) (F,sen®) + sen@ ( 3 ) (Fgcos@) + = <%> (F,sen0)
cos6

( )(Fgcose)+(aa) (4.51)

En esta parte de la resolucién de las derivadas para la obtencion de la divergencia
encontraremos algunas derivadas que automaticamente su valor es cero debido

precisamente a una regla de derivacion en la cual la derivada de una constante vale cero

., d .
como lo muestra la ecuacion —(c) = 0, las derivadas que concuerdan con la regla de

derivacion son cosB( ) (FgsenO) =0y senB( ) (FgsenB) =0

y posteriormente sustituiremos

cos?0 (aa?) - se;w (%) (F,cos0) + send <%> (Fgsen@) + sen@ ( 0 ) (F,sen@)
cosB( 0 ) 059 (i) (Fgcos0) + ( 9 ) (4.52)

Resolviendo mediante reglas de derivacion

cos?0 (aFT> _Fysenf (i) send (F 0€0s0 + senf %> + sen?@ (aFr)
dar r a0 ar
F,.cos0 /0 cos0 dFy d
= (60) (senfB) + ( Fgsen® + cos@ 30 ) (E) (4.53)

Posteriormente



ZARAGOZA

aFr) N F,.sen?0 N FosenBcosO sen?0 (0F9)

2
cos"0 ( oar r r + r a0
, . (0F;\ F.cos*@ FqcosOsenf cos®0 (0F, oF,
+ sen 0( )+ - + ( ) ( ) (4.54)
or r r r a0 dz

Eliminado términos similares y aplicando identidades trigopnométricas como sen?8 + cos?6 =

1 obtenemos la siguiente ecuacion

JdF JoF,
) + —(senZB + c0s%0) + — (senZB + c0s%0) ( 090> + ( ) (4.55)

(6Fr> N F, N 1 (OFB) N ((’)FZ) 456
or r r\ade 0z (4.56)

Posteriormente lo que realizaremos es factorizar el termino ( ) y sustituir la siguiente regla

JF,
2 2
(sen“0 + cos“0) ( 3

Posteriormente

de derivacion 5 (r®E) =r? aFr + E, ( ) r? aFr + rE,. obteniendo
o ) 2
) e T a0 ) " \az (4-57)
dF, dF
—\— (r2F z
o +1(5)+ (3) (459
Obteniendo asi la divergencia de las coordenadas cilindricas
S . % 6NA9 GNA_Z aCA _
V*NA—{<—>—(1" ) (60>+< Ep >}+at—RA—O (4.59)

Ahora bien, ya que contamos con un procedimiento completo con el cual logramos obtener
el gradiente y la divergencia de coordenadas cilindricas, procederemos a obtener las mismas
transformaciones de gradiente y divergencia, pero ahora de coordenadas esféricas de

manera simplificada que en el procedimiento anterior para coordenadas cilindricas.
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Figura 4.3 comparacién entre coordenadas
rectangulares frente a las coordenadas
esféricas (Welty 2015).

De la misma manera que el caso de las coordenadas cilindricas, comenzaremos por

establecer los cambios de variable de variables algebraicas a variables trigonométricas

[x = rcosOsing r=+x%+y2+22
JxZ +y? [x2 + y2
y =rsinfsin g tan0=<—y> —>0=arctan<x—+y)

~ - (4.60)

z z
Z=TCcos¢ COs@Q =— — @ = arccos (—)
r r

Posteriormente procederemos a formar la matriz de las derivadas
((dN,,\ Or (0N, +ae ON 40 +6(p N4, \]
ax | adx\ or ax\ 26 ax\ de

N ar (dN,,\ 06 (dN dg (0N
Ay) T (Tar) 272040 | OO (T Ae (4.61)
ay dy\ or dy\ a6 dy\ Od¢

dN,,\ Or (9N, L N4 L dN,,
\ 9z ) az\ or az\ a0 az\ d¢ /|

Posteriormente realizaremos las derivadas y las sustituiremos en la matriz de la ecuacion
(3.61)

Comenzaremos con las derivadas con respecto de r como se muestran a continuacion




—

01 (N,,\ osi N, \]
ax\ ar ) OSUSMe{ 5,

—>

ar (dN,,\ . o< ON 4,
ay ar = Ssinosing

or (dN,,\ _ aNA,r
az\ ar |\ 7or

Posteriormente continuaremos con las derivadas con respecto de 6 y en el que ocuparemos

de manera basica identidades trigonometricas inversas, como se muestra a continuacion

)

0= arctan(
z

e Derivando con respecto a x y ocupando para esto la regla de la cadena

] Jx2+yr\| @ [/x% +y*\ (ON JaE+y2\ 1y @ oN
a{arctan<u>}a< Ty >( A‘0>=arcsec2 (H) (;)— x% +y? (Wf'e) (4.62)

z z a0 z ax

e Posteriormente

1 JEZ+y%\ @ aN
(;) arcsec? (u) 3V x2 + y? (ﬁ)

z
= (1) arcsec? |~ Xy al W (4.63)
VA Z [xz + yz 09 .

Habiendo llegado hasta este punto comenzaremos a ocupar identidades trigonométricas de
funciones inversas, también conocidas como funciones de arco las cuales se muestra a
continuacion

_ 1 1
arcsenx = arccotx =
1-x xZ—1

= ! (4,64)

arccosx = ——— Qarcsecx = —— ,
V1 — x? x2 -1

1 1
arctanx = —— arccscx = ——
: Vi+2 Vit

y posteriormente sus correspondientes derivaciones



i -1 1
dx (arcsenx) = ﬁ dx (arccotx) = — 1T 22
2 (arccosr) = —— L (arcsecr) = —— 4.65
Ix arccosx) = = dx arcsecx) = 1 (4.65)
d 1
rr (arctanx) = 152 dx (arccscx) = — ﬁ

Aqui en este caso la que ocuparemos es la derivada del arctanx la cual da como resultado

dx

(E)’ COmo se muestra a continuacion

d
= (arctanx) =

r ) .
G- ( C) () (%e2) = Ol () (B30 o0

1+x2

z

Eliminando y reacomodando términos, queda de la siguiente manera

{ z } X aﬁ,w _ (i) X aﬁA'g (4.67)
x2+y?+ 22\ [z 1 yz)\ 80 ) P\ [xz142)\ 06 '

Aqui lo que haremos posteriormente es realizar los correspondientes cambios de variable
de funciones algebraicas a funciones trigopnométricas

(cos (p) < 1 cos 0 sin @ > <6NA,9)
r J1r%cos%0sin?g + r2:sen?0sinZ¢p a6

~ (cos ) < cos 0 sin ¢ > (aﬁA,,,> _cos¢ (cos 0 sin (p) (()N)A,g) (4.68)
Jr%cos20sin?¢p + r2sen?@sin¢p/ \ 90 r sing a6 '
Obteniendo asi el resultado de la primera derivada con respecto de x,
a0 6ﬁAg cos O cos @ aN’Ag
— — | = : 4.69
6x< a0 ) T a0 ( )

Posteriormente seguiremos con la derivada con respecto de y

00 (0N 1 Va2 +y? aN
(=48 = (—) arcsec? Y2 4 49 (4.70)
ady\ 90 z z [x2 + y2 a0

Realizando las siguientes conversiones de variables algebraicas a variables trigonométricas,
obtenemos lo siguiente




z

Cli ( C) (22=)(50) - O} () () wm

Posteriormente seguiremos realizando los cambios de variable

{ z }( y ) ONgp)\ cosgo{ rsin @ sin ¢ } aﬁA,g 4.72)
x2+y2+22)\ [ 1 y2 a0 r  /r2cos?0sin?¢ + r2sen?@sin’p) \ 99 .

Obteniendo asi el resultado de la derivada con respecto de y

a0 aNAg (COS(p) (sinBsin<p) aﬁfw _(cosq)sinB) aN’M, 473
ay\ ae r sin @ 0 ) r a0 (4.73)

26 (aN
y posteriormente continuaremos con la derivada respecto de z, —( A"’)

dz \ 0960

% {“r“‘"‘ (@)}% (W> (aN’Aﬂ) — arcsec? (W ) (V¥ +77) = 9 (1) (6? 6

z 20 z 0z 0 > (4.74)

Transformando términos algebraicos a trigonométricos
I( )

! | 1\ /0N, 1 .
() (=) (-3 (%5 = (2 fmoeem

2

}(W) <a§0 )(4 75)

z

Obtenemos el resultado de la tercera derivada con respecto de z
a0 <6ﬁA,9> B (\/rz cos?0sin?¢ + rzsenzesinz(p) <6N)A,9> _ sing <6N)A,9)

dz\ a0 r2 20 r 00 (4.76)

a0 aﬁ,w _ sing aﬁ,w
az\ a0 |  r a0

. de (N L . .,
Posteriormente resolveremos la a—‘:( a(’;’"’), con la cual finalizaremos la realizacién de las

correspondientes derivaciones para la formacién de la matriz de las derivadas de la ecuacién

(3.61)
dp (N d N 1 1 N
a‘p( a;)(p) 3z arccos (; )}( a«?) —(;> Z)Z ( a$¢) (4.77)

1-(3
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CAPITULO 5

DIFERENTES EXPRESIONES DE LA “ECUACION GENERAL DE TRANSFERENCIA DE
MASA POR DIFUSION “Y CASOS PARTICULARES

5.1 CONTRADIFUSION EQUIMOLAR

5.2 CONTRADIFUSION NO EQUIMOLAR

5.3 DIFUSION A TRAVES DE UN GAS ESTANCADO

INTRODUCCION

En el presente capitulo se describira la transferencia de masa en estado estacionario desde
un punto de vista diferencial. Para esto, deben establecerse la ecuacion diferencial y las
condiciones de frontera que describen la situacion fisica. Durante el estudio, se utilizaran
dos tipos de presentacién: 1) definir el volumen de control para una situacion especifica que
generara la ecuacion diferencial que lo gobierna y 2) utilizar las ecuaciones diferenciales
generales para la transferencia de masa, se eliminaran los términos que no tienen
importancia y, al hacerlo, se obtendra la ecuacion diferencial que lo gobierna. Aplicando
ambos procedimientos, estudiante se familiarizara con los diversos términos de la ecuacion
diferencial general de transferencia de masa.

Si se considera la ecuacion diferencial de transferencia de masa

VN, +24 _p.—0
* —_— =
A at A
Se reconoceran 3 términos que pueden intervenir en la transferencia de masa: R,: la rapidez

de la produccion quimica de la especia A dentro de Ifia fase a través de la cual se transfiere
2 ., = = . ..,
la masa; %, la acumulacion de A dentro de la fase y V x Ny, la rapidez neta de emision de

masa de la especie A. Estos términos pueden o no intervenir en un proceso de transferencia
de masa en particular; por ejemplo, la transferencia de masa en estado estacionario, la
concentracion en un punto determinado no varia con el tiempo de manera que %“ es cero.
Para adquirir practica al tratar los procesos de transferencia de masa, se considerara

inicialmente el caso mas simple, la difusidn en estado estacionario libre de produccion
quimica. (Welty, 2015, pag. 620)



Corriente gaseose de A y B
——

z=zg

DIFUSION A TRAVES DE
UNA PELICULA DE GAS
ESTANCADA
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gas puede medirse en forma
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experimental en una celda de

difusiéon Arnold. Esta celda se

muestra de manera
Figura 5.1 Celda de Difusion de Arnold (Welty, — esquemética en la ilustracion (5.1). En el
201 tubo angosto, que se encuentra lleno
parcialmente con el liquido puro 4, se mantiene a una temperatura y presion constantes. El
gas B, que fluye a través del extremo abierto del tubo, tiene una solubilidad despreciable en
el, liquido A y también es quimicamente inerte respecto de A. El componente A se vaporiza
y se difunde en la fase gaseosa; la rapidez de vaporizacién puede medirse en forma fisica 'y
también expresarse en forma matematica en términos de flujo de masa molar.
(Welty, 2015, péag. 621)
Considérese el volumen de control SAz, donde S es el area del tubo de seccion transversal
uniforme. Un balance masa en este volumen de control para una operacidon en estado

estacionario da como resultado. (Welty, 2015, pag. 621)
(SNuz),,,, — (SN4z), =0 (5.1)
Al dividir entre el volumen, SAz y evaluarlo en el limite cuando Az se aproxima a cero, se
obtiene la ecuacion diferencial
dN,,
dz
Esta relacion estipula un flujo molar constante de A a través de la fase gaseosa desde z;

=0 (5.2)

hasta z,.
La ecuacion (5.2) podria haberse obtenido a través de la ecuacion diferencial general para

la transferencia de masa,

dc



ONA,x n aNA,y n ONA,Z n OCA

ox " Tay "oz (tar Ra=0 (5.4)

. . ad ., .
Para un proceso en estado estacionario, % = 0 y cuando no hay produccién quimica de 4,

se tiene R, = 0. Para la difusidon en la direccion z Unicamente, se requiere tratar con el

componente z del vector de flujo en masa, N,. Asi para la situacion fisica que se presenta,

: . dN
la ecuacion (4.1) se reduce a la ecuacion ﬁ =0
También podria haberse generado una ecuacion diferencial similar para el componente B,

dNg,
dz
Y, de acuerdo con ello, el flujo molar de B también es constante en toda la trayectoria de

=0 (5.5)

difusion desde z; hasta z,. Si se considera solo el plano en z; y la restriccion de que el gas
B es insoluble en el liquido A, es posible darse cuenta de que IVB,Z en el plano z; es ceroy
concluir que IVB,Z, el flujo neto de B, es cero a través de la trayectoria de difusion; de acuerdo
con esto, el componente B es un gas estancado. (Welty, 2015, pag. 622)

El flujo molar constante de A se escribio en el capitulo 2 por medio de la ecuacion

dys
dz

Cuando Ny, = 0, esta ecuacion se reduce a

ﬁA,z = —CDyp + yA(_ﬁA,z + NB,Z) 3.23)

Ny, = —cDyp dz +Ya(Naz)
y despejando obtenemos

— dyA
Nao,(1—y,) = —cDyp——
az(L—Y4) CDpp dz
— _ _CDAdeA
Noz=7—"-72
(1-ysdz
Dicha ecuacion puede integrarse entre las dos condiciones de frontera

[Z =27 Ya = }’Al]
Z=12 Ya=Ya,

Si se supone que el coeficiente de difusion es independiente de la concentracion vy, al

(5.6)

estudiar la ecuacion (5.2), se advierte que IVA,Z es constante a lo largo de la trayectoria de

difusién, al integrar se obtiene, (Welty, 2015, pag. 623)

N fzdz=—cD fyh£ (5.7)
o 0 AP Yaq (1-ya) .



Resolviendo para N, ,, Se obtiene

ﬁA,z(ZZ —2zy) = _CDAB{ln(l - )’Az) - ln(l - }’Al)}

Aplicando la regla del logaritmo de un cociente

b* M
N
pey =M

N

M
xX—y= logbﬁ = log, M — log, N
Obtenemos la ecuacion que describe el fenémeno de difusion a través de una pelicula de
gas estancada

cDyp ’ (1- }’AZ)
n
(z2 — z1) (1_}’,41)

De igual manera podemos tener una ecuacion en términos de la concentracion logaritmica

No,= — (5.8)

media yp ;,, de la cual obtendremos su desarrollo
= cDag(Ya, — ¥Ya,)
Az —
(22 — 21)YBim

Comenzaremos con el desarrollo para la obtencion de la ecuacion del flux molar con la

(5.9)

ecuacion de transferencia de masa en coordenadas rectangulares

aNA‘x + aNA‘y N aNA'Z n aCA
dx ay 0z at

—R,=0 (4.1)

Eliminando los términos sin importancia obtendremos la ecuacion para la obtencion del flux
molar de una pelicula estancada en términos de la concentracion logaritmica media
dN,,
dz
Posteriormente definiremos el flux molar para una pelicula de gas estancado como se realizé

=0 (5.10)

en la ecuacion (3.23)
N,y, =—cDyp dz + yA(NA,z + NB,Z) (3.23)

Para un gas estancado el termino IVB,Z =0

— dyA —
Ny, =—cDyp dz +¥a(Na2) (5.11)
Despejando la ecuacion el termino y, (IVA,Z) al otro lado de la igualdad tenemos

dy,

- (5.12)

ﬁA,z(l —Ya) = —cDyp



N = —cD pdy,
427 (1-yydz

y posteriormente derivamos la ecuacion con respecto de z, asi de esta manera es como
obtenemos la ecuacion con la que obtendremos la ecuacion del logaritmo medio de la

concentracion de B

—

dN,, Ya  d%y,
Voim = g, = Das fy A-ypaz (5.13)
CDAB =1.0

Posteriormente procederemos a integrar la ecuacion diferencial la cual sera una ecuacion
. . d?
diferencial de segundo orden de la forma d—xf =0

dN d?
Az _ L (5.14)
dz (1-y,dz?

Separando términos, la primera parte de la solucion de la ecuacion diferencial de segundo

orden es precisamente disminuir su orden lo cual hacemos integrando la ecuacion diferencial

e igualando a cero quedando de la siguiente manera

(e e

Posteriormente resolveremos mediante el método de separacion de variables siendo una

ecuacion de la forma ¢ (y)dx + §(x)dy = 0, la cual es posible separar de la siguiente manera

ax
500 T o0y = 0© integramos de la siguiente manera fa( " f(p(y) fo
ya, d
f _Da —clf dz (5.16)
Vay a-yn 7
Posteriormente obtenemos una solucion general de las integraciones
1-y,
L 2] = - 5.17
n<1 —}’A1> c1(zz — z4) ( )
Posteriormente procederemos a evaluar la constante de integracion de la siguiente manera
1 1-
Ln( y‘“) =c (5.18)
(z2 — z4) 1-y4
1- zZ—z 1-
Ln< y“):( 1)Ln<¢) (5.18b)
1-y,, Z2 — 74 1-y,,

Eliminaremos los logaritmos y colocaremos el cociente ( ) como un exponente por medio

Z2—7Z1

de leyes de los logaritmos quedando de la siguiente manera



(=20
(1 —)’A> _ (1 —)’A2> 722771
1_yA1 1_J’A1

Aplicaremos la definicion y, + yp = 1

(2—21 )
(y_B> = (&) A (5 20)
YB, YB, .
Aplicaremos la definicion % =1
zZ—Z
(&)(zz—zll) i
(-
1
E integraremos
Z—7Z1
z (Y (z -z )
yB1 J'le (;,_z) 2 dz

YBim = (5'22)

fzzlz dz

(2—21 )

. . zZp—-Z . . .

Para la solucion de la integral fZZZ (%) *7 dz tomaremos los siguientes ejemplos para
1

B1

mostrar cdmo resolver la integral mostrada anteriormente

) 1 aZx
Ydx = — | —
fa =2 <lna>

aplicaremos cambio de variable de la siguiente forma
u=2x du = 2dx

du_d f ug 1 a®*
7 ~ U =5\ na

e En el segundo ejemplo resolveremos de la misma forma que en el ejemplo anterior

1
Zxd — _ p2x
fe x=ce

e Primer ejemplo

En la cual también realizaremos un cambio de variable para poder resolver

u=2x du = 2dx
du_d f ug 1 e%x 1,
2 ~ X e =5\ne) " 2°

Regresando al problema original de la integral del logaritmo medio de la concentracion

de B procederemos a resolver



Procederemos a realizar un cambio de variable como se muestra a continuacion

Z—Z1
flz <&>(zz—zl) dz
Z1 yBl
_(Z-4 ) _ _
u= (Zz s (z, —zy)du = dz
y (Z—Z]_ )
z B Z2—7Z1
Lz w-z) 4 YmC—m () du
du = dz dz _ By
(22 — z1)? (z2 — z1) (z, — z7)Ln (&)
VB,
Teniendo como resultado la siguiente ecuacion
()
¥VB, fzzlz (%) 2T
3'3 (5.24)
Ln (—2>
YB,

y aplicando los limites obtenemos por fin la ecuacion del comportamiento del gas B en la

ecuacion (5.9), en la cual sustituiremos este resultado para poder visualizarlo

(&)(%) ~ (&)(%) URCY
B YB, YB, _y31{<y_31) _1}_ YB, — ¥YBy 5. 25
n (22) Ty \wmy))
VB, YB, VB,

Sustituyendo el resultado de la ecuacién (5.25) en la ecuacion (5.9) obtenemos

ﬁA,z _ cDp(Ya, — Ya,)

sz _yBl

(zz — z1) In <&>
YB,

EJEMPLO 1 (Welty, 2015, pag. 627)

Por la abertura accidental de una valvula, se derramo agua sobre el piso de una planta
industrial en un area remota, dificil de alcanzar. Se desea estimar el tiempo que se requiere
para evaporar el agua al aire circundante que esta estatico. La capa de agua tiene
0.04 pulg de espesor y puede suponerse que permanece a una temperatura constante

de 75°F. El aire también se encuentra a 75°F y 1 atm de presion, con una humedad absoluta



oY 2L o=
X e, '_’
FES

ZARAGOZA
de 0.002 . Se supone que la evaporacion se lleva a cabo por difusién molecular

lbm de agua
Ibm de aire seco

a través de una pelicula de gas de 0.2 pulg de espesor.

. o[ 0.04in -
Volumen de agua evaporada = (1pie”) pulg = 0.0033 pie
12 pie
P d da = (0.0033 pie®) (7 48 gal) (8 34 lbm) =0.2061b
eso de agua evaporada = (0. pie A8 e 34ar) = m
0.206 lbm
Moles de agua evaporada = | ——;—— | = 0.0114 lbmol
lbm
1877——
lbmol
Los moles de agua evaporada por pie cuadrado por unidad de tiempo pueden expresarse
como
—  €Dap(¥a, — Ya,)
Az —
(yBZ ;3’31) (Z)
In (—2)
YB,

La concentracion molar total en la fase gaseosa, ¢, puede evaluarse por la ley de los gases

ideales a la temperatura y presion especificadas.

PV = nRT
n_ P
C=VTRT

Para evaluar la constante de los gases, R, se utilizaran las condiciones estandar, donde

1 lbmol ocupa 359 pie® a 1 atm y 492°R,

_ PV _ (1atm)(359 pie®) 73 (atm)(pie3)
nT (1 lbmol)(492°R) "7 (Ilbmol)(°R)
Para las condiciones de 1 atm y 75°F o 535°R,
P 1atm lbmol
c= RT (0 3 (atm)(pie3)) (535°R) = 0.00256 pie?
' (Ibmol)(°R)

En el apéndice J se encuentra que el coeficiente de difusion gaseosa del vapor de agua en
2
aire a 298°Ky 1 atmes 0.260 % Este valor puede extrapolarse hasta la temperatura de

75°F 0 535°R por la ecuacién siguiente

N W

(DAB)TZ = (DAB)T1 (%)



ZARAGOZA

1 faul
|
=)
o
06

535 % cm?
DABa75°F == 0260 (E) = 0259T
Mediante conversion de unidades
2 pie” 2
Dyp = (0.259 ﬂ) 3.g7 | 1P
s cm? hr
S

uesto que T; = 298°K o0 535°R

Los valores de la concentracion pueden evaluarse en una grafica de agua-humedad del aire.

lbm H20
lbm aire seco

A 75°F, la humedad saturada es 0.0189

(0 0189 Ilbm H,0 > (lbmol de H20> (29 lbmde aire) — 0.0304 Ilbmolde H,0
' Ilbm aire seco/ \ 18 lbm H,0 Ibmol aire ] Ibmol aire
y, si se convierte en fraccion mol,
0.0304
Ya, = 10304 = 0.0295
La humedad de la corriente de aire es
Ilbmde H,0 \ /lbmol de H,0\ /29 Ibm de aire lbmol de H,0
(0. 002 - ) ( ) ( - ) =0.00322 -

Ilbm aire seco 18 Ilbm H,0 Ilbmol aire Ilbmol aire

o
B 0.00322 — 0.00322
Y42 = 100322

De acuerdo con esto
Ya, — Ya, = 0.0263
Para un sistema binario
Y, =1—y,, =0.9705

¥g, =1—y4, =0.9968
Por la ecuacion (5.25)

(s, — ¥5,) _0.9968 — 0.9705

l (&> T (02558 =0.983
"\¥s, ™\0.9705
0.2 pulg

La trayectoria de difusion, (z, — z,), es igual a = 0.0167 pies. Si estos valores se

(12 pulg)
pie

sustituyen en la ecuacion (5.26), se obtiene



ARy
%L )
Ny

g(ﬂ %

e —— i N T
Ilbmol)\ (. pie?
- €Dag(Ya, — Ya,) (0' 00256 pie3 ) (1 hr ) (0.0295 — 0.00322) Ibmol
Na.= = =0.00410 ———
( ) 0.9968 —0.9705 \[ 0.2 pul ptehr
YB, —¥VB, . - 0. 2pulg .
¥YB, 0.9705 pie
Puesto que tienen que evaporarse 0.0114 ::;er el tiempo que se requiere para la
evaporacion es
0.0114 ”:;?Zi
t= =278 hr
0.00410 ———,—
pie-hr

DIFUSION EN ESTADO PSEUDOESTACIONARIO A TRAVES DE UNA PELICULA DE
GAS ESTANCADA.

En muchas operaciones de transferencia de masa, una de las fronteras puede moverse con
el tiempo. Si la longitud de la trayectoria de difusion cambia en pequefa cantidad en un
periodo de tiempo grande, puede utilizarse un modelo de difusion en estado
pseudoestacionario. Cuando existe esta condicidn, la ecuacion (5.28) describe el flujo en
masa en la pelicula de gas estancada. Se muestran dos niveles de la superficie, uno en el

tiempo t, y uno en el tiempo t,. Si la diferencia en el nivel del liquido A en el intervalo de

Flow of gas B
. F=Zy
T-""'A:Ln.u
AF
T"""Au
r=zqatl
z=zath
1"“F'urve liquid 4

Figura 5.2 Celda de difusion de Arnold
con una superficie liquida en
movimiento (Welty, 2015)

tiempo considerado solo es una pequeia fraccion de la trayectoria de difusion total y t; — ¢t,
es un periodo de tiempo relativamente largo, el flujo molar en la fase gaseosa puede

evaluarse en cualquier instante de ese periodo por medio de (Welty, 2015, pag. 629)



= CDAB(yAl —)’AZ)
Az —

(sz - }’Bl)
&)
in (}’Bl

donde (z, — z;) es igual a z, la longitud de la trayectoria de difusion en el tiempo t.

(2)

El flujo molar ﬁA,z se relaciona con la cantidad de A que deja el liquido por medio de

p dz -
AL (dt> Na, (5.27)

PAL

donde . €s la densidad molar de A en la fase liquida. En condiciones de estado
A

pseudoestacionario, las ecuaciones (5.26) y (5.27) pueden combinarse para dar

PaL (dz) B cDap(Ya, — Ya,)

TRYT (5.28)

(sz - }’31)
&)
in (}’31

La ecuacion (5.28) puede integrarse desde t = 0 hastat =t y desde z = z, hasta z = z; de

(2)

la siguiente forma

Z cD - M t
fzdz= a8 (Y, yAZ)( A) dt (5.29)
7 PaL) Ji=o
(sz y31)
VB
in (55¢)
n YB,

Esto conduce a

22—21 (ys, — ¥8,)
e s

4.30
cDap(Ya, — Ya,)My4 ( )

EJEMPLO 2 (Welty, 2015, pag. 631)
Para determinar la difusividad del cloro benceno en el aire se vaporiza el mismo
isotérmicamente a 3322K en un tubo abierto 3 mm de diametro parcialmente lleno del mismo.

En dos experimentos sucesivos se obtuvieron los siguientes datos:

Experimento 1 Experimento 2

Niveles de cloro | Inicial 4.1 cm 6.5cm

benceno en el tubo




(cm) contados desde

la boca del mismo

Final 6.5cm 7.6 cm
Duracién del 430000 seg 260000 seg

experimento (seg)

Calcular los valores de la difusividad del cloro benceno que resultan de estos 2 experimentos.
Supuesta la insolubilidad del aire B en el clorobenceno A, se trata evidentemente de la

difusion de este en el seno del aire que no se transfiere. Sera aplicable la ecuacion (5.17):

(%) Dyp (PA1 - PAZ)

N)A,z =

(sz — pBl)

In (&) (2)

PB,
Por otra parte, el flujo molar del clorobenceno vaporizado se puede expresar asi

PaL (dZ) —
————])= N
M, \dt Az

Siendo z el nivel del liquido en cada momento t.

Por tanto aplicando la ecuacioén (5.26) siempre entre la superficie interfasial clorobenceno-
. ., . . . ., N
aire con presion parcial del primero p,_; igual a su presion de vapor 8.373 —Y la boca del

tubo barrida por la corriente de aire (pA2 = O) y teniendo en cuenta la ecuacion (5.18) se

tendra

— PDAB P_pAZ
Nai,= -2,
47 = RTZ n(P—pA1

PaL (dz) PD,p <P - PA2>
— = Ln
dt

M, \dt) ~ RTZ P —py,

%2 PD P — M t
f zdz = ABLn( pAZ)( A)f dt
7 RT P—pa,/\ParL/) Jo

(Z%—Z%>=PDABLn<P_pAZ><MA>t
2 RT P—pa, ) \PaL




2 2
Z; — 73
RT< - )

Dy =

P—p, M
P (5= (5,2)
n(P—PA1 PaL t

Sustituyendo en la expresion obtenida
Datos

Experimento 1
3

_g atmm Kg
R =8.2x10 ol°K PaL = 1100W P=1atm
Pa, = 0.082 atm z;, =0.065m z;=0.041m
Kg
t = 430000 seg M, =0.1125— 0
mol
Sustitucion
2 2
ZZ - Zl
RT <_2 )
Dyp =
P —
PLn( p“l) (MA) ¢
P—pa,) \Par
3 2 _ 2
(8. 2210-5 atmzn )(33291() ((0065m) (0.041m) ) )
mol°K 2 e M
DAB = K =9.2x10 e
0.1125 -2 s
1 : mol
(1 atm)Ln (m) (430000 seg) —I(g
11003
m
Experimento 2
Datos
_ atmm’® Kg
R =8.2x10 —ol°K PaL = 1100$ P=1atm
Pa, = 0.082 atm z, =0.076m z, = 0.065m
Kg
t =260000 seg M,=0.1125— 0
mol
Sustitucion
2 2
Z; — 73
RT< - )
Dyp =

P—p, M
P (p=p) (s
n P—pa,/\Par



3 2 2
_satmm 0076m)“ — (0.065m
(8. 2x10 5m) (332°K) (( ) 2( ) m2
— — -6
DAB = =9,27x10 e
1 0. 1125% s
(1 atm)Ln (1 —5 082) (260000 seg) o
11003

CONTRADIFUSION EQUIMOLAR
Una situacion fisica que se encuentra en la destilacion de dos constituyentes cuyos calores

latentes de vaporizacion molares son esencialmente iguales, estipula que el flujo de un
componente gaseoso es igual a la del otro pero actlia en direccion opuesta; es decir, IVA,Z =
—IVB,Z Estableciendo las ecuaciones de continuidad para ambas especies (Welty, 2015, pag.
633)

Figura 5.3 Fenémeno de contradifusion equimolar
(Welty, 2015)

Es el fendmeno por el cual las moléculas de un gas B se distribuyen en sentido contrario en
otro gas B dentro del proceso de difusion molecular. Se muestra un diagrama para dos
gases, Ay B, a presion total constante P, en dos camaras grandes, conectadas por un tubo
gue sirve para que se verifique la difusion molecular en estado 16 estacionario. Una agitacion

en ambas camaras mantiene uniformes sus concentraciones.

—  — aCA
at
V*NB+¥—RB:0 (411)

Para el caso de transferencia de masa en estado estacionario sin reaccién quimica puede

reducirse a



Yl
VN, =0 (5.31)
Para la transferencia en la direccién z, esta ecuaciéon se reduce a
dN,,
~=0 52
iz (5.2)

Tal relacion estipula que IVA,Z es constante a traves de la trayectoria de transferencia. El flujo

molar, N, ,, para un sistema binario a temperatura y presion constantes se describe por
medio de

dys
dz

Al sustituir la restriccion, N, , = —Np , En la ecuacion anterior de obtiene una ecuacion que

ﬁA,z = —CDyp + yA(ﬁA,z + ﬁB,z) 3.23)

describe el flujo de A cuando existen condiciones de contradifusion equimolar.

Ny, = _CDABE (5.32)

La ecuacion (5.32) puede integrarse utilizando las condiciones de frontera

zZ =127 CA:CAI
zZ =12 CA=CA2

Lo que da

. z2 ca,
NA’Z.I- dz = _DAB_]. dCA (533)
cAl

Z1

- D Cyq, —C
Ny, = an(Ca, = Ca,) (5.34)
Z; — 74

Cuando se obedece la ley de los gases ideales, la concentracion molar de A se relaciona

con la presion parcial de A por

o oM _Pa
A7 v T RT
Al sustituir esta expresién para c, en la ecuacion (5.2), se obtiene
Ny, = ——m— — 5.35
Az 127--(22 _ Zl) (pA1 pAz) ( )

Las ecuaciones (5.34) y (5.35) se conoce comunmente como las ecuaciones para la contra

difusién equimolar en estado estacionario. (Welty, 2015, pag. 634)

ARy
%L )
Ny

g(ﬂ %
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EJEMPLO 3
Una torre de destilacion simple esta formada por un tubo vertical muy largo, el cual se

alimenta desde abajo con un vapor binario de benceno y tolueno. Los vapores que salen en
la parte superior del tubo se condensan y parte del producto regresa en forma de una pelicula
delgada liquida que fluye hacia abajo a través de la pared interior del tubo. En un plano en
el tubo, el vapor contiene 85.3% en mol de benceno y la pelicula de liquido adyacente
contiene 70% en mol de benceno. La temperatura en este punto es 86.8°C. La resistencia
difusional a la transferencia de masa entre la interface vapor liquido y las condiciones
aparentes de la corriente de vapor se suponen equivalentes a la resistencia difusional de
una pelicula estancada de gas de 0.1 pulg de espesor. Puesto que el tubo es largo, dicha
pelicula relativamente delgada aparece como una pelicula unidireccional, que no se
encuentra afectada por la curvatura del tubo. Los calores molares latentes de vaporizacion
del benceno y del tolueno son en esencia iguales, por lo tanto, N}Ozuenoz = —N’Benceno’z. Se
desea calcular la rapidez de intercambio de benceno y tolueno entre vapor y liquido si la torre
trabaja a presion atmosfeérica. (Welty, 2015, pag. 635)

La ecuacion (5.22) es aplicable a la situacion fisica que se presenta

- Dyp
Ny, = ——— —

Az RT(ZZ _ Zl) (pA1 pAz)
El coeficiente de difusiébn puede evaluarse por medio de la ecuacion de Hirschfelder.

A 86.8°C (359°K) y 1 atm de presion el valor del coeficiente es

2
m
— -6
DBenceno—Tolueno = 5.06x10 s

La presion parcial del tolueno, inmediatamente sobre la superficie del liquido, puede
evaluarse por medio de la ley de Raoult, (Promweno)z, = (XTotueno)z, Proiueno: 12 presion de
vapor del tolueno a 359°K es 4.914x10* Pa y la fraccion mol de tolueno en el liquido es igual
a (1 —0.70). De acuerdo con esto, se obtiene

(Protueno)z, = (0.30)(4.914x10* Pa) = 1.474x10* Pa

Por la ley de Dalton, la concentracion de la corriente de vapor es

(Protueno)z, = Vrotueno)z,P = {1 = Wpenceno)z, }P = (0.147)(1.013x10* Pa)
= 1.487x10* Pa
La rapidez de transferencia de tolueno puede calcularse si se sustituyen los valores
anteriores mencionados en el problema en la ecuacion (5.22) (Welty, 2015, pag. 636)

D Tolueno—Benceno

(NTolueno)z = RT(ZZ — Zl) {(pTolueno)l - (pTolueno)Z}




2
(5. 06x10-° m—) (1.474 — 1.489)Pa

_ seg mol
B Pam3 .
(8 314 m) (359 8 K)(Z 54x10_3m)

=-9.99x10"° —;
m-seg

CONTRADIFUSION NO EQUIMOLAR
Sin lugar a dudas existe una condicién en la que al menos dos especies estan sujetas a un
fendmeno de contra difusion, en la que el flux molar de cada una de ellas es diferente de
cero, a este fenomeno se le conoce como contradifusion no equimolar, ejemplo de este
fendémeno lo encontramos en la condensacién o desintegracion catalitica de especies, una
caracteristica de este fenomeno resulta ser la presencia de una reaccién quimica, la que
generalmente garantiza la produccién de moles desigual de diferentes especies.
Para ejemplificar este caso de difusion equimolar, se considera la reaccidon de desintegracion
de la especie A sobre la superficie de un catalizador, en el cual se produce la siguiente
reaccion

A - nB
La reaccion es tan rapida que la produccion de n moles de la especie B se llevan a cabo
sobre la superficie del catalizador, pero estos moles se difunden hasta la zona de difusion
como lo muestra la figura (5.4), en direccidon contraria a como lo hace la especie B, por lo

gue este fendmeno se puede considerar como una contradifusién no equimolar.

A[}_T____' S T ity
L, [ NB;
| NA, I
YaL A—>nB ¥ Superficie Catalitica
CATALIZADOR

Figura 5.4 Fenémeno de contradifusiéon no equimolar

ECUACIONES DE CONTINUIDAD
Ecuacion de continuidad para la especie A
aNA’x + aNA‘y n aNA'Z n aCA
dx ady 0z at

—R,=0 (4.10)

Ecuacién de continuidad para la especie B



Consideraciones:

a) Fendmeno a régimen permanente.

b) Fenomeno de difusién unidireccional.

c) La especie A presenta difusion y reaccion instantanea y la especie B solo
presenta difusion, los términos de la ecuacion R, y Rz son iguales a cero debido
a que en el desplazamiento de las especies no ocurre ninguna reaccion
guimica, la reaccion quimica de la especie ocurre al momento de tocar la

superficie del catalizador y produciéndose la especie B.

Las ecuaciones de continuidad de las distintas especies quedan reducidas de la siguiente

manera
ON 4,
=0 (5.36)
y
dNg,
=0 (5.37)

Las ecuaciones indican que los cambios del flux molar con respecto a un eje de
coordenadas fijo se mantienen constante.

Estableciendo la ecuacion general de transferencia de masa por difusion
Ny, = —cDyp dz +Ya(Naz+ Ng,) (3.23)

Ahora resulta importante observar que N,, # 0 y que como tal, la ecuacion general de

transferencia de masa no puede ser resuelta sin antes definir qué tan grande es IVB,Z de IVA,Z
y esto lo proporciona la estequiometria de la reaccién, para esto se debe plantear una

relacion de flujos

Reaccion



No. de moles que aporta la Especie A

N Despeje de la especie de interés

N
— M1 = NB.=-nNA4,
NB. -n i
v\

No. de moles que aporta la especie B

Relacion entre ambas especies

Especie B esta en contradifusion

La ecuacion general de transferencia de masa pasa a escribirse como

Ny, =—cDyp 4z ya(Na, —nN,,) (5.38)
Se realiza el despeje
— dy
Ny {1 - (1-m)y,} = —CDABd—ZA (5.39)
- —cD4pd
Na, = ABTY4 (5.40)

{1-(1—-n)y,ldz
Obteniéndose una ecuacion diferencial de separacién de variables que puede resolverse por

integracion
Na, f "dz = — D,y f e dya (5.41)
“Jy ya, = (A=)}
a=(1—-n)
N, f “dz=—cD, f Me__dya (4.42)
“Jo ya, (1= @ya}

Obteniendo como resultado

N, = CSZB In (i - Zi ji) (4.43)



" EJEMPLO 4

Para una nueva planta de energia se propone utilizar un reactor de carbon fluidizado. Si se
trabaja a 1145°K, el proceso estara limitado por la difusién a contraflujo de oxigeno y de
mondxido de carbono, €O, que se forma en la superficie de la particula. Supongase que el

- . K . , .
carbén es carbono puro con una densidad de 1.28x103 m—g y que la particula es esférica con

3
un diametro inicial de 1.50x10~* m. A una distancia de varios diametros de la esfera hay aire

(21% 0, y 79% N,).Bajo las condiciones del proceso de combustion, la difusividad del

Surrounding still air

Figura 5.5 Fenémeno de difusién a través de
una pelicula esférica. (Welty, 2015)

2
oxigeno en la mezcla gaseosa puede evaluarse como 1.3x107* S":fg a la temperatura

indicada. Si se supone que el proceso es en estado estacionario, calcular el tiempo necesario

para reducir el diametro del carbén a 5x107° m. (Welty, 2015, pag. 642)

1+ (yOZ)R>

Wy, = 4-1'[CD0xigeno—AireRln< 1+0.21

La reaccion en la superficie, 2C + 0, — 2C0O estipula que desapareceran 2 atomos de

carbono por cada mol de oxigeno que llegue a la superficie; de acuerdo con esto,
WCarbono,r = _ZWOxigeno,r = 2[ 4'Tu‘DOxigeno—AireRln(l + 0. 21)]
= 8nCD0xigeno—AireRln(1 + 0. 21)

Si se escribe un balance total de carbono, {entrada} = {Salida} + {Desaparicion}, en

términos de moles de carbono/tiempo, este estipula que

pc (adv
0= 8nCD0xigeno—AireRln(1 + 0. 21) + M_c (E)
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0 = 8mcDy,igeno—nireRIN(1 + 0.21) + — Pc —4m RZ( R)
xitgeno ire Mc dt

Lo que se simplifica a

(d_R) _ 4'CDOxi,gerw—AireLn(1 + (0 21))Mc
dt/ Pc

RdR =
Rl pC

fRZ 4’CDOxigeno—AireLn(l + (0- 21))Mc ftdt
0

Quedando de la siguiente manera

(R% - Ri) _ 4¢Dgyigeno- aireln(1 + (0.21))M, ®
2 Pc

R%2 — R?
Pe <—2 > 1)

- 4'CD0xigeno—AireLn(1 + (0- 21))MC

mol°K 2
= 12 = 0.50 seg
4( g) (1.013x105 Pa) (1 3x10-* g) In (1.21)

_ _ 2
(12802 g )(8 314 LM )(1145°K){(1'50x10 tm)” ~ (52107 m) }

mol

PROBLEMAS (Welty, 2015, pags. 664-675)

5.1 Una celda de Arnold en estado estacionario se utiliza para determinar la difusividad de
metanol en aire a 298 2K y 101325 Pa. Si los resultados concuerdan con el valor que se
registra en el apéndice J.1 y la celda tiene una seccion transversal de 0.8 cm? y una
trayectoria de difusion de 16cm, ¢Cuanto metanol debe suministrarse a la celda para
mantener un nivel de liquido constante? A 298 2K, la presion de vapor del metanol es de
1.7x104 Pay su peso especifico es de 0.7914.

5.2 La celda de Arnold descrita en el problema 1 va a trabajar como una celda en estado
pseudo estacionario. Siinicialmente el tubo se encuentra lleno hasta 3 cm del borde, ¢ cuanto
tardaria el nivel del metanol en descender a los siguientes valores?

a) 4cm
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5.3 La oxidacion de un sélido S transcurre segun una reaccion que puede suponerse mono
molecular respecto al oxigeno
T = kspo,

Se mide la velocidad de la misma, situando el solido fundido en una probeta cilindrica, en la
gue posteriormente solidifica a temperatura constante de 4732K, haciendo circular sobre la
misma una corriente de oxigeno puro a 2 atm y midiendo periédicamente el descenso de la
superficie del solido en contacto con el aire en la probeta. Se supone que la reaccién solo
tiene lugar en dicha superficie y que el caudal gaseoso es suficiente para mantener
constante la concentracion de oxigeno en el borde superior de la probeta.

Calcular el tiempo transcurrido en la experimentacion de laboratorio cuando la distancia z

entre el borde de la probeta y la superficie del solido haya descendido de 2 cm a 10 cm.

5.4 En la oxidacion de muchos metales se forma sobre la superficie del metal una pelicula
de 6xido. Para que la oxidacién proceda, el oxigeno debe difundirse a través de la pelicula
de Oxido, hasta la superficie del metal. El 6xido que se produce tiene un volumen mayor que
el metal que se consume; de acuerdo con esto, la trayectoria de difusion aumenta con el
tiempo. Finalmente, la oxidacién llega a estar controlada por la difusién y la concentracion
de oxigeno disuelto en la interface oxido-metal llega a ser esencialmente cero. Si puede
suponerse que hay una condicion de estado pseudoestacionario, desarrollar una expresion
gue indique la profundidad de la pelicula en funcién del tiempo, la concentracion del oxigeno
en la superficie libre de la pelicula y la difusividad del oxigeno a través del 6xido.

5.5 La difusividad del etanol a través del aire se determiné en una celda de evaporacion de
Arnold en estado estacionario. La celda que tiene un area de seccién transversal de
0.82 cm?, se hizo funcionar a 297 °K y 1 atm de presion. El largo de la trayectoria de difusion
es de 15 cm.

Si se evaporaron 0.0445 cm? de etanol en 10 horas de operacién en estado estacionario

¢,Cual sera el valor de la difusividad del etanol en aire?

5.6 En el caso de la difusion a través de un medio no difusor, el flujo de masa del componente
A se describe por medio de la ecuacion (5.17).

a) ¢Como se modifica el flujo del componente A si se duplica la presion sobre el sistema?
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b) Para que el componente A se transfiera debe existir un gradiente de presion parcial y

puesto que casi siempre la presion total para un sistema determinado permanece
constante, también debe existir un gradiente de presion parcial para el componente
B. Si esto es cierto, ¢ Como es que el componente B puede considerarse un gas que

no se difunde (N, = 0)?

5.7 Determinar el tiempo que tarda un mol de etanol en difundirse en una pelicula estancada

de agua, de 4 mmde espesor, si la concentracion de los planos de entrada y salida

l l . .y , .
es 100 y 0=, respectivamente. Considérese que el area de transferencia de masa es

m

de 100 cm? y que la temperatura en la pelicula de agua es de 283 °K. Los resultados

ayudaran a confirmar el concepto de profundidad de penetracion.

5.8 Se elimina amoniaco, NH;, de forma selectiva de una mezcla de aire-amoniaco por
absorcién en agua. En este proceso en estado estacionario, el amoniaco se transfiere por
difusion molecular a través de una pelicula de gas estancada de 2 cm de espesor y después
a través de una pelicula de agua estancada de 1cm de grueso. La concentracion de
amoniaco en el limite exterior de la pelicula de gas es 3.42% en mol y la concentracién en
el limite inferior es esencialmente cero. La temperatura del sistema es de 15°C y la presion
sobre el sistema es 1 atm. La concentracion en la interface entre las fases gaseosa y liquida

esta dada por los siguientes datos de equilibrio:

p NH3 | 5 10 15 20 25 30
(mmhg)
C NH3 6,1 11,9 20 32,1 53,6 84,8

Determinar la rapidez de difusion del amoniaco. A 15 2C, la difusividad del amoniaco en aire

5 cm?

2
es 0.215 %y en agua liquida es 1.77x107° =,

5.9 En el tratamiento del agua residual, se hace burbujear cloro gaseoso a través del agua
como agente desinfectante. Comparar el tiempo que requiere un mol de cloro en difundirse
a través de una pelicula de 5 mm de grueso de:

a) Aire a 289°K y

b) Agua liquida a 289°K
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Cuando los niveles de concentracion de cloro son 0.04 TZL—Z en un extremo de la pelicula y

0.01 ':1—031 en el otro extremo. La presion sobre el sistema es 1.012x10° Pa.

5.10 La siguiente capsula esférica ilustrada se utiliza para la liberacion sostenida de
medicamentos a largo plazo. Una solucion liquida saturada que contiene el farmaco disuelto
(soluto A) se encapsula dentro de una cubierta rigida similar a un gel. La solucién saturada
contiene un trozo de solido A, que mantiene la concentracion disuelta de A saturada dentro
del ndcleo liquido de la capsula. El soluto A luego se difunde a través del revestimiento tipo
gel (la fase de gel) hacia el entorno. Eventualmente, la fuente de A se agota, y la cantidad
de soluto A dentro del nucleo liquido disminuye con el tiempo. Sin embargo, siempre que
exista una masa de solido A dentro del nacleo, la solucion de origen esta saturadaen Ay la

concentracion de ¢, es constante. El coeficiente de difusion del soluto A en la fase de gel B
2
es 1.5x107° mT Las concentraciones de soluto A en la fase de gel en los limites de la cascara

son:

mol

r=R;=0.2cm cA=cA5=0.01?

r=R, =0.35cm Ca = Cyo

a) Indique las formas diferenciales de la ecuacion de flujo y la ecuacién diferencial para la
transferencia de masa para este proceso de difusion.

b) Desarrolle la ecuacion integrada analitica final para determinar la tasa total de liberacién
de farmaco, W,, de la capsula en la condicion en que la concentracién de A dentro del nucleo
liqguido de la capsula permanece constante.

c) ¢ Cuél es la velocidad méaxima posible de liberacién de farmaco de la capsula, en unidades

de gramo por litro de A por hora?

5.11 En una cdmara de combustion caliente se difunde oxigeno a través de aire hasta una
superficie de carb6n en donde reacciona para formar CO y C0O,. La fraccion mol del oxigeno
a z =0 es 0.21. La reaccién en la superficie es instantanea. En la pelicula gaseosa no se
produce ninguna reaccion.

Determinar la rapidez de difusion del oxigeno por hora a través de un metro cuadrado de

area si:



a) Solo se produce monéxido de carbono en la superficie del carbén

b) Solo se produce diéxido de carbono en la superficie del carbon

c) Se produce la siguiente reaccién instantanea

5.12 Una mezcla de etanol/vapor de agua se rectifica por contacto con una solucién liquida
alcohol/agua. El alcohol se transfiere desde la fase liquida hasta la fase vapor y el agua se
transfiere en direccion opuesta. Ambos componentes se difunden a través de una pelicula

de gas de 0.01 mm de espesor. La temperatura es de 368 2K y la presion es de 1 atm. A esa

temperatura los calores latentes de vaporizacion del alcohol y del agua son 1122x106K]—g y

2244x10° K]—g, respectivamente. La fraccion mol del etanol es 0.8 en un lado de la pelicula de

gas y 0.2 en el otro lado de la pelicula. Calcular la rapidez de difusion del etanol y del agua

K , ,
en é a través de 1 m? de area.

5.13 En el siguiente diagrama se ilustra la difusion en fase gaseosa en la vecindad de una
superficie catalitica. El componente A se difunde a través de una pelicula estancada hasta
la superficie catalitica donde instantdneamente se convierte en B. el producto B se difunde
alejandose de la superficie catalitica, otra vez hasta la pelicula estancada.
a) Silareaccién sobre la superficie es A - B, determinar una ecuacion que predecira el
perfil de concentracion; o sea, y, a varios niveles de z
b) Sila reaccién sobre la superficie es A — 3B, Determinar una ecuacion que predecira
el perfil de concentraciones.

5.14 Una particula de carbon pulverizado arde en aire a 1145 °K. El proceso esta limitado
por la difusién en contraflujo de oxigeno al CO, y CO que se forman en la superficie de la

particula. Se forma 2 veces mas CO que al CO,. Suponer que es carbono puro con una

densidad de 1280 K—gsy que la particula es esférica con un diametro inicial 0.015 cm. A varios

m

didmetros de distancia de la particula existe 21% mol de oxigeno. Bajo las condiciones del

proceso de combustidén, puede suponerse que la difusividad del oxigeno en la mezcla de

2
gases es de 10* ——
seg

Determinar el tiempo que necesita para reducir el diametro a 0.005 cm.
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CAPITULO 6
ECUACIONES DIFERENCIALES MAS COMUNES EN LA SOLUCION DE PROBLEMAS
DE TRANSFERENCIA DE MASA EN ESTADO ESTACIONARIO.

6.1 TRANSFERENCIA DE MASA CON REACCION QUIMICA

INTRODUCCION

Muchas operaciones de difusion comprenden la difusion simultanea de especies
moleculares y la desaparicién o aparicion de la especie a través de una reaccién quimica
gue se lleva a cabo dentro de la fase de interés o en el limite de esta. Se distingue entre dos
tipos de reacciones quimicas, definiéndose la reaccion que ocurre en forma uniforme en toda
una fase como reaccibn homogénea y la reaccién que se lleva a cabo en una region
restringida dentro o en el limite de la fase como reaccién heterogénea.

La reaccién de aparicion de la especie A en una reaccion homogénea aparece en la ecuacion
general de transferencia de masa como el termino de generacion, Ry.

aCA
at
La rapidez de aparicion de A por una reaccién heterogenea no aparece en la ecuacion

VsNy+ R,=0 (4.1)
diferencial general, puesto que la reaccion no ocurre dentro del volumen de control; en vez

de esto se introduce en el analisis como una condicion de frontera.

DIFUSION CON REACCION QUIMICA HOMOGENEA

En la operacién unitaria de absorcion, uno de los constituyentes de una mezcla gaseosa se
disuelve de forma preferente en el liquido con que hace contacto. Dependiendo de la
naturaleza quimica de las moléculas que intervienen, la absorcion puede o no implicar
reacciones quimicas. Cuando hay produccion o desaparicién del componente que se difunde
la ecuacion (4.1 del capitulo 4) puede utilizarse para analizar la transferencia de masa dentro
de la fase liquida. El siguiente analisis ilustra la transferencia que se encuentra acompafiada

por



" una reaccion guimica homogénea. (Welty, 2015, pag. 643)

Flujo dei gos 8

TR

Ligquids purs, A.

Figura 6.1 Difusion con reacciéon quimica homogénea (Welty,
2015)

Considere una capa del medio absorbente como lo ilustra la figura 6.1. En la superficie del
liquido la composicion de A es c,, . El grueso de la pelicula, &, se define de manera que mas
alla de esta pelicula la concentracion de A siempre es cero; es decir, ¢, = 0. Si hay muy

poco movimiento del fluido dentro de la pelicula y si se supone que la concentracién de A es

muy pequenia, el flujo molar dentro de la pelicula se describe como:
Ny, =—-Dpp—— (6.1)

Para una transferencia unidireccional en estado estacionario, la ecuacion diferencial general

de transferencia de masa se reduce a

dN,,
—— Ry = 6.2
-~ Ra (6.2)
La desaparicion del componente A por una reaccion de primer orden esta definida por

donde k; es la constante de rapidez de la reaccién quimica. Al sustituir las ecuaciones (6.1)
y (6.3) en la ecuacion (6.2) se obtiene una ecuacion diferencial de segundo orden que
describe la transferencia simultanea de masa acompafiada por una reaccidén quimica de
primer orden

d dCA
E(—DAB E) + kch =0 (64‘)

guedando el coeficiente de difusion fuera de la derivacion queda la ecuacion de la siguiente
manera

dZCA
_DABF-I_leA:O (65)



La ecuacion diferencial de segundo orden se resuelve primeramente mediante el despeje

del termino de aparicion y desaparicion del reactivo —R, = k,c4, quedando de la siguiente
manera

-D ﬂ = —k;c (6.6)

AB~ 4.2 1€4 .
y posteriormente se tiene que despejar el coeficiente de difusion gaseosa quedando la
ecuacion de la siguiente manera

dZCA _ kch
dz? - DAB

en el cual posteriormente realizaremos un cambio de variable con el cociente del término de

(6.7)

la constante de reaccion k; y el coeficiente de difusividad gaseosa D,g, utilizando una

. k
variable a = /—1 tenemos
Dap

2
d Cy
dz?
El termino cuadratico por el cual la derivada se menciona que es de segundo orden se

= acy (6.8)

despejara utilizando una ecuacion algebraica sustituta x? — a? = 0, la cual despejaremos
para quedar de la siguiente manera x? = +a? y asi posteriormente es como se obtiene la

ecuacion que queremos

— = tacy (6.9)

dCA dCA
{( dzl + acA1> (d_zz - acA2>} (6.10)

Posteriormente resolveremos cada uno de los monomios de las ecuaciones diferenciales por

el método lineal de ecuaciones diferenciales la cual deriva en el siguiente resultado general

como se muestra en las literaturas sobre ecuaciones diferenciales en el tema de ecuaciones

diferenciales de segundo orden, la solucién es y = c,e~J¥@®ax 4 ¢ o= [PMAX |3 cyal

aplicaremos
[ dCA I dCA T
L—acy, =0) Lncy = Lncy + Lne™ 2+ acy, =0 Lncy =Lnc; + Lne ™
dz dz
dCA dCA
L= adz Lnc, = Lnc,e® = —aqdz Lnc, = Lncy,e™ %
cAl CAZ
dCA dCA
J L= aj dz ca, = €187 J 2 = —aJ dz Cp, = 267

B CAl JL CAZ |
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transforméndolo a funciones trigonomeétricas por medio de un cambio de variable en el cual
existe una relacion entre la funcién exponencial y las funciones trigopnométricas como se
muestra en las ecuaciones siguientes
Ca=Cy, + €y, =Cr€"% + ™" (6.11)
cie*” = cqicosaz + cisenaz
c,e”* = c,cosaz — cysenaz
cq = c1e“* + c;e7* = (¢q + c3)coshaz + (¢, — c;)senhaz
¢y = cicoshaz + cy;senhaz (6.12)

los limites en la evaluacion para la obtencién de las constantes de integracion es la siguiente

Ca=Cy. Z= 0]
° |
c,=0 z=96 (6.13)
guedando la ecuacion de la siguiente manera
€4 = €4,c0shaz — ¢4 cothadsenhaz (6.14)
Derivando la ecuacién con respecto de z
dCA
a7 acy senhaz — acy cothadcoshaz (6.15)
y evaluada en z = 0, tenemos
dCA
(—) = —ac, cothad cosh(0) = —ac, cothad (6.13)
dz 2=0 4 o
Ny,—0 = —Dyp (—) = acy Dygcothad
’ dz z=0 °

Es interesante considerar la operacién de transferencia de masa mas simple en que
interviene la absorcion de A en el liquido B sin ninguna reaccion quimica asociada. El flujo
molar de A se determina facilmente por integraciéon de la ecuacién (5.1) entre las dos
condiciones de frontera, obteniéndose (Welty, 2015, pag. 645)

— DABCA
NA,Z = T (6 14-)

Si se comparan las dos ecuaciones es evidente que el término acothad muestra la
influencia de la reaccion quimica. Este término es una cantidad adimensional llamada el
namero de Hatta.

A medida que aumenta la rapidez de la reaccién quimica, la constante de rapidez de

reaccion, k;, se incrementa y el término de la cotangente hiperbdlica, cothad, se aproxima
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al valor de 1.0. De acuerdo con lo anterior, la ecuacion {NAZ:O = acAoDABcothad} se reduce

a
- 1 1
NA,Z = Dlquki (CAI) (6 15)

Al comparar esta ecuacion con la ecuacion del coeficiente de conveccion

N)A = kc(CAs - CAO) (6 16)

DIFUSION Y REACCION QUIMICA EN EL INTERIOR DE UN CATALIZADOR POROSO:
“EL FACTOR DE EFICACIA

Considere concretamente una particula esférica de un catalizador poroso de radio R. véase
la imagen (6.2). esta particula estd en un reactor catalitico que es atravesado por una
corriente gaseosa que contiene una sustancia reaccionante A y el producto de reaccién B.
En las inmediaciones de la particula catalitica que estamos considerando se supone que la
concentracion de A es c,, moles por unidad de volumen. La especie A difunde a través del
camino tortuoso existente en el catalizador y se convierte en B en la superficie del mismo

véase la imagen (6.2).

Lo concentracién an la

superficie esc,,
o A—>BE
179%™ en al inledac. del

catolizodor

A—*B
sobre los
wperficies
caraliticos

//

- Concenlrazidn c,,

Solido

i
Corriente con > R+
concentrociones

CA.yC’.

Figura 6.2 Particula esférica de un catalizador poroso (Welty, 2015)
Comenzamos aplicando un balance de materia para la especie A en una envoltura esférica

de espesor Ar situada en el interior de una particula catalitica
(ﬁA,r)r(éln'rz) — (N)A‘r)rﬂrtln'(r +Ar)2 + R,(4nr®)Ar = 0 (6.17)
Dividiendo por 4mAr y tomando Ar — 0, se obtiene

lim (rzﬁA’r)HAr - (rzﬁA,r)T

— 2
Jim A7 =1r“R, (6.18)

d —
= (r’N,,) =1’R, (6.19)



Vamos a definir ahora una difusividad efectiva para la especie A en el medio pordso,

mediante la expresion

Nar = ~Dacry ()

En la que ¢, es la concentracion del gas A contenido entre los poros. La difusividad efectiva

(6.20)

de D,.rr puede medirse experimentalmente, y, en general, depende de la presion y la
temperatura asi como también la estructura de los poros del catalizador

Introduciendo la expresion anterior en la ecuacion (6.21), para difusividad constante, se llega
a

_DA eff d 2 dCA
————— r“|— =R 6.21

r2 dr{ (dr)} 4 ( )
Consideremos ahora un caso en el que la especie A desaparece de acuerdo con una
reaccion quimica de primer orden en las superficies cataliticas que forman las paredes de

los pasadizos tortuosos. Sea a el area de la superficie catalitica disponible por unidad de

volumen (solidos+huecos). Por lo tanto, R, = —kjac, y la ecuacion (6.21) se transforma en
—DA eff d 2 dCA

[t —_— = — .22

r? dr{r (dr>} kyacy (6.22)

. . . 1d( ,(d
Las ecuaciones diferenciales en la que aparece el operador e et LA e pueden

simplificarse frecuentemente mediante el cambio de variable del tipo (C—A) = (@).Ia

CA,S '

ecuacion correspondiente a f(r) es:

Mi{rzc d (@)} = —kyac,, {@} (6.23)

r:2 dr A dr\ r

. . , . (4
Eliminando los términos Cﬁ =1
As

r:2 dr dr\ r r

Mi{,ﬂi(@)} _ —kla{@} (6.24)

en la ecuacion a (6.24) se empleo una regla de derivacion conocida como la derivacion de

. ny d v u v . .
un cociente, una ecuacion de la forma E(g) = % por medio de la cual la ecuacion

(5.24) queda de la siguiente manera



—Dgerr d d
S - f) = —kla{@} (6.26)

r:2 dr

volviendo a derivar nuevamente la ecuacion (6.26), solo que ahora derivaremos un producto

d d d . .
— (uv) = u—v + v—u quedando de la siguiente manera
dx dx dx

-D e dZ
Aeff {r = f(r)} = —kla{@} (5.27)

rz

Eliminaremos los términos r y reacomodaremos los demas términos para obtener la
ecuacion diferencial de segundo orden que define el fenomeno en cuestion siguiendo los

demas pasos a continuacion

dZ
Dar{ g2 ) = kaaf () (6.28)
d? k
dfr (Zr) _ (D;‘;) £(r) (6.29)

A partir de este momento comenzaremos con la resolucion de la ecuacion (6.29) en la cual
primeramente despejaremos el término cuadratico de la ecuacion diferencial como se realizd
con la ecuacion (6.8) en coordenadas rectangulares, pero ahora en esta ocasion en términos

esféricos como se obtiene a continuacion

df (r) B kia
ar ° (

6.30
DA,eff> fr) (6.30)

Separandolos en monomios de la forma (x — a)(x + a)

)f(r)=0 L(r)+ <k1a >f(r)=0 (6.31)

dr D st

df (r) kia
dr (

D pers

la cual resolveremos como en el caso de una geometria rectangular empleando la

solucién general de toda ecuacion diferencial homogénea de segundo orden

y = cie” J¥™dr 4 oo~ [P (6.32)



(6.12) planteamos la solucién de la ecuacion (6.30) de la siguiente manera en términos del

cambio de variable CC—A = LU como se muestra en la ecuacion (6.33)
As
( k1a )1‘ _ ( k1a )1‘
Dye D eff
F) = f@1+F1), = cred 7 4 e 1 (6.33)

y posteriormente como en las ecuaciones (6.11) y (6.12) realizamos los correspondientes

cambios de variable de términos exponenciales a funciones trigopnométricas

k1a
(DAeff)r kia kia
cie ’ = c,cosh r + cysenh r (6.34)
Dy eff Dy eff
k1a
- (DA,eff)r k1a k1a
c,e = C,C0S T —cysen
2 2cosh h

D jeff D jeff

r

N—————

y sustituyendo

ad ), - (g ) kia kia
f@r) =cqe <DA'eff) + c e (DA’eff) = (¢1 + ¢c3)cosh ( ! )r + (¢4 — ¢3)senh ( ! )r (6.35)
D ey D pess

y obteniendo como resultado general la siguiente ecuacion

Ca k1a k1a
r{— | =cycosh r + cpsenh r (6.36)
Ca, D yers Dyers

Aplicando condiciones de frontera

CA=CAS=CA1 1'=R1
Cq =00 =Cy, r=R, =0

CA1 _ k1a k1a

R, ol cicosh D R, + c;senh D R, (6.37)
Ag Aeff Aeff
Ca, k1a k1a

R, — ) = cqcosh R, + c,senh R, (6.38)
Ca, Dyesy D gerr

Vemos que la primera constante es igual a cero

C1=O



| Sustituyendo en la ecuacién (6.36), tenemos

CA1 _ k1a
Ri|— ) = cysenh R4 (6.39)
Ca, D g eff

y asi posteriormente obtenemos la siguiente constante

Ricy,

kia
senh ( 1 )R
Dyesr) !

Cy =

Ya sustituidas las 2 constantes obtenemos la ecuacion (6.40)

senh ( kia )r

D
ci,R Aeff
cq= 41 . (6.40)
k1a
senh ( DA,eff) R,

Posteriormente procedemos a la derivacion de la ecuacién (6.40) de la concentracion ¢, con

respecto de r como se muestra a continuacion

D
dc ¢4 R d Aeff

4 _ ot — (6.41)

dr ea dr r

senh ( 1 )R
Dpess) !
En la ecuacion (6.41) procederemos a derivar el cociente de la siguiente manera
r%senh (Dkla )r — senh (Dkla )r%

dCA _ CA1R1 Aeff Aeff 6.42




dCA
Ngr=p, = —Daefy (_r)r—R = Dy effCa, (6.44)
=n

_ 2 dCA _ k1a k1a
WA.T=R1 = _4nR1DA,eff ﬁ R = 4nR1DA,effCA1 1- DA P Rlcoth DA p R1 (645)
r=Kq1 ,€ ,€

. . .z l . ro
Esta ecuacion expresa la velocidad de conversion % de A a B en una particula catalitica de

radio R, en funcion de los procesos difusionales que tienen lugar.

Si la superficie cataliticamente activa estuviese toda ella expuesta a la corriente de

concentracion c,_, la especie A no tendria que difundirse a traves de los poros hasta un lugar

de reaccion, y la velocidad molar de conversion vendria dada por el producto de la superficie

disponible por la velocidad de reaccion superficial:

4 3 4 3
WA,O = §7TR1aRA = —gankchs (64’6)
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Figura 6.3 Factores de eficacia para catalizadores solidos porosos; la
curva superior corresponde a particulas planas, la intermedia a
larga a particulas cilindricas, y la inferior a particulas esféricas.
(Bird, 1992)

Dividiendo la ecuacion (6.40) por la ecuacion (6.41), se obtiene

3(ycothy — 1)
£= >
Y

(6.47)

.z . . R . s
La relacion entre el volumen y la superficie externa es 3 Para particulas no esféricas vamos

a definir R, correspondiente a la ecuacion (6.42), de la siguiente forma

3 (VP) 3mR3L 3R,L (6.48)
r = — = = .
e Ap) 2mR,L+2mR? 2(L+R,)
Siendo
W, = 4nr,D 1 kya th |12 6.49
As = AMT D gerrCy DA,eff reCO DA,eff Te ( . )



EJEMPLO 1

Liquide B

Burbujo goseoso
de A

Direccidn del movimiento de la burbuje

Figura 6.4 Absorcion desde una burbuja
gaseosa (Bird, 1992)

En un reactor continuo de laboratorio termostatizado a 373 2K se hace burbujear lentamente

oxigeno puro a presion atmosférica en el seno de cumeno. En estas condiciones el oxigeno,

poco soluble en el cumeno, al difundirse a través de la capa laminar del mismo alrededor de

cada burbuja (que puede suponerse de 0.1 mm de espesor) reacciona irreversiblemente con

él para formar hidroperdxido de cumeno y otros productos secundarios por una reaccion

guimica de pequefa tonalidad térmica, que puede suponerse de primer orden respecto al

oxigeno y en la que cada molécula de este reacciona con otra de cumeno.

Calculese la velocidad con la que se consume el cumeno:

a) suponiendo que el espesor de la capa laminar alrededor de cada burbuja es despreciable

con respecto al radio de las mismas.

b) Suponiendo que las burbujas tienen un radio medio de 1mm.

Datos

2

a=2143.5m"  Dorigeno—cumeno = <4. 44x10‘9;

mol
Coxigenoy = 875 m3

2

Coxigeno, = 0

mg)‘

m

a=5—

L m3

PMcumeno

mol

Se plantea la ecuacién de continuidad eliminando los términos que no se ocuparan en la

resolucion del problema



T

ARy
%L )
Ny

gm.,

Em
gm

aNA‘x 6NA‘y n aNA,Z n OCA

—R;=0
ax? dy dz at 1
Quedando de la siguiente manera
dNOxigeno,z _
T - ROxigeno =0
Despejando el coeficiente de difusividad
2
d cOxigeno _
_DOxigeno—Cumeno T - _klcOxigeno
2
d COxigeno k1
= Coxigeno = A*Coxi
dz2 DOxigeno—Cumeno Oxigeno Oxigeno
Se obtiene la ecuacion diferencial que describe el proceso del cumeno - oxigeno
dcoy;
geno
dz = iacOxigeno

Se obtiene la solucién general a la ecuacion diferencial de segundo orden
Coxigeno = €1€"* + c,67 %% = ¢ coshaz + c;senhaz
Se sustituyen las condiciones de frontera
€4 = Coxigenoq z=0
Ca = Coxigeno, — 0 z=96
Quedando la solucién general de la siguiente forma

Coxigeno = Coxigeno, COShAZ + (—Coyigeno,cOthad)senhaz

Derivando con respecto a “z

dCA
a7 QACorigeno, SENNAZ — ACqxigeno, COthadcoshaz
Derivando con respecto a “z” en la superficie
chxi eno
——n = —QCoxigeno, COthad
dz =0

dcoy;
geno _
—Doxigeno-cumeno < dz = aDoxigeno—cumenoCoxigeno, cothad
z=0

cothad = 1.0

chxi eno
NOxigeno,z = _DOxigeno—Cumeno < d; = aDOxigeno—Cumeno cOxigenolcOtha6
z=0



S

ARy
%L )
Ny

gt

Em
gm

ky

D Oxigeno—Cumeno

a =

ke

D Oxigeno—Cumeno

NOxigeno,z = DOxigeno—Cumeno (COxigeno1 - cOxigenoz)

Sustituyendo los datos en la ecuacion se obtiene asi el resultado final

N -9~ m’ -1 ol _3 mol
NOxigeno,z =14.44x10" seg (2143.5m )(875— — O) =8.32x10 o

b)
Se establece la ecuacion de continuidad en coordenadas esféricas, eliminando de la

ecuacion los términos que no se ocuparan en la resolucién del problema

(sempNAg) ( A¢)} ——RA—O

{rz ar (r*Nar) + rseng 90
Quedando de la siguiente manera
10

r2or

10 —

ﬁa (1' NOxigeno,r) - ROxigeno =0

rsen(p dp

(rzﬁA‘r) — RA =0

Proponiendo una trayectoria lineal como lo seria con la ecuacion de la linea recta y = mx +
b pero en este caso en términos del radio (r) y la concentracion ¢,
Y = TCoxigeno =TCp =Mmx+Db
conb=0
Despejando

4
Coxigeno =

se sustituye en la ecuacion siguiente

DOxlgeno —cumeno 0 dCOxtgeno _
a_ + k1c0xigeno =0

r?

—-D Oxigeno—cumeno

9 y
72 a_{ d_ (_)} + kICOxigeno =0




d r
, . d ~Yar : o .
y procedemos a derivar el cociente - (%) = % obteniendo la siguiente ecuacion

_DOxigeno—cumeno 2 {rﬂ_ dr
dr dr

r2 a _} + k1c0xigeno =0

dy
dr

. . ., d d .
Posteriormente procedemos a derivar la ecuacion E{r - yd—:} por medio de la regla del

producto ;—x (uv) = (w) :—x (v) + (v) ;—x (u), quedando de la siguiente manera

—Dy,; _ a d? dy dr\ d
Oxigeno—cumeno {1‘ (—y> 4 (—) y} + k1€oxigeno = 0

—_— + —_— —_—
r2 ar dr? dr \dr/ dr
Eliminando términos iguales en la derivacion del producto anterior nos queda la ecuacion

diferencial de segundo orden que describe el fenbmeno en cuestion

d’y
DOxigeno—cumeno W = k1y

= y
dr? D Oxigeno—cumeno

se realiza el cambio de variable por medio de la variable « como se muestra en la siguiente

aCy\_
dr? B

y se despeja el termino cuadratico como se ha mostrado en parrafos anteriores
dy
dr

dy dy
(&-@=9)(G+o-9)

Obteniendo asi la solucién general a la ecuacion de segundo orden

ecuacion

tTay

y =c1e* + ce” "

— ar —-ar
rcOxigeno =c,e” tce

Condiciones de frontera

Coxigeno = Coxigeno,q r=Ry
chxigeno

=0 =R =R
dr r 1+ 2



ARy
%L )
Ny

g(ﬂ %

Em
gm

_ (Cy(aRye™*R2 + e~*R2)
1717 (aRpe®z — eok2)

y
cy = RlcOxigeno,1
2= —aR —aR
{ (axR,e aRZ +e : 2) evtR1] N e—aR1}
(aR,e%R2 — gaRz2)
Sustituyendo los datos
mol
cOxigenol = 875 ? a=2143. 5m_1
R, =1x103m R, =1.1x103m
I Ly m? I
lDOxigeno—Cumeno = 4.44x10 @ 0 J

Obteniendo el valor de las constantes de integracion

_,mol
Cc1 = 6.32x10 W

mol
Cy = 2. 8586?

Se deriva la ecuacién general con respecto a “r” ocupando la regla del cociente de derivacion

mostrada en parrafos anteriores

ar

- (6'323‘10'2)%(6—) + (2.8586) (e_:r>

dCOxigeno
r dr

dr

Quedando de la siguiente manera y sustituyendo los valores de las constantes obtenidas

anteriormente
dcoxigeno are® — e®" are ™ + e "
———— =(6.32x1072 (—) —(2.8586 ( )
Ir ( ) 2 ( ) r2
dcpy; aR e — gaR1 aRje 1 + emoR1
< 0xlgeno> — (6. 32x10—2) < 1 . ) _ (2.8586) ( 1 > )
dr r=Ry Ri Ri

Sustituyendo datos



chxigeno
dr R

=n1

_2 (2143. Sm—l)(1x10—3m)e(2143.5m‘1)(1x10‘3m) — e(21435m™1)(1x1073m)
= (6.32x107%) (1210 -3m)?

(2143.5m™1) (lxlo—sm)e—(z143.5m-1)(1x10-3m) + e—(2143.5m‘1)(1x10‘3m)>

—(2.8586) ( Ax10°m)?

ACorigeno | _ 430160 4O
dT r=R | m4

=n1

Sustituyendo los datos en la ecuacion obtenemos el resultado

chxigeno _ m? mol
NOxigeno,r=R = _DOxigeno—Cumeno <T = 4.44x107° % <437152' 4?)
T=R1

mol
= (1,94x1073) ——
(1,94x107°) 75

EJEMPLO 2

En un reactor de lecho fijo de zeolita de elevada relacion Si/Al que ocupa un volumen de 1L,
con una porosidad de lecho € = 0.45, se llevo a cabo la conversion de butanol a butiraldehido
a 1 atm de presion, tres temperaturas y con una relacion de recirculacion de los productos

gaseosos muy elevada, obteniéndose los siguientes resultados:

Butanol Convertido  Temperatura

0.000168 673
0.0000498 623
0.0000105 573

Aceptando que el butanol se deshidrogena a butiraldehido segun una reaccién de primer
orden, calcular la energia de activacion de la reaccion y la variacion del factor de eficacia del

catalizador con la temperatura.

Datos

Particulas Esfericas:R; =1 mm}

Catalizador de Zeolita{ Porosidad = 0.25



m
Coeficiente de difusion efectivo del butanol en las particulas: 5.3x107° —

Concentracion del butanol en el gas de entrada al reactor: (8.7x1075 C'gﬁ)

Considérese que la resistencia a la transferencia de materia a través de la capa laminar

alrededor de cada particula es despreciable.
Solucién:

Por tratarse de un reactor de lecho fijo con una elevada relacion de recirculacion de gas
producto de reaccidon podemos considerarlo como un reactor de mezcla completa, con una
concentracion de butanol igual a la de entrada en la corriente de recirculacién. Siendo
despreciable la resistencia a la transferencia de materia externa, esta concentracion sera

igual a la de la superficie de las particulas cy, .

El nimero total de particulas seré:

174 1x103m3
= (1-0.45)| 4

3 7(1x1073m)3

n=(1-¢g) = 131303 particulas

4

§7TR:;

Con lo cual tenemos que el butanol convertido por particula de catalizador y unidad de

tiempo, sera:

(W_A) (r=R_1) g/s Particula Temperatura

1.28E-09 673
3.79E-10 623
7.99E-11 573

Por consiguiente, aplicando las ecuaciones el resultado obtenido para cada temperatura
sera:
Se establece la ecuacién de continuidad en coordenadas esféricas, eliminando de la

ecuacion los términos que no se ocuparan en la resolucion del problema

(senON a0) +

* rseng 90

Quedando solo la ecuacién en términos del radio



10
r2or

(rzﬁA‘r) — RA =0
Se establece la ecuacion de la ley de Fick

Ny, = —cDyp dz + yA(NA,r + NA,r)

Se realiza la igualdad

NA,r = _NB,T
Quedando de la siguiente manera
— dyA dCA
N cDyp—— = —Dyp——

Y se sustituye en la ecuacion resultante en términos del radio

1 6 2 dCA
ﬁa{" (‘DAB F)} ~Ry=0

—Dyp 0 { 2<ch>} _ K
72 orll \ar/j~= ~fc

Proponiendo el siguiente cambio de variable

Y =TCy
c, =2
A7 r

Sustituyendo en la ecuacion de continuidad

[Dyp @ ,(d Yy _ y]
2 ar{r <dr (r) _klr

Das rﬂ 4
r2 drz) ~ "r

d%y
Dyp Tz kiy

Despejando el coeficiente de difusividad

d’y Kk

dr? " Dag”



Sustituyendo en la ecuacion anterior

ay _ ,
arz %7

Descomponiendo el polinomio se obtienen dos ecuaciones diferenciales lineales

d k
oy |y
dr DAB

[Fa [F1 .
Lny, = Lnc,e\Pas y1 = c,eNDas

_ [, _ [,
Lny, = Lnc,e VP48 y, = c,e Das
Obteniendo asi la solucién general a la ecuacion de segundo orden
[Fa _ /Lr
y =c,e Dag" + c,e VDar
By oo I
rcy = cqeNvaB + cye AB
[F1 [F1
C1 |+ir €3 - |y
cA=7e Dap' 4+ = @ \Dan

r

En términos de funciones hiperbdlicas

c , k c , k
cA:—lcosh L r+2senh |—r
r D45 r D5

Planteando las condiciones de frontera

CA:CAl T=R1
CA:CA2:0 T=R2=0

Primera condicion



=1 h’ R{+— h’ R
cos D, 1+ sen D,

Segunda condicién

0 ky C2 k4
0= 0 cosh /DAB (0) + 0 senh /DAB (0)

Obteniendo la primera constante

C1 = 0
C2 k4
Cc4, = —senh [—R
TR, ./DAB !
Despejando
CAlRl
Cy T
senh |+1R
DAB 1
Sustituyendo en la solucién general
k4
ca,Ry senh Dag r

C =
A X, -
senh ’D_ABRI

Derivando la ecuacién con respecto a

kq k, kq
dc, ~ ca Ry Dup rcosh Dap r — senh Dup r
dr r2
senh l;(—lRl
AB



[F [ p [ Fx
(ﬂ) _ ca,R1 Das Ricosh Dap R; — senh Dap R,
=Ry R%

dr n [k p
sen
DAB 1
Multiplicando R, por el paréntesis
ky ky ky
1 =1 /—R
(ﬂ ) _ Ca, Dap Ricosh Dap R, — senh D, R
dr r Rl

R
senh / ky R1 1

Realizando las identidades trigonométricas

Multiplicando por la difusividad

_ k, k,
Ngr=pr, = —DapcCy, D—ABCOth D—ABRl ——

Multiplicando por el area que corresponde al area de una esfera

, 1 |k Ky
WA,T=R1 = 4'7TR1DABCA1 R_l— D_ABCOth D_ABRI

Multiplicando el paréntesis por R,

k1 k1
War=p, = 4mR1Dppcy, | 1 - D—ABR1coth D_ABR1

Despejando k,

~ War=r,
= —R coth —R
47TR1DABCA1 1 1



( 1 War=r,

( " 4maR,D 5c ) k
arccothi LA 4 }z L R,

WAT R1
[ 1 {<1 4'7TR1DABCA1 \ ]
D p |7 arccothi }'
1 J

|

DAB

Primera iteracién

w =1.7255x10711 mol
Ar=Ry — = (particula)(s)
T = 673°K
1.7255x10-11 Mol ____ I
1— ’ (partlcula)(s)
m? 1 47m(1x10-3m) (5 3x10~9 )(1 17379])
<5 3x107° T) m arccoth % = k1

— 1 (1x10-3m)

(5.3x10—9 "‘T)

k, =3.1242x1073s71
Segunda iteracion
w =5.1132x10712 mol
Ar=Ry — = (particula)(s)
5.1132x10-12 Mol ___ I
1— ) (particula)(s)
2
m? 1 4m(1x10-3m) (5.3x10—9 mT) (1.1737229)
<5 3x107° T) m arccoth % = k1

— 1 (1x10-3m)

(5.3x10—9 mT)

k, = 3.53x1073



Tercera iteracion

mol
Wyr—g, = 1.077x10712 .
Ar=Ry (particula)(s)
2
1z mol ]
. 1.077x10 (partiZCUIa)(S)
- . 4m(1x10-3m) (5- 3x10~° mT) (11737 Tn‘;")
<5. 3x107° _) Ax10-3m) @recoth -
s )| (x10°m) ky -
- (1x1073m)
(5.3x10—9 T)

ki (1/s) T(°K)

0.0031242 673
0.00353 623
0.0036512 573

ky = 3.6512x1073 s71

Eq
ky = koe RT = 3.4351x107 3 s71

R =1.987 cal
o mol°K
T = 623°K

ko = 172941.08 s7!

3.4351x10 3 s71
172941.08 s 1

k4 cal
E, = —RTIln (k_) = — (1.987 )(623°K)ln

p——y ) =21955.28 571
0

_Eq
kl = kOe RT

ky ky
WAJ‘:Rl = 4'7TR1DABCA1 1-— D_ABRlcoth D_ABRI

4 3
WA,T = — §1TR1k1ﬂCA1

_n(Wyy=y,) 4mr.Dypcy, (1 —ycothy)

n(WA‘T) —%nRikchl



Finalmente, para obtener la ecuacién del factor de eficacia

_n(Wy,—y,) 4mreDspcy, (1—ycothy) 3(ycothy —1)
- - - 2
n(WA’T) — %nRikchl 14

u

Obteniéndose los valores del factor de eficacia

Eficacia Temperatura
0.837 673
0.945 623
0.989 573

Observandose que el factor de eficacia aumenta al disminuir la velocidad de reaccién, al

hacerse la etapa de reaccidén quimica mas lenta que la difusion en el interior de la particula.

PROBLEMAS

6.1El compuesto A se convierte en el compuesto B en los “sitios activos” dentro de una
particula porosa de catalizador que se fabrica en forma de discos delgados; el area
superficial del borde de los discos es pequefia en comparacion con la de las dos caras
circulares. La rapidez de desaparicion de A se relaciona con la concentracion de A dentro

del catalizador por la expresion
RA = klaCA

donde a es la superficie catalitica disponible por unidad de volumen del catalizador.

Superficie z= + b

___x=0
Plano diametral

cula catalltic e A0
W Fareae !
s =

e
ik
-
a
=
-
=

o
Superficie 2= — b

En téerminos de un coeficiente de difusion efectivo, D, .¢r, la concentracion de A sobre la
superficie, ¢, , la constante de rapidez de reaccion, ka, y una mitad del espesor de los discos,

L, desarrollar una expresién para

a) El perfil de concentraciones dentro del catalizador;
b) El flujo molar en la superficie z = +L.



' 6.2 Reconsiderar el problema anterior para un catalizador de radio R.

6.3 El siguiente diagrama muestra la difusiéon en fase gaseosa en la vecindad de una
superficie catalitica. El componente A se difunde a través de una pelicula estancada que
contiene solo A y B. Al alcanzar la superficie catalitica, instantaneamente se convierte en la
especie A por la reaccion A - B. Cuando B se difunde nuevo hacia la pelicula estancada,
comienza a descomponerse por la reaccion de primer orden:

B-A
La rapidez de formacion del componente A dentro de la pelicula es igual a R, =
k,yg moles de A producidas/(tiempo)(volumen), donde y, es la concentracion de B
expresada en fracciones mol.
Determinar la rapidez con la que A entra a la pelicula de gas si este en un proceso en estado
estacionario.
6.4 En un reactor de berty, que puede suponerse de mezcla completa, de 300 cm? de
volumen, se transforma en anisol (metil-fenil-eter) en p-cresol a 723°K y 1 atm de presion

sobre un catalizador de fosfato de aluminio.

OCH3 OCH3 OR
ROH

+

Catalizador

Suponiendo que la transformacién se desarrolla segin una reaccién de primer, calcular la

velocidad de desaparicion del anisol y el factor de eficacia del catalizador.
Datos

- Catalizador de fosfato de aluminio AIPO,: particulas cilindricas de 1.6 mm de radio y
3 mm de altura, con una porosidad a = 0.2

- Porosidad del lecho catalitico: 0.6

2
- Difusividad efectiva del anisol en las particulas: Dy ¢r = 3.5x107° =

seg

- Constante de velocidad de reaccion: k; = 0.003 s~ 1



ny . . . . 2K
- Concentracion de anisol en la superficie externa del catalizador: ¢,, = 7.2x10 Zm—i

CAPITULO 7
SOLUCIONES ANALITICAS DE PROBLEMAS DE DIFUSION EN ESTADO NO
ESTACIONARIO EN DIFERENTES GEOMETRIAS

e METODO DE SEPARACION DE VARIABLES

e METODO DE TRANSFORMADAS DE LAPLACE

e DIFUSION CON REACCION QUIMICA HOMOGENEA EN ESTADO NO
ESTACIONARIO EN GEOMETRIA RECTANGULAR

7.1 SOLUCIONES GRAFICAS DE PROBLEMAS DE DIFUSION EN ESTADO NO
ESTACIONARIO

INTRODUCCION

Los procesos transitorios en los que la concentracién en un punto determinado varia con el
tiempo se identifican como procesos en estado transitorio o procesos dependientes del
tiempo. Tal variacién en concentracion se asocia con una variacion en el flujo de masa.
Pueden citarse muchos ejemplos comunes de transferencias en estado transitorio. Estos
generalmente caen dentro de dos categorias: el proceso en el que el estado transitorio es
solo durante el arranque y el proceso en el que operacion es en un lote o un sistema cerrado
durante toda su duracion.

En el capitulo anterior se estudiaron los problemas en que interviene la transferencia
molecular de masa en estado estacionario. Sin embargo, antes de que puedan alcanzarse
las condiciones del estado estacionario, debe pasar cierto tiempo después de iniciarse el
proceso de transferencia de masa antes de que desaparezcan por completo las condiciones
transitorias. En las soluciones previas, simplemente se supuso que el periodo de transicion
habia pasado y que se establecieron las condiciones del estado estacionario.

En este capitulo se consideraran los problemas que tratan con la difusiébn molecular en
estado transitorio y sus soluciones. Es sencillo deducir las ecuaciones diferenciales
dependientes del tiempo a partir de la ecuacion diferencial para la transferencia de masa. La

ecuacion de continuidad para el componente A4,



VN —R,=0
* Ny + 9t A

(@]
= _, . 0py
\Y 4+ —- =0
*Ny ot L

Contiene el término transitorio o dependiente del tiempo. Por lo general, la resolucion de
tales ecuaciones diferenciales parciales es dificil e involucra técnicas matematicas un tanto
avanzadas. En las secciones subsecuentes del presente capitulo se consideraran los
métodos para resolver problemas practicos de transferencia de masa en estado transitorio.
(Welty, 2015, pag. 678)

METODO DE SEPARACION DE VARIABLES

Se desea el sistema representado en la figura (7.1). Un depdsito cilindrico alto contiene en
su base un catalizador de isomerizacion con espesor reducido y constante, limitado por un
tabique facilmente eliminable. Supdéngase que la parte superior del depésito est4 ocupada
por una mezcla gaseosa de dos is6meros A y B a temperatura y presion constantes y que,
dado su espesor, este puede considerarse semiinfinito. En un momento dado eliminado el
tabique separador se ponen en contacto ambas fases con lo que el componente A se difunde

en sentido descendente y al entrar en contacto con el catalizador S se isomeriza

x= o 0< X, <X,

t=0; x, = x,

A+B

A B

A—B 1

Figura 7.1 Régimen no estacionario: difusion simple en un sistema
semiinfinito. Isomerizacion catalitica instantdnea. (Elaboracién Propia)

instantaneamente en B, estableciéndose una contradifusibn equimolar de ambos
compuestos y manteniéndose constantes las condiciones en la superficie interfasial.

El modelo matematico para este caso estara constituido por la ecuacion diferencial en
derivadas parciales con las condiciones limite que se indican en la figura (7.1)

axA aZxA

W = Uyp _axz (7- 1)



t=0 0<x<o X4 = Xg,
t>0 x=0 Xq=x4,=0
t>0 x=0 x4 =24, (0 <2x4, <xy4,)

La ecuacion diferencial en derivadas parciales (7.1) de este modelo puede resolverse
mediante el método de combinacion de variables. A tal fin se introducen las variables

adimensionales:
X4 — Xy
y=—""° (7.2)
xAs - on

x
¢ = Jabogt

Con lo que el modelo anterior se convierte en el siguiente
d*y dy
a0 g "

ocupando las condiciones limite siguiente procederemos a realizar un correspondiente

(7.3)

0 (7.4)

cambio de variable conocida como reduccion de orden de la ecuacion diferencial, la consigue
obtener una ecuacion diferencial de primer orden por medio de una ecuacién diferencial de
segundo orden y posteriormente resolver la ecuacion por el método de separacion de
variables como se muestra a continuacion

=0 Y=1

g T=0 (7.5)

Posteriormente procedemos a separar las derivadas para realizar el cambio de variable,

COMo se muestra a continuaciéon

ENLLATPYL 7.6
do \de do
dy
©=(gp)

formando asi la ecuacion diferencial homogénea de primer orden la cual se resolvera por el

, ., . ., d
meétodo se separacion de variables con una ecuacion de la forma ﬁ + P(x)y =0 con un

resultado de la forma y = ¢,e ™/ P@)dx

dw

2 = .
d(p+ wp =0 (7.7)

Despejando



2w
(7.8)
Reacomodando variables y procedemos a integrar
do _ zf d (7.9)
o pap .
Obteniendo el resultado general de la ecuacién diferencial de la ecuacion (7.6)
Lnw = —¢?lne + Inc, (7.10)

2
Lnw = lnc,e™?
2
w=ce?
. day . ., ny . .
El termino w = (@) por lo que se sustituye en la solucion de la ecuacion diferencial de la

ecuacion (7.6) y procedemos a integrar obteniendo la ecuacion

(dy)—- ~o* 7.11

do = cqe (7.11)
¢ 2

de = clj e ?do (7.12)
0

Constituido por una ecuacion diferencial ordinaria que integrada repetidamente conduce a la

ecuacion:
¢ 2
Y = clj e ?de+c, (7.13)
0

Aplicando condiciones de frontera procederemos a la evaluacion de las constantes de

integracion como se muestra a continuacion

=0 Y=1
p = Y=0
En este paso conoceremos el valor de la constante c, y sustituiremos posteriormente
0
1 =:c1J‘e‘¢2d(0)4—cz (7.14)
0
Cy = 1
¢ 2
Y=C1J e?dp+1 (7.15)
0

., . . — 2
Para la evaluacion de la constante c¢; ocuparemos en la evaluacion de la integral f0°° e ¢ do

una funcion conocida como funcion gamma I'(«) la cual contiene las siguientes propiedades

ARy
%L )
Ny



r)=1

r (%) =+m= x/Efowe-xzdx = 2//n®(0) > ®(0) = z (7.16)

2
Para cualquier a > —1 se cumpleT'(a) = (a — 1)I'(a)
Procediendo asi a evaluar la integral fom e“f’zdcp y posteriormente la constante ¢; como se

muestra a continuacion

© 3 3 1 1
clj e ? d(p+1=01I‘(—)+1=cl(——1>[‘(—>+1=c1<—>\/ﬁ+1 (7.17)
0 2 2 2 2

cl(%)\/ﬁ+1=0

1
¢t (—) N
2
Obteniendo asi la constante de integracion c;
-1 2

Cl:(%w;:_\/_?r (7.18)

Posteriormente sustituiremos en la ecuacién (7.15) obteniendo las siguientes ecuaciones

Jy e dy 1-2 ¢—¢Zd 1 7.19
_m_ —\/—Eoe p=1—erfo =erfco (7.19)

Sustituiremos a Y por el cambio de variable de la ecuacion (7.2)

Y=1

xA_on ( X > <CA_CA0>
—=1-erf|l ——|=|—
X, — X4, /4D 4pt Ca, — Cy,

Reacomodando los términos de concentracion obtenemos la siguiente ecuaciéon la cual

(7.20)

relaciona la funcion especial error con un determinado perfil de concentraciones

Cap. — Cy V4
—— | =erf| —— (7.21)
€4~ Ca, 2(tDyp)2
Despejando la concentracion central para posteriormente derivar con respecto a z
Ca. —Cy s
0= (ci—c. )= (A" 4\ osh (_) 7.22
(ca—ca,) ( . )cos D.)” (7.22)
Ca, — Ca, s
Cqp = (T) COSh(D_M)Z+CA° (723)
dcy s Cas—Cy s
- () () semn (5 7,24
dz (DAB)( S )Sen DAB z ( )



1
dcy S \2 /Cq. —Cy s

- =) senh (-—) 7.25
dz (DAB> ( ) )Sen DAB z ( )

S
dc, 1 ~ e_(DAB)
2z = Daslea, —€a)87 y —F— (7.26)
z 3
1 72
dCA — DAIZ? (CAs - cAo)e 4Dapt (7 27)
dz Tt )
1
— dCA DZ (CAs CA )
NA,Z:O = —Dyp (E) = 4B \/E (7-28)
z=0
Para obtener asi el flux molar
1
t, D? (CA —Cy ) tdt
Njg—odt =—2B = o J— (7.29)
o 50 N 0 VE
1 1
t—> ZDZ (CA —_ CA )t7
Ny, odt =—28 " "o (7.30)
J(; A,z=0 \/E

EJEMPLO 1

Determinar el tiempo que se necesita para reducir el contenido de humedad en el centro a
10% en peso si una placa de arcilla de 5 cm de grueso se coloca sobre una banda que pasa
a través de un secador continuo, lo que restringe el secado a una sola de las superficies
planas. El contenido inicial de humedad sera 15% en peso y el contenido de humedad en la

superficie bajo condiciones de secado constante se mantendra a 4% en peso. La difusividad

2
efectiva del agua a través de la arcilla es 1.3x107* mT

- 1

Cas = Ca 2(tDyp)?

<CAS_CA>—erf VA _<WAS_WA>
= — |= |l
c —C = Wy — W
As A, Z(tDAB)Z Ag A

Despejando la ecuacion el tiempo de la ecuacion



el ————— FE
ZARAG!
c ci\ ! z w wy\ !
A, — Ca a4, —Wa
(528 () @i
— L W, —w
A,S AO z(tDAB)Z AS AO
-1
1 Wy, — Wy
2(tDyp)2erf| ——— =z
wAs_on

= (5,7) .
Dp Wy, — Wy

-1
rerg (2B )
f WAs — WAO

wAs =0.04 Wy = 0.1
wy,=0.15 z=0.05

2
m
D,p =1.3x10"8 —

seg
2
1 0.05m
t= g m? 0.04—01\ 1
1.3x10° oo ) 27/ (9702 —0.15)

Usando los valores de tabla 7.1, el valor de erf(0.5454) = 0.5594

2
} = 15044.63 seg

1 { 0.05m
2(0.5594)"1

MEDIO DE DIFUSION SEMIINFINITO
Un medio de difusion semiinfinito, se considera aquel en el que el fenébmeno de difusion se
encuentra acotado en uno de sus extremos, es decir se conocen sus condiciones como es

aqui el tiempo t =0, z=0Y ¢4 , pero el otro lado se encuentra indefinido y no se conocen
sus condiciones a la frontera.
Ecuacion de continuidad

aCA OCA aCA aCA aZCA aZCA aZCA
AB + Ry

9€r 9 9Ca O _ .31
at "Vrax TV ey TV, axz T ay? T8z (7.31)

Consideraciones:

1.- Fendmeno completamente difusivo

t=0
Z=0, CAO
Z>0, CAoo

TR
{iu 4 g“"
fis (]

80 Sl



Por lo que la ecuacién (7.8) se reduce a

ach _ 6CA
18 972~ ot
La cual debe ser resuelta bajo las siguientes condiciones

condiciones iniciales||condiciones finales

z=0, c z=0, c
tzo{ Ao t:() Ao
z>0, ¢4, zZ>00, €y

Definiendo una concentracién adimensional
r— (CA —Ca, )
CAO - CAoo

Cqp = F(CAO - CAoo) + Ca,

Resolviendo para c4

aCA ar
o (CAO - CAoo)ﬁ

= (CAo - CAoo)

Adimensionando el termino de ¢, de la izquierda de la ecuacion (7.9)

aCA _ aCA (6[‘) _ (6[‘)
ot = ar \ar) = (€4~ ) (3

Adimensionando ¢, del término de la derecha de la ecuacion (7.9)

d%cy, 0 <6cA) _ 9 (acy (ar) ) [(
922  09z\9z/) o9z\or \az/)| a8zl o

a’r
= (g, — cAw)@ (7.36)
Ya que:
aCA
or (cao = €a.,)
Sustituyendo (7.15) y (7.13) en la ecuacion (7.9) se llega finalmente a:

ar 0°T
(cao = €a.,) (E) = Dap(€ay — 1) 52

Al dividir toda la ecuacion (7.17) entre (ca, — ca,, ), queda:

or D a’T
at 4B gz2

(7.33)

(7.34)

(7.35)

en) (30)

(7.37)

(7.38)

(7.39)

Que resulta ser la equivalente a la ecuacién (7.9) solo que ahora en forma parcialmente

adimensionada en el término de la concentracion.



frontera expresadas en la ecuacion (7.13)

condiciones iniciales ] [condiciones ala frontera

z=0,T=1 (7.40)
z>0, I'=0

z=0T=1

t=0 {z>0, r=o

t>0 {

METODO DE TRANSFORMADAS DE LAPLACE

Otro caso importante de difusién de masa en estado transitorio que puede someterse a una
solucién analitica es la transferencia de masa unidireccional hacia un medio continuo
semiinfinito con una concentracion fija en la superficie. Por ejemplo, se desearia describir la

Cix) = cte lL;.‘l![)i!

- - 29 Ley de Fick
D= cte N x\ &)

NS

Concemiraciden

distancia

Figura 7.2 Difusion transitoria en un medio semiinfinito (Welty,
2015)

absorcion de oxigeno del aire en la aireaciéon de un lago o el proceso de difusion en fase
sélida que se produce en el endurecimiento superficial del acero dulce en una atmosfera
carburante. La figura (7.2) representa los perfiles de concentracién a medida que el tiempo
aumenta para un medio semiinfinito que tiene una concentracion inicial uniforme de ¢, y

que estaba sujeto a una concentracion constante en la superficie de ¢, . (Welty, 2015, pag.

680)
Tomando las siguientes consideraciones:
1. Fenomeno en estado transitorio.
2. No existe ninguna reaccién quimica homogénea por lo tanto el término R, = 0.
3. Fendmeno unidireccional y completamente difusivo
Ny, ON,, N ac
e a;'y + a7+t

V*ﬁA: —RAZO



Em
gm

ninguna reaccion quimica de transformacion de reactivos a productos desplazandose

guedando la ecuacion de la siguiente manera.

6ﬁAZ aCA
~—+—=0 7.41
9z ot (7.41)
y despejando del otro lado de la igualdad
aﬁAZ aCA
— = — 7.42
022 at ( )
Sustituyendo el flux de masa N, , = —D,p %‘
aZCA GCA
AB 5.2 = o¢ (7.43)
Aplicando un cambio de variable y sustituyendo en la ecuacion
0=CA_CA0 (744)
9%0 L
18922~ ot

La ecuacion siguiente se resolvera mediante el método de transformada de Laplace por
medio de una integral de la forma §{f(t)} = f0°° e Stf(t)dt ocupando también el método de

integracion por partes como se muestra en las siguientes ecuaciones

© (96 3%0
]0 e (E) dt = DAB@ (7.45)

El método de integracion utilizado es el método de integracién por partes el cual se presenta

a continuacion

d(uv) = udv + vdu

fd(uv) = fudv—fvdu
Judv=uv—Jvdu

Quedando la matriz de la siguiente manera

Reordenando

ARy
%L )
Ny

g(ﬂ %



a0
u=e*t dv = ( )dt
at

du = —se stdt v =0(t)
Obteniendo la siguiente ecuacién diferencial de 2do orden
Despejando y resolviendo
ﬂ = (L) 0 (7.46)
dz? D p
Resolviendo la ecuacion diferencial

Despejando los exponentes en la ecuacion diferencial nos queda la siguiente ecuacion

d9_+(3)0 7.47
dZ__DAB ( )

y posteriormente la ecuacion en monomios y procedemos a resolver las ecuaciones

diferenciales por el método anteriormente mostrado y = ¢;e~/¥@dx 4 ¢ o= [ P()dx

[~ (o)) iz * (5,) ) 7.48)

Obteniendo asi la solucion general de la ecuacion diferencial antes mostrada y después por
medio de la equivalencia entre funciones exponenciales y funciones trigonométricas

obtenemos la solucién general en términos de funciones trigonométricas hiperbolicas

(p>)z ~(3-)z
0= 01 + 02 = cC,€ Dap + cye Dap (74’9)
s s
0 = cicosh (—) Z+ cp,senh (—) z (7.50)
Dyp Dp
Aplicando condiciones de frontera y calculando las constantes
CAs - CAo _
[9—91‘( —) Z‘“] (7.51)
0 = 02 = 0 Z = 00
Obtenemos para esta ecuacién las determinadas constantes de integracion
s
0, = clcosh( ) (0) + czsenh( ) (0) (7.52)
Dyp
CAs — CAD _
0, = (—s ) =C

Ca, — Cy, s s
0= (T) cosh (D_AB) z + cysenh (D—AB) z

5 ) (c0) + czsenh( ) ()

AB
Cy = 0
Ca, — €y, s
0= (T) cosh (D_AB> z (7.53)



a obtener una funcion especial conocida como la funcion error

s
cosh|5—)z
cq—¢C D
(M) =61 M (7.54)
cAs - CAo S
(555
CA_CAO :6_1 e AB :erfc VA
Ca.—Ca s 1
s 0 2(tDyp)?
Ca—C z z
<%) =erfc| ——5 |=1-erf| —— (7.55)
€4~ Ca, 2(tDyp)2 2(tDyp)?

Reacomodando los términos de concentracion obtenemos la siguiente ecuaciéon la cual

relaciona la funcion especial error con un determinado perfil de concentraciones

Chp. — Cy V4
<‘f> =erf| — (7.56)
€4~ Ca, 2(tDyp)?
Despejando la concentracion central para posteriormente derivar con respecto a z
Ca, — Ca, s

Cp= (T) cosh <D_AB) Z+cy, (7.57)
dcy s Ca. —Cy s

- () () semn () 7.58
dz (DAB) ( S )Sen DAB z ( )

S
. . . ‘<m)z
Nuevamente aplicando transformada inversa de Laplace a la ecuacién §1 {e 1 }

s2
d 5 cy —C
Ch ( S )2 Ag A, ( S )
= h|—
dz D4p ( s )sen D4p z

dc 1 e_(l’sﬂ)z
T CRERUS B
1 7
dey D% (ca, —cp,)e *Dast
dz Jrt
2, (cn,—a)
- dcy Diyp (€a, — €y,
Ngz=0 = —Dyp ( dz >Z=0 = N (7.59)
Para obtener asi el flux molar
1
tﬁA z=odt = DiB (CAS _ CA") Jtﬁ
o Vr 0o Vt



t
f Ny -odt =
0

1 1
ZDEIB (CAS B C“‘lo)t7

Vr

Tabla 7.1 valores de la funcidn error (Welty, 2015)

@ erf ¢ ¢ erf ¢

0 0.0 (.85 0.7707
0.025 0.0282 0.90 0.7970
0.05 0.0564 0.95 0.8209
0.10 0.1125 1.0 0.8427
0.15 (. 1680 1.1 0.8802
020 0.2277 1.2 0.9103
025 0.2763 13 0.9340
0.30 0.3286 14 0.9523
035 03794 1.5 0.9661
0.40 0.4284 16 0.9763
0.45 0.4755 1.7 0.9838
050 0.5205 1.8 0.9891
0.55 0.5633 19 0.9928
.60 (.6039 20 0.9953
0.65 0.6420 22 0.99581
0.70 0.6778 24 0.9993
0.75 07112 2.6 0.9998
0.80 0.7421 2.8 0.9999

EJEMPLO 3 (Welty, 2015, pag. 681)

Una pieza de acero dulce precalentado, que tiene una concentracion inicial de carbén de

0.20% en peso, se expone a una atmosfera carburante durante 1 hora. Bajo las condiciones

del proceso, la concentracién de carbdn en la superficie es 0.70%. Si la difusividad del carbon

2
atraveso del acero es 1x10711 mT a la temperatura del proceso, determinar la composicién

del carb6n a 0.01 cm, 0.02 cm y 0.04 cm por debajo de la superficie.

Puesto que la concentracion total en el acero dulce es muy pequefia, su densidad puede

considerarse constante, de acuerdo con



Sustituyendo valores

Inciso a)
wy, =0.002  wy =0.007
[ z=0.0001m t=3600 seg]
| m? |
D.p=1x10"11 — 1
|Dap = 1x107"" — ]
( 0.007 —wy )_ 0.0001m
0.007 —0.002) ¢/ 1

lz{(3600 seg) (1x10—11 mTZ)} ]

( 0.007 —w,
0.007 — 0.002
Usando los valores de la tabla 7.1, el valor de erf(0.2635) = 0.2904

w, = 0.5548%

) = erf(0.2635)

Inciso b)
Wy, =0.002 w, = 0.007]
z=0.007 t=23600seg

2
m
DAB = 1x10"11 T

0.007 — w, 0.0002 m
() 1
0.007 — 0.002 PN
-11 2=
2 {(3600 seg) <1x10 seg)}
( 0.007 — w, )_ 05270
0.007 —0.00z) ~ 1@ )

Usando los valores de la tabla 7.1, el valor de erf(0.5270) = 0.5476



( 0.007 — w,

0.007 — 0. 002) = (0.5476)

w, = 0.4262%

Inciso c)
wy, =0.002 wy =0. 007]
z=0.0004m t=3600seg

2

m
DAB = 1x10_11 —_—
seg

| |

0.0004m

( 0.007 — w,

0.007 — 0. 002) =erf 1

2
-11 M~
2 {(3600 seg) <1x10 seg)}

0.007 —0.002

Usando los valores de la tabla 7.1, el valor de erf(0.5270) = 0.5476
0.007 —wy,

(O. 007 — 0.002

wy =0.2685%

( 0.007 —w, ) = erf(0.5270)

) = (1.054)

DIFUSION CON REACCION QUIMICA HOMOGENEA EN ESTADO NO ESTACIONARIO
EN GEOMETRIA RECTANGULAR

Comenzaremos por la ecuacion general de transferencia de masa en coordenadas

rectangulares

_RA=0

ON 4. . N4y N dN 4, . dcy
dx ay 0z at

Eliminando los términos innecesarios nos queda la ecuacion diferencial que describe el

fendmeno de reaccion quimica homogénea en estado no estacionario

+—2—R,=0 (7.61)

El termino R, es igual que en temas anteriores donde el tema en cuestion es desplazamiento

de una reaccién quimica en un sistema rectangular y viene siendo una reaccién quimica de



manera

6ﬁA‘Z 6CA
0z +W+k1€A—O (761)

Despejaremos la ecuacion del otro lado de la igualdad y posteriormente resolveremos la

ecuacion diferencial por el método de transformadas de Laplace, una ecuacion de la forma
S{f()} = foooe_“f(t)dt con la cual comenzaremos a dar solucién a la ecuacion (7.61) y

sustituiremos el flux molar en contradifusion equimolar como se muestra

o)

aZCA *® aCA
—_— -st|__2 —st
DAB aZZ L e ( at ) dt + k1 L e CA(t)dt (7 62)

[o9] (o)

d*c
DABdeA = {CA (0)(e —e®) + sf e st cA(t)dt} + k4 f e Stc,(t)dt
0

0

dZCA _ ° —st oo —st
DAB F =S e CA(t)dt + k1 e CA(t)dt (7 63)
0 0
d? A
AB™ g2 = SCa + kicy
dch_(S) +<k1> 7 64
dZZ B DAB €a DAB €a ( ' )
ch_ ( s ) 4 <k1>
dZ - DAB Ca DAB Ca
dCA
E = (¢ + (X)CA (7 65)
dZCA
7 A%c, (7.66)
dCA
E = iACA (767)
¢4 = cicoshiz + c,senhiz (7.68)
c
Cq = % z=0
ca, (7.69)
=y 2=



| Sustituyendo condiciones limite

c
% = ¢1c0shA(0) + c;senhi(0) (7.70)

Teniendo asi el valor de la primera constante
Ca

€= Tl (7.71)
Y sustituyendo en la ecuacion general
cq = cpsenhiz (7.72)
Evaluando la segunda constante
Ca,
5 = cysenhA() (7.73)
c; =0

La ecuacién general queda de la siguiente manera
CA1
Cyq = Tcoshllz (7.74)

Posteriormente lo convertiremos nuevamente a términos exponenciales para asi poder
realizar un inverso de la transformada de Laplace con la cual obtendremos una clase de

funcion especial llamada la funcién error quedando asi de la siguiente manera

— 1 (giz) % p(@+a)z _ %e{J@+J@}Z - % (e\/ Qﬁ)z) <eJ (D%)’> (7.75)

Cy = S
)"\ ([
€y = Cy, — eN\Pap (7.76)
Ocuparemos la igualdad erfc (2\/%) =1-erf (#)
AB AB
(A)z e_ (Dsm)l (L)z V4
Ca = Cy, (e\J Dap )6‘1 ———=¢Ca, <e Das ){1 —erf <—>} (7.77)
§ 2./tD g

y posteriormente realizaremos la derivada de la concentracion con respecto al eje fijo

coordenado z para después obtener el flux molar al multiplicar por el coeficiente de difusion

de, _  d <e (,;%)z) { | —erf (ﬁ)” (7.78)

. L d d d
derivaremos ocupando la regla de la derivacion de un producto = (uv) = U—v+v—uComo

dz cAlE

se muestra a continuacion



D) | L 1-erf 2 ) )+[1- erf _z )L e (Dk—AIB)Z (7.79)
dz Zm 2 tDAB dz
dc, %z _d z d z B z Dk_,,l,,z kq \dz
dz . {(e ( )>< a7’ (thDAB> dz (2\/tDAB>>+<1 erf (2 tDAB>> (e ( )) (DAB) dz} (7.80)
)
& = ( ) d erf<

=cC I — A ——
dz ) 5 tD 5 dz

z ) +(1- erf( z ) (e (Dk_AlB)Z) (ﬁ) (7.81)
Z tDAB zﬂtDAB DAB .
Evaluandoen z =0

)

deg  _ _d (0) ~ (0) (Dk_;)(o)) A
(dz>z=0_CAl 2,\/tDyp dzerf(z tDAB) |1 erf(z tDAB) (e <DAB> (7.82)

Al evaluar en z = 0 la ecuacion se reduce a la siguiente expresion a continuacion la cual es igual a la solucién

dNA’z
dz

de la ecuacion diferencial — R, = 0 la cual es una expresion que en primera instancia no toma en cuenta

a la ecuacion diferencial con respecto al tiempo (%) y por lo tanto arroja el mismo resultado que la ecuacion
. . . 17} . . . a .
(7.61) que sitoma en cuenta al estado transitorio (%) pudiendo concluir que la ecuacion (%) gueda eliminada

en el momento de evaluar a la ecuacion en z = 0, por lo que la funcién error queda completamente anulada
guedando solamente los términos relacionados con la reaccion quimica homogénea de primer orden y siendo

asi obtendremos la siguiente solucion

dCA

. ky
Nyz-0 = —Dyp (_dz) . = —Dypcy, (
z=

D_AB> = k(ca, — €a,) (7.83)

GRAFICAS DE CONCENTRACION-TIEMPO PARA FORMAS GEOMETRICAS SIMPLES
En la solucion analitica, se encontré que el cambio que no se ha realizado, Y, es funcion del
tiempo relativo, X,,. Las soluciones matematicas para la transferencia de masa en estado
estacionario en varias formas simples con ciertas condiciones restrictivas en la frontera se
han presentado en una gran variedad de gréficas para facilitar su uso.

Las gréaficas de Gurney-Lurie presentan soluciones para la placa plana, la esfera y el cilindro
largo. Puesto que las ecuaciones diferenciales parciales que definen la conduccion de calor
y la difusiébn molecular son anélogas, tales graficas pueden utilizarse para resolver cualquiera
de estos fenomenos de transporte. Para la difusion molecular, las gréaficas se encuentran en
términos de cuatro relaciones adimensionales. (Welty, 2015, pag. 682)

Ca

#CA) (7.84)

Y = cambio de concentracion que no se ha llevado a cabo = (
Cas —Ca,
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(7.85)

tDAB

Xp = tiempo relativo = —;
X1
Il - - x
n = posicionrelativa = o (7.86)
1
, . , D 4p
m = resistenciarelativa = (7.87)
kcxl

La longitud caracteristica, x,, es la distancia desde el punto medio a la posicion de interés.
La resistencia relativa, m, es una relacion entre la resistencia a la transferencia de masa por
conveccion a la resistencia molecular interna y la transferencia de masa.
Estas graficas pueden usarse para evaluar los perfiles de concentracion para casos en que
hay transferencia molecular de masa que entra o sale de los cuerpos de las formas
especificadas, si se satisfacen las siguientes condiciones:
a) Se supone la segunda ley de la difusién de Fick; es decir, que no hay movimiento del
fluido, v = 0, sin termino de produccion, R, = 0 y difusividad de masa constante.
b) El cuerpo tiene una concentracion inicial uniforme, ¢, .
c) El limite se sujeta a una nueva condicién que permanece constante con el tiempo.
(Welty, 2015, pag. 683)

Tabla 7.1 Valores de la funcion error (Welty, 2015)

) erf ¢ ¢ erf ¢

0 0.0 (.85 07707
0.025 0.0282 0.90 07970
0.05 0.0564 095 0.82009
0.10 01125 1.0 (.8427
0.15 0. 1680 1.1 (1.8802
0.20 0.2277 12 (.9103
025 0.2763 13 0.9340
0.30 0.3286 1.4 (.9323
0.35 0.37% 1.5 (1.9661
0.40 04284 1.6 0.9763
045 0.4755 1.7 (L9838
0.50 0.5205 1.8 (L9891
0.55 0.5633 19 0.9928
0.60 0.60309 20 0.9953
0.65 0.6420 22 (.9951
0.70 06778 (.9993

24
0.75 07112 26 (.9908
0.80 0.7421 28 (.9999
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EJEMPLO 4 (Welty, 2015, pag. 692)

Una placa de arcilla de 5 cm de grueso se seco por sus dos superficies planas exponiéndola

a una corriente a de aire de secado. El contenido inicial de humedad fue de 18% en peso y
las 4 orillas delgadas se sellaron para prevenir la evaporacién. Bajo las condiciones
especificas de secado, este se control6 por difusion interna de agua liquida a la superficie.
La humedad en la superficie durante todo el proceso fue constante a 4% en peso. En 20000
segundos, el contenido de humedad en el centro se habia reducido a 10% en peso. Si la
resistencia relativa a la transferencia de masa en la superficie es esencialmente cero,
calcular:
a) La difusividad efectiva
b) Bajo las mismas condiciones de secado, el tiempo necesario para reducir el contenido
de humedad en el centro a 6% en peso.
c) Eltiempo que es necesario para disminuir el contenido de humedad en el centro de
un cilindro de 0.1 m de largo y 0.1 m de didmetro de 18% a 10% en peso si el cilindro
se construye con la misma arcilla de la parte a) y se seca bajo las mismas condiciones.

d) Repetir c) para un cilindro que tiene 0.5m de largo y 0.1 m de didmetro.

Para el inciso a)
Podemos comenzar planteando la ecuacién de continuidad en coordenadas rectangulares
aNA’x n aNA’y n ONA,Z N aCA

dx ady 0z at

_RA=0

Tomando las siguientes consideraciones:
1. Fendmeno en estado transitorio.
2. No existe ninguna reaccién quimica homogénea por lo tanto el término R, = 0.

3. Fendmeno unidireccional y completamente difusivo

La ecuacidn diferencial que debe resolverse es:
aﬁA‘z aCA
dz  at
Aplicando un cambio de variable y sustituyendo en la ecuacion

0

0=CA_CA0

0%6 30
4B 922~ ot



" Resolviéndose mediante transformada de Laplace.

f‘” _st(ae)dt_D 9%0
o & \ae) T a2

Obteniendo la siguiente ecuacion diferencial de 2do orden

Despejando y resolviendo

d*e
AB g2 = 56 —
Obteniendo asi la solucién general a la ecuacion diferencial de segundo orden

0 = c,coshaz + c,senhaz
y las condiciones iniciales y en la frontera son

€4=¢4, a t=0, paratodoz

ca=cy, a z=0, paratodo (t)

€a4=C4, a z— o, paratodo (1)
La solucién al problema puede alcanzarse en muy diversas formas, entre las cuales se
encuentran la transformada de Laplace y la separacion de variables. Inmediatamente puede

escribirse la solucién a este problema de difusion

(M>=1_erf _z

Cas —Ca,

Sustituyendo valores

c,=0.1
€4, =0.18
Cas = 0.04
(0.04—0.1>_ V4 oy
0.02—018 ~ 7 o
:(0'04_0'1):0.4285
0.04-0.18



" Mediante la siguiente tabla del apéndice se puede obtener el valor de X, = 0.45

Sustituyendo en la ecuacion

1.0 .
4.0
0.8 T 2.0
0.6 NS T 2= —
=0 NS o= ~—~—T
0.4 N :x: 7050 _ [~~~ |
= b Y = ! —
=03 AN PP s N . =
E-I-. ] ! ™ R""‘H
& 02 NG G.1ID\ M“‘x_ﬁ
m = 0.00 - \
‘\.\\ H“‘x\
= 0.00
01 1 1 ]\\. P
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4
oetfxd
XD == xz
1
0.45 = (20000 seg)D 45
' (0.05 m)?
(0.45)(0.05 m)? m?
= =5.6x10"8 —
48 = "720000 seg) . s
Inciso b)
tD g
D =
x1
Xpx3  (0.45)(0.05 m)?
=7 = (0.45)¢ 2) = 20089.28 seg
AB (5.6x10-8 mT)
Inciso c)

Aplicando la ecuacién de continuidad en coordenadas cilindricas

1 aﬁA'r 1 aﬁA'g aﬁA‘Z OCA _
{r( or )+r< a0 + 0z + at Ry =0

Eliminando los términos que no ocuparemos incluyendo R, quedando la ecuacion de la

siguiente manera.

(1)aﬁA'T_ aCA
r) ar  at

Sustituyendo el flux de masa:



ach _ aCA
B 9r2 — ot

Aplicando un cambio de variable y sustituyendo

6 = Cqp— CAO
629_69
B 9r2 ~ ot

Resolviendo la ecuacion diferencial nos lleva a obtener la funcién error

_ 1
Cas — Ca, 2(tDyp)2
Cq—C r
<A__A> —erfl—T
Cas = Ca, 2(tDyp)?2
Chp = 0.1
CAO =0.18
cas = 0.04
( 0.04-0.1 ) f z y
— | =erf| ——— | =
_ 1
0.04—-0.18 2(tD )2
Y_(0.04—0.1 ) — 0.4285
- \0.04-0.18/

Mediante la siguiente tabla del apéndice podemos encontrar el valor de X, = 0.21

1.0

—— 10.0
0.8 . — T——6.0 —]
Y N e T —_—T—40 I S
— 06 APORS [~ ﬂ:"g-“ B —— . —
:“"" I \\. \\'\\ -‘:““-“'"-. HL‘H""-—.HE'D — —
| \‘\ \"‘-\.\“‘\.\k h'"1|5__‘-_ [ T —
> 04 LN N e — —
=03 AV N DN S N —
=~ AN NN T T
- - ~ ~
\L\ \\‘ S0 5|r_\ = \H\HH‘""--.,
n=00 m=000 |025 ' l\\ \\ .
0.1 L1 LAl X L [~
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4
atlx?
tDyp
XD = 1"2
Xpr? (0.21)(0.01m)?
t =2 =( ) 2) = 375 seg
DAB m

-8 i
5.6x10 S



" Inciso d)

Xpr?  (0.21)(0.05m)?

Dap 5 gx10-8 ™
S

t =

= 9375 seg

PROBLEMAS (Welty, 2015, pags. 690-696)

7.1 Un polimero de silicona de 4 mm de espesor recubre una superficie plana, no porosa e
inerte. La pelicula de polimero se expone a gas oxigeno al 100% estancado mantenido a
1.5 atm. El oxigeno gaseoso es escasamente soluble en la pelicula de polimero de silicona,

con la relacion de solubilidad dada por

Ca = Spa

mol 0,
m3

conS = 3.16

m::soz de oxigeno atmosférico de silicona a 298°K. Inicialmente, hay 0.39

disueltos uniformemente en la pelicula. El coeficiente de difusion del oxigeno en la silicona
-11 mz
es 1x10 ~a 298°K

a) En un tiempo muy corto de 10 seg, el oxigeno no penetra mucho en la pelicula de
polimero de silicona. En esta situacion fisica, ¢cual es el flujo de oxigeno hacia la
superficie de la pelicula de polimero de silicona en este momento?

b) En un tiempo mucho mas largo, la concentracion de oxigeno disuelto en la pelicula
, . . . . l )
de polimero de silicona en la interfaz polimero / inerte es ahora de 3.0 7;—03 ¢,Cuanto

tiempo llevara lograr esta concentracion?

7.2 Estamos interesados en medir el coeficiente de difusidon efectivo del colorante dextrano

azul en un gel de agarosa. Una solucién acuosa bien mezclada que contiene 1.0% del tinte

descansa sobre el gel rigido de 2,0 cm de espesor, como se muestra a continuacion. Las
solubilidades del tinte tanto en agua como en gel son las mismas; es decir, la concentracion
del tinte en el lado del agua de la interfaz agua-gel es igual a la concentracion de tinte en el
lado del gel de la interfaz agua-gel. Inicialmente no hay tinte en el gel. Después de 24 horas,
una pequefa seccién del gel a 2 mm de la superficie se extrae con mucho cuidado con una
aguja de jeringa, y la concentracion del tinte dentro del gel, medida con un

espectrofotometro, es de 0,203. Un gel acuoso generalmente se considera un polimero



hidratadas.

a) ¢Cual es el coeficiente de difusion efectivo del tinte azul dextrano en gel segun las
mediciones experimentales?

b) Enuncie al menos tres suposiciones que tuvo que hacer para llegar a su respuesta en
el inciso a).

c) Si la temperatura del sistema aumenta de 20°C a 40°C y el experimento se repite

exactamente como se describe anteriormente, ¢cual esperaria que fuera el nuevo

coeficiente de difusion medido? La viscosidad del agua es 9.93x10~* % a 20°Cy

6.58x10~* X2 4 40°c¢.
ms

7.3 El benceno liquido, C4H,, un disolvente industrial comiin con una densidad de 0.88 C’?,

se filtr6 desde un tanque de almacenamiento a una velocidad al suelo. Como la densidad
del benceno es menor que la densidad del agua, el benceno liquido formé6 una capa liquida
ligera de fase no acuosa en la parte superior del suelo saturado de agua, como se muestra

a continuacion. A una profundidad de 1 m por debajo de la capa de suelo saturado de agua

f/_ Liguid benzene storage tank _H\-I
(slow leak) _/a'

- Liquid benzene
spill (on top of soil)

Water
saturated
s0il

hay una capa de roca impermeable no porosa. No hay flujo de agua subterranea a través de

la capa de suelo saturada de agua, estd completamente estancada.

Estamos interesados en el transporte de benceno a la capa de suelo saturada de agua, de
modo que podamos identificar la cantidad de suelo que se debe desenterrar y tratar. Aunque
el suelo saturado de agua es una mezcla compleja, como medio para la difusién del benceno
se puede asumir que se aproxima a las propiedades de una sustancia homogénea.

En tiempos relativamente cortos o profundidades de penetracion relativamente pequefas,
un medio de difusion de dimension finita puede aproximarse mediante un medio de difusion

semiinfinito. Calcule la concentracion del benceno disuelto en una posicién de 5 cm en la



| capa de suelo saturada de agua después de 72 horas de derrame de benceno. El benceno

mol

liqguido es escasamente soluble en agua y su limite de solubilidad es de 24 —a 293°K. el

2
coeficiente de difusion efectivo del benceno en el suelo saturado de agua es 1x10~° mT a

293°K. Inicialmente, no hay una capa de benceno descansando sobre el suelo, es
esencialmente una fuente constante debido a la baja solubilidad del benceno en agua.
Finalmente, puede suponer que el benceno no se difunde en la capa de roca no porosa.

7.4 La agilizacion por hidrogeno debilita la resistencia mecanica del hierro fundido. Este
fendmeno ocurre con frecuencia en recipientes a presién de hierro fundido que contienen un
100% de gas hidrogeno. El gas hidrégeno se disuelve en el hierro metélico y se difunde en
el hierro no poroso sélido mediante un mecanismo de difusion intersticial. EI gas hidrégeno
no tiene que penetrar mucho en el hierro para tener un efecto negativo en la resistencia
mecanica del hierro. En la situacién actual, el 100% de gas hidrogeno a 1 atm y 100°C esta
contenido dentro de un recipiente de hierro cilindrico de 1 m de didmetro interno y un espesor

de pared de 2 cm. La solubilidad del hidrogeno en hierro a 100°C es

7 mol de atomos de H,
g Fe

2.27x10~ . El coeficiente de difusién de los atomos de hidrogeno en el

9 cm?

hierro sélido es 124x107° —
seg

a 100°C. Inicialmente, no hay &tomos de H en el hierro sélido.

¢,Cuantas horas tardard el nivel de hidrégeno dentro del metal de hierro en alcanzar

7 atomos molares de H,

1.76x10~

5 e a una profundidad de 0.1 cm desde la superficie expuesta al

gas hidrégeno?

7.5 En la fabricacion de un semiconductor de tipo p, el boro elemental se difunde una
pequefia distancia en una oblea de silicio cristalino sélido. La concentracion de boro dentro
del silicio solido determina las propiedades semiconductoras del material. Un proceso de

deposicion fisica mantiene la concentracion de boro elemental en la superficie del agua igual

o0 atomos de boro

a 5x10? . En la fabricacién de un transistor, se desea producir una pelicula

cm3 de Silicio

e . ., _ t deb
delgada de silicio dopado a una concentracién de boro de al menos 1.7x107° =2 2972

cm?3 de silicio
una profundidad de 0,2 micrometros desde la superficie de la oblea de silicio. Se desea lograr
este objetivo en un tiempo de procesamiento de 30 minutos. La densidad del silicio sélido es

atomos de silicio
de 5x10%? ——mM8MM—
cm

S sélido. ¢ A qué temperatura debe operarse el proceso de dopaje con

boro? Se sabe que la dependencia de la temperatura del coeficiente de difusion del boro (A)

en el silicio (B) viene dada por



<0
DAB ES Doe RT

2
donde D, = 0.019 % y Qo = 2.74x10° ﬁpara el boro elemental en estado solido. La

J

mol°K

constante termodinamica R = 8.314

7.6 Una esfera porosa con un didmetro de %2 pulgada se satura con etanol. El espacio vacio
en el sdlido proporciona poros suficientes de manera que la difusion molecular puede
llevarse a cabo a través del liquido en estos conductos. La esfera se deja caer en un depdsito
grande, bien agitado, que contiene agua pura. Si en 30 horas la concentracion de etanol en
el centro de la esfera disminuye a 27% de su concentracion inicial, ¢Cual seria la
concentracion de la esfera después de 37?4 horas?

7.7 La concentracion de oxigeno en un lago grande, de profundidad media, que inicialmente

-, Se eleva en forma repentina en su superficie a 9 —*Z y se
m

, . K K
tenia un valor uniforme de 2 m—g

mantiene en este valor. Trazar el perfil de concentraciones, ¢4, en funcién de la profundidad
z para el periodo de

a) 3600 seg

b) 36000 seg

c) 360 000 seg

Si el lago esta a una profundidad de 283°K

7.8 Un camion cisterna de gran tamafio se vuelca y derrama un herbicida sobre un campo.
2
Si la difusividad en masa del fluido en el suelo es 1x1078 mT y el fluido permanece sobre el

suelo durante 1800 seg antes de evaporarse en el aire, determinar la profundidad a la cual
es probable que se destruya la vida vegetal y los insectos si una concentracién de 0.1%
destruira la mayor parte de la vida.

7.9 Un aglomerado de carbdn, aproximadamente esférico, con un radio de 2 cm, tiene un

. e K . .,
contenido de humedad inicial de 400 m—‘z, se coloca en un secador con circulacion forzada de
. ., .. K . . ..
aire, que produce una concentracion de humedad en la superficie de 10 m—‘Z. Si la difusividad
2
del agua en el carbén es 1x107° mT y la resistencia de la superficie es despreciable, estimar

el tiempo que se requiere para secar el centro del aglomerado de carbdon hasta una

concentracion de humedad de 50 %.
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7.10 Es extremadamente dificil airear el agua estancada. Considere el proceso que se
muestra en la figura siguiente. Un tanque sellado consiste en agua liquida profunda y
tranquila con gas oxigeno puro en el espacio superior. La temperatura y la presion del gas

de oxigeno al 100% son 298°K y 2 atm, respectivamente. Inicialmente, la concentracion de

oxigeno disuelto del agua dentro del tanque es uniforme a 10 %, el coeficiente de difusion

2
del oxigeno disuelto en el agua es 2.1x107° mT a 298°K, y la ley de Henry es constante para

atmm?3

el oxigeno gaseoso en el agua liquida es de 0.8 a 298 °K. ¢, Cuanto tiempo tardara la

mol

concentracion de oxigeno disuelto en alcanzar los 20 % a una profundidad de 0,3 cm desde
la superficie del agua?
|

100% O, gas
298 K 2.0 atm Sealed tank

7.11 El aluminio es el material conductor principal para la fabricacion de dispositivos
microelectrénicas. Considere la pelicula delgada compuesta que se muestra en la figura
siguiente. Se aplica una capa fina de aluminio solido sobre una superficie de agua. Luego,
se agrega una pelicula delgada de silicio de 0,5 micrometros sobre la deposicién de vapor
guimico de silano de la pelicula de aluminio. Este Si esta pelicula sirve como capa
eléctricamente aislante. Sin embargo, si se mantiene una temperatura alta durante el
procesamiento, el aluminio puede difundirse en el

Si pelicula delgada y cambia las caracteristicas de los dispositivos micro electronicos. Estime
la concentracion de Al a la mitad de la pelicula delgada de Si si la temperatura se mantiene
a 1250 °K

durante 10 h. Considere cuidadosamente si el proceso representa difusién dentro de un
medio semi-infinito o0 un medio de dimension finita. A 1250°K, la solubilidad maxima de Al en
Si es de aproximadamente 1% en peso.

7.12 Un cilindro poroso, de 2,5 cm de diametro y 80 cm de largo, esta saturado de alcohol.
El espacio vacio en el solido contiene suficientes poros para que la difusidon molecular pueda

tener lugar a través del liquido en el conducto. El cilindro se deja caer en un depdésito grande
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| y bien agitado de agua pura. La agitacibn mantiene una concentracion de 1% en peso de

alcohol en la superficie del cilindro.

Si la concentracion en el centro del cilindro cae del 30% en peso de alcohol al 18% en peso
en 10 horas, determine la concentracién en porcentaje en peso en el centro después de 15
horas.

7.13 Un procedimiento comun para aumentar el contenido de humedad del aire es
burbujearlo a través de una columna de agua. Se supone que las burbujas de aire son
esferas que tienen un radio de 1 mm y estan en equilibrio térmico con agua a 298°K.
Determine cuanto tiempo debe permanecer la burbuja en el agua para lograr una
concentracion de vapor en el centro que sea el 90% de la concentracidn maxima posible
(saturacion). Suponga que el aire estd seco cuando entra en la columna de agua y que el
aire dentro de la pequefia burbuja estd estancado. La presién de vapor del agua esta
disponible en muchas fuentes, incluidas las tablas de corrientes.

7.14 Una vara de roble rectangular, de 10 cm por 10 cm de ancho y 45 cm de largo que tiene
un contenido de humedad uniforme inicial de 45% en peso, se coloca en un horno de secado
donde se mantiene al 15% en peso. La velocidad de secado esta controlada por la difusion
interna del agua liquida a la superficie. Si el contenido maximo de humedad del poste seco
se establece en 25% en peso, ¢cuanto tiempo se debe secar el poste cuando los extremos
del poste estan sellados con una barrera de vapor? En comparacion, ¢cuanto tiempo se
debe secar el mismo poste si las superficies laterales estan selladas con una barrera de
vapor y los extremos estan expuestos?

A los efectos de este problema, puede asumir que la madera es un material anisotrépico. La
2
difusividad de la humedad a través del roble es de 1.04x107° % bajo las condiciones

especificas de secado.
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TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL

8.- DIFERENTES TEORIAS DE LA TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL
e TEORIA DE LA DOBLE PELICULA
o TEORIA DE LA PENETRACION DE HIGBIE
e TEORIA DE LA RENOVACION DE LA SUPERFICIE

8.1 COEFICENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA INDIVIDUALES Y TOTALES
EMPLEADOS EN LA ESTIMACION DE LA RAPIDEZ DE TRANSFERENCIA DE MASA
INTERFACIAL.

8.2 TRANSFERENCIA DE MASA A TRAVES DE UNA COLUMNA DE ABSORCION Y
ESTIMACION DE LA ALTURA Y NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA.

8.- DIFERENTES TEORIAS DE LA TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL

TEORIA DE LA DOBLE PELICULA

La transferencia de masa en la interface implica tres etapas de transferencia, la transferencia
de masa desde las condiciones en el seno de una fase hasta la superficie interfasial, la
transferencia a través de la interface hasta la segunda fase y, finalmente, la transferencia a
las condiciones de una segunda fase. Con frecuencia, para explicar este proceso se utiliza
una teoria de dos resistencias, sugerida en un principio por Whitman. La teoria tiene 2
hipétesis principales: la rapidez de transferencia de masa entre las dos fases esta controlada
por las rapideces difusién a través de las fases a cada lado de la interfase y no se ofrece

resistencia a la transferencia del componente que se difunde a través de la interfase. La

Equilibrium curve

F

Partial presauire of A in gas phase
B
13

=]
Py

Composition of A in liquid phass
Figura 8.1 Gradientes de concentracién entre dos fases de contacto. (Welty,
2015)



Slope = —%

Equilibrum
cunve
Pa

Partial pressure of A in gas phasa

// Cq Ca

Ciomposition of A in the liquid phase

I

Figura 8.2 Composiciones interfaciales predichas por la teoria de las
2 resistencias. (Welty, 2015)
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Figura 8.3 Fuerzas impulsoras de concentracién para la teoria de las
dos resistencias. (Welty, 2015)

composicion en el seno del gas, p,ss, @ la composicion del gas en la interfaz, p,; y un
gradiente de concentracion en el liquido desde c,; en la interfase hasta la concentracion en
el seno del liquido, ¢, ;. Si no existe resistencia a la transferencia de masa en la superficie
interfasial, p,;yc,; son concentraciones de equilibrio; estos son los valores de la
concentracion que se obtendrian si las dos fases estuvieran en contacto durante un periodo
de tiempo infinito. Las concentraciones p,;ycs; Se relacionan por las relaciones
termodinamicas en el equilibrio. La presion parcial interfasial, p,;, puede ser menor que,
igual a, o mayor que c,; de acuerdo con las condiciones de equilibrio a la temperatura y
presion del sistema. Cuando la transferencia es desde la fase liquida hasta la fase gaseosa,

Car SEramayor que p,; y ca; Y Sera mayor que p, . (Welty, 2015, pag. 749)
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' TEORIA DE LA PENETRACION DE HIGBIE
Higbie hizo hincapié en que en muchos casos es pequefio el tiempo de exposicion de un
fluido a la transferencia de masa, y que, por ende, no llega a desarrollarse el gradiente de
concentracion de la teoria de la pelicula, caracteristico del estado estacionario. (Treybal,
2012, pag. 68)

En realidad, su teoria fue concebida para describir el contacto entre dos fluidos, como en la
figura 8.4. En esta, tal como Higbie lo describié en la figura 8.4(a), una burbuja de gas
asciende a través de un liquido que absorbe al gas. Una particula de liquido b, que se
encuentra inicialmente en la parte superior de la burbuja, est4 en contacto con el gas durante
el tiempo 6 que la burbuja requiere para ascender una distancia igual a su didmetro, mientras
que la particula liquida resbala a lo largo de la superficie de la burbuja. Una aplicacién a los
casos en los cuales el liqguido este en movimiento turbulento, como en la figura 8.4(b),
muestra un remolino b que asciende desde las profundidades turbulentas del liquido y que
permanece expuesto un tiempo 6 a la accion del gas. En esta teoria, el tiempo de exposicion
se toma como una constante para todos los remolinos o particulas del liquido. (Treybal, 2012,
pag. 68)

Al principio, la concentracion del gas disuelto en el remolino es ¢4, invariablemente; se
considera que internamente el remolino esta estancado. Cuando el remolino se expone al
gas en la superficie, la concentracion en el liquido en la interfase gas-liquido es c,;, la cual
pude tomarse como la solubilidad en el equilibrio del gas en el liquido. (Treybal, 2012, pag.
68)

Liguido =0~

T

Burbua

_~ (an &l $quido) —. Gas

} g

=4 13—“:1‘-:0’ §— ==Eo
{ 10? /N / \ Liguwdo

i [ o

(g} @“ Ca0

Figura 8.4(a) y Figura 8.4(b) Teoria de la
penetracion de Higbie. (Treybal, 2012)
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Sustituyendo el flux de masa IVA,Z = —Dyp %“



ach +6CA _
B 9722 " 9t

0

Aplicando un cambio de variable y sustituyendo en la ecuacion

0=CA_CA0 (74'4')
%0 _ a0
1B 922 ~ ot

La ecuacion siguiente se resolvera mediante el método de transformada de Laplace por
medio de una integral de la forma §{f(t)} = f0°° e Stf(t)dt ocupando también el método de

integracion por partes como se muestra en las siguientes ecuaciones
jooe‘s‘ (0_0) dt = DABaZ—‘9 (7.45)
0 at 0z
El método de integracion utilizado es el método de integracidn por partes el cual se presenta
a continuacion

Quedando la matriz de la siguiente manera

a0
u=e*t dv = (—) dt
at
du = —se Stdt v =0(t)
Obteniendo la siguiente ecuacion diferencial de 2do orden
Despejando y resolviendo
20 (e 7.46
dZZ N DAB ( ' )
Resolviendo la ecuacion diferencial

Despejando los exponentes en la ecuacion diferencial nos queda la siguiente ecuacion

d0_+(5)0 7.47
dZ__DAB ( )

y posteriormente la ecuacion en monomios y procedemos a resolver las ecuaciones

diferenciales por el método anteriormente mostrado y = ¢;e~/¥@dx 4 ¢ o= [P()dx

(- )z (5,)e) 7.49)

Obteniendo asi la solucién general de la ecuacion diferencial antes mostrada y después por
medio de la equivalencia entre funciones exponenciales y funciones trigonométricas

obtenemos la solucidén general en términos de funciones trigonomeétricas hiperbolicas

(L)Z _(L)Z
60 =0,+6, =cieLa’" + c,e ‘Das (7.49)
s s
0 = cicosh (—) Z+ c,senh (—) z (7.50)
Dyp Dp



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

de soluto en solucidon nunca pueden alcanzar la profundidad z correspondiente al espesor
del remolino; por ello, desde el punto de vista del soluto, z es basicamente infinito. Entonces,
las condiciones en la ecuacion (7.64) son

€4, €n 6 =0 paratoda z
cpien z=0 para 6 >0

C4, €N Z = paratoda 6

Resolviendo la ecuacién (7.64) y procediendo tal como se indicé con anterioridad respecto
de una pelicula descendente, se obtiene el flux promedio durante el tempo de exposicion.

s
0, =c cosh(
1 1 D5

) (0) + czsenh( ) (0) (7.52)

0= (—CAS ; CA") cosh (DL

s
) Z+ cysenh (—) z
AB Dsp

A
cq.—C s
0= (%) cosh (DAB) (o0) + czsenh( ) (o)
Cy = 0
Ca, — Ca, s
0= (T) cosh (D_AB‘> z (7.53)

En esta parte del calculo aplicamos transformada inversa de Laplace con lo cual procedemos

a obtener una funcién especial conocida como la funcién error

e[ ) .
Ca, — Ca, s )
—(L)z

(CA — ) =67 e =erfc _Z

Ca.—Ca s 1

s 0 2(tDyp)2

Chp—Cy zZ VA

<ﬁ) —erfc| ——— | =1-erf| —— (7.55)

2(tDyp)2 2(tDyp)?
Reacomodando los términos de concentracion obtenemos la siguiente ecuacion la cual

relaciona la funcion especial error con un determinado perfil de concentraciones

<CAS__CA>=erf z i (7.56)



Despejando la concentracion central para posteriormente derivar con respecto a z

Ca, — Ca, s

Cp = (T) cosh <D_AB) Z+cy, (7.57)
dc, S\ /€Ca, — Ca, s

iz (DAB> ( p ) senh <DAB) z (7.58)

S
. . . DAB)Z
Nuevamente aplicando transformada inversa de Laplace a la ecuacion § 1 {e }

ch_( s >%(CAS_CA°)senh(i>z
dz B DAB S DAB

e o)

dCA

-1
2y = Das(€a, —€4,)87"

1
S2
1 z2

2 _ “4D 5t

dcy D,; (ca, —cp,)e *Das

dz Vit

1
‘IV—’ =_D (ﬂ) — DEIB (cAs B CAo)
A,z=0 AB dz = \/ﬁ

(7.59)

Para obtener asi el flux molar

1
[T - ea) 1t
o 70 Vr 0 Vit

1 1
2D2, (cs, — ca,)t?

Vr

_ /DAB
k; = 0 (8.1)

Con k; proporcional a D;, para diferentes solutos en las mismas circunstancias. La

t
f NA‘Z=0dt = (7 60)
0

1

dependencia indicada de D,y es tipica de los tiempos cortos de exposicion, en donde la
profundidad de la penetracion del soluto es pequeiia con respecto a la profundidad de la fosa
absorbente. (Treybal, 2012, pag. 69)
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TEORIA DE LA RENOVACION DE LA SUPERFICIE

TEORIA DE LA RENOVACION DE LA SUPERFICIE DE DANCKWERTS

Sefalo que la teoria de Higbie, con su tiempo constante de exposicion de los remolinos de
fluido en la superficie, es un caso especial de lo que puede ser un panorama mas realista,
en donde los remolinos estén expuestos a diferentes intervalos de tiempo. La interfase
liguido-gas es entonces un mosaico de los elementos superficiales con diferentes registros
de tiempo de exposicion, la rapidez promedio por unidad de area superficial debe
determinarse sumando los valores individuales. Danckwerts supuso que la posibilidad de
gue un elemento de la superficie fuera reemplazado por otro casi no dependia del tiempo
gue hubiese permanecido en la superficie; luego, tomando a S como la rapidez fraccionaria

de reemplazo de los elementos, Danckwerts encontro (Treybal, 2012, pag. 70)
Nygpr = (CA,i - CA,O)\/m (8.2)
kipr = /DagS (8.3)
Danckwerts sefialo que todas las teorias de este tipo, derivadas de las condiciones originales
a la frontera en la ecuacion (7.1), llevan a k, ,,,. proporcional a D22, sin importar la naturaleza

de la rapidez de renovacién de la superficie S que se aplique. Subsecuentemente, ha habido

muchas modificaciones a este enfoque. (Treybal, 2012, pag. 70)

TEORIA COMBINADA DE LA RENOVACION DE LA SUPERFICIE DE LA PELICULA DE
DOBBINS

Dobbins se interes6 en la rapidez con que absorben oxigeno los arroyos y rios en
movimiento; sefialo que la teoria de la pelicula (k; « D4g) supone que los elementos
superficiales estan lo suficientemente expuestos para que el perfil de concentracién dentro
de la pelicula sea caracteristico del estado estacionario; asimismo, indico que las teorias de
penetracion y de renovacion de la superficie k. aDJs suponen, por el contrario, que los
elementos superficiales se encuentran a una profundidad infinita y que el soluto, que se esta
difundiendo, nunca alcanza la region inferior de concentracion constante. La dependencia
observada, k « DJ; con n dependiente de las circunstancias, puede explicarse permitiendo
gue los elementos superficiales o remolinos tengan una profundidad finita. (Treybal, 2012,

pag. 70)
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De acuerdo con lo anterior, reemplazo la tercera condicioén a la frontera en la ecuacion (7.64)

por ¢, = ¢y, para z = z, en donde z, es finita. Utilizando la rapidez de renovacion de los

elementos superficiales de Danckwerts, obtuvo

2
SZ
kipr = \/DagScoth ’D—” (8.4)
AB

Para penetracion rapida D,z es grande, para la rapidez de renovacion superficial pequefna
(s pequefia) o para elementos superficiales de poco espesor, los coeficientes de
transferencia de masa adquieren el caracter descrito por la teoria de la pelicula; por el
contrario, para penetracion lenta o renovacion rapida, se sigue la ecuacion (8.2). En
consecuencia k « D}, en donde n puede tomar cualquier valor entre los limites 0.5y 1.0, lo
cual explicaria muchas observaciones. Torr y Marchello han hecho sugerencias similares.

King ha propuesto modificaciones que integran la nocion de renovacion superficial con un
amortiguamiento de las difusividades de remolino cerca de la superficie ocasionando esto

por la tension superficial; estas llevan a valores n menores de 0.5. (Treybal, 2012, pag. 70)

8.1 COEFICENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA INDIVIDUALES Y TOTALES
EMPLEADOS EN LA ESTIMACION DE LA RAPIDEZ DE TRANSFERENCIA DE MASA
INTERFACIAL

COEFICIENTES INDIVIDUALES DE TRANSFERENCIA DE MASA
Si el estudio se limita solamente a la transferencia del componente A en estado estacionario,
las rapideces de difusion en la direccion (z) a cada lado de la interfase pueden describirse

por medio de las ecuaciones

Ny =k¢(Pag —Pay) (8.5)

Ny = kL(CA,i - CA,L) (8.6)
donde k; es el coeficiente convectivo de transferencia de masa en la fase gaseosa, en

moles de A transferidos

]; y k;, es el coeficiente convectivo de

(tiempo)(Area interfacial)(Ap 4 unidades de concentracion)

transferencia de masa en la fase liquida, en

moles de A transferidos

(tiempo)(Area inter facial)(AC unidades de concentracion)]' La diferencia de presion parC|aI, (pA'G -

pA‘i), es la fuerza impulsora necesaria para transferir el componente A desde las condiciones

en el seno del gas hasta la interfase que separa las dos fases. La diferencia de



concentracion, (CA,i — CA,L). es la fuerza impulsora necesaria para continuar la transferencia

de A a la fase liquida. (Welty, 2015, pag. 750)

Tabla 8.1 coeficientes individuales de transferencia de masa (Welty, 2015)

Gias phase

Raie aguation

Diffusion of A
throwgh nondiffusing B

Eguineolar
coumte ndi fusion

Units of cosfficient

My = kgapy

Ny =k Apy

mnlesof A transfermed
{timme W anea {pressune )

Na = k. ley

Ny = KAc,

menlezof A trancfermed
{timee W area ¥ maolMvwolume)

Ny = kylya

Na = kyAy,

menlezof A trancfermed
{timee){anea mole fraction)

Na = kyA¥,

menlezof A trancfermed
{time ¥ area i maole Afmeol B)

g = kg,

massof A transfermed
{time i area i mass Afmass B

H = the specific humidity

Liguid phase

kg PR im
T
j_;-' — I PB, bw

Rae aguation

Diffusion of A
throuwgh nondiffusing B

Egquimolar
cooumte ndi ffusion

Units of coefficient

Na = kpfwey Na = kjAcy mioles of A transfermed
(i ¥ area ) maolevolumee )
Na = kg Ny = k0Ax, moles of A transferned

{timee ¥ area | maole fraction)

R, bm
= kLtR, in

k' = ki ;

o _
.i._: = 'i-.:-.LE'.Ln

Bajo condiciones de estado estacionario, el flujo de masa de una fase debe ser igual al flujo

de masa en la segunda fase. Al combinar las ecuaciones (8.6) y (8.7), se obtiene

Np, =ke(Pag—Pai) = ki(ca; —car)

(8.7)
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" La relacion de los dos coeficientes convectivos de transferencia de masa puede obtenerse
al reordenar la ecuacion (8.6) (Welty, 2015, pag. 750)

L (Pac —Pai) (8.8)

k¢ B (CA,i - CA,L)

COEFICIENTES TOTALES DE TRANSFERENCIA DE MASA
Puede definirse un coeficiente total de transferencia de masa en términos de una fuerza
impulsora de presion parcial. Este coeficiente, K;, debe tomar en cuenta toda la resistencia
difusional en ambas fases; se halla definido por

Na,=Ks(Pac—Dpa) (8.9)
donde p, ; es la composicion en el seno de la fase gaseosa; py es la presion parcial de 4 en
equilibrio con la composicion aparente en la fase liquida, ¢, ;, ¥ K; es el coeficiente total de

transferencia de masa basado en una fuerza impulsora de presion parcial, en

[ moles de A transferidos

. . , - ] Puesto que la distribucion del soluto A en el equilibrio entre
(tiempo)(area interfacial)(presion)

las fases gaseosa y liquida es Unica a la temperatura y presion del sistema, entonces pj}, en
equilibrio con ¢4, s una medida de c,; tan buena como la misma c, ; y se encuentra en la
misma base que p,. Un coeficiente total de transferencia de masa, K;, que incluye la
resistencia a la difusion en ambas fases en términos de la fuerza impulsora de la
concentracion en la fase liquida, se define por (Welty, 2015, pag. 753)

Ny, =Ki(€h—car) (8.10)
donde c; es la concentracion de A en equilibrio con p, ; y de acuerdo con esto, es una buena

medida de p,¢; K, es el coeficiente total de transferencia de masa basado en una fuerza

moles de A transferidos
moles )
volumen

impulsora por la concentracion del liquido, en < ) La figura 8.3

(tiempo)(area interfacial)(
ilustra las fuerzas impulsoras asociadas con cada fase y las fuerzas impulsoras totales. La

relacion de la resistencia en una fase individual a la resistencia total puede determinarse por

1
Resistencia en la fase gaseosa APapeliculade gas kg (8.11)
Resistencia total en ambas fases B ApParotal B 1 '
K¢
y
1
Resistencia en la fase liquida  _ APapeticula de liquido _ Ky (8.12)
Resistencia total en ambas fases AP aTotal 1 '
K,



" Cuando la relacién de equilibrio es lineal como lo expresa (Welty, 2015, pag. 754)

Pai = MmMcCy; (8.13)
Puede obtenerse una relacidn entre tales coeficientes totales y coeficientes individuales de
las fases. Esta condicion siempre se encuentra a bajas concentraciones, en donde se
obedece la ley de Henry, H. al utilizar la ecuacién (8.12), pueden relacionarse las

concentraciones de la fase gaseosa y liquida por medio de

Pac = mcy (8.14)
pa=mcyy (8.15)
Pai = MCy; (8.16)

Al reordenar la ecuacioén (8.8), se obtiene

1 - D} — Pai | — P2
2 (pA,G pA) _ ((PA,G Pai) n Pai pA) (8.17)
K¢ Ny, Ny Naz
O en términos de (m),
1 —pai) mMmlcy;—c
1 _ (Pag —Pas) " (cai = €ar) (8.18)

KG NA,Z NA,z
Al sustituir las ecuaciones (8.4) y (8.5) en la ecuaciéon anterior, K, se relaciona con los

coeficientes de las fases individuales por la expresion

1 = 1 + m 8.19
Ko ko' Ky (8:19)
De la siguiente manera puede describirse una expresién similar para K :
1 _ (ch —car) _ (Pag = Pai) N (cai—car) (8.20)
KL NA,Z mNA,z NA,Z '
! = ! + 1 8.21
KL B mkG kL ( ' )

EJEMPLO 1 (Welty, 2015, pag. 756)
En un estudio experimental de la absorcion de amoniaco en agua en una columna de pared
humeda, se encontré que el valor de K; es de 0.205 lbmol/hrpie?atm. En un punto de la

columna, el gas contenia 8% en mol de NH; y la concentracion de la fase liquida fue de

0.004 ”’m,(’;ﬂ. La temperatura fue de 68°F y la presion total de 1 atm. Se encontré que el

Plesolucion

85% de la resistencia total a la transferencia de masa correspondia a la fase gaseosa. Si la

t .. .
constante de Henry a 68°F es 0.215%, calcular los coeficientes de pelicula

3
Plesolucion

individuales y las composiciones interfaciales.



acuerdo con la ecuacion (8.10), la resistencia total en ambas fases es |
1 1 B hrpie’atm
K; 0.205 lbmol/hrpie2atm \ ~ Ilbmol de NH;

. . 1 . .
Puesto que la resistencia en la fase gaseosa, — es el 85% de la resistencia total, el
G

coeficiente individual de la fase gaseosa puede evaluarse por medio de

1 hrpie’atm hrpie’atm
— = (0.85) <4. ssp—) = (4 15—2P )

kg Ibmol """ lbmol de NH;
y
I = 1 — 0.241 Ilbmol de NH;
¢ (4 15 hrpie?atm ) o hrpie2atm
""" Ibmol de NH;
El coeficiente de la fase liquida, k;, puede evaluarse de la siguiente manera:
1 1 N m
K k¢ Kk
0
atm
0.215 trmol de NH,
188 hrpie?atm (415 hrpie’atm N pie ucion
" lbmol de NH; """ lbmol de NH; k;

hrpie’atm
1 (0' 73 Ibmol de NH3>

 — — 3.3953 hrpiez pie?olucion
k; ' Ibmol de NH; ) \lbmol de NH;
atm
0.215 ol de NH,
piegolucion
atm
0.215 Ipmol de NH,
K, = Pi€otcion / _ 0.294 (lbmol de NH3) (lbmol de NH3>
(0. 73 hrplez atm ) hrplez piegolucion
lbmol de NH;

En un punto de la columna, la concentracién es totales de ambas fases son
Pac = YaP = (0.08)(1atm) = 0.08 atm



Ilbmol de NH;

3

CaL = 0.004 -
plesolucion

Al introducir la constante de la ley de Henry, se encuentra que la presion parcial pj, en

equilibrio con la concentracion en el seno del liquido, es

. atm Ilbmol de NH;
Pa=mcy; = \0.215 Ibmol de NH, (0.00 piegomcwn > = 0.00086 atm
piesolucion
El flujo de masa, como lo expresa la ecuacién (8.8), se transforma en
Ny =K¢(Pag—pi) = (0. 205 lbmol de NH3) (0.08 — 0.00086)atm = 1.62x10~2 lbmol
’ ’ hrpie?atm hrpie?

La composicion interfasial puede determinarse utilizando las ecuaciones (8.4) y (8.5), como

sigue:
ﬁA,z = k¢ (pA,G - PA,i)
Por lo tanto
_, Ibmol Ibmol de NH;
(1.62x10 - 2) = ( 241 — )(0.08 — pAi)atm
hrpie hrpie“atm :
(1. 62x1072 ,’l’;:‘l‘;lz)
- Ibmol de NH; +0.08 atm =p,; = 0.01280 atm
0.241 —
hrpie“atm
ﬁA,z =k, (CA,i - CA,L)
1. 62x10-2 Ibmol\ 294 lbmol de NH3\ (lbmol de NH; 0.004 lbmol de NH;
( . hrpiez) - ( hrpie? ) pie3, . ion Cai— % pied

Ibmol
-2
(1' 62x10 hrpiez) lbmol de NH; lbmolde NH;

+0.004 ——— 2 =¢,; = 0.117 —————
[0. 294 (lbmol d_e 2I\IH;,) <lbmog de NH3)] pied, jucion i€, cion

hrple plesolucitm
lbmol de NH;
CA,i =0.117

. 3
plesolucion



ECUACIONES DE LA LINEA DE OPERACION
FLUJO A CONTRACORRIENTE

Considérese cualquier operacion de transferencia de masa en

estado estacionario que implique el contacto a contracorriente de
dos fases insolubles como se muestra esquematicamente en la
figura (8.10). Las dos fases insolubles se identificaran como fase
G y fase L. (Welty, 2015, pag. 797).

En el fondo de la torre de transferencia de masa, se definen las

rapideces de flujo y las concentraciones en la siguiente forma:

Lg%,

L, 2y, Xy, 'J

Figura 8.9 Proceso a
contracorriente en estado
estacionario. (Welty, 2015)

¥a
¥,
Ka, }
Operating
i line
Slope = — /”/—’ .
Us Equilibrium curve ¥ie
f_-| [ ¥E. I'_t,
r:'q- __I
|
|
| Yo, [—
1
X X X,

Gy ¥y By,

Equilibrium curve

A A

Figura 8.10 Proceso a contracorriente es
estado estacionario, transferencia de la fase
G a la fase L. (Welty, 2015)

fase L a la fase G. (Welty, 2015)

Xa

Figura 8.11 Proceso a contracorriente en
estado estacionario, transferencia de la

G, = Son los moles totales de la fase G que entran a la torre por hora por area transversal

de la torre;

L, = Son los moles totales de la fase L que salen de la torre por hora por area de la seccién

transversal de la torre;

ya, = Es la fraccion mol del componente A en G,, expresada en moles de A por los moles

totales de la fase G;

x4, = Es la fraccién mol del componente A en L,, expresada como moles de A por los moles

totales de la fase L. (Welty, 2015, pag. 797)

De manera semejante, en la parte superior de la torre, 0 sea en el plano z,, el total de moles

de cada fase sera G, y L, y las composiciones de cada fase seran y,, y x,,. Un balance de



estacionario, cuando no existe produccién o desaparicion quimica de A, requiere que

[moles de A que entran a la torre] = [moles de A que salen de la torre]
G1Ya, + Lixa, = Gayga, + Laxy, (8.22)
Un balance de masa del componente A en el plano z = z; y el plano arbitrario (z) estipula
que
G1Ya, + L;xg, = G;¥a, + LaXy, (8.23)
Pueden expresarse relaciones mas simples y ciertamente ecuaciones mas faciles de utilizar,
en términos de unidades de concentracion libres de soluto. La concentracion de cada fase

se definira de la siguiente forma: Y, son los moles de A en G por mol de A libre de G; es decir,

Ya
Y, = (8.24)
471 Ya
y X, son los moles de A en L por mol de A libre de L; es decir,
X4
e (8.25)
GlyAl + leAl = GZyAz + LZxAZ (826)
lLS =L;(1—x4,) L =L2(1—xA2)l (8.27)
Gs=G1(1-ya,) Gs=G2(1-y,,)

G, <(1f—“;Al)> + L, <(1f—A;AJ> = G, <(1iﬁ> + L, <(1i—“;AZ)> (8.28)

GSYAl + LSXAZ = GSYAZ + LSXAl (8 30)

Gs(Ya, —Ya,) = Ls(Xa, — Xa,)
Al reordenar, se obtiene

GS (XAl - XAz)



La ecuacién (8.40) es una ecuacion de una linea recta que pasa a través de los puntos

(Xa,,Ya,) Y (Xa,,Ys,) con una pendiente —2—5. Un balance de masa del componente A entre
S

el plano z; y el plano arbitrario z = z en términos libres de soluto es
GSYA1 + LSXAZ = GSYAZ + L5XA1 (8 32)

Gs(Ya, —Y4)=Ls(Xs, — Xa,)
Al reordenar, se obtiene (Welty, 2015, pag. 799)

5 — (YAI B YAZ)

= 8.33
G5~ (Xp,—Xn) (8.33)

Como antes la ecuacion (8.42) es una ecuacion de la linea recta, que pasa a través de los

puntos (X,,,Ys,) ¥ (X4, ¥a,) con una pendiente ? Dos lineas rectas que tienen la misma

pendiente y un punto en comun se encuentran sobre la misma recta. Por lo tanto, la ecuacion
(8.40) es una expresion general que relaciona las composiciones aparentes de las dos fases
en cualquier plano en el intercambiador de masa. Puesto que define las condiciones de
operacion dentro del equipo, se identifica como ecuacion de la linea de operacion para las
operaciones a contracorriente. En los estudios de la transferencia de interfaces, el punto 0
de la figura (8.2) es uno de los muchos puntos que se encuentran sobre la linea de operacion.
Las figuras (8,10) y (8.11) muestran la ubicacion de la linea de operacién en relacion con la
linea de equilibrio cuando la transferencia es de la fase G a la fase L y de la fase L a la fase
G. Es facil obtener un balance de masa para el componente A en la longitud diferencial dz al
diferenciar la ecuacion (8.42). Esta ecuacion diferencial,

LydX, = G,dY, (8.34)
relaciona las moles transferidas de una fase a la segunda fase por hora por area de seccion

transversal disponible en la seccion dz.

EJEMPLO 4 (Welty, 2015, pag. 802)
Se va a absorber amoniaco en aire a 68°F y presion atmosférica a contracorriente en una

torre empacada que utiliza agua a 68°F como absorbente. Se utilizara una rapidez de

pie3 . . . Ibm .
y una rapidez de agua libre de amoniaco de 75 — Si la

entrada del gas de 1540

hora

kg mol NH;
" kg mal HyO
_kg mol NH;
kg mal H, O

‘ 00164 ‘ 00252 ‘ Q0349 | 0055 ‘ Q07X

| 0.021 | 0.032 | 0042 | 0053 | Q0E
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concentracion de amoniaco, NH5, se reduce de 3.52% a 1.29% en volumen, determinar la

Lg

relacion (LSG;#‘” Los datos de equilibrio para el sistema a 68°F y 1 atm son:
G_S minima
: 1540 2 ) (1 at
GA = VP _ hora (1 atm) —4 lbmol
" RT atmpie3 o hr
(0. 73 m) (528°R)

El gas que entra a la torre con una fraccion mol de amoniaco igual a 0.0352. Si el area
transversal de la torre se escoge como A pies?, los moles de la fase G en una base libre de

soluto pueden evaluarse como

Gs=G1(1—y,,) = (4 -

Los moles de la fase L en una base libre de soluto son

lbmol) ((1 - 0. 0352)) _ 385 Ibmol

A pie? " Ahrpie?

L= <75 lbm)(lbmol)( 1 >_ 417 lbmol
s hr /\181bm/\A pie?) = Ahr pie?
La relacion de los valores reales Lg a Gs se evalla como
4.17 lbmol
(LS) | 77" Ahrpie* | 08 Ilbmol de fase L libre de NH;
Gs/ our 3 gg _Lbmol ~ 77" lbmol de fase G libre de NH,
"7 Ahrpie?

Las composiciones de las corrientes conocidas, G;, G, y L,, en una base libre de soluto, se

evallan a partir de las fracciones mol conocidas como

(yNH3)1 _0.0352

(Ywms), = 7= Oun). ~ 0.9648 0.0365
y
(Vam), = Owm), _oo0129
1- (vn,), 0.9871

(XNH3)Z = 0 0
La composicion de salida, (XNHS)I, puede evaluarse por (Welty, 2015, pag. 803)

Gs(Ya, —Ya,) = Ls(Xa, — Xa,)

3.85 tbmol (0.0365 —0.0131) = 4.17 tbmol (x 0)
"7 Ahrpie? ' ~ 77" Ahrpiez VM

(Xwu;), = 0.0216



NV

La composicion de la solucion de equilibrio con (}’,\,,1,3)1 = 0.0365 se obtiene a partir de las
curvas de equilibrio como (X,\,H3)1 = 0.0216.

En la figura 8.10 aparecen las lineas de operacion real y minima. La pendiente de la linea
de operacion minima

Lg (Y4, —Yy4,) 0.0365 —0.0131 Ibmol de fase L libre de NH3
Gs/ inima  Xa; —Xa,) 0.0296 -0 Ilbmol de fase G libre de NH;

)

., G ., 1.08
La relacién deseada, [(LSS#] es entonces una relacion de los 2 valores (ﬁ) =1.37

GS)minima
0.04
0.0385
L |
S 0038 S "
Z & .';,""ﬂ
P ) Wi
£ Wl
z W
5
@ ooz 00246 0.0296
=1
E
=
o
0.0 - i
i
|
|
|
| |
0 | L Il L .
(] 0.0 0.02 0,03 0.04

X,. in moles of NHy'mole of water

Figura 8.12 Grafica solucion del ejemplo 4. (Welty, 2015)
FLUJO CONCURRENTE O PARALELO (Welty, 2015, pag. 803)

Para las operaciones de transferencia de masa en estado estacionario que implican el
contacto concurrente de dos fases insolubles, como lo muestra la figura (8.6), el balance de

masa total para el componente A es

Lo L, 3o, X, ‘.—I I—» Go, Gy Yo, o,
I=1

-'l-.'- -'I-n Xz J:'_-_- T T G.—. f:u- ¥ :l'-.1__-

I=1Iy
Ly, Ly, Ty I_-,_I Gy, Gy ¥y Yy,

Figura 8.13 Proceso en flujo concurrente o paralelo en estado estacionario.
(Welty, 2015)



GlyA1 + leAl = GZyAZ + LZxAZ (8 35)

lLs =Li(1—x,,) Lg=Ly(1- xAz)l (8.27)
) .

Gs=G1(1-y4,) Gs=Gr(1—y,,
G, (uf—“’;hﬁ + L, (ﬁ) = G, (éﬁ) + L <(1i—A;AZ)> (8.28)

GSYAl + LSXAZ = GSYAZ + LSXA1 (8 30)

—G5(Ya, —Ya,) = Ls(X4, — X4,) (8.36)
Al reordenar, se obtiene

L (Ya— V) (8.37)
Gs (Xa, —Xy,)

El balance de masa para el componente A entre el plano z; y un plano arbitrario z estipula
que
GSYA1 + LSXAZ = GSYAZ + LSXAl (8 38)

Gs(Ya, —Yya,) =Ls(Xa, — X4,) (8.39)
Tanto (8.44) como (8.44a) son ecuaciones de lineas rectas que pasan a través del punto

, . . . L ., .z
comun (X,,,Y, )y tienen la misma pendiente —G—z. La ecuacion (8.44a) es la expresion

general que relaciona las composiciones de las 2 fases en contacto en cualquier plano en el
equipo. Se identifica como la ecuacién de la linea de operacion para operaciones en flujo
concurrente. Las graficas (8.14) y (8.15) ilustran la posicion de la linea de operacion en
relacion con la linea de equilibrio. Un balance de masa para el componente A a lo largo de
la longitud diferencial, dz, para flujo concurrente es (Welty, 2015, pag. 805)

LgdX, = —GgdYy (8.40)



¥y
Equilibrium curve
:I'..L, WE. IL
Fobee— d Equilibrium cures
Operating ¥, versus X,
lime
L,
Slope = ——
G,
]'r.'|1 A i
'r.'l} I-1| I_{ I-1
Figura 8.14 proceso en flujo concurrente o Figura 8.15 Proceso en flujo concurrente o
paralelo en estado estacionario, paralelo en estado estacionario, transferencia de

transferencia de la fase L a la fase G. (Welty, la fase G a la fase L. (Welty, 2015)
2015)

EJEMPLO 5 (Welty, 2015, pag. 806)

La corriente de alimentacion de amoniaco-aire descrita en el ejemplo 3 se va a alimentar en
forma concurrente o paralela con una corriente de amoniaco libre de agua. La concentracion
de amoniaco debe reducirse de 3.52% a 1.29% en volumen, utilizando una corriente de agua

gue sea 1.37 veces la minima. Determinar

.z L
a) Larelacion (—s)
S/ minima

b) La rapidez real del agua

c) La concentracién de la corriente acuosa de salida

En el ejemplo 3 se evaluaron las siguientes composiciones:

(ywms),  0.0352

(Yams), = 12 O, = 0.9648 = 0.0365
y
(Vams), = Owm), _oo0129
1- (yn,), 0.9871
(Xnus), = 0.0
Ilbmol

Se evaluaron los moles de G en una base libre de soluto como 3.85 En lafigura 8.14

Ahrpie?’

se muestran las lineas de operacion minima y real. Para estas lineas de operacion,



0.01

(Yvns), — (YNH3)2] ~0.0365—0.0131

®)....

minima

(Xwny), — (Xwus),
_ 934 lbmol de fase L libre de NH3
~ 777 Ibmol de fase G libre de NH,

lbmol de fase L libre de NH3)
minima lbmol de fase G libre de NH;

3.21 lbmol de fase L libre de NH;
""" lbmol de fase G libre de NH;

(?) ~1.37 (é—i) = (1.37) (2.34

S” real

E
004 -
£ ¥, =00385 0
5 |'.E;|min
= p.03 W & "
i l_-:"la,;.um Equilibrium
= [ curve
=
5
- ooz -
E
£ F =003 f——4—
E 00072 /|
= ool | l
|
0.01
I
0 1 1 1 1 >
0 0.0 0.02 0.03 0.04

X,, in moles of MH,/mole of water

Figura 8.16 Grafica solucion del ejemplo 4.
(Welty, 2015)

La composicion de la corriente liquida de salida puede evaluarse como la pendiente de la

linea de operacion real como

(LS) a1 (Yuny), - (YNH3)2] ~0.0365 — 0.0131
Gs/rear (Xnns), — (Xwus), (Xnns),
(Xun.). = 0.0232_ Ibmol NH;

NH3/2 = 3,21~ Ibmol de H,O0 libre de NH;

También se evallan los moles de NH; libre de agua que se alimentaron a la torre, Lg,

utilizando el valor de (L—S)

S’ real
(Ls> Ilbmol de fase L libre de NH,
Gs/ oul B lbmol de fase G libre de NH,

Entonces
Ibmol Ibmol

L¢=3.216=3.85 ——5=12.4——
s s Ahrpie? Ahrpie?
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8.2 TRANSFERENCIA DE MASA A TRAVES UNA COLUMNA DE ABSORCION Y
ESTIMACION DE LA ALTURA Y NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA

El coeficiente individual de transferencia de masa, kg, se definio por la expresion
ﬁA,z = kG(PA,G - pA,i) (8.40)
y el coeficiente total de transferencia de masa se definio por una ecuacién similar en términos
de la fuerza impulsora total en unidades de presion parcial,
Ny = K¢(Pag —pi) (8.41)

En ambas expresiones, la transferencia de masa en la interfase se expresé como

moles de A

. . , . , ] Para utilizar estas ecuaciones en el disefio de
(tiempo)(unidad de area inter facial)(Presion)

intercambiadores de masa, debe conocerse el area de contacto de la interfase. Aunque la
columna de pared mojada tiene un area superficial interfasial definida, las éareas
correspondientes en otros equipos son virtualmente imposibles de medir. Por esta razon se
introduce el factor a que represente el area superficial de la interfase por unidad de volumen
del equipo de transferencia de masa. La transferencia de masa dentro de una altura
diferencial (dz), por unidad de &area de la seccion transversal del intercambiador de masa es
(Welty, 2015, pag. 809)

moles de Atransferidos
(hr)(area de seccion transversal)

moles de Atransferidos [ (area interfacial
(hr)(Area interfacial) pie3

N | )| azie) =

0 en términos de los coeficientes de transferencia de masa

ﬁAadz = kGa(pA,G - PA,i)dZ (842)

Njadz = K¢a(pag —pj)dz (8.43)
Puesto que tanto el factor (a) como los coeficientes de transferencia de masa dependen de
la geometria del equipo de transferencia de masa y de las rapideces de flujo de las dos
corrientes inmiscibles en contacto, es comiun combinarlas en un solo producto. El coeficiente
de capacidad individual, k;a, y el coeficiente de capacidad total, K;a, cada uno se evalla
experimentalmente como una variable de proceso combinada. Las unidades del coeficiente

de capacidad de la fase gaseosa son

moles de A [Area interfacial] moles de Atransferidos

kea (tiempo)(unidad de area interfacial)(Presion) Volumen - (hr)(volumen)(presion)
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). Los

las unidades que se encuentran con mas frecuencia son (

mol de A) ( Ibmol de A
(hr)(pie®)(atm)

coeficientes de capacidad en términos de fuerzas impulsoras de concentracion en liquidos

m3segPa

se definen en forma similar por

Njadz = kya(cy; — c4y)dz (8.44)
y
Njsadz = K a(cy — ¢y, )dz (8.45)
Las unidades mas comunes para los coeficientes de capacidad en la fase liquida son
mol de A Ibmolde A . .
(mmm%(%))o ((hr)(pies)(%Q las ecuaciones de capacidad de

transferencia de masa en términos de k,a, k,a se definen de manera semejante. (Welty,
2015, pag. 810)

En equipos que implican el contacto continuo entre dos fases inmiscibles, estas dos
ecuaciones pueden combinarse y la expresion resultante integrarse para proporcionar una
definicion de la altura desconocida del intercambiador de masa

Considérese un intercambiador de masa isotérmico, a contracorriente que se utiliza para
alcanzar una separacion en un sistema que tiene un coeficiente de capacidad total constante
Kya en todo el intervalo de concentracion en las operaciones de transferencia de masa. El
balance de masa para el componente A a lo largo de la longitud diferencial dz se describe
como (Welty, 2015, pag. 811)

moles de A transferidos

= Njadz = LydX, = GgdY 8.46
(hr)(seccion de area transversal) aaaz staod st A ( )

La transferencia de masa del componente A en la longitud diferencial (dz), se define por

moles de A transferidos

= Njadz = Kya(Y, — Y})d 8.47
(hr)(seccion de area transversal) aacz va(¥, a)dz ( )

Al combinar estas ecuaciones y reordenar, se obtiene

GsdY, = N adz (8.48)
GSdYA = Kya(YA - le)dz

dz = "
Kya(Y,—Y})

0, para la longitud del intercambiador de masa,

f 2= f e (8.49)
z = - :
0 Kya Ya, (Yq—Y))




Eguilibrium

LT
X, X, £ Fy
Figura 8.5 Evaluacioén de (Y 4 — Y?,), la fuerza Figura 8.6 fvah;gcién grafica de la integral
impulsora total. (Welty, 2015) fyAAZ @ oz i (Welty, 2015)
1 (Ya—Yy
Gs (Y42 dy
z=— f 4 (8.50)
Kyaly, (Ya=Y)

L L : b Ya, dY
una técnica numérica para aproximar el valor de [ f(x)dx = [, "2 ——=
a 41 (Y4-1)

se encuentra familiarizado es la regla de Simpson. Hacemos la particién del intervalo [a, b]

con la que el lector

en subintervalos iguales, solo que ahora se requiere que el numero de ellos sea par, lo que
escribiremos como 2n. Por consiguiente, tomamos
b—a
2n
8.51
aAa=x,<x1<<X9,=Db ( )
xXi =a+ilx

Ax =

Entonces la aproximacion de la regla de Simpson S,,, es
b
Son= | fGOdx
a

A
= (5) U@+ 4f(x) + 2 () + 4 (%) + -+ 2f (Xan-2) + 4f (Xan1) + FB))

S20= [ oo = (%) {f(a) +2 21 fea) +4 Z fean) + f(b)} (8.53)
@ i=1 i=1

YAZ dY A n-1 n
Son = fy N7 —AYZ) _ (?x) {f (a) +2 Z Flxz) + 421: F(xpi-1) + f(b)} (8.54)
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EJEMPLO 2 (Welty, 2015, pag. 816)
El amoniaco contenido en aire a 68°F y presidn atmosférica va absorberse en una torre

empacada con flujo a contracorriente, de 6.07 pulg de didmetro, utilizando como absorbente
inc3
agua libre de amoniaco. La rapidez de entrada del sera de 390 % y la rapidez de entrada

del agua seré de 24.6 [bm/min. Bajo estas condiciones, puede suponerse que el coeficiente

Ilbmol

de capacidad general, Kya, es 4.60 . La concentracion de amoniaco se reducira

hrpie3AYNp,
de 0.0825 fraccion mol a 0.003 fraccion mol. La torre se enfriara de manera que la operacion
se lleve a cabo esencialmente a 68°F.

Determinar el largo del intercambiador de masa.

(ywms),  0.0825

(YNHs)l = 1 — (yNH3)1 = 09175 =0.09

_ (yNH3)2 ~0.003
1- (ynm,), 0-997

(1/,\,,1,3)2 =0.003
(XNH3)2 - 0 0
2 2
El area de la torre es igual a % o] [% (%) ] = 0.201 pie?. El gas entra en el intercambiador

en el plano 1y su gasto y caudal es

= 3
(390 ﬂ) (1 atm)

- VP (1) B min ( B Ibmol gas
~RT\A) pie? atm oms 00.201 piez) B pie?min
(0.73 m) (528°R)

El gasto o caudal de agua libre de NH; es

Ilbmol gas (0.9175 Ibmol aire lbmol aire
Ls = - - ( ) =4.61 —_—

pie’min Ibmol gas pie’min
El gasto caudal de agua libre de NH; se evalua utilizando el flujo que entra al intercambiador

en el plano 2.

Ibmol )( 1 ) _ 6.80 Ilbmol de H,0
18 Ibm/ \0.201 pie2/ min pie?

El liquido que sale del intercambiador en el plano 1; su concentracion se evalua utilizando la

L, = (24.6 Ibm/min) (

ecuacioén de balance de materiales a contracorriente,



Gs [(YNH3)1 - (YNH3)2] = Ls [(XNH3)1 - (XNH3)2]

4.61(0.09 - 0.003) = 6.80 ((Xyg,), — 0)

La concentracion de salida, (Xyu,), = 0.059.

Frana

Xrires

Figura 8.7 Linea de operacion para el ejemplo 2. (Welty,
2015)

Puesto que en este caso las concentraciones de gas y liquido no son lo bastante diluidas
para que pueda suponerse que las lineas de operacion y de equilibrio sobre la gréfica de y
en relacion a x sean rectas, la altura de la torre debe evaluarse por el procedimiento de
integracion grafica utilizando la expresion

z= I(GYSaJYAZ (YAdele) _ (;;Sa) (%) {f(a) + 2 zf(le-) + 4Zf(x2i_l) + f(b)}

Ya,

_4.611bmol de gas libre de NH3/hrpie? f("’”3)2 dy yu,
(

zZ =
4.60 lbmol

v (Ywes — Yiw,)
"7 hrpie3AY gy, o : ’

z= Ibmol 8

4.61 Ibmol de gas libre de NH; /hrpie? (0. 09 —0. 003) [f( )
a
4.60

hrpie3AY yy,

n—-1 n
+2 Z flx) + 4Zf(x2i—1) + f(b)}
i=1 i=1

(%) {f(a) +2 rif(le-) + 42": f(x3i-1) + f(b)}
i=1 i=1



(0. 09 — 0.003
®®3)

){(333. 33) +2(296) + 4(212.5) + 2(133.33) + 4(80) + 2(68) + 4(58.9) + 47.6}

=10.1

Tabla 8.2 composiciones del gas en el ejemplo
2 (Welty, 2015)

¥, iy Bi—-FF WY —F)

0003 0 0.003 3333
ool (L006S 0.0035 296

L 00153 00047 2125
0035 L0275 0.0075 1333
0055 00425 0.0125 80O
0065 QL0503 0.0147 GEO
0075 0L.058 0.017 589
0.0 (DGR3 0.0217 476

En la tabla (8.2), Yy, €s la composicion evaluada en el punto sobre la linea de operacion y
Yyu, €s la composicion sobre la linea de equilibrio directamente debajo del valor Yy, . En la

figura (8.6) se muestra un ejemplo de tales composiciones. En la figura 8.7 se evalla de

forma grafica la integral (Welty, 2015, pag. 818)

f(NHS)Z dYNH3
(

NH3)1 (YNH3 - YTVHs)

Figura 8.8 Evaluacion grafica de la
integral del ejemplo 2. (Welty, 2015)

El area bajo la curva es el valor numérico de la integral. La longitud resultante del

intercambiador de masa es
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NH,

s 4.61 Ibmol de gas libre de NH3/hrpie? f“""ﬁz dYyy, 3 4.61 lbmol de gas libre de hrpie? (10.95)
- lbmol (Ynu, — Yin.) - lbmol '
__womot (WH3), \YnH —
4.60 hrpie3AYNH3 o : NHs 4.60 hrpie3AYNH3

= 11 pies

PROBLEMAS (Welty, 2015, pags. 829-838)

8.1 Para elevar el nivel de concentracion de oxigeno en las aguas residuales, se inyecta aire
a través de rociadores ubicados cerca del fondo de un tanque de aireacion que contiene
agua. El oxigeno se transfiere de las burbujas de aire liberadas a la fase acuosa circundante.
Determine el coeficiente general de transferencia de masa liquida, K;, y el porcentaje de

resistencia encontrado en la fase liquida si los coeficientes individuales de transferencia de

mol
mZ2seg(mol) y
m3solucion

masa del oxigeno que se transfiere del aire al agua a 293°K son k;, = 2.15x107>

kg =9.28x1078 —22
m<=segP,

2segP,

. El coeficiente de la ley de Henry para el oxigeno a 293°K es

Pam?3
mol

8.2 Se ha disefiado una torre empaquetada para extraer el componente A de una corriente

1.36x103

acuosa a una corriente de aire en contracorriente. En un plano dado de la torre, las

: : l
concentraciones de las dos corrientes adyacentes son p, ¢ = 4x103Pay ¢, = 4 i

Solucion

En las condiciones de flujo dadas, el coeficiente general de transferencia de masa de gas,

mol

K esigual a 2.46x1078 wZsegpa Y el 60% de la resistencia a la transferencia de masa se

encuentra en la fase gaseosa. En la condicion de operacion de la torre de 290°K y 1 atm,

3p .
"% Determinar
mol

el sistema satisface la constante de la ley de Henry de 1400

a) El coeficiente de pelicula de gas individual, kg
b) El coeficiente de pelicula del liquido individual, k;
c) La concentracion de gas interfasial, p4 ;

d) El coeficiente general de transferencia de masa liquido, K,

8.3 En la absorcion del componente A de una corriente de aire a una corriente acuosa, se

analizo la composicion aparente de las dos corrientes adyacentes encontrandose que p, g

lbmol
pie3 ’

es igual 0.1 atm y c, es igual a 0.25 La constante de Henry para este sistema es

lbmol

tm pied ;. - .
0.265 ——P=solucion F| coeficiente total gaseoso, K, fue igual a 0.055 ————.
Ilbmol hrpie2atm



gas, determinar

a) El coeficiente de la pelicula de gas, kg;
b) La concentracion en la interfase, del lado del liquido, cg4;;
c) El coeficiente de la pelicula liquida, k;;

d) Elflujo de masa de A

8.4 Una torre de absorcion que trabaja a 20°C y 1 atm se utiliz6 para absorber en agua el
S0, presente en una mezcla con aire. En un punto en el equipo la presion parcial del SO, en

la corriente de gas fue de 30 mmhg y la concentracién en la corriente de liquido con que

hace contacto fue de 0.0344 w. Los coeficientes individuales de transferencia de

Dlesolucion

Ibmol Ibmol

mmor— Y k¢ = 0.295

pieSolucion

masa en la pelicula a 20°C y 1 atm, fueron k;, = 1.3

hrpie? hrpie2atm’

Los datos de equilibrio a 20°C son los siguientes:

Presion parcial del SO2 en mmhg 0.5 3.2 8.5 26 59

Concentracion en Ibmol SO2/pie3 de solucion 0.0191 0.0911 0.1738 0.388 0.681
a) Evaluar las concentraciones interraciales, c4; Y pa;

b) Anotar los valores que faltan en la siguiente tabla, correspondientes a los diversos

coeficientes y las fuerzas impulsoras asociadas a ellos

Coefficwent Drnving Foree
kg = Pag — Pai =
kp = CAi — CAL =
K = PAG — P4 =
- *
.ﬁ...l’_ —_— 'r'__'I - r.—'l.lr. =

8.5 En una torre de pared humeda se extrajo amoniaco, NH;, de una solucién de amoniaco-

agua absorbiéndolo en una corriente de aire; el coeficiente liquido total, K;, fue de

lbmol

0.05 —— Tomol En un plano en la torre, la concentracion aparente de la corriente
rpies—
plegolucion
. . b l .. . . .
descendente de liquido fue de 0.25 % y la presion parcial del amoniaco en la corriente
Solucion

de gas fue de 0.03 atm. Para soluciones diluidas de amoniaco en agua a la temperatura de
operacion, la presion parcial en el equilibrio puede evaluarse por medio de la expresion

pA,i - 0'215CA,i
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donde p,; es la presion parcial en atmosferas y c,; es la concentracion de equilibrio de
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. lbmol
amoniaco en agua en ——

LeSolucion

la transferencia de masa, calcular

. Si la fase gaseosa ofreciera el 75% de la resistencia total a

a) El coeficiente individual de la pelicula gaseosa, k;
b) El coeficiente total de transferencia de gaseosa, K;;

c) Las concentraciones interraciales, ps; Y ¢ ;.

8.6 Para un sistema en que el componente A se transfiere de la fase gaseosa a la liquida, la

relacion de equilibrio esta dada por

pA,i = 0'756A,i
donde p,; es la presion parcial de equilibrio en atmosferas y c,; es la concentracion de

equilibrio en moles por litro. En un punto en el equipo atmosférico de transferencia de masa,
la corriente de liquido contiene 0.045 mT"l y la corriente de gas contiene 9% e mol de A. El

coeficiente individual de la pelicula de gas, k., en este punto en el aparato tiene un valor de

mol . . .
7seg atm” Se sabe que el 30% de la resistencia total a la transferencia de masa se

encuentra en la fase liquida. Evaluar:
a) El flujo molar de A
b) La concentracion interfasial de A en el liquido;

c) El coeficiente total de transferencia de masa, K.

8.7 En una torre de pared humeda que se utiliza para la absorcion de amoniaco, NH;, en

agua, extrayéndolo de una mezcla de aire-amoniaco, el coeficiente total de transferencia de

Lbmol

masa en el gas, K, fue de 0.191 - . La torre trabaja a 60°F y 2 atm de presion. En la

rpie2atm
parte superior de la torre, el gas que sale contenia 0.5% en volumen de NH;, y el liquido que
entra con el que este gas hace contacto era agua pura. Si la fase gaseosa ofrecia el 80% de
la resistencia a la transferencia de masa, calcular

a) El coeficiente de la pelicula gaseosa, k;

b) El coeficiente de la pelicula liquida, k; ;

c) El coeficiente total de transferencia de masa en el liquido, K;;

d) Las concentraciones interraciales, p,; Y ca;.

Para soluciones diluidas de amoniaco en agua a 60°F, la presion parcial de equilibrio esta

dada por



PnH,,i = 0.2 15CNH3,i

lbmol
donde pyy, se daenatmy cyy,; se daen ———

Plesoucion

8.8 Se considera un esquema para la eliminacion de H,S de un gas por lavado con agua a
293°K y 10 atm. La composicion inicial del gas alimentado es de 2.5% en mol de H,S. Se
desea obtener una corriente gaseosa final que contenga unicamente 0.1% en mol de H,S.
El agua absorbente entrara a la torre de absorcion libre de cualquier cantidad de H,S. A la
temperatura y presion dadas, el sistema seguira la ley de Henry, de acuerdo con la siguiente
relacion;
Yi,s = 48.3Xp,5
a) Determinar, para un absorbedor a contracorriente, los moles de agua que se
requieren por mol de aire portador, libre de H,S, si se utiliza 1.5 veces la relacion
minima.

b) Determinar la composicion del liquido de salida.

8.9 El benceno libre de gas de huya en un lavador se recupera haciendo pasar solucion de
benceno y aceite para lavar a través de una torre en contacto con vapor. La corriente de
liquido que entra contiene 8% en mol de benceno. Se desea recuperar 80% del benceno
utilizando una relacion de vapor que sea 1.4 veces la proporcidn minima. Se utilizara un
gasto en el aceite de lavado (disolvente liquido libre de benceno) de 6.94 mol/s. Determinar

los moles requeridos de vapor por segundo si:

a) Se utiliza una torre a contracorriente.

b) Se utiliza una torre con corrientes paralelas.

Los datos de equilibrio para el sistema benceno-aceite de lavado-vapor son los siguientes:

8.10 En un absorbedor empacado pasa aire que contiene 5% de amoniaco, NH;, en

_ male benzene

X — oo | ooz |0 | 006 [008 | 010 0.12 | 014
mole wash oil
male henzene

¥'o—— oo | 07 ":].H 022|031 | D405 | 0515 | D65
male steam

3
contracorriente con agua. A la torre entran 25 % de gasy 28.6 % de agua. La torre trabaja
a 295°K y 1 atm de presion. Para concentraciones diluidas a 295°K, las concentraciones de

equilibrio se relacionan por medio de y/x = 1.08. Si el gas de salida solo contiene 0.5% de

NH;, determinar
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Gs/real .
Ls) 1
Gs/) minima

a) La relacién(

b) La concentracion de la corriente liquida de salida.

8.11 Dos corrientes gaseosas se tratan en la misma torre de absorcion empacada. Al fondo

Ibmol
hr

de la torre se alimentan 105

gue contienen 4% del componente A. Una segunda

lbmol

corriente gaseosa, que contiene 2% de A, se alimenta a razén de 52 en un punto de la

hr

columna donde la composicion de la corriente de gas que se eleva dentro de la columna es

también 2% de A. El gas de salida debe contener Unicamente 0.5% A. En la parte superior

lbmol

de la torre se alimenta una corriente libre de agua a razén de 116 —

. A la temperatura y

presion de la torre, los datos de equilibrio son los siguientes:

( Ilbmol de A
Ilbmol de H,S

( lbmol de A
lbmol de aire

) 0 002 0.04 0.06 008 0.1

) 0 0.055 0.102 0.155 0.205 0.260

Determinar
a) La composicion de la corriente liquida dentro de la torre en el nivel en que la segunda
corriente de gas entra a la torre;

b) La composicién de la corriente liquida que sale del fondo de la torre.

8.12 Una compaiiia industrial utiliza un absorbedor, empacado a la altura de 35 pies, como
lavador de gases. A través de la torre se hace pasar una mezcla diluida de aire-amoniaco

gue contiene 4.93% NH; a contracorriente de agua inicialmente libre de amoniaco. La

. Ibmol . . .
rapidez de entrada del gas es 100 hr;”izz y la rapidez de entrada del agua libre de amoniaco
. . . L . L
proporciona una relacion real (G—S) gue es 1.4 veces la relacion (—5) . A la temperatura
S S/ Minima

y presion del absorbedor, las concentraciones de equilibrio se relacionan por % = 1.075. Si

la corriente de gas de salida solo contiene 0.2% de amoniaco, determinar
a) Las libras de amoniaco que se absorben por hora por pie cuadrado de area de seccion
transversal;

b) La composicion de la corriente liquida de salida;

lbmol

c) El coeficiente total de transferencia de masa Kya, ———.
hrpie>AY 4
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8.13 Un absorbedor empacado a la altura de 4.5m, se disefid para reducir el nivel de
concentracion de un contaminante de mercaptano en una corriente gaseosa de desecho
disminuyéndolo de 5% a 0.3%. A la parte superior de la torre se alimenta una corriente de

disolvente no volatil libre de mercaptano que fluye a contracorriente con la corriente gaseosa
3
de desecho de 0.236 ;Z—g. La corriente de disolvente que sale del fondo de la torre con un

contenido de 3.05% en mol de mercaptano. A la presion y temperatura de la torre, 293°K y

1 atm, los datos de equilibrio para el sistema mercaptano-disolvente son los siguientes

mol mercaptano
( - - ) 0 0.01 0.02 0.03 0.04
mol de disolvente libre de mercaptano

mol mercaptano
( —- ) 0 0.0045 0.0145 0.0310 0.0545
mol de aire libre de mercaptano

Determinar el coeficiente total de capacidad Kya por medio de integracién grafica si el area
de la seccion transversal de la torre es 0.2 m?.

8.14 Un absorbedor empacado a la altura de 2.4 m, se utiliza para reducir la concentraciéon
de A en una corriente gaseosa de 6.5% a 1.0%. Una corriente acuosa, que inicialmente
contiene 1.0% de A, se alimenta a la parte superior de la torre. Se alimentan a la torre

i53
20000 % de la mezcla de gas a 60°F y 1 atm. Los datos de equilibrio para este sistema son
XA 0 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.07
YA 0 0.002 0.005 0.01 0.021 0.036 0.055 0.079
Determinar

a) La cantidad de la corriente liquida que se requiere por hora si la torre trabaja a

- -7 L I'e M
contracorriente con una relacion (—S) gque es 1.5 veces el valor minimo de

s7real
( )
Gs

b) La cantidad de la corriente liquida que se requiere por hora si la torre trabaja en flujo

minima

. s L
paralelo con una relacion (—5)

s’ real

que es 1.5 veces el valor de (ﬁ)

S” minima

8.15 El gas de un horno Manheim contiene 12.5% de HCI en volumen y 87.5% de gases

inertes. El gas se lava con agua libre de HCI a presion atmosférica y una temperatura de

20°C. Para recuperar el 97% del gas del horno se decidio hacer que la torre trabaje a 1.64

.z ;. L ., el s .
veces la relacion minima (—S) . La relacion de equilibrio para soluciones de HCI en
S/ minima

agua esta dada por lo datos de equilibrio en la siguiente tabla.



Xa Ya

0.2658 0.0023
0.321 0.0095
0.4025 0.02197
0.4925 0.0551
0.5455 0.09313
0.6 0.156
0.666666 0.2547
0.7391 0.4749

a) ¢Cual sera la concentracion de salida de la corriente de acido?

b) Latorre se va a construir en ceramica de 2 pulg de diametro, se introduciran a la torre

;.3
10000 % de gas de Manheim medidos a 20°C y 1 atm de presion. El coeficiente
lbmol

———. Determinar la altura de
pie’hratm

total de capacidad, K;a, puede evaluarse como 2.0

la torre.

8.16 Se utilizard una torre de 15 cm de diametro para reducir la concentracion de amoniaco,
NH,, en una corriente gaseosa de 3.6% a 0.3%. El agua se alimenta a razén de 14.5 mol/s
y el gas se alimenta a contracorriente a razén de 8 mol/s. La torre trabaja de manera

isotérmica a 293°K y 1 atm de presion. Puede suponerse que el coeficiente de capacidad

total, Kya, es de 71 —; mol S los datos de equilibrio a 293°K son los siguientes
m>segAY Ny,
mol NH;
A (—) 0 0.0164 0.0252 0.0349 0.0445 0.0722

mol H,0

molde NH;
A (—) 0 0.021 0.032 0.042 0.053 0.080

mol de aire

a) Evaluar la altura de la torre que se requiere
Ls

-z G
b) La relacion —~—rea—
(L_s

Gs)minima



" CAPITULO 9
TRANSFERENCIA SIMULTANEA DE CALOR Y MASA

En general el proceso de difusion va acompafado por el transporte de energia, incluso
dentro de un sistema isotérmico. Puesto que cada una de las especies que se difunden
transporta su propia entalpia individual, el flujo de calor en un plano determinado esta
descrito por (Welty, 2015, pag. 654)

n
dp =
donde q;" es el flujo de calor debido a la difusion de la masa sobre el plano dado y H; es la
entalpia molar parcial de la especie i en la mezcla. Cuando existe una diferencia de
temperatura, también se transportara energia por uno de los 3 mecanismos de transferencia

de calor; por ejemplo, la ecuacién para el transporte de energia total por conduccion y

difusiébn molecular se convierte en (Welty, 2015, pag. 654)

n
%" — _kVT + Z N,H, (9.2)
i=1

Si la transferencia de calor es por conveccion, el primer término de transporte de energia en
la ecuacion (9.2) se sustituira por el producto del coeficiente convectivos de transferencia de
calor y una fuerza impulsora AT.

Un proceso importante en muchas operaciones de ingenieria lo mismo que en fenémenos
cotidianos involucra a la condensacion de un vapor sobre una superficie fria. Ejemplos de
este proceso incluyen “el sudado” que se forma sobre tuberias de agua fria y la condensacion
de vapor humedo sobre el cristal en una ventana fria. (Welty, 2015, pag. 654)

Para tal situacion fisica en particular en estado estacionario, se estipularan las siguientes

condiciones. El componente A puro se condensara de una mezcla gaseosa binaria.
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Figura 9.1 Condensacion de vapor sobre
una superficie fria. (Welty, 2015)

Por ejemplo, en la fase gaseosa, cuando el gas portador es aire y el contenido de vapor de
la especie que se difunde es relativamente bajo, puede estimarse el coeficiente de
transferencia de calor para la conveccion natural por medio de la siguiente ecuacion, (Welty,

2015, pag. 655)

1
0.670Ra;

e (G2

Utilizando la ecuacién diferencial general para la transferencia de masa, ecuacion (5.2),

Ny. = (9.3)

Ol >

puede verse que la ecuacion diferencial que describe la transferencia de masa en la fase
gaseosa es
dN,,
dz
La ecuacion (5.2) estipula que el flujo de masa en la direccion z es constante en la trayectoria

=0 (5.2)

de difusion. Para completar la descripcion del proceso, debe elegirse la forma apropiada de
la ley de Fick. Si el componente A se difunde a través de un gas estancado, el flujo esta
definido por la ecuacion (Welty, 2015, pag. 655)

N = —cDypdy,
Az (1-y,)dz
Puesto que existe un perfil de temperaturas dentro de la pelicula y el coeficiente de difusion

(5.6)

y la concentracion total del gas varian con la temperatura, con frecuencia debe considerarse

tal variacion con z.



m

puede tratarse tal variacion en el coeficiente de difusion. Por ejemplo, si el perfil de

temperatura es de la forma

r_ (Z) 9.4
puede determinarse la entre el coeficiente de difusion y el parametro de longitud utilizando
la ecuacion

P\ (/T 2 Q
_ 1\ (12\2 (D14
D spr, P, = Dapr, Py (P_z) (T_1) <—QD,T2> (2.29)
Y en la forma siguiente
3 3n
T,\2 Z\72
D, = (Dgp)r, (T_) = (D4p)t, (_) (9.5)
1 41
La variacion en la concentracion total debida a la variacién en temperaturas puede evaluarse
como

P P (9.6)

C=——= —n .

RT RT, (1)

41
Ahora la ecuacion de flujo se convierte en
n
Z\2
_ —P(Dap)rt, (2_1) dys
Ny, = (9.7)

RT(1—-y,)dz
En un intervalo de temperaturas pequeio, puede utilizarse un coeficiente promedio de
difusion y la concentracién molar total. Introduciendo esta suposicién, la ecuacion (5.6) se
simplifica a
N, = (€D 4p)avgdya ©9.8)
’ (1-y,)dz
Dicha ecuacion puede integrarse entre las dos condiciones de frontera (Welty, 2015, pag.

656)

zZ=12; Ya=J¥Ya,
Z =12 Ya=DJYa,
Y se obtiene la relacion

— cD —
NA,Z _ _ ( AB)avg(yAl yAZ) (9. 9)

(sz — }’31)

YB
in (522)
n YB,

(z1 — 2z3)

5
2

ARy
%L )
Ny

Zm
g(ﬂ %
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DISENO DE TORRES DE ENFRIAMIENTO.

Sin duda esta es la operacion mas importante. El agua, entibiada por el paso a través de

intercambiadores de calor, condensadores y similares, se enfria por contacto con el aire
atmosférico para ser utilizada nuevamente. El calor latente del agua es tan grande que una
cantidad pequefia de evaporacion produce grandes efectos de enfriamiento. Puesto que la
rapidez de transferencia de masa es generalmente pequefia, el nivel de temperatura es
generalmente bastante pequefio y puesto que la relacion de Lewis se aplica al sistema aire-
agua en forma razonablemente adecuada, las relaciones de la seccion anterior pueden
simplificarse bastante mediante aproximaciones razonables. (Treybal, 2012, pag. 274)

Por lo tanto, los términos para el calor sensible en la ecuacion (9.10) son despreciables en

comparacion con el calor latente, se tiene
L’CA'LdtL = GS{CSdt + [CA(tG - to) - CA,L(tL - to) + Ao]dY} (9 10)
Lcy dt; = Ggegdt + GgAgdY ~ GgdH (9.11)

En esta ecuacion, el dltimo término del lado derecho ignora la Y™ que aparece en la definicién
de cg integrando, con la suposicion adicional de que L es basicamente constante (poca
evaporacion)

Lcgy(ty, —ty,) = Gs(Hy — Hy) (9.12)
Este balance de entalpia puede representarse graficando la entalpia del gas H contra t;,
como en la figura (9.1). La linea ON sobre la grafica representa la ecuacion (9.12) y pasa a

través de los puntos que representan las condiciones finales de los dos fluidos. Hasta ahora,

’ 4 ~ .z ’ ’ . rC
como (L, — Ly) es pequefia en comparacion con L, la linea es recta con pendiente L % La
S

curva en el equilibrio en la figura se grafica para las condiciones del gas en la interfase gas-
liquido, es decir, la entalpia del gas saturado a cada temperatura. (Treybal, 2012, pag. 275)
Si la rapidez de transferencia de masa es pequefia, como generalmente lo es, la ecuacion
NoMycy
NaM4Cy (tg —
1—-e he
Y se puede escribir como

GsdY = kyay(Y; —Y")dz (9.14)

qSGf,dZ = t,-)aHdZ = h;;aH(tG — t,-)dz (9 13)



y la ecuacion

—Ggcgdt = hpay(tg — t)dz (9.15)
se puede escribir como
Gsegdt; = —hgay(te —t)dz (9.16)
Ignorando el calor sensible del vapor transferido, la ecuacion
qsiagdz = hyay(t; — t;)dz (9.17)
se puede escribir como
Lcydt, = hyay(t;— t,))dz (9.18)

Hag)
o
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Figura 9.2 Diagrama de evaporacién del agua. (Treybal, 2012)

Sustituyendo las ecuaciones (9.14) y (9.16) en la ecuacion (9.11):

G:gdH, = h,GaH(tG - ti)dZ + AokyaM(Yl —_ Y*)dz (9 19)
Si 6% _ \ esto se transforma en
Cskyapy
GsdH = kyay[(Csrt; + A0Y;) — (Csrig + A0Y)|dz (9.20)

Para el caso especial en que (r = 1) los términos entre paréntesis son las entalpias del gas.
La restriccion (r = 1) requiere que Le = 1 (aire-agua), y ay = a,, = a (esto ultimo sera cierto

solo en el caso de que el empaque de la torre este completamente irrigado; aun para el



contacto aire-agua, se han observado valores de r tan altos como 2, con flujos bajos del

liqguido). Comprendido lo anterior, la ecuacion (9.20) es (Treybal, 2012, pag. 276)

GsdH = kyay(H;— H)dz (9.21)
gue es notable por el hecho de que el coeficiente de transferencia de masa se utiliza con
una fuerza motriz de entalpia. Combinando las ecuaciones (9.11), (9.18) y (9.21), se tiene

GsdH = kyay(H;— H)dz = hyay(t; — t;)dz (9.22)
En el aparato, en la posicion correspondiente al punto U sobre la linea de operacion figura
(9.1), el punto T representa las condiciones en la interfase; la distancia TR representa la
fuerza motriz de entalpia (Hl - H') dentro de la fase gaseosa. Preparando graficas como la
del triAngulo RTU en varios lugares a lo largo de la linea de operacion, se pueden obtener
los valores correspondientes de H; y H. Entonces, suponiendo que kya es constante, la
ecuacion (9.22) da (Treybal, 2012, pag. 276)

p
kya j dz (9.23)
Gs Ju, (H H)

La integral puede calcularse graficamente, al igual que la altura empacada z. Algunas veces,
a la integral de la entalpia de la ecuacion (9.23) se le da otra interpretacion. Entonces,
2 dH  Hy-H,
w (Hi-H) (H-H),

=N, (9.24)

En donde la parte media de la ecuacion es el nimero de veces que la fuerza motriz promedio
se divide entre el cambio en la entalpia. Esta es una medida de la dificultad de la
transferencia de entalpia, llamada numero de unidades de transferencia de entalpia del gas

N¢.. En consecuencia,
Z=H,N,, (9.25)

En donde la altura de una unidad de transferencia de entalpia del gas H; = % Con
S

frecuencia se prefiere H,, en lugar de kya, como una unidad de medida del comportamiento
del empaque, puesto que depende menos de los flujos y tiene la sencilla dimensién de la
longitud. (Treybal, 2012, pag. 277)

H:  dH kyaz z

N, = , = = (9.26)
tog Hy (H*_H) GS Hto(;




EJEMPLO 1 (Treybal, 2012, pag. 278)

Una planta requiere que 15 i—g (1984 T:l—l;l) de agua refrigerante fluyan a través del equipo

de condensacién para la destilacién; se eliminan asi 270 W (55270 %) de los

condensadores. El agua sale de los condensadores a 45°C. Para volver al utilizar el agua,
se planea enfriarla mediante el contacto con aire en una torre de enfriamiento de tiro
inducido. Las condiciones de disefio son: aire entrante a 30°C temperatura de bulbo seco,
24°C temperatura de bulbo himedo; el agua se va a enfriar a 5°C de la temperatura de bulbo
hamedo del aire entrante, o sea, a 29°C; una relacion de aire/vapor de agua de 1.5 veces el
minimo. El agua de compensacion va a entrar de una represa a 10°C, dureza de 500 ppm
(partes por millon) de solidos disueltos. El agua circulante no debe tener una dureza superior

a 2000 ppm. Respecto al empaque que se va a utilizar, se espera que kya sea de

0.9 9 (202 ”’—’")
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Figura 9.3 Torre de enfriamiento del
ejemplo 1. (Treybal, 2012)

lbm
hrpie?

Para una rapidez de liquido como minimo, de 2.7 %(1991 ) y una rapidez del gas

lbm

hrpie

de 2.0 K—f(1474 2).Calcular las dimensiones de la seccion de empacada y las
mes

necesidades de agua de compensacion.
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olucion (Treybal, 2012, pag. 279)

El diagrama de operacion, figura (9.4) contiene la curva de la entalpia del aire a saturacion;

en esta grafica en punto N representa la condicion en el fondo de la torre

Nm

(tL = 29°C, H; = 72000 ) La linea de operacion pasara a través de N y terminara

Kg aire seco

en t,, = 45°C. Para el valor minimo de Gs, la linea de operacion tendra pendiente minima

gue toque a la curva en la linea de equilibrio, y en consecuencia pasara a través del punto

Nm

O, en donde H, = 209500 . Por lo tanto, la pendiente de la linea O, N es

Kg de aire seco

) ) Kg KJj _ Nm
en_ (Hy—Hy) (15 = )(4187 Kg°C) (209500 — 72000) g oo cocs

Gs  (ty,—ty) G min (45— 29)°C

Kg de aire seco

En donde Gg ;, = 7.31 . Para un flujo del gas de 1.5 veces el minimo, Gg =

Kg aire seco

1.5 (7.31 KL24TE20) = 10,97 .Por lo tanto,
_ Nm Kg K]
H; = 72000 Kg de aire seco _ (15 ) (4187 Kg°C)
(45 — 29)°C B 10 97 Kg aire seco
s

Nm

y H, = 163600 , graficado en el punto 0. Por lo tanto, la linea de operacion es

Kg de aire seco

lbm .z
o2 ), la seccién transversal

ON. Para un flujo de liquido de cuando menos 2. 7 (1991

15%9
de la torre debe ser (2—,§g)=5.56m2. Para un fluop de gas de al menos

2s
10.97 Kg aire seco
(1474 ) la seccion transversal sera — o K = 5.5m?. Por lo tanto, se

" mZseg

utilizara la dltima, puesto gue entonces el flujo del liquido excedera el minimo para asegurar

m3sAY (202 hr:::;AY)'

que kya = 0.9



Tabla 9.1 Bases: 1 m? de seccién transversal, Gg = 2.0 %. La fuerza

motriz (H* — H) se obtiene a intervalos frecuentes de t; en la figura
9.4 de la siguiente forma. (Treybal, 2012)

160 /
¥,
110 f/
o Til
i /
£
] —_—
H - r /L
Curva de equilibrio ]
; === \'* varsus ¢ para 8l arg saturado / f‘A
2 [ /
$
|
2 140
% IIJnnﬁunuracim pllrlullpuEdnT.H
. S ] |
Linpa do operacidn pars el sjpmpks 712
100
) |
&0

A 45

o

Temparatura del ligulda, 50

Los datos de las dos Ultimas columnas se grafican uno contra el otro, con H como abscisa;

el area bajo la curva es 3.25. De la ecuacion

N = B2 dH  kyaz z
06 )y, (H*—H) Gy  Hyy
Kg
KyaZ 0.9 m3SAYZ
3.25 = — K
G 2.0 T
m-s

z=17.22mde altura empacada

Necesidades de agua de compensacion

Kg

E = Rapidez de evaporacion,—

W = Pérdida por arrastre,—g

h
K
h

Kg

B = Velocidad de eliminacion,T

M = Rapidez de compensacion, =9

K
h

50

(9.26)



x, = fraccion peso de dureza en el agua circulante

xy = fraccion peso de dureza en el agua de compensacion

Considerando una compensacion y eliminacion continuas, un balance total de materia es
M=B+E+W
Un balance dureza es
Mxy = (B + W)xc
Eliminando M, se tiene en
B=E (xcx_—’"xM) -w

Nm
Kg de aire seco

Suponiendo que el aire saliente (H2 = 163600 ) esta basicamente saturado, Y,

es 0.0475. Entonces la rapidez aproximada de evaporacion es

Kg Kg
E= (2. 0 — ) (5.50)(0.0475 — 0.0160) = 0.3465 ——
m2seg s

Se calcula que la perdida por arrastre es del 0.2% de la rapidez de circulacion,

K K
W = (0.002) (15 Tg) - 0.037‘9

Las fracciones de peso xy Y x¢ son proporcionales a los valores correspondientes en ppm.

Por lo tanto, la rapidez de eliminacion es

Kg

B= (0.3465)( ~0.03 =0.0855—=

2000 - 500)
Entonces, se calcula que la rapidez de compensacion es

Kg Kg
M =B +E+W = (0.0855 + 0.03 + 0.3465) —= = 0.462—

PROBLEMAS (Treybal, 2012, pag. 305)

1. Una torre enfriadora de corriente inducida, instalada recientemente, esta garantizada

Gal

3
por el fabricante con respecto a que enfriara 2000 U. S'E (0. 1262 mT) de agua a

43°C hasta 30°C, cuando el aire con el que se cuenta tenga una temperatura de bulbo



ZARAGOZA

hamedo de 24 °C. Una prueba en la torre, operada a la capacidad total del ventilador,

proporciono los siguientes datos:
3
e Agua entrante: 0.1262 mT a 46°C

e Agua saliente: 25.6°C
e Aire entrante: 24°C de temperatura de bulbo seco y 15.6°C temperatura de
bulbo humedo

e Aire saliente: 37.6°C, basicamente saturado

3
a) ¢Cual es la capacidad del ventilador en mT?

b) ¢Esperaria usted que la torre cumpliese con las condiciones de la garantia? Observe
que para lograrlo, N,;,; debe ser al menos igual al valor de la garantia, si H;,g no

cambia

2. Se desea deshumidificar 1.2 = (2540 ) de aire, que se tiene a las temperaturas

de 38°C de bulbo seco y 30°C de bulbo humedo, hasta una temperatura de bulbo
hamedo de 15°C, en una torre a contracorriente, para la des humidificacion se utilizara

agua enfriada a 10°C. El empaque va a ser de anillos Rasching de 50 mm (2 in). Para

Kg de aire ( lbm

mantener el arrastre al minimo, G va a ser 1.25 Tseg 992 —) y se va a utilizar

un flujo de liquido de 1.5 veces el minimo.

a) Especifique la seccion transversal y la altura de la secciébn empacada de la torre.
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CAPITULO 10
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA EN REACTORES DE LECHO
FLUIDIZADO.

INTRODUCCION

Los reactores de lecho fluidizado gas-sélido son ampliamente utilizados por la industria. Los
ejemplos incluyen craqueo catalitico fluido (FFC), combustion y gasificacion, procesamiento
de uranio, tostado de mineral de sulfuro, reduccion de minerales de hierro y secado. De
todos los fendmenos que afectan el desempefio del lecho fluidizado burbujeante como
reactores quimicos, la transferencia de masa entre fases es probablemente de importancia
primordial en la mayoria de los casos.

La transferencia de masa particulas-gas en un lecho fluidizado gas-solido ha sido un tema
esencial de investigacion desde la invencion de la tecnologia de lecho fluidizado.
Historicamente, ha habido dos enfoques para modelar la tasa de transferencia de masa en
reactores de lecho fluidizado. Un enfoque, llamado enfoque de lecho homogéneo, considera
gue los reactores de lecho fluidizado se comportan como un lecho fijo y correlaciona el
coeficiente de transferencia de masa del lecho fluidizado de manera similar a la de un lecho
fijo basado en un modelo de flujo pistén. El otro enfoque, llamado enfoque de lecho
burbujeante, considera que el lecho fluidizado consta de dos fases, una burbuja y una
emulsion, y el intercambio de gases entre las dos fases constituye la tasa de transferencia

de masa. El objetivo de este capitulo es revisar los dos enfoques.

ENFOQUE DE LECHO HOMOGENEO

El enfoque de lecho homogéneo correlaciona el coeficiente de transferencia de masa en un
lecho fluidizado de una manera similar a la de un lecho fijo basado en un modelo de flujo
piston. La ecuacién de transferencia en este enfoque para un lecho fijo o fluidizado se parece
mucho a la de una sola esfera suspendida en una corriente de gas. Sin embargo, la magnitud
del coeficiente de transferencia de masa para estas diversas particulas del lecho puede ser
significativamente diferente segun el tamafio de las particulas y las condiciones de
operacion. Las siguientes subsecciones revisan por separado la transferencia de masa
particula-gas para varias particulas del lecho con base en este enfoque de lecho

homogéneo.

TRANSFERENCIA ENTRE ESFERAS INDIVIDUALES Y GAS CIRCUNDANTE



circundante se puede describir mediante la siguiente ecuacion de transferencia de masa:

dN 4 i
ar K g(individual)Sex,indiviauat(Ca — €4) (10.1)

donde (%) representa la tasa de transferencia de A desde la superficie de la particula a la

corriente de gas, kg, inamiquar representa el coeficiente de transferencia de masa de la

particula, Sex inaiviaua: €S 1a superficie exterior de la particula, C} es la concentracion de A en
la interfase gas-particula, y C, es la concentracion de A en la corriente de gas. El coeficiente
de transferencia de masa kg naiviauar 0ajo €sta condicion de esfera unica ha sido bien

establecida, tanto tedrica como experimentalmente, como

k. . ... d
Shindividual — ( g,mdzmdu;)( sph)(y) —240. 6(Resph)0'5(Sc)°'333 (10. 2)

En la ecuacion anterior, Re,, €s el numero de Reynolds de la particula definido como
Reg,, = —1—— (10.3)
Sc es el numero de Schmidt definido como
Sc = -

PD4p
y es fraccion molar logaritmica media del componente inerte o que no se difunde, y D, €s

(10.4)

el coeficiente de difusion de la fase gaseosa. La ecuacion (10.2) implica que el nimero de
Sherwood tiene un minimo tedrico en Sh = 2.0 incluso cuando la particula se expone a un
gas estacionario, es decir, u (0 numero de Reynolds) es igual a cero. La ecuacioén también
indica que el coeficiente de transferencia de masa kg inqiviauar €S Proporcional al coeficiente
de difusion del gas D,g, y es inversamente proporcional al diametro de la particula dg,, y la
fraccion molar del componente inerte y. Tenga en cuenta que para particulas no esféricas,
dgpp €n las ecuaciones (10.2) y (10.3) pueden reemplazarse por el tamafio de pantalla d,, y

las dos ecuaciones se convierten en las ecuaciones (10.5) y (10.6), respectivamente

k.. ;. d
Shindividual = ( g‘mdlmd:;l)( P)(y) =2+0. 6(Rep)0-5(sc)0'333 (10. 5)

_ pgud,
73
Es esencial notar que la ecuacion (10.2) o (10.5) es valido para una sola esfera o esferas

Re (10.6)

p

individuales bien dispersas en una corriente de gas. Para particulas de lecho empacado o
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o inferior al estimado a partir de las ecuaciones (10.2) o (10.5), dependiendo del niumero de

Reynolds de la particula.

Transferencia entre particulas de lecho fijo y gas que fluye
La tasa de transferencia de masa particula-gas desde un segmento de lecho diferencial de
un lecho fijo en la direccion axial puede representarse mediante una ecuacion similar a la
ecuacion (10.1) basado en un modelo de flujo-piston, es decir,

dN,, i
F = kg(lecho)Sex,(particulas) (CA - CA) (10 7)

: .. dN : .
Sin embargo, esta ecuacion, d—;‘ representa la tasa de transferencia de masa combinada de

todas las particulas en el segmento, kyqechoy €S €l coeficiente de trasferencia de masa
promedio de las particulas, Y Sex particutasy €S 12 superficie exterior total de todas las

particulas individuales en el segmento del lecho.

Vale la pena sefialar que el coeficiente de transferencia de masa promedio para particulas
de lecho fijo puede ser mayor o menor que el de esferas individuales a una velocidad de gas
superficial idéntica. Por un lado, la baja porosidad del lecho fijo puede mejorar el coeficiente
de transferencia de masa debido a la creacion de velocidades de gas reales aumentadas en
la interface gas-particula para las particulas de lecho fijo. Por otro lado, las superficies reales
de las particulas involucradas en la transferencia de masa de gas de particulas son mas
pequefias para las de lecho fijo que para las particulas bien dispersas debido al bloqueo de
particulas en la disposicién de lecho fijo. El uso de superficies exteriores totales de todas las
particulas individuales en la ecuacion (10.7), por lo tanto, sobreestima las superficies activas
involucradas en el proceso de transferencia de masa. El efecto neto de esta sobreestimacion
es disminuir el coeficiente de transferencia de masa promedio evaluado en base a la

ecuacion (10.7).

Coeficiente medio de transferencia de masa kg echo)

Para numeros de Reynolds de particulas superiores a 80, Ranz (1952) informo que la
siguiente ecuaciéon describe el coeficiente de transferencia de masa de gas de particulas

para particulas de lecho fijo:

k d
Shlecho _ ( g,lechog( p)(y)

= 2+ 1.8(Re,) " (5c)0333 (10.8)



para Re, > 80

En la ecuacion anterior, R, y Sc se definen de manera similar a las ecuaciones (10.6) y (10.4),
pero en el calculo de Re,, se utiliza la velocidad superficial del gas, es decir,
_pyUd,

u
Para particulas méas pequefias, tanto Hurta (1943) como Resnick y White (1949) informaron

Re (10.9)

p

que el coeficiente de transferencia de masa particula-gas para particulas de lecho fijo puede
ser menor que el estimado a partir de la ecuacion (10.2) para esferas individuales. Tenga en
cuenta que sus resultados originales se informaron en forma de jp-factores; esos resultados,
sin embargo, se pueden convertir facilmente al numero de Sherwood. El niamero de
Sherwood convertido de los estudios anteriores junto con los de las ecuaciones (10.2) (para
esferas individuales) y (10.8) (para particulas grandes de lecho fijo) se representan frente a
los nimeros de Reynolds de particulas en la figura (10.1). Como se indica en la figura, el
namero de Sherwood para particulas de lecho fijo puede ser menor o mayor que la estimada
por la ecuacion (10.2) para esferas individuales bien dispersas. Para particulas mas
pequefias el nUmero de Sherwood puede ser mucho menor que el minimo tedrico del nimero

de Sherwood para esferas individuales, es decir, Shinqiviauar = 2.0.

Superficies exteriores totales de particulas Sy particutas

Ademas del coeficiente de transferencia de masa promedio, otro aspecto esencial en la
aplicaciéon de la aplicacion de la ecuacion (10.7) para predecir la tasa de transferencia de
masa es la estimacion de las superficies exteriores totales de las particulas en el segmento

del lecho. A continuacion se analizan dos métodos para estimar Sey particies-
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Figura 10.1 coeficiente de transferencia de masa
particula-gas para particulas de lecho fijo. (Yang,
2003)

Sex,purticulas = Vseg(1 - Slecho)au (10.10)

donde V4., es el volumen del segmento del lecho, ..., €s la porosidad del lecho y a esla
relacion entre la superficie de la particula y el volumen de la particula definido como:
" n'd?phq)s _ 6

dgph a dsphq)s
™%

a (10.11)

donde @, es la esfericidad de las particulas del lecho (®; = 1.0 para particulas esféricas y
0 < &, < 1.0 para todas las otras particulas), y d,, es el diametro de las particulas esféricas
gue tienen el mismo el mismo volumen que las particulas del lecho. Las ecuaciones (10.10)

y (10.11) se pueden combinar para producir

M} (10.12)

Sex icles =V {
,particles seg ®.d
sYsph

La esfericidad para diferentes solidos se ha calculado y se proporciona en la tabla (10.1).

Tenga en cuenta que el termino ®,d,, que aparece en la ecuacion (10.12) se denomina
diametro efectivo de la particula d.rr y se puede estimar de acuerdo con las siguientes

aproximaciones:

a) Para particulas grandes (< 1mm), ds,, se puede calcular a partir del tamafio de las

particulas con calibradores o un micrometro si las particulas tienen forma regular, o



b)

desplazamiento de fluido si las particulas no son porosas. La esfericidad @, puede

medirse directamente, estimarse a partir de la tabla (10.1) o evaluarse mediante

experimentos de caida de presion.

Para particulas intermedias (40um < d,, < 1 mm) el analisis de pantalla es la forma
mas conveniente de medir el tamafo de las particulas. El d.sf se estima en base a

las siguientes sugerencias:

1. Para particulas irregulares sin una dimension aparentemente mas larga o mas corta

C)

(por lo tanto, de forma isotropica),
doff = Psdgpp = Pyd,, (10.13)
Particulas irregulares con una dimensién algo mayor, pero con una relacion de
longitud no superior a 2:1 (huevos, por ejemplo)
dofs = Psdspp = d, (10.14)
Particulas irregulares con una dimension algo mas corta, pero con una relacion de

longitud no superior a 1:2, entonces aproximadamente,

deps = Psds,y = P2d, (10.15)
Particulas muy planas o con forma de aguja, estime la relacion entre d, y d.sr @
partir de los valores de @, para los discos y cilindros correspondientes. Un método
alternativo para estas particulas es realizar los experimentos de caidas de presion
para determinar el tamafio efectivo de las particulas.
Para particulas muy pequefias (< 40 um), hay dos métodos para determinar el
tamafo efectivo de la particula. Una es utilizar el escaneo de fotografias ampliadas
de particulas y la otra es realizar experimentos de sedimentacion de particulas en un
fluido conocido; la velocidad terminal de estas particulas dara el diametro de la esfera

equivalente.



Tabla 10.1 Esfericidad de las particulas. (Yang, 2003)

Sphericity

Type of particles g Source
Sphere L0 (a)
Cube 0.81 (a)
Cylinder

h=d 0.87 (a)

=5d 0.70 {a)

h=104 .58 (a)
Disks

h=d/3 0.76 {a)

h=d/6 .60 (a)

h=d/10 0.47 {a)
Activated carbon and silica gels 0.70-0.90 (b)
Broken solids 0.63 c)
Coal

anthracite 0.63 (e)

bituminous 0.63 {e)

natural dust 0.65 (d)

pulverized 0.73 id)
Cork 0.69 (d)
Cilass, crushed, jagged 0.635 id)
Magnetite, Fischer-Tropsch catalyst .58 ie)
Mica flakes 0.28 (d)
Sand

round 0.86 (2)

sharp .66 (e}

old beach as high as 0.86 (f

YVOoung river as low as (.53 if)
Tungsten powder 0.89 if)
Wheat 0.85 (d)

S ex,particulas = L))

s=5,1-X)

= (14)[

En esta ecuacion, K, se estima por

uLQ
A(1-AP))

Kt=

05
K.(1- X)Zl

(10.16)

(10.17)

(10.18)

(10.19)

La tabla (10.2) resume las diversas propiedades de las particulas en la investigacion
realizada por Resnick y White (1949) informaron que la siguiente ecuacion se cumple



| aproximadamente para una estimacién rapida de S que aparece en la ecuacion (10.16) para

las particulas involucradas en sus experimentos, es decir,
Saq
§=— (10.20)
dp
donde se informo que S, tenia un valor promedio de 4.476. los valores de S,; para particulas

de varios tamafios en sus experimentos también se resumen en la tabla (10.2).

Tabla 10.2 Propiedades de las particulas de Naftaleno.
(Yang, 2003)

p X 5, 5 :.l'p 54
Mesh size [g,’cnf"} {—J {l:m:fmu"':l [cmzl."':m"] {em) (—)
14-20 (1.646 (.391 Bi.1 53.65 0oz 4775
20-28 0.626 .411 1063 62.73 0073 4579
28-35 0615 1422 167.7 9603 0045 4362
35-48 (.651 (1.389 1874 114.75 0039 4475
45-63 0607 (.430 2623 148963 0028 4189
Average 0.629 (.40 4476

TRANSFERENCIA ENTRE PARTICULAS DE LECHO FLUIDIZANTE Y GAS
FLUIDIZANTE

El enfoque de lecho homogéneo propone la misma ecuacion de gobierno para un lecho
fluidizado que para un lecho fijo. En este enfoque, la tasa de transferencia de masa particula-
gas para un segmento diferencial del lecho se expresa nuevamente en la siguiente ecuacién
de transferencia de masa:

dN, i
W = kg(lecho)Sex,(particulas) (CA - CA) (10' 7)

En la ecuacion anterior el termino S, (particutas) Fepresenta las superficies exteriores totales
de las particulas fluidizadas en el segmento del lecho, y kgechoy representa el coeficiente

de transferencia de masa promedio asociado con estas particulas fluidizadas. Como se
mostrara a continuacion, para el mismo grupo de particulas, kgecnoy Si€Mpre es mayor en

operaciones de lecho fluidizado que en operaciones de lecho fijo.



Tabla 10.3 Experimentos de transferencia de masa incluidos en la figura 2 (Yang,

2003)
Resnick and White Aur s naphthalene Maphthalene 2101700 22 1315
(19449) H» 4
0y,
kettenring et al. Air v water Silica gel 360104000 39 10-15
{1950) Alumina
Chu et al. Air s naphthalene Cilass TI0-1980 102 0392
(1953) Lead
Rape seed
Richardson and Szekely Air  a. CCly Active carbon BE-2580 30 Sd,
(1961) H: a. water Silica gel
Thodos et al. Air s dichlorobenzene  Alumina 1200-3100 iR 0670
{1961, 69, 72) V. water Celite 9.5
v. mitrobenzene 11.3
v. n-decane

Coeficiente de transferencia de masa promedio, kgecho)

Los coeficientes de transferencia de masa promedio informados para particulas de lecho
fluidizado se resumen en la figura (10.2). Como se indica, el coeficiente de transferencia de
masa promedio para particulas de lecho fluidizado, nuevamente, puede ser mayor o menor
gue el estimado por la ecuacion (10.2) para esferas individuales bien dispersas. EI nimero
de Sherwood para las particulas de lecho fluidizado es generalmente mas bajo que el de las
esferas simples con nimeros de Reynolds més bajos; sin embargo, puede ser mayor a
nameros de Reynolds mas altos (Re > 80). Al igual que las particulas de lecho fijo, el nimero
de Sherwood para particulas fluidizadas puede estar muy por debajo del minimo teérico del
namero de Sherwood para esferas individuales, es decir, Sh;,giviauar = 2.0. ESto se debe a
la sobreestimacion potencial de superficies activas involucradas en la operacion de
transferencia de masa. En un lecho fluidizado burbujeante, se espera que la mayoria de
particulas permanezcan en la fase de emulsién con c} en equilibrio con ¢, en el gas de
emulsion. Muchas de estas particulas pueden considerarse inertes desde el punto de vista
de la transferencia porque no contribuyen a una cantidad significativa de transferencia de
masa al gas burbujeante. El hecho de que todas las superficies de las particulas se incluyan
en el célculo de la transferencia de masa como se describe en la ecuacion (10.7), por lo
tanto, sobrestima S, ,qrticuias,10 que a su vez reduce el coeficiente de transferencia de masa
promedio incluso a un valor por debajo.

Se hizo un intento de correlacionar el coeficiente de transferencia de masa promedio
reportado por Resnick y White (1949) para particulas fluidizadas de pequefio tamafio y se

obtienen las siguientes ecuaciones (para un sistema de aire, Sc = 2.35).

1) Para particulas con tamafio de malla entre 14 y 20 (d, = 1000 um),



Shiecho = 0.200Rep?*”  para 30 < Re, < 90

2) Para particulas con tamafio de malla entre 20y 28 (d,, = 711 um)

Shiecho = 0.274Rep’®  para 15 < Re, < 80 (10.22)
3) Para particulas con tamarfio de malla entre 28 y 35 (dp =570 ,um)
Shiecho = 0.773Rey'®”  para 8 < Re, < 60 (10.23)
4) Para particulas con tamafio de malla entre 35y 48 (d, = 410 um)
Shiecho = 0.071Rep®*®  para 6 < Re, < 40 (10.24)
5) Para particulas con tamarfio de malla entre 48 y 65 (dp =275 ,um)
Shiecho = 0.041Re;*%¢ para 4 < Re, <15 (10.25)
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Figura 10.2(a) Coeficiente de transferencia de masa particula-gas para particulas de lecho

fluidizado. (Yang, 2003)
Figura 10.2(b) Comparacién del coeficiente de transferencia de masa en lecho fijo y fluidizado.
(Yang, 2003)

TRANSFERENCIA ENTRE ESFERAS AISLADAS SUMERGIDAS Y UN LECHO
FLUIDIZADO

Otro tipo de transferencia de masa que se encuentra en un lecho fluidizado implica la
transferencia entre una particula activa sumergida y un lecho fluidizado. Las camaras de
combustion de lecho fluidizado son un ejemplo tipico en el que las particulas de carbon activo
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se gueman en la matriz de particulas quimicamente inerte de arenay ceniza que constituyen
del 97% al 99% de la masa total del lecho. Se espera que la transferencia de masa entre las
particulas activas sumergidas y el gas fluidizante sea diferente a la de un lecho que consta
solo de particulas activas, porque las particulas inertes pueden servir como una barrera
impermeable para el flujo masico.
El tema de la transferencia de masa entre particulas activas aisladas y el gas fluidizante ha
sido estudiado por varios grupos de investigadores Hsiung y Thodos (1977) midieron los
coeficientes de transferencia de masa de un lote de particulas de naftaleno fluidizadas en un
matriz de particulas inertes de tamafio y densidad similares. Vandershuren y Delvossalle
(1980) estudiaron experimentalmente el proceso de secado de particulas humedas en un
lecho fluidizado de particulas secas similares. Palchonok y Tamarin (1983, 1985) midieron
los coeficientes de transferencia de masa para una particula activa aislada de varios

tamarios (d,, = 3.5 — 30 mm) que se mueve libremente dentro de un lecho fluidizado de
particulas inertes grandes (d,; = 1.2 — 6.3 mm).

En un intento de proporcionar una mejor correlacion para el coeficiente de transferencia de
masa, Palchonok (1992) derivo una férmula de interpolacion que acopla una ecuacién

derivada de Palchonok y Tamarin (1984), es decir,

Sh, = 0.117A4r°395¢033 (10.26)
con una expresion sugerida por Avedesian (1972) para el numero limite de Sherwood, es
decir,

Shyimite = k‘q’“,# = 2&py (10.27)
para convertirse

Shy = 2&, + 0.117A4r%395¢033 (10.28)

Los autores informaron que la ecuacion (10.28) describe bien los resultados experimentales
propios y de otros grupos de investigacion. El nimero de Sherwood estimado a partir de la

ecuacion (10.28) se grafica contra Re,, en la figura (10.3)
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Figura 10.3 Coeficientes de transferencia de masa entre particulas activas aisladas
sumergidas y un lecho fluidizado de particulas inertes.
(Area sombreada: rango del coeficiente de transferencia de masa particula-gas
medido en un lecho fluidizado de solo particulas activas. (Yang, 2003)

ENFOQUE DE LECHO BURBUJEANTE

El enfoque de lecho burbujeante tiene en cuenta la naturaleza heterogénea de un lecho
fluidizado, en particular, la coexistencia de las fases de burbuja y emulsion. En este enfoque
se supone que la fase de burbuja consiste en burbujas esféricas rodeadas de nubes
esféricas. Histéricamente se han propuesto tres clases de modelos para describir el proceso

de transferencia de masa en un lecho fluidizado basado en el lecho burbujeante.
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2013) (Yang, 2003)

Modelo de Kunii y Levenspiel (1991)

Kunii y Levenspiel consideraron la vaporizacion o sublimacion de A de todas las particulas
en el lecho. Asumieron que el gas fresco ingresa al lecho solo como burbujas, y que en el
estado estacionario la medida de la sublimacién de A viene dada por el aumento de C, con
la altura en la fase de burbuja. Asumieron ademas que el equilibrio se establece rapidamente
entre C, en la interfase gas-pelicula y sus alrededores. Las suposiciones anteriores
conducen a una ecuacion de transferencia de masa en términos de un coeficiente de
transferencia de masa de emulsion de burbujas, K;p:

dNA ch,b
ar UpV burbuja (W

> = KGBVburbuja(cA,c - CA,b) (10.30)
Relacion entre Kqg Y Kg techo

La ecuacion anterior propuesta por Kunii y Levenspiel (1991), es decir, la ecuacion (10.30),
se puede derivar la expresion de transferencia de masa tradicional descrita previamente con

base en el enfoque de lecho homogéneo, es decir,

dN,,

F = kg(lecho)Sex,(particulas) (c,lcl - CA) (10- 7)
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Figura 10.5 Descripcién grafica de Kgy K¢c (Yang, 2003)
(a) Nube de Burbujas intercambio

(b) Intercambio nube-emulsién

Con la suposicion de que el gas fresco ingresa al lecho solo como burbujas, la ecuacion

(10.7) se puede reescribir como sigue

dN, i
7 = kg(lecho)Sex,(particulas) (CA - cA,b) (10' 31)

donde (4, es la concentracion de A en la fase burbuja. La ecuacion (10.31) se puede

reescribir de la siguiente manera

d(VBurbujaCA,b) i
dt = kg(lecho)Sex,(particulas) (C,lcl - CA) (10- 32)
La ecuacion anterior se puede reorganizar para convertirse
dCA,b .
VBurbuja (T) = kg(lecho)Sex,(particulas) (c,lcl - CA) (10' 33)
@)
dc S i ;
< d,:b) _ kg(lecho) ( eJ;,/(partlculas)) (qu . CA) (10. 34)
Burbuja
Tenga en cuenta que la ecuacion (10.32)
dNA ch,b
3t~ VBurbuja (W) (10.35)
0]
dN 4 r
dt ( CA,b>
= 10.36
VBurbuja dt ( )



Entonces con la nomenclatura dada en la figura (10.6), para un segmento de lecho de altura

dz, podemos escribir
_dz
=

dt (10.37)

Insertando la ecuacion (10.37) en la ecuacion (10.34)

dCA b) (ch b> Sex (particulas) i
—|=u — )=k (—) ch—c (10.38)
( dt b dz g(lecho) VBubble Segmento ( A A)

donde los t€rminos S particutas) Y Veubbie €N €l SEgMento de lecho se pueden formular
respectivamente por
Sex (particulas) = Adz(1 — &;)a (10.39)

VBurbuja = Adz8 (10.40)

En las ecuaciones anteriores, a’ es la relaciéon entre la superficie de la particula y el volumen

de la particula definida previamente como

. /Superficie de la particulay nd3® 6
=( per/ - )= P (10.11)
a3 " d,o,

6

Volumen de la particula



Caen _ Volume of dispersed solids
T ™ "Volume of bubble phase
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Figura 10.6 Nomenclatura ocupada en el desarrollo del modelo de Kuniiy
Levenspiel. (Yang, 2003)

g¢ es la fraccion vacia en un lecho fluidizado como un todo, y 6 es la fraccion de burbujas

en el segmento del lecho, las ecuaciones (10.39) y (10.40) se pueden combinar para producir

<w> _(=g)a (10.41)
VBurbuja Segment 6

Insertando la ecuacién (10.41) en la ecuacion (10.38)

dcyp dcyyp (1-g)a ,
( i ) = Up ( dz_) = kg(lecho) 5 — (C}q - CA) (104’2)

y al combinar la ecuacion (10.36), la ecuacion se convierte en

dNA .

dt (ch,b) (1-¢f)a ;
— =y |— )=k —(c4 —c (10.43)
VBurbuja b dz g(lecho) S ( A A)

Con la suposicion de que el equilibrio se establece rapidamente entre C4 en la interfase gas-
particula y sus alrededores, es decir, ¢} = Cae = Cac €N la ecuacion (10.43) se puede
expresar como

dN, dcyy (1-¢)a

F = ubVBurbuja (?) = VBurbujakg(lecho) 5 (C,lcl - CA) (10.44)

Una comparacion entre las ecuaciones (10.44) y (10.30)



(1-¢5)a
f
Kep = kg(lecho) S (1045)
Tenga en cuenta que la ecuacién (10.45)
Ko
kg(iecho) = ey (10.46)

(1 -g)aj

Combinando con la ecuacién (10.11), la ecuacion da

(—6 )K d,y
kg,lechodpy _ (1 - £f)a" S yd)sd,z,a

Shlecho = D D = 6D(1—£f)

K¢p (10.47)

K ;g para particulas no porosas y no absorbentes

Para un lecho fluidizado con particulas no porosas y no absorbentes, las particulas dispersas
de la fase de burbuja no contribuiran a ninguna transferencia de masa adicional, por lo que
la transferencia de gas a través del limite burbuja-nube es la Unica forma de transferencia
de masa, es decir,

Kgp = K, (10.48)
donde k,. es el coeficiente de intercambio nube-burbuja obtenido por Davidson y Harrison
(1963), es decir,

K,.=4.5 (%) +5.85 <%) (10.49)
Tenga en cuenta que la expresion anterior para K. considera los efectos combinados de

flujo gas (q) y el coeficiente de transferencia de masa entre burbuja y nube (Kj.)

Ky =q+ kbcsex,burbuja (10.50)
cuando
3 >
q =" Unsdj (10.51)
y
g 0.25
k,. = 0.975D°5 <d—> (10.52)
P

Insertando la ecuacion (10.48) en la ecuacion (10.47)
yP,d56

Shy, g =—K
bed 6D(1—£f) bc

(10.53)



las propiedades de fluidizacion y particulas, que luego se pueden usar para determinar la

tasa de transferencia de masa empleando la ecuacion (10.7) basado en el enfoque de lecho
homogéneo. En la aplicacion, se necesitan las siguientes ecuaciones proporcionadas por
Kunii y Levenspiel (1991) para calcular las propiedades de fluidizacion que aparecen en la

ecuacion (10.53).

U-U
5§=—" (10.54)

Up
up = (U —Upy) + up, (10.55)
up, = 0.711(gd,)°% (10.56)
1-&=(1—g,7)(1-8) (10.57)

Las ecuaciones anteriores indican que, ademas de las propiedades del gas y de las

particulas, las propiedades de fluidizacion son funcién Unicamente del tamafio de la burbuja

K ;g para particulas altamente adsorbentes
Para particulas altamente adsorbentes o sublimables, tanto las particulas dispersas en la
fase de burbuja como el intercambio gas-nube de burbujas pueden contribuir a la

transferencia de masa particula-gas, y la expresion para K;z toma la forma

K¢p = Yba,kex,individual + Kpc = Vb < > kex,individual + K (10- 58)

d, P
dado que key inaiviauar PUEME estar relacionado con Shi,giviguar POr

ShingividuaD
Kex individual = % (10.59)
pY

La ecuacion (10.58) se puede reorganizar para convertirse en

6 \ (ShimawiduaD
( )( individual >l+Kbc (10.60)

d,d d,y

Kcg = Vb

Insertando la ecuacion (10.60) en la ecuacion (10.47) obtenemos

o
Shpea = s

Como la ecuacion (10.53) esta ecuacion proporciona una correlacion para estimar Shy,,4 (0

o,diy
(¥b) Shindividuar) + oD K¢p (10.61)

kg pea) €N funcion de las propiedades de la fluidizacion y particulas, que luego se pueden
ocupar para determinar la tasa de transferencia de masa empleando la ecuacion (10.7). las

ecuaciones (10.54) y (10.57) tambiéen son necesarias para calcular las propiedades de la
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 fluidizacion gue aparecen en la ecuacion (10.61). Una vez mas, todas estas ecuaciones
indican que, ademas de las propiedades del gas y de las particulas, las propiedades de
fluidizacion son funcion unicamente del tamafio de la burbuja. Tenga en cuenta que, para un
lecho dado de sélidos y tamafio de burbuja constante, la ecuacién (10.61) se reduce a la
forma de Kunii y Levenspiel (1991).

SRiecho = aRe, + b (10.62)

K ;g para particulas porosas o parcialmente adsorbentes
Para particulas porosas pero adsorbentes o parcialmente adsorbentes, Kunii y Levenspiel

derivaron las siguientes ecuaciones involucrando n,

Shyeq = (—2 Sh sdyy K 10.63
bed = 1_—£f () (Shingividua)Ma + 6D GB (10.63)
cuando
1
1+—
m
y
6k, t
g.single*pmean
= 10.65
a o,d, ( )

Notese que en la ecuacion (10.64), m es el equilibrio de la adsorcién constante definida como

Cas = mch (10.66)
donde C, es la concentracion del trazador A dentro de la particula en equilibrio con la
concentracion C} del gas trazador en la interfase gas-particula. Tenga en cuenta que para
particulas no porosas y no adsorbentes, m =0y n,; = 0, la ecuacion (10.63) reduce a la
ecuacion (10.53). Para particulas altamente adsorbentes, m es del orden de miles, en cuyo
caso n; = 1.0 y la ecuacion (10.63) se convierte en la ecuacion (10.61). Para particulas
porosas pero no adsorbentes, m = ¢, y la ecuacion (10.63) se puede ocupar para estimar

Shbed .



" MODELO DE PARTRIDGE Y ROWE
En esta clase de modelos, la nube que rodea la burbuja se considera el limite primario de

transferencia de masa, y las fases de la burbuja y la nube se consideran una sola fase
perfectamente mezclada, como se indica en la figura (10.5b). La ecuacion de transferencia

de masa entonces tiene la forma

Figura 10.4 Efecto de 14y 4 sobre K. (Yang, 2003)

dy m (M) 004 00e 008 011
K. measurea (51 11-16 918 814 7-11
calculated, with y,n, =0 5 3 2 1.6
Kga
calculated, with y,n, =4 107° 13 12 12 11
dNA dCA c
dt = Vcioud ( dt ) = kchex,cloud(cA,e - CA,C) (10- 67)

donde V¢ioua €S €l volumen de gas en la fase de nube de burbujas, k,. es el coeficiente de
transferencia de masa de la emulsion de la nube y S, ;0.4 €l @rea de superficie exterior de
la nube. Por la analogia con la transferencia de una gota de un liquido inmiscible que sube
a través de otro, Partidle y Rowe propusieron que el coeficiente de transferencia de masa

este correlacionado por la ecuacion numérica de Sherwood.

k,.d
Sh, = *"B ©=2.0+0.695c"33Re?S (10.68)
donde Sc es el numero de Schmidt definido previamente como
u
Sc=— 10.4
€=.D (10.4)

y Re. es un numero de Reynolds definido en términos de la velocidad relativa, ug, entre la
nube ascendente y la emulsion (u; = u.u,), definido como

urd
Re, = RT”% (10.69)

En esta ecuacion d,. es el diametro de la esfera con el mismo volumen que la nube, mientras
que D,uyp, respresentan la difusividad, la viscosidad y la densidad fluidificante,
respectivamente.

La ecuaciéon de transferencia de masa dada en la ecuacién (10.67), también se puede
expresar en términos del coeficiente de intercambio de nube a emulsion, K., de la siguiente

manera.



dNA dCA‘
W = VCloud (d_tc) = KGCVcloud(cA,e - CA,C) (10 70)
o kg mtd2e,, _ (3.9)&msDSh, (10.71)
Vcloud (Vcloud)0'67

MODELO DE CHAVARIE Y GRACE (19762)

Chavarie and Grace midieron las tasas de transferencias de masa de burbujas que contenian
ozono inyectadas en un lecho bidimensional de aire fluidizado y propusieron la siguiente
ecuacion empirica para su resultado:

dNA dCA,b
7 = Vcloud (W) = kgtsex,burbuja(CA,e - CA,b) (10.72)

Midieron los k,, medidos con las predicciones de varios modelos disponibles en la literatura
y encontraron que aquellos que suponian una combinacion de flujo continuo y difusion tenian
gue sobreestimar la tasa de transferencia, mientras que aquellos que suponian un
mecanismo puramente difusivo la sobreestimaban. La tabla (10.5) ilustra los resultados de
varios modelos. Llegaron a la conclusién de que la ecuacion de flujo continlo propuesta por
Murray (1965) se ajustaba mejor a sus datos, lo que conducia a

U
f
kege = —2 (10.73)

En un intento de seguimiento, Sit y Grace (1978) derivaron las siguientes ecuaciones para
incluir el mecanismo de difusion en la expresion. Para una burbuja circular bidimensional, la

ecuacion tiene la forma

0.5
U 4D¢e, . ru
k., = "’f+< i ”) (10.74)
ntd,



Tabla 10.5 Modelos de transferencia de masa entre fases y coeficientes para el intercambio
de ozono en un lecho bidimensional de aire fluidizado. (Yang, 2003)

kgt Calculated
Model Reference Coefficient equivalent kg (m/s)
1. Penetration Chavarie E= 4Dk ety ke 0.0051
(1973) =T .
2. Cloud two film Walker " 0.93D¢ Uy = 1 2 ke 0.0017
(1970) == 4 3
3. Partridge and Rowe  Partridge and Rowe i 0.26DRel*Sc"* Empkyc 0.0020
(1966) R TR
4. Chiba and Kobayashi ~ Chiba and Kobayashi E ,"417&; (- 1) Ky 0.0030
(1970) e
5. Kunnii and Levenspiel ~Kunii and Levenspiel kg = 0.6D"(g/dy)""* kgeQ 0.0051
TS +0
(%) q = 2U cdpw kgeSo+ @
Q=g+ kS
e 4De_cuy,
=7 nd.
6. Toei et al. Toei et al. (1969) g 1026, 'l'ubD(a 1) fa=1 Kge + kg 0.0056
ET 142 la=-1)Y dx Yo+l ]
7. Murray through-flow,  Murray (1965) kg =0 q/Sy 0.0160
no diffusion g = Uppdpw
Empirical value (from Charvarie and Grace, 1976a) 0.0160
y para una burbuja tridimensional esférica, tiene la forma
0.5
U mf 4-D£mfub
k, = + 10.75
gt 4 n.dp ( )

La ecuacion anterior se puede convertir a K;, el coeficiente de intercambio de masa por
unidad de volumen de burbuja, en funcion de la relacién adecuada de superficie a volumen,

es decir,

6 1.5Up; (12 (Depmpup\®®
Ker=—k, = ( ) 10.76
M a, d, * (d},-5> nd,, ( )

La correspondiente ecuacion de transferencia de masa para K;; aparece en la ecuacion

(10.76) es

dNA ch,b
= V gubble (7) = K¢rVpubbie(Cae — €ap) (10.77)
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" PROBLEMAS (Iborra, 2013, pag. Seccion 3.6)

Se esta utilizando un reactor de lecho fluidizado a nivel de planta piloto para estudiar

una determinada reaccion quimica. El diametro del reactor es 91.4 cm y se tratan

3
28x103 % de un alimento gaseoso a las condiciones de operacion de la reaccion. El

diametro medio de las particulas es 100 ym. La altura de lecho en condiciones de
fluidizacién es 91.4 cm. El distribuidor es una placa porosa. Determinar la cantidad

(kg) de catalizador presente en el lecho.

9

9
3 cm3’

Datos adicionales: @, =0.7,pr = 1.07x1073 =, pp =13

cm

HF =
1.5x10™* poise (;n;s)

En un reactor de relleno de laboratorio (Lgeiieno = 10 cm y uy = 2 %) la conversion es
del 97% para la reaccién de primer orden A — B. Calcular la conversion en un lecho
fluidizado méas grande a escala planta piloto (Lgeiieno = 100 cmy u, = 20 %) en el que
se ha estimado un tamafo de burbujas de 8 cm.

DAtoS: iy = 3.2, ey = & = 0.5, Dy = 0.204 T, @ = 0344

Un gas reactivo que circula con una velocidad superficial, uy, = 0.3? y con un caudal

3
volumétrico de 0.3 mT pasa a través de un lecho fluidizado de 2 m de didmetro que

contiene 7 toneladas de catalizador de densidad 2000 ~Z. Las condiciones de

K
m3
fluidizacion son: u,,s = 0.03?y emr = 0.5. La reaccion sigue la estequiometria A - B

3 fluido
(kgxs)'

y el modelo cinético es: —r, = kC, con k = 4x10™*m
Comprobando que se puede aplicar el modelo de Kunii-Levenspiel (d, << dj reactor
y borboteo rapido, u,, >> uy,f)

1. Calcular la conversion del reactivo

2. La altura del lecho fluidizado y la del lecho fijo (&, = 0.4)

3. La conversion que se obtendria si operase como un lecho fijo de flujo en piston
ideal, y como un reactor con mezcla perfecta para el gas. Discutir los resultados, las

causas y proponer una posible mejora para el reactor fluidizado.
2
Datos adicionales: C,, = 100 Tn—‘;l D,p = 2x1075 mT a = 0.33, medida estimada para

la burbuja de gas: d;, = 0.32m, y, = 0.003



el modelo de borboteo de Kunii-Levenspiel, para producir 6x107 % de acrilonitrilo por

amoxidacion de propileno en presencia de aire
3
C3H6 + NH3 + EOZ - C3H3N + 3H20

El alimento contiene C;H, Yy NH; en proporcion estequiometrica y con un 20% en
exceso de aire (79% molar en N2 y 21% en O2). La conversién a alcanzar respecto
al propeno es 70%, la temperatura de trabajo 400 °C, la presién 2 bar y la fraccion de
dias en operaciéon 0,94. Calcular el diametro y la altura del reactor fluidizado.
Comparar con la cantidad de catalizador que haria falta si el reactor (suponer
densidad constante) fuese:

1) flujo de piston ideal

2) mezcla perfecta

K K
Datos: dj, = 0.1; d, = 0.05 mm; pp = 2500 m—i Tu=1.44 ﬁ U = 0.002? = 0.6;

2
Dap = 0.14 == @ 400°C ; & = 0.5; &y = 0.6 ; k = 1§;u0 =720y, = 0.004

CONCLUSIONES

El desarrollo del siguiente trabajo académico puede permitir al alumno una mayor
comprension de los temas de la clase de transferencia de masa de la carrera
ingenieria quimica.

Permite al alumno el desarrollo de diferentes técnicas mateméticas con el cual el
alumno se encontrara resolviendo problemas de aplicacion de transferencia de masa
y reforzando posteriormente su acervo literario matematico.
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