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Durante siglos, la produccidn de alimentos
para la humanidad se ha llevado a cabo de forma
totalmente artesanal y empirica, con nulo o esca-
so conocimiento de la composicidn real de los mis-
mos y de los cambios que en ellos se producian
durante su elaboracién. También existian proce-
dimientos para su conservacion (salazén, deseca-
cibn, etc.) desarrollados sin conocimiento de su
mecanismo de actuacian, quc eran aplicabies a
determinados tipos de alimentos. Por ello, en la
mayoria de los casos, el consumo era de tempo-
rada y en zonas geograficamente proximas al lugar
de produccidn. En la actualidad, la produccidn y
transformacién de los alimentos se lieva a cabo,
mayoritanamente en graades fabricas, con pro-
cesos continuos de produccidn en los que la eco-
nomia de escala juega un papel importante ¢n ¢l
precio de los productos, haciéndolos asequibles a
mayores segmentos de la poblacién. Ello conlle-
va un elevado grado de desarrollo tecnoldgico de
los procesos de fabricacién de los alimentos, con
sistemas de control muy avanzados, de diserio
similar al de las modernas plantas de la Industria
Quimica. Asf, los métodos y operaciones tipicos
de la Ingenteria Quimica se aplican en la moder-
na [ndustria Alimentaria, como €s el caso de pre-
tratamientos de las matenas primas, separacidn
de determinados componentes por filtracion, cen-
trifugacién v adsorcidn, manejo de corrientes de
gases v liquidos, transmision de calor, optimiza-
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cion energética de las plantas, aplicacion de sis-
temas de cogeneracion, etc.

Por otra parte, las aportaciones de {a Inge-
nicria Quimica al desarrolio dz modermnos siste-
mas de conservacién de alimentos (esterilizacién,
UHT, microondas, atmodsferas controladas, con-
gelacicn, etc.) permiten mantener los alimentos,
practicamente inaiterados, durante largos perio-
dos de tiempo.

Sin embargo, el hecho de manejar matenales
complejos, tanto desde el punto de vista de su
composicién quimica, como de su comportamiento
{pastas, sustancias, termosensibles o susceptibles
al ataque microbiano), hace que la Ingenier{a de
la Industria Alimentaria presente determinadas
caracteristicas especificas que la diferencian como
rama bien definida de la Ingenieria Quimica,

La presente obra aborda la apiicacion de las
Operaciones bdsicas de la Ingenieria Quimica a
la Industria de los Alimentos. Se ta dividido en
des volimenes: el primero se ha disefiado como
una introduccién a los principios bdsicos de la
Ingenieria de los Procesos Quimicos, y el segun-
do se dedica al estudio de las principales opera-
ciones de procesado y conservacion de alimen-
tos, todo ello onentado a su aplicacidn ai disefio
de procesos para la Indusiria Alimentaria.

La obra se ha dirigido tanto a aquetlos profe-
sionales gue desarrolian su labor en la Industnia
Alimentaria como a estudiantes de aqueilas titu-
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laciones en las que se impartan materias relacio-
nadas conla produccion y transformacidn de los
alimentos, conio Ingenieros Agronomos, Inge-
nieros Quimicos, Veterinarta, Farmacia, Quimi-
ca, Bioguimica y especialmente de 1a Licenciatu-
ra en Ciencia y Teenelogia de los Alimentos.

Asimisro constderamos que el primer volumen
ha de resultar un manual de gran utilidad para
aguellos alumnos que hayan de cursar comple-
mentos de formacién en Ingenieria Quimica pre-
yiamenie a su acceso a la titulacién de Licencia-
doen Ciencia y Teenologia de los Alimentos.



1.1. Los origenes
1.2. La Industria Alimentaria
1.3. Las materias primas
1.4. La tecnologia dei procesado
y conservacién de los alimentos
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e relacionan algunos hitos en el desarrolio de
las tecnicas para variar fa forma y la presenta-
cién de los dlimentos y conseguir alargar su vida
manteniéndolos comestibles, tanto sanitariamente

i.1. los origenes

Es una constante en el comportamiento del
ser humano [a gran curiosidad por ir desentra-
Aando los secretos que le rodean y la actitud de
buscar aplicaciones inmediatas a los conoci-
mientos que va adquiriendo. Los alimentos no
iban a ser una excepcidn y desde los tiempos rmas
remolos se fueron aplicando técnicas para mejo-
rar su digestibilidad, variar su sabor y evitar su
deterioro, téenicas descubiertas por el uso, fa
observacidn o el azar y sin gue se supieran los
principios cientificos en que se basaban.

Conocido es el empleo de la Liofilizacién por
los Incas tres mil aiios antes de Cristo para con-
servar las patatas, que extendian en las altas cum-
bres para exponerlas al sol durante el diz vy al frio
congelador durante la noche, evitando la germi-
nacién de brotes en los tubérculos y facilitando
la posterior rehidratacién. Asi hacian el “chufio”,
sin saber que estaban utilizando de forma rudi-
mentarta una operacion de secado en estado con-
gelado. '

Si se visita el Museo Britdnico en Loondres se
pueden ver composiciones escultdricas origina-
les de pequefio tamaifio hechas en madera repre-
sentando factorfas, con cinco o seis personas y
los correspondientes utensilios, en que se estd
fabricando pan, cerveza, secande pescado al sol
o haciendo salazones, v que datan también de
unos 2500 afos antes de Crista

Los romanos introdujeron la salmueray el
vinagre como conservantes, inventando ¢l csca-
bechado. Cleruro sédico y dcido acético han sido
los primeros aditivos alimentarios conservantes
de la Humanidad, ademds de los dcidos benzoi-
co y sérbico existentes en algunas especias, como
la canela y ¢l clavo, que explican los viajes de

como desde ef punto de vista organoléptico. Se carac-
terizon fa Indusiric Alimentaria y sus materias primas.
Se define el dmbito de aplicacién de la teenologic del
procesado y la conservacian de los alimentos,

Marco Polo en su biisqueda. Los romanos son
responsables también de llevar el cultivo de la
vid, que tomaren de Grecia, a los pafses que con-
quistaban y de ensefarles a producir el vino.

La Eurcpa medieval afiadié el ahumado vy,
con él, otro aditive conservante, el aldehido for-
mico, presente en el humo de madera. Ademds
extendid la cria del cerdo y nacié una incipiente
industria de la charcuterfa y la chacineria, y
comercializé el arenque en salazén, que se trans-
portaba en barricas de madera. En la alta Edad
Media, la Europa del Norte, que venia pro-
duciendo cerveza cn las casas de forma artesa-
nal, abandond en gran parte esta costumbre para
crear las primeras factorias industriales de cer-
veza y en este conlexlo comenzaron a fabricar-
se industrialmente por primera vez fas varieda-
des estindar de cerveza rubia y cerveza negra
alrededor del 1400.

La Europa de la Edad Moderna implementa
el ahumado del arenque y el salmén a gran esca-
la (figura 1.1), as{ como la salazén del bacalao.
Comercializa productos como ¢l café y el cacao,
que importa de América, y fabrica el chocolate.
Consume grandes cantidades de aziicar, cuyas
propiedades conservantes conoce, para produ-
cir dulces, confituras y mermeladas. Y empieza
la pesca de la ballena para obtener grasas y car-
ne, ademds de otros productos. En la Europa de
la Edad Moderna se asienta el racionalismo cien-
tifico que va a florecer en el siglo XiX y que vaa
influir decisivamente en [os avances de la tec-
nologia, pero la produccidn de alimentos seguia
concerniendo a una gran mayoria de la pobla-
cion, que era rural y agricola, o mantenia hdbi-
tos rurales.

Es de notar también que se conocia de anti-
guo el efecto del frio en la prolongacidn de la

1t
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vida de los alimentos perecederos y se utilizaban
el hielo y la nieve donde los habia para la con-
servacin de la carne y el pescado, el refresco de
las bebidas y para el curado de algunas carnes.
A finales del siglo XvIIl existia un comercio de
hielo “natural” para estos fines y en Nueva Ingla-
terra llegd a exportarse este hielo a las Antillas,
y se llegd a transportar carne en un barco frigo-
rifico refrigerado con hielo “natural” desde Aus-
tralia a Inglaterra.

Asi pues, la tecnologia de los alimentos en sus
des vertientes de procesado y conservacién ha
existido desde siempre, aunque no haya estado
reconocida como tal; pero entre las materias pri-
mas y su consumicion se llevaban a cabo mani-
pulaciones en el sentido noble de la palabra y se
implantaban técnicas de conservacién que eran
divulgadas o transmitidas a través de generacio-
n2s y que se iban perfeccionando en relacion con
los nuevos conocimientos y avances cientifico-
técnicos de que se iba disponiendo. Asi se llegd
al siglo X1X y su famasa Revolucidn industrial,
que afecta también a la produccién de alimen-

FiGURA 1.1, Preparacién y shumado de arer
ques en Francia hacia 1770, Fuente: T. K.
Derry y T. I. Williams.

tos, pues va perdiendo su cardcter artesanal y su
implantacién familiar y rural para convertirse en
una industria de capital-beneficio.

Uno de los grandes hitos se produce en 1800
en Francia, cuando Francois Appert ide6 la este-
rilizacién, para lo cual llenaba frascos de vidrio
con los alimentos a esterilizar, los cerraba y los
sumergia cerrados en agua hirviendo. El mate-
rial de vidrio daba lugar a roturas y en 1310 Peter
Durand patenté en Inglaterra la utilizacién de
botes de hojalata. Finalmente en 1840 un fami-
liar de Appert, Nicolds Appert, ide6 esterilizar
las latas a temperaturas superiores a los 100 °C
utilizando et autoctave, abriendo el camino a la
moderna industria del enlatado, treinta afos
antes de que Pasteur pudiera explicar los efectos
del calor sobre los microorganismos.

Otro de los grandes hitos es la produccicn
industria! del frio segtin un ciclo termodindmico
usando amomiaco come liguido refrigerante, que
permitié la fabricacién de hielo artificialmente v
la refrigeracion, la congelacidn v el transporte
frigorifico de alimentos desde la década de 1850.
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El siglo x1X ¢s prodigo en la formulacién de
principios y en descubrimientos en las ciencias
experimentales, en el estudio y avances de las
ciencias biosanitarias y el perfeccionamiento de
la ingenierfa mecdnica. En 1900 cristaliza el con-
cepto de operacidn unitaria y comicnza ¢l desar-
roflo de laingenieria de procesos como cuerpo
de doctrina. Con todo ello, ta tecnologia del pro-
cesado y conservacidn de alimentos se fue apres-
tando a apoyar la creacion de la gran industria
alimentaria del siglo XX.

1.2. la Industria Alimentaria

La Revolucidn industrial dio lugar a grandes
nticlecs urbanes donde la alimentacion pasd a
depender de una complicada cadena que iba des-
de las materias primas al mercado, asegurando
primariamente el suministro constante de una
variedad de alimentos en condiciones higiénicas
y de conservacién. La industria alimentaria dejo
de ser artesana para tecnificarse, evolucionando
para incorporar métodos de produccidn y tecno-
logia avanzada, en respuesta a un cambio cons-
tante en las necesidades del consumidor y a la con-
tinua urbanizacién de los habitantes del planeta.

Actualmente la humanidad se encuentra en
el centro de otra revolucion que afecta a la indus-
tria alimentaria profundamente. Es el cambio
fundamental def papel de la mujer en la socie-
dad, una de cuyas tareas tradicionales fue la pre-
paracién de las comidas. Con la presencia de la
mujer en el mundo laboral, fuera del hogar, esta
tarea se estd fransfiriendo cada vez en mayor gra-
do a la industria alimentaria.

La sociedad exige cada dia mas los “alimen-
tos cdmodos”, denominacién que se configurd en
el decenio 1960-70 para fos alimentos en que una
o varias etapas de la labor de preparacion, que
antes se hacfa en el hogar, se deja en manos del
fabricante. La carestia del personal auxiliar en los
restaurantes, cafeterias, hospitales, ete. conduce
también a esta transferencia de funciones.

Se va creando asi una industria de proceso de
los alimentos cuyo fin es proporcionar ahmentos

perfectamente sanitizados en forma de produc-
tos parcial o totalmente cocinados, cémados y
convenientes para proseguir con los actuales
hébitos de vida, cuidando ademids el paladar v la
conservacion al méaximo plazo. En estos alimen-
tos precocinados y preparados juegan un papel
importante los aditivos alimentarios.

En los dltimos veinticiaco afios la industria
alimentaria ha alcanzado un alto grado de sofis-
ticacion en su tecnologia, vive en un estado diné-
mico de cambio de técnicas modernas por otras
m4s recientes, persiguiendo la eficacia, la calidad,
la reduccidn de costes, la innovacién y el presti-
gio de las marcas. La fiebre renovadora a corto
plazo que caracteriza a nuestro tiempo tiene un

_buen exponente en la industria alimentaria.

Su perfil es el de una industria tipica de diver-
sificacién de productos, de tecnologia punta, que
tiene prédcticamente al cliente cautivo, y con tra-
dicién de suficientes margenes comerciales, por
lo que se puede mantener en la cresta de la ola.
Los resultados de la investigacidn y la innovacién
tienen aplicacion y aceptacion inmediata en todos
los paises con la misma cultura. Tiene ademds un
gran efecto inducido en otros sectores coma la
fabricacién de envases y el ransporte, que pue-
den incluso convertirse en subsidiarios. Por todo
ello, hay una tendencia en esta industria a seguir
la estrategia de concentracién de empresas. Esto
encaja perfectamente en el marco tipico de las
compafifas multinacionales, tanto en lo que se
refiere a procesos y productos como a maguina-
ria especializada. Y efectivamente hay una gran
penctracién de las multinacionales que absorben
a las pequenas empresas o las fusionan al grupe.

En la figura 1.2 se incluyen los sectores que tra-
dicionalmente abarca la industria alimentaria en
su sentido estricto de transformacién y conserva-
cidn, o industria alimentaria manufacturera, segin
larevista Alimarket. Los porcentajes correspon-
den al volumen total anual de ventas.

Elvolumen de ventas en Esparia de esta indus-
tria alimentaria es superior a los 3 billones de pese-
tas y ocupa uno de ios primeros lugares en el ran-
king por volumen de facturacidn tantc en Espafia
como en los paises de su entorno cultural.
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La industria alimentaria, como cualquier
industria en un mundo de economia liberal, nece-
sita disponer de una tecnologia (el krow how de
los ingleses) y ser viable econémicamente {figu-
ra 1.3). '

La tecnologia se apoya a su vez en la ingenie-
ria de procesos y en un conjunto de disciplinas que
tienen que ver con la naturaleza de las materias
primas, los alimentos, que presentan una gran com-
plendad estacional, quimica y microbioldgica.
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Y exisie ademads una compoaente mily impor-
tante y especifica de cada sector, € inctuso de cada
fabrica dentro de un sector. que es la maquina-
ria o bienss de equipo.

1.3. Las materias primas

fL.as matertas primas de la industria alimenta-
ria son los alimentos, o sca los productos que el
hombre toma para subsistir en una u otra forma.
Los alimentos son sustancias quimicas que una
vez comidas, digeridas y absorbidas por ¢l orga-
nismo son capaces de hacer crecer o reparar los
tejidos, proporcionan la energia necesaria para
mantener {a temperatura del cuerpo y realizar
sus actividades, o actian como reguladores de
los procesos metabdlicos.

Los componentes de los alimentos que reali-
zan estas funciones son las sustancias nutritivas
o nutrientes. Hay seis grandes grupos de nutrien-
tes:'los hidratos de carbono, las grasas o lipidos,
las proteinas, las vitaminas, los minerales y el
agua, Los hidratos de carbono y las grasas son la
reserva energética del organismo; las proteinas
tienen la funcidn estructural de formar los teji-
dos y los érganos del cuerpo y reponer su des-
gaste; las vilaminas son catalizadores de las reac-
ciones metabdlicas; los minerales tienen una
doble funcidn reguladora y estructural (huesos)
y el agua es el medio en que se realizan {as fun-
ciones orgdnicas y metabolicas y ¢l transporte de
sustancias y autrientes.

Existen también otros componentes en los ali-
mentos Gue sin ser nutrientes en su sentido lato tie-
nen importancia en la alimentacién y en ia tecnolo-
gia del procesado y conservacidn de los alimentos.
Entre ellos estdn: a) la fibra alimentaria, que se
encuentra en-alimentos de origen vegetal ¥ que no
se digiere, peto ayuda a regular los procesos intes-
tinales previniendo de enfermedades; b} enzimas,
que actian también como catalizadores; ¢} los adi-
tivos naturales, como pigmentos, antioxidantes,
emulgenties, acidulanics, ete.; 4) estimulantes y e}
componentes del “flavor”, como saborizantes y aro-
mias.

Los alimentos se agrupan en sistemas o gru-
pos alimentaries en funcion de ios nutrientes que
contienen mayoritariamente. M. Dal-Re (1997}
propone seis grupos principales como se indica
en ¢l cuadro 1.1. En esta clasificacion las legum-
bres se incorporan al grupo de los alimentos pro-
teicos, porque tienen proteinas vegetales sufi-
cientes como para preseniar una posible
alternancia frente al consumo dnico de alimen-
tos de origen animal como fuente de proteinas,

CUADRO 1.1

Principales sistemas alimentarios

leche, quesos, derivados [dcteos

Carnes, pescados, huevos y legumbres

Cereales, patatas y derivados

Verduras, hortalizas y fruta

Aceites, montequilla, margaring, grasas

Azicar, bebidas refrescantes, bebidas alcohslicas v
estimulantes

e 6 6 v o &

£in lfneas generales, el grupo 1 s rico en sales
minerales (calcio), vitaminas, proteinas y grasas, El
grupo 2 esté formado por alimentos ricos en prote-
fnas y los de ongen animal también aportan grasas.
El grupo 3 es fundamentalmente rico en hidratos
de carbono. El grupo 4 proporciona vitaminas, mine-
rales y fibra alimentaria. El grupo 3 estd constitui-
do por alimentos Ifpidos. El grupo 6 contiene sus-
tancias, algunas no bdsicas en la alimentacién, que
tienen sin embargo una gran componente social.

Los autores de este libro consideran como
materias primas de la industria alimentaria [os
animales sacrificados, los productos del mar pes-
cados y los cereales, legumbres, frutas y hortali-
zas cosechados.

Las materias primas alimentarias son muy com-
plejas como procedentes de seres vivos y presentan
variaciones estacionales, climéticas, de proceden-
cia comarcal, de tratamiento agricola o zootécnico,
etc., lo cual da lugar a una quimica alimentaria comt-
pleja, que tiene que contemplar ademis;

a) Las transformaciones durante el proceso
de almacenamiento.
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b) Las variaciones y reacciones que se indu-
cen en los procesos de manipulacién, con-
servacion y fabricacion de productos ela-
borados.

¢) Las reacciones de deterioro, biea micro-
bioldgico, bien derivado de ios proccsos
tecnioldgicos.

d) Laprevencidn y restauracion del deterioro.

¢} La minimizacidn de contaminantes tecno-
16gicos involuntarios que se pueden intro-
ducir durante la fabricacidn y el envasado.

f} Las variaciones en ¢l valor nutritivo.

Estos cambios se sefialardn, cuando los haya,
al estudiar los procesos y operaciones en los
siguientes capitulos de este libro,

1.4. La tecnologia del procesado
y la conservacion de los alimentos

Ya se ha indicado que la tecnologia del pro-
cesado y conservacion de los alimentos se apoya
en la ingenieria de procesos. Los procesos son
sttuaciones en las que la materia expenimenta un
cambio en su estado, forma, composicién o con-

tenido enargético, o bien sufre una transforma-
ci6n mds profunda por reaccion quimica.

La ingenieria de procesos nacio para la indus-
tria quimica a principios del siglo XX como un
intento de analizar y realizar toda clase de proce-
sos cuuimicos industriales por medio de up nime-
ro reducido de operaciones, que se llamaron ope-
raciones unitarigs, y que son comunes a muchocs
procesos. Este concepto ha rebasado los limites
de ta industna quimica para extenderse a todas
las industrias de proceso, como es la industria ali-
mentaria. Se pueden citar como ejempio de pro-
cesos atimentarios industriales Ja congelacién, doo-
de parte del agua contenida en los alimentos
cambia de estado, el amasado de las harinas don-
de €éstas cambian de forma para converliirse e€n pas-
tas, la produccidn de leche descremada donde se
cambia la composicion por separacion centrifuga
de la grasa butirica, la fabricacién de mahonesas
donde se cambia el conteriido energético de la mez-
cla huevo-aceite formando una emulsion, o las fer-
mentaciones donde el alimento experimenta una
transformacion por reaccién quimica.

Latecnologia del procesado y conservacidn
de alimentos utiliza numerosas operaciones uni-
tarias que se han clasificado en el cuadro 1.2, con

CUADRO 1.2

Operaciones de la tecnologia alimentaria

Opercciones relacionadas con fransporte
de cantidad de movimiento.

Clasificacién par tamadas, melienda, desmenu-
zado, mezda, batido, amasado, formacion de emut

siones, fillracion, cenirifugacion, vacio, extrusion.

Operaciones relacionadas con fendmenos
de fransmisién de calor.

Pasteurizacion, esterilizacion, evaporacion, con-
centracién, refrigerccion, congelacion, secado,
liofilizccién.

Cperaciones relacionadas con fendmenos
de separacion de materia.

Dastilacién, extracgién, secado, liofilizacion.

Operaciones relacionadas con la radiacion
glectromagnéticc.

Calefaccian infrarroja, microondas, conservacion
por iradiacion.

Operaciones relacionadas con la reaccian
quimica.

Fermeniacibn, reccciones enzimdticas, reaccio-
res hioguimicas,

Operacionas relacionadas con la reduceién
de Iz echividad respirateria.

Almacercmiente en atmésferas controladas o
modificadas, envasado en atmdsferas medificodas.
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criterios basados en los fendmenos de transpor-
te clisicos de cantidad de movimiento, calor y
materia y en otros fendmenos importantes en los
procesos alimentarios. _

Entre las operaciones tabuladas existen cin-
co grandes grupos de operaciones para evitar ¢}
deterioro microbiolégico de los alimentos. Dos
grupos se corresponden con la destruccidn de los
microcrganismos por &l calor (pasterizacidn, este-
rilizacidn) o por irradiacién. Los otros tres se
identifican con la inhibicidn del crecimiento de
los microorganismos por efectos del frio (refri-
geracién, congelacidn), por la disminucién de la
actividad del agua (secado, liofilizacién, concen-
tracién) o por la variacién del oxigeno presente
(atmésferas modificadas). El resto de las opera-
ciones se utilizan fundamentalmente para el pro-
cesado y algunas para la conservacidn, retar-
dando la maduracidn.

La mayoria de estas operaciones son de gran
consumo energético, lo que hace que la industria
alimentaria en los paises industrializados alcan-
ce cotas entre ¢l 8 y el 10% del total de la ener-
gia primaria consumida por el pais. _

El dmbito de ia tecnologia del procesado y
conservacién de alimentos abarca el espacio eotre

las materias primas y el mercado tal como se
establece en la figura 1.4.

Las materias primas pueden ir directamente
a la industria manufacturera o pasar primero por
una industria de cabecera como es la industria
harinera o las almazaras. La industria manufac-
turera elabora los productos acabados para el
consumidor. Las cadenas de distribucién se con-
sideran también incluidas porque utilizan técni-
cas y operaciones de conservacién para muchos
productos elaborados y mantienen gabinetes de
estudios de control de calidad e innovacidn, par-
ticipando en la produccién a través de las mar-
cas blancas (productos con caracteristicas espe-
cificas que elabora la industria manufacturera
para las cadenas de distribucidn, las cuales les
ponen su propia marca). También se incluyen las
cadenas de restauracion por razones similares.

La Tecnologfa tiene que tener en cuenta tam-
bién la aceptabilidad de los alimentos que elabo-
ra, especialmente a la hora de innovar, y asimismo
estar al tanto de ias tendencias del mercado {cua-
dro 1.3). Ademds, la industria alimentaria ha
comenzado a considerar que el consumidor tiene
también una responsabilidad en el manejo ade-
cuado de los productos que compra, en los que se

MATERIAS PRIMAS

INDLSTRIA ALIMENTARIA

(manufacturers)
/ \

CONSUMIDORES

INDUSTRIA ALIMENTARIA

{de cobecera)

DISTRIBUCION CADENAS DE RESTAURACION
gr._unde?_s superficies comides répidas
tiendas cafeterias

catering
ACEPTABILIDAD

Ficura 1.4, Ambito de la Tecnologia del
Procesado y Conservacian de Alimentos.
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CUADRO 1.3

Tendencias en el consumo de alimenfos

« Demando creciente de:  — producios frescos refrigerados.
- alimentos precocinados y platos preparedos.
~ alimentos de bajo cantenido en calorias © “light”.

- productos dietsticos.

.

Mayor preocupacién por las propiedades fisicas {textura, apariencio).

Exigencio de contreles de higiene y seguridad.

* Mayor identificacién de la calidad con lo marco.

Aparicién de ka sensibilidad ambiental. Interés en ef impactoe ecoldgico de los procesos de preparacién.

¢ Demanda de minoristas tipo hiper o supermercados.

» Demanda de servicios de alencién al cliente en los centros de venta,

ha afiadido casi siempre una tecnologia compleja
y sofisticada, que el consumidor deberfa aprender
a valorar y mantener. Por ellos esta industria es
proclive a la educacion de su clientela, y en algu-
nos pafses se estdn fundando centros para aconse-
jar al consumidor, mantenidos subsidiariamente
por las industrias o sus asociaciones, que soa ofi-
cinas de comunicacién social de la tecnologia.

En Espana existe el Ministerio dc Sanidad y
Consumao, del que depende el Instituto Nacional
de Consumo y las Comunidades Auténomas han
creado Servicios de Informacién y Proteccidn al
Consumidor. Existen ademads asociaciones de
consumidores y usuarios. La alimentaci6n es uno
de los temas estrella de todos estos entes y orga-
nizaciones, y los consumidores estdn cada vez
mejor informados y son mds exigentes en las
compras de los producios alimenticios. La indus-
tria manufacturera y las cadenas de distribucién,
y con ellas la tecnologia, tienen que estar pen-
dientes de sus motivaciones.

Por otro lado, al procesado y conservacion de
los alimentos se e exigen objetivos mas alid de la

perfeccidn técnica puesta en juego y que tienen
implicaciones sociales, como aprovechar al maximo
las fuentes de alimentos conocidas, desar- rollar nue-
vas fuentes, producir alimentos dietéticamente mas
perfectos, innovar en funcién de los habitos de vida
¢ introducir técnicas dc menor coste energético.

Resumen

La conservacion y el procesado de los alimen-
tos se extiende a lo largo de la historia practica-
mente desde la aparicion del ser humano. En cada
momento se han ido incorporando a la tecnologfa
alimentaria los inventos y fos descubrimientos que
han ido jalonando su devenir, hasta llegar al esta-
do de tecnificacién y complejidad actuales. Es par-
ticularmente importante la incorporacién en este
siglo dc las operaciones de la ingenieria quimica a
los procesos de la industria alimentaria, ast como
la aparicién de los alimentos precocinados, la pro-
clamacién de los derechos del consumidor y [a valo-
racién de la aceptabilidad como factor social.
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n aste capitulo se presentan una serie de con-
ceptos y herramientas o métodos mateméaticos
de manejo muy frecuente en Tecnologia Quimi-
ca. En primer lugar, se estudian los diferentes siste-
mas de magnitudes y unidades utilizados para expre-
sar datos fisicos. A continuacién, se describe la
técnica de andlisis dimensional, cuyo objeto es agru-

par fas variables que influyen en un determinado
fenémeno o proceso de interés en un nomero redu-
cide de nimeros adimensionales. Finalmente, se eshu-
dian las leyes de conservacién de materia y energia,
comUnmente conccidas como balances de materia
y energu:l ecuaciones basicas para estudiar cual-
quier proceso u operacién unitaria.

NOMENCLATURA

a Aceleracion (m 577)

A Area de transmisién de calor {m?)

< Concentracién molar total (kmol m=)

€, Concentracion molar del componente
(kmol m=)

€ Concentracién molar total a la entrada del
sistemna (kmol m)

c, Concentracidn molar total a la salida del sis-
tema {kmol m™)

€ Concentracion molar del componente iala

entrada del sistema (kmol m3)
Cia Concentracién molar del componente i a la sali-
da del sistema {kmol m~}

<, Capacidad calorifica a presién constante
(J kgt KT)

¢, ~ Capacidad calorifica a volumen constante
( kgt KN

E Energia total {J)

E,  Energia cinética (J)

E,  Energiainterna (J)

E,, Energiapotencial (I

e Encrgia total especifica (J kg™!)

€, Energia interna especifica (.T kg')

F Fuerza (N)

g Aceleracién de la gravedad (9 8l ms)

g Factor de correceidn (9.8t kg, m s kg 32,17
b, fr s lbf“)

h ntalpta especifica (J kg!)

s nntalp:a especifica a la entrada del sistema
U kg

h, Entaipia especifica a la salida del sistema (7 k')

Ffl Entalpia de las cormientes de entrada del siste-

ma por unidad de tiempo {J 57}

H,  Entalpfa de las corrientes de salida del sistemna
por unidad de tiempo (J s
A Entalpia de formacién del componente i a la
temperatura 7, (T kg!)
AFF Variacién de entalpia de reaccién a la tempe-
ratura T, . (J kmol™)
Nidmero de grupos adimensionales
Numero de dimensiones fundamentales
Constante de proporcionalidad
Espacie recorrido por una particula (m)
Posicidn inicial de una particula (m)
Caudal mésico (kgs)
Caudal mésico del componente i (kg s™)
,  Caudal masico de entrada al sistema (kg s1)
,  Caudal mdsico de salida del sisterna (kg s7')
.. Caudal mésico del componente/ a la entrada
al sistema (kg s71)
m;, Caudal mésico del componente 7 a la salida del
sistema (kg s7!)
Masa (kg)
Masa de componente ¢ (kg)
+ Masa total (kg)
Numero de variables fisicas independientes
implicadas en un fenémeno dado
N Numero de moles del componenie £ (kmol)
N, Caudal molar del componente al cual se re-
ficre la variacién de entalpia de reaccién
{kmot s
N, Nimero total de moles (kmotl)
fei Presion (Pa)
PM, Peso molecular del componente £
Q
q

_ESSEEDMWR‘--»-

Caudal de calor (Js-1)
Numere de magnitudes fundamentales
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r; Velocidad molar de produccidn del compo- x,,  Fraccién misica del componente i a la salida
nente § (kmol s 571} del sistema
s Nimero total de componentes de una mezcla V; raccion molar del componeate §
S,  Superficie que delimita un sistema y s6lo es z Altura respecto de ua nivel de referencia
transparente a flujos de calor y trabajo {m-) (m) )
S, Seccién de eatrada de las corrientes de mate- I, Altura de la seccidén de entrada al sistema res-
ria a un sistema {m-} pecto de un nivel de referencia (m)
S, Seccidn de salida de las corrientes de materia 25 Altura de la seccién de salida al sistema res-
i de un sistema {m?) pecto de un nivel de referencia (m)
f Tiempo (s) # Variable genérica
T Temperatura (K) A, Calor latente de cambio de estado det compo-
T,, Temperatura de referencia (K) nente i (J kg)
U Coeficiente global de transmisién dc calor  § Factor de forma
{(Jstm-2K-h) P Densidad o concentracién madsica total
v Yolumen especifico (m kg™') {kg m>)
|14 Velocidad (ms) 2, Concentracidn mdsica del componsnte §
V.  Velocidad en la seccidn de entrada al sistema (kg m™)
(msY) o3 Concentracidn mdsica a la entrada del sistema
V,  Velocidad en la seccion de salida del sistema (kgm?) ’
(msh Pa Councentracidn mdsica a la salida del sistema
V;  Volumen total de un sistema (m?*) (kg m™)
W, Velocidad miésica de produccidn del compo- p,;  Concentracién mdsica del componente iala
nente / (kg m3s) entrada del sistema (kg m-3)
W Trabajo mecdnico por unidad de tiempo (Js7) p, Concentracién mésica del componente i a ja
X; Fraccién madsica del componente | salida del sistema (kg m~*)
x,,  Eraccibn mésica del componente / a la entrada I, Nimero, grupe o razén adimensional

—1 " GLOSARIO j

numero adimensional: Agrupacién de variables fisi-
cas de tal forma que se anulan las dimensiones
del conjunto. También se denominan razén o
grupo adimensional.

bas¢ de cdleulo: Cantidad de un componente, de un
caudal o unidad de tiempo elegida de forma ar-
bitraria y sobre la que se refieren todos los resul-
tados de los balances de materia.

operacion bisica unitaria: Etapa simple de caricter
fisico y/o quimico que se repitc en los procesos
industriales.

dimensidén: Nombre arbitrario dado a cualquier
magnitud que pueda ser medida.

factor de conversién: Nimero de unidades de una
magnitud de un sistema de unidades, contenidas en
una unidad de la misma magnitud de otro sistema.

unidad: Intervalo de comparacién con que s¢ ca-
racterizan los valores numéricos de una magni-

magnitud: Cualquier propiedad fisica y/o quimica tud.

que puede ser medida.
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1. Sistemas de magnitudes y unidades
I.1. Dimensiones y unidades

En cualquier campo de la ciencia y de la tec-
stogfa, a nivel industrial y de investigacion, los
“2¢ s¢ expresan de diferentes formas y mane-
..y en ocasiones las relaciones entre ellas son
ongistentes entic sf o insuficientemente defi-
day, Desde un punto de vista practico, es con-
ute el conocimiento de los diferentes siste-
& expresar datos numéricos y el método de
:1516n entre los mismos. En todos los casos
-hes datos se identifican mediante dimensio-
2+ y se cuantifican mediante unidades.
Dimensién es el nombre dado a cualquier
agnitud que se puede medir. Por ejemplo, ia
istancia entre dos puntos g el volumen que ocu-
« un objeto se denomina o califica mediante las
~imensiones longitud v volumen, respectiva-
mente. Cada magnitud debe cuantificarse de for-
ma definida y reproducible mediante una unidad
e medida determmada. Las unidades son, pues,
~ombres arbitrarios que especifican la vaniacién
= cada dimensién. Por ejemplo, €l grado Cel-
o centigrado es una unidad utilizada para
~;presar ia magnitud temperatura. Otras unida-
+3de temperatura son tarebién el grado Fah-
2nheit, Rankine y Kelvin. Ua conjunto de uni-
dades de medicidn de magnitudes sc denomina
sisternia de unidades. _
Por otro lado, las propiedades fisicas de los
.1pos estan relacionadas mediante leyes y ecua-
:ones fisicas.” Este hecho posibilita que a partir
= un nimero reducido de magnitudes o dimen-
siones puedan deducirse las restantes mediante
dichas leyes y ecuaciones. Por ejemplo, a partir
de dos magnitudes como: longitud (£.) y tiempo
(), pueden deducirse ctras tales como: velocidad
(L"), superticie (L7), aceleracion (L£2) o volu-
men (27). El conjunto de magnitudes bésicas ele-
aidas se denomina magnitudes fundamentales y
lus calculadas a partir de ellas magnitudes deri-
VEHGES.
De esta forma, para expresar de forma
~orrecta e inequivoca los datos se requiere esta-

L

blecer en primer lugar un grupo de magnitudes
fundamentales (sistema de mogninedes) y en
segundo lugar un conjunto de unidades bdsicas
para expresar las magnitudes fundamentales y,
a partir de ellas, las derivadas (sisterna de uni-
daddes),

Aunque la cleccidn de las magnitudes funda-
mentales es arbitraria, normalmente se han ele-
gido en todos los sistemas la longitud (L), el tiem-
po (£} y la temperatura (7). Ademds, para expresar
la cantidad de materia de los cuerpos se requiere
una cuarta magnitud, habitualmente se utiliza bien
la masa (M), o bienel peso o fuera de atraccidn
que la gravedad ejerce sobre el cuerpo (F). Enel
campo cientffico se utiliza la masa, dando lugara
los sisternas de magnitudes absolutos (M, L, ¢, 7),
micntras que en el drea téenica se eligid la fuerza,
dando lugar a los sistemas de magnitudes técni-
cos (£ L, ¢ T).

Estas dos dltimas magnitudes estdn relacio-
nadas por el principio fundamental de la dina-
mica, segin el cual la fucrza que actia sobre un
cuerpo en una direccién determinada es igual al
producto de su masa por la aceleracién provo-
cada ¢n el mismo en dicha direccidn (F = M a).
En consecuencia, la fuerza es una magnitud den-
vada en los sistemas absolutos con dimensiones
de:

[Fl=MLt* 2.4

mientras que en los sistemas técnicos, la masa es
magnitud derivada con dimensiones de:

(M]=FL'? (22}

Existe un tercer tipo de sistemas que utilizan
simultdneamente masa y fuerza como maggpitu-
des fundamentales, v que se denominan sistemas
de magniiudes ingenieriles (F M, L, ¢, T). Para
hacer compatible esta eleccidn, es necesario intro-
ducir un factor de correccion, g,, en la expresidn
de laley que relaciona ambas. de forma que la
ecuacidn sea dimensionalmente cotrecta:

g.F=Ma - [g]=F'ML™ 123§



Aunque este tipo de sistema de magnitudes
no se4tiliza en la actualidad, en la bibliografia
todavia se encuentran datos expresados en cste
sistema. En el cuadro 2.1 se resumen los sisternas
de unidades mas utilizados en cada sistema de
magnitudes.
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2.1.2. Sistema Internacional de ynidades

En la XI Conferencia General de pesas y medi-
das celebrada en 1960 se decidié adoptar un sis-
tema de magnitudes y unidades dnico, denomi-
nado Sistema Internacional (S1). En Espana se

CUADRO 2.1
Sisternos de mogniludes y unidodes

Sistemas obsaolutos

Magnitudes flundamentales
longitud {t]
masa (M)
tiempo {#
lemperatura ({T)

Magnitudes derivadas

Fuerza [MiF?)
Energia {(M{2r2]

Sistema de unidadss

C.GS. M.K.S. {Préctica) ER.S. (ingiés)
t em Im 1 pie (f)
lg 1 kg 1 libsa {Ib)
Vs s h 1s{th)
1°C 1°C 1°F
1 g cm 52 {dina) 1 kg m 572 [Newton]) 1Ib & 52 {Poundal)

1 gecm? 52 [ergio} 1 kg m? 52 Julio)

1ib §2 52

Sistemas técpicos

Magpitudes fundameatales
longitud {t)
fuerza (]
tiemgo {4
temperatura {7}
Magnitudes derivadas

Mosa [F-')
Energia {Fl)

Sistemo de unidades

Maétrico Ingles
Im 1 pie {ff)
1 kilogromo-fuerzo (kgf] 1 libro-fuerza [1bA
1s{1h) 1s(1h)
1°C boF

1 Ibf fr 52 [slug)

1 kgf o' 52 (U.TM))
1 ibf R

1 kgf m

Sislemas ingenieriles

Magnitudes fundamenlales
longitud {{
mosa {M]
fuerza (]
tiempo {#
lemperatura {7)

Factor de correcian, g.
g.F=Ma

Sistema de vnidades

Métrico Inglés
I m I pie (f}

! kgm 1 libra-masa [lbm]
1 kgt 1 libra-fuerza (b

1s{l b I's(1h)
1°C 1°F

9,81 kgm m 52 kgh! 32,17 lbm # 572 |bf
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declaré el S de uso legal por Ley 88/1967 de 8 de
noviembre. En lineas generales, y debido a la
incorporacién progresiva de los paises anglosajo-
nes al Sisterna Métrico Decimal, se tomé el siste-
ma de unidades practico o M.K.5. como base del
nuevo sistema. Las diferencias mds significativas
que se introdujeron respecto a este dltimo fueron:

— Se eliminala distincion entre encrgfa calo-
rifica y mecdnica, proponiendo una expre-
sién tinica de la energia en julios, Esta deci-
sién supone la desaparicién del equivalente
mecdnico del calor, /, y la atribucién a la
capacidad calorifica de las dimensiones
correspondientes a su expresidn como:

{capacidad calorifica] = [energia] =
" [masa][temperatura]
(M(LENL) _

(MXT)

th -2T 1
[2.4]

— Distingue tres tipos de magnitudes: funda-
mentales, derivadas y suplementarias. El
significado de las dos primeras coincide con
los sisternas anteriores, mientras que las ulti-
mas se definen como magnitades indepen-
dientes. En ellas se incluyen las magnitudes
angulares: éngulo plano y sélido, definién-
dose las unidades de radidn (rad) y este-
reorradidn (sr) para cuantificar ambas mag-
nitudes. El cuadro 2.2 resume las unidades
de las magpitudes fundamentales, suple-
mentarias y algunas derivadas propuestas
por este sisterna.

— Se rige por una normativa racional para la
nomenclatura y simbologfa de las unidades.

Entre los aspectos mds destacados referentes
a las normas de nomenclatura y simbologia,
merece destacar los siguientes:

— Los simbolos de las unidades se represen-
tan en mindsculas, excepto cuando pro-
vienen de un nombre propio.

— Los multiplos y submiiltiplos de las uni-
dades se forman mediante prefijos prede-
terminados. Se recomienda el empleo de
prefijos que representen potencias de 10
elevados a miittiplos de 3. En el cuadro 2.3
se resumen los factores y simbolos que
indican cada prefijo.

— Los prefijos se consideran ligados a la uni-
dad que modifican, formando un nuevo
simbolo de unidad que puede combinarse
con otros simbolos para formar otros de
unidades compuestas. Por ejemplo: km s,
MW pA-L ,

— No deben utilizarse dos prefijos simultd-
neamente, por ¢jemplo: MGm,

— No deben emplearse los miltiplos y sub-
miiltiplos de unidades del SY que tengan
nombres especiales con objeto de no olvi-
dar ta relacién con la unidad que corres-
ponda, Por ejemplo, debe evitarse el uso
de: tonelada (1 t <> 103 kg), litro (1 1 <>
10-* m?), bar (1 bar < > 10° N m™2), angs-
trom (1 A < >10-'m) o micra (1 micra <

> 10-5 m).
CUADRO 2.3
Maltiplos y submiliiplos del S
facter  Frefijo  Simbole  Foclor  Prefije  Simbolo

1012 tera T 107 deci d
107 giga G 102 centi c
100 mega M 103 mili m
108 kilo k 10¢ micro n
102 hecto h 10-° nano n
10! deca da 1012 pico p
: 10713 femio f
Lo atto a

2.1.3. Conversién de unidades

Como se ha comentado al principio del pre-
sente capitulo, es frecuente encoatrar en biblio-
grafia datos en diferentes sistemas de uridades.
Para transformar las unidades de una magnitud

eterminada de un sistema a otro se requiere del



Magnitud

Fundomentaies:

longitud

masa

liempo

intensidad eléctrico
temperatura
intensidad luminesa
cantidad de materia

Suplementarias:
dngulo plano
angule sélido

Derivadas:
superficie
volumen
frecuencia
nimero de onda
densidad
velocidad
velocidad angular
aceleracion
aceleracidn anguiar
herza
presion (tensién mecanica)
viscosidad cinemdtica
viscosidad dindmica
trabgjo, energia, calor
entropia
capacidad cclorifica
potencia
conductividad térmica
intensidod energética
cantidad de electricidad

tensién eléctrica, Fuerza electromotiiz
intensidad de campeo eléctrico

resistencia elécirica
capocidad elécirico

flujo de induccién mognética
inductoncia

induccién magnética

intensidad de campe mognético

fuerza mognetomotriz
Aujo lumineso
luminancia
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CUADRD 2.2
Magnitudes y unidades del Sistemc Internccional {51

Unidad ‘Simbolo
metro m
kilogromo kg
segundo s
amperio A
kelvin K
candelo ed
moléculagramo mol
radién rad
estereorradién sr
metro cuadrade m?
metro chbico m?
hercia Hz (= s
1 por metro !
kilogramo per metro <ibico kg m~?
melra por segundo m s
radidn por segundo rad 5!
metro por segundo por segundo m 52
radisn por segundo por segundo rad s~
newfon N(=kg - ms?
Pascal, newlon por metro cuadrado Pa {= N m3
metro cuadrado por segundo m? s!
kilograma por metro por segundo kg m'sT f= N sm)
julio J{=N-m}
]u|i0 por kelvin J K
julio por kilogramo por kelvin J kgt KA
vatie W =15
vatio por metro por kelvin Wm K-
vatio por esterearrachian Wosrt
culombio C
valtio v
voltio por metro ¥ m-!
ohmio W=V A™Y)
faradio Fi=4As ¥
weber Wh =V s
heario Hi{=Vs AT
tesla T{='wbm?
amperio por metro Ami
amperio A
lumen Im {= ed - sr}
candela por metre cuadrado ed m?
fux Ix

iluminancic
actividod (radicctivided)

1 por segundo

51

27



8 Ingenieria de la Industria Afimentaria

wctorde conversion entre ambas. El factor de
sversion se define como el nimero de unida-
; de una magnitud de un sistema de unidades,
sirenidas en una unidad de la misma magnitud
otro sistema. Los factores de conversion de
wrentes unidades de tas magnitudes funda-
stales comunes entre los distintos sistemas
-, longitud y temperatura) son siempre expe-
aeritales, Asi, en el caso de los sistemas abso-

. s se tlene:

— 00,3048 expresa el ndmero de metros con-
tenidos en un pie {1 pie <> 0,3048 m).
—-0,4336 expresa el nimero de kilogramaos
contenidos en una libra (1 1b < > 04536 kg).

— 1,8 expresa el nimero de grados Farerheit
contenidos en un grado Celsius (1°C <
> 1,8 °F). '

Los tres niimeros anteriores constituyen los
sctores de conversidn de [as respectivas unida-
5. Légicamente, los factores de conversion de
» unidades que se han utilizado hasta el moemen-

5 para medir las magnitudes de las diferentes
-armas de la energia representan leyes naturales
+ han sido también determinadoes. En el cuadro
2.4 se muestran los factores de conversién de
magnitudes fundamentales y energéticas.

Los factores de conversidn de las unidades de
las magnitudes derivadas s¢ cafculan a partir de
los factores de conversidn de las fundamentales
mediante las ecuaciones que relacionan dichas
magnitudes. Aunque en la bibliografia se encuen-
tran tabulados la mayoria de estos factores, es
importante disponer de una metodologia para
poder transformar las unidades de una magnitud
de un sistema a otro. Para ello, pueden utilizar-
se dos métodos diferentes basados en los con-
ceptos de equivalencia e igualdad.

a) Métodeo de las equivalencias. Este méto-
do se basa en el principio de que, en dlge-
bra, multiplicar por 1 no afecta al resul-
tado. Paor ello, para realizar una trans-
formacidn de unidades no hay mds que
multiplicar por la unidad tantas veces
como transformaciones se requieran. Para
ello, se toma como base la relacién o equi-
valencia entre las unidades que se desean
transformar.

b) Méiodo de las igualdades. Consiste en
expresar mediante una ecuacidn o igual-
dad el nimero de unidades en un sistema
determinado en funcién del nimero de
unidades equivalente en otro sistema para
una misma medida.

CUADRO 2.4
Factores de conversion
Magnitud Factor Magnitud Factor
longitud: 1pie <> 0,2048 m energia: leal <> 4,181
1 pulgada < > 0,0254 m 1Bl <>1055])1
masa: Tib<>0,454 kg 1 By <> 3,252 keal W
fuarza: Thgf <> 2,81 N 1 kWh <> 3,6 108 4

1 poundal < > 0,1382 N
1ibf<s> 4,448 N

leve>75 kgfmst Gt
Teve»735W
| termin < > 109 cal

M- cal = caloria

i2: Bly = unidad lérmica briténica
B3 keai = kilocaloria

4 kwh = kilovatic % hora

8l: gv = caballo de vapor



Ejemplio 2.1. Aplicacién de los métodos de las
equivalencias y de las igualdades para calcular fac-
tores de conversidn de magnitudes.

Calcular el factor de conversion de 1a viscosi-
dad, g, en el sistema internacional (kg m™ s7!) res-
pecto a la misma magnitud en el sistema inglés (1b
pie! s71) mediante los métodos de las equivalen-
cias y las iguaidades.

Datos

Lib < >0,4336 kg; 1 pie <> 0,3048 m.

Solucién

a} Método de las equivalencias: partiendo de
las unidades de la viscosidad en el SI'y mui-
tiplicando por la unidad {cociente de equi-
valencias):

) kg o1 kg 16 05,3043 m -

m-s  m-s 0,4536kg 1 pie
_ 103048 kgibm ~0.6719- b
0,4536 s kg pie pie-s

se gbtiene el factor de conversién buscado:
1 kgm! st <>0,6719 b pie! 5L

b) Método de las igualdades: si denominamos
m y ! alos nimeros de unidades correspon-
dientes a las magnitudes masa y longitud,
respectivamente, v con los superindices "y
"~ a los Sistemas Internacional e inglés, fdcil-
mente se deducen las igualdades:

m'ikg) - [ pie) = rim)

!’h‘.”(fb) = — -
0,4536 0,3048

con lo cual, la viscosidad puede expresarse:

. omkg) _ m(ib)-0,4536

T V(m)tls)  "(pie)-0,3048 ()
04536 _mi) | e M

0,3048 (¢ pie)- s} 0,6719
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es decir, que el valor de la viscosidad en &
S.1. es igual al valor de la viscosidad ¢n el
sisterna inglés divida por 0,5719.

Una transformacion de unidades que requiere
una explicacién mds detallada es la correspondiente
ala temperatura. Hay dos tipos de escalas o siste-
mas de medida de temperatura: absoluta y arbi-
traria. El primer tipo establece como cero de tem-
peraturas el cero absoluto mientras que el segundo
utiliza un valor arbitrario. En consecuencia, en el

primer tipo de escala no puede haber temperatu-

ras negativas mientras que en el segundo si. En
cada tipo de escala la temperatura puede expre-
sarse en el sistema inglés o decimal, conduciendo
a cuatro unidades diferentes: Fahrenheit (°F) ¥
Rankine (°R), en el sistema inglés, y Celsius o cen-
tigrados (°C) y Kelvin (K), en el sistema decimal.
En ia figura 2.1 se muestra graficamente la equi-
valencia entre las cuatro escalas.

L a escala de grados Celsius o centigrados se
establece asignando valores de 0y 100 a los pun-
tos de fusidn y ebullicién del agua. Se obtiene asi
una escala arbitraria de temperaturas en funcién
de la diferencia entre ambos puntos caracteristi-
cos del agua. L.a unidad de medida en la escala
absoluta Kelvin es la misma que en la anterior,
esto es, un grado Kelvin esigual 2 un grado cen-
tigrado. Sin embargo, el inicie de la escala Kel-
vin estd desplazado hasta el cero absoluto de tem-
peraturas. En consecuencia, las temperaturas de
fusidn v ebullicién del agua son: 273 y 373 K., v
como ambos grados son equivalentes, la diferen-
cla de temperatura entre los dos estados de agre-
gacion del agua es de 100 grados en ambas esca-
las. La diferencia entre los grados Fahrenheit y
Rankine es similar a la descrita para Celsius y Kel-
vin, siendo la primera una escala relativa o arbi-
traria y la segunda absoluta, pero la unidad de
variacion, el grado, es idéntica en ambos casos;
°F = °R, y diferente a la correspondiente a las
escalas de Celsius y Kelvin (figura 2.1).

Para wransformar unidades de temperatura
entre una escala y otra, hay que tener en cuenta
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Jweo [(Jaz [Jen
3 = 3 Ebullicién
I ] ] de agua
48 ___ [ 32 ___ ds
E E 1 Fusin
= 3 - de agua
30 ] Jer3__{Jd4e0 [Je
x x K 0 Absotuto
K °C °F R

fIGURA 2.1. Escalas absolutas y arbitrarios de temperatura.

dos aspectos: equivalencia entre la unidad de
medida, grados, y origen o inicio de la escala. Por
ejemplo, para transformar un vajor de tempera-
tura entre °C y K, comola unidad en ambos casos
es equivalente pero el inicio de ambas escalas difie-
re, sOlo hay que desplazar el valor en dicha dife-
reucia, 273, T(°C) = T'(K) — 273. Si se quiere trans-
formar valores de temperatura entre K y °R, en
este caso el origen de temperaturas es el mismo,
cero absoluto, perola unidad de medida difiere,
luego sélo hay que transformar la unidad: T(K) =
T'(°R) / 1,8. Finalmeate, si 1a transformacién a
realizar es entre K y °F, en este caso difiere tanto
la unidad de medida como el origen de la cscala,
y es necesario realizar ambas transformaciones:
T(K) = (T'(°F) - 32)/1.8 + 273. En el cuadro 2.5
se resumen las igualdades para transformar valo-
res de temperatura entre las cuatro escalas.

2.1.4. Consistencia dimensionof

Cualquier relacion fisica expresada mediante
una ecuacidn debe ser dimensionalmente consis-
tente; es decir, cuando se sustituyan las variables
de la ccuacién por sus dimensiones correspon-
dientes, ambos térmminos de la ecuacion deben tener

Ias mismas dimensiones. Desde este punto de vis-
ta, se distinguen dos tipos de ecuaciones: dimen-
sionales y adimensionales. En las primeras, ambos
lados de la igualdad tienen dimensiones mientras
que en Jas segundas no tienen. En ambos cascs, se
tiente que cumplir el criterio mencionado: igualdad
de las dimensiones de ambos lados, y que en el
segundo tipo de ecuaciones, requiere que se anu-
len todas las dimensiones en cada lado de la igual-
dad. Las ecuaciones dimensionales se subdividen
a su vez en dos tipos: homogéneas y heterogéneas.

Las ecuaciones dimensionales homogéneas
son aquellas que se deducen o proviencn de leyes
fisicas, como por ejemplo, la conocida ecuacién
de la dindmica que expresa el espacio, {, recorri-
do por un cuerpo en movimiento transcurrido un
cierto tiempo, £, en funcién de su posicién inicial,
l,, velocidad, V, y aceleracién, 4

l=tu+Vt+~1~a!Z
2

[2.5]

Estas ecuaciones tienen las siguientes carac-
teristicas: a) todos los términos a ambos lados de
la igualdad tienen las mismas dimensiones, L en
este caso; bj cualquier constante que aparezca
en la ecuacién no tiene dimensiones, '/> en este
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CUADRO 2.5
igualdades para conversién de temperotura.
K °C o 2
o TCR)=3 o TR

K — Ty =T+ Tw=L00IR 0 = TR
18 18
32 CR)

°C T(C)=TK)~273 _ =T TR o

F o T(eF) =18 (TY(K)-273)+32

TEF)=1.8-T(C)+32 —_

T(°F) = T"(°R) - 460

°R T(°R)=L8- T(K)

T(°R) = L8-{T"(°C}+273)

T(°R)=T"(°F) + 460 —

caso, ¢} como consecuencia de los dos puntos
anteriores, se pueden apilicar en cualquier siste-
ma de unidades siempre que éstas sean cohe-
rentes, es decir, las mismas siempre para cada
magnitud, y 4} al dividir todos los términos por
uno de ellos se obtiene una ecuacién adimensio-

nal. Por ejemplo, si se divide la ectracidn ante-

tior por el espacio recorrido. &

1=l—°+£+1£ [2.6]
;P4 21

se anulan las dimensiones de todos los términos
de la ccuacidn, Cada término de una ecuacién que
no tiene dimensiones se denomina grupo, niime-
ro o razon adimensional, y consiste en una com-
binacion de variabies tal que sus dimensiones se
anulan. Las razones adimensionales poseen la
caracteristica de que tienen el mismo valor, inde-
pendientemente del sistema de unidades que s¢
emplea para evaluarlas.

Por otro lado, las ecuaciones dimensional-
mente heterogéneas son aquellas que provienen
normalmente como resuitado de un estudio expe-
rimental y en las cuales no todos sus términes tie-
nen {as mismas dimensiones, aun cuando ambos

lados de la igualdad si cumplen el criterio de con-
sistencia dimeansional. Por ejemplo, la siguiente
ecuacién se utiliza para calcular el coeficiente de
transmisién de calor por conveccién natural en
tubos cilindricos horizontales, ki, en funcién del
didmetro del tubo, D, y de la diferencia de tem-
peraturas eantre el fluido que circula por el inte-
rior y el aire exterior, AT:

h(- Btu ]=OSO Btu pg’™ \
Lh pi¢ °F )\ h pie’ °FF)
025
AT(°F) ,
Ll 27
D(pg) 271

constituye un ejemplo de ecuacién dimensional-
mente heterogénea. En esta ecoacién las dimen-
siones del coeficiente a1 difieren de las dei cocien-
te: AT/D. En consecuencia, la constante de la
ecuacion debe tener las dimensiones indicadas
en la ecuacion para que é€sta cumpla el criterio
de consistencia dimensional. A diferencia de las
ecuaciones dimensionalmente homogéneas, las
ecuaciones heterogéneas no pueden utilizarse en
cualguier sistcma de unidades sino en aquel uti-
lizado en su formulacidn. St se desea utilizar en
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atro sisterna de unidades hay que realizar una
sransformacisn o cambio de unidades de cada
:tn0 de sus t€rminos, incluidas las constantes que
iparezean en la ecuacidn.

2. Andlisis dimeasional

-2 1. Objetivo y principios del andlisis
dimensional

Los fendmenos fisicos de cualquier indole se
supresan matemdticamente mediante ecuacio-
s que relacionan {as variables que intervienen
s1110$ mismos. En ocasiones ocurre que el nime-
o de variables implicadas ¢s muy elevado, y en
:unsecuencia la ecuacién representativa del fend-
neno es dificil de obtener tedricamente, o se
s2quiere un elevado ndmero de experimentos
wara Su obtencién empirica.

El anélisis dimensional es un método matemd-
-ico que permite, una vez conocidas todas las varia-
»les que intervienen en un fenémeno, agruparlas

‘nun grupo reducido de razones o nimeros adi-
‘nensionales, medjante los cuales se simplifica la
experimentacidn conducente a establecer la ecua-
<ién empirica entre las variables que intervienen.
Dicha ecuacidn ¢s adimensional y en consecuen-
cla puede utilizarse con cualquier sistema de uni-

dades. Normalmente, los srupos adimensionales
resultantes tienen cierto significado fisico, expre-
satido relaciones entre diferentes tueszas, energi-
as o factores que intervienen en el proceso. En ¢l
cuadro 2.6 se muestran algunos nimeros adimen-
sionales que aparecen habitualmente en proble-
mas de Ingenieria de Proccsos.

As{ pues, el andlisis dimensional no sélo com-
bina las diferentes variables implicadas en un fené-
meno o proceso de interés en un ndmero inferior
de razones adimensionales, sino que también faci-
lita la interpretacién de los datos experimentales,
en funcién de estas razones adimensionales. La
limitacién mds seria del andlisis dimensional es
que no proporciona informacidn sobre la natura-
leza del fendmeno y requiere el conocimiento pre-
vio de las variables que intervienen en el mismo,
dependiendo el €xito del método de Ja apropiada
seleccidn de estas variables. Sin embargo, una vez
establecidas las variables conduce a resultados
satisfactorios en la mayoria de los casos. Final-
mente, el anilisis dimensional permite también
realizar el cambio de escala de diferentes proce-
s0s que se ensayan desde un nivel de prototipo
{escala piloto) a sistemas mds grandes de pro-
duccitén (escala industrial). La extrapolacidn de
dimensiones y resultados se realiza estableciendo
relaciones de semejanza eatre los nimeros adi-
mensionales en ambos modelos, piloto € indus-

CUADRQ 2.6
Ndmeros o razones adimensionales habifuales
Nombre Defiicion Significado
Reynolds {Re) Re = [V Lp)/1 fverzo inercia/kuerza rozamiento
Euler (Eu) Ev = p/[pV3) fuerza presion/fuerze inercia
Froude (Fr) Fr=Vi/lLg) fuerza inercia/fuerza grovedod
Weber {We) We = o V2 1}/o, fverza inercia/fuerza iension superficiol
Pecle: {FPe) Pe=[p ¢,V i)/k calor por conveccidn/caler por conduccién
Prandil {Pr) Pr={c, W/k impulso térmico/difusion térmica
Schmidt {Sc) Sc=u/lp Dy impulso masico/difusion mésica

V: velocidad; L: longitud caracteristica {didmetro, altura, efc.}; p: densidad; it viscosidad;
p: presion; g: cceleracion de la gravedad; o, tensién superficial; cp: capocidad colorifi-
<a; k: conductividad térmica; D,: coeficiente de difusién moleculor.



trial, pcrmitiendo dimensionar o predecir el com-
portamieato de un proceso a escala industrial a
partir de resultados de escala piloto.

Buckingham enuncio en 1914 el Teorema I,
que constituye ¢l fundamento del analisis dimen-
sional y que se fundamenta en dos principios esta-
blecidos por Bridgman:

. Todas las magnitudes fisicas pueden expre-
sarsc como funciones potenciales de un redu-
cido nimero de magnitudes fundamentales.

2. Las ecnaciones que relacionan las magni-
tudes fisicas son homogéneas desde un
punto de vista dimensional.

como consecuencia de estos dos principios, se
enuncia el Teorema I1:

3. Si una ecuacién es dimensionalmente
homogénea, puede reducirse a una rela-
cidén entre una serie completa de razones
adimensionales en las que figuren: todas
las variables fisicas que influyen en ¢l fend-
meno, las constantes dimensionales que
puedan corresponder al sistema de unida-
des elegido, si éste fuera redundante, y las
constantes universales que pudieran inter-
venir en el fendmeno de que se trate.

Se dice que una senie de razones adimensio
nales es completa cuando todas elias son inde
pendientes entre si, y cualquier otra que pudie
ra formarse con las mismas variables seria
combinacion de dos o mds de la seric completa.
Las constantes universales son: constante de gra-
vitacién (G = 6,6732 101! N-m?>kg?), velocidad
de la luz {c = 2,9979 108 m-s!), constante de
Planck (/1 = 6,6262 10-3% J-s), constante dieléctri-
ca en el vacio (g, = 8.8542 10-2) y constante de
Boltzman (k = 1,3806 10-% 3-K-1).

E!l nimero de grupos adimensionaics inde-
pendientes, i, que pueden obtenerse combinan-
do las n variables fisicas correspondientes a un
fenémeno es:

[2.8]

[N

il

&
!

—
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donde j representa el nimero de dimensiones
fundamentales del sisterna de magnitudes y uni-
dades elegido. Por ejemplo, en un problema en
el que intervengan seis variables fisicas v se eli-
ja un sistema de magnitudes que tenga tres fun-
damentales, se pueden construir 6 - 3 = 3 ptime-
ros adimensionales. Si se denominan a estos
grupos adimensionales IT,, [T, ¥ I,. la ccuacién
que expresa la relacién entre las variables ticne
la forma:

F(M,.T1,T1,)=0 = T, = fTL.TL) [2.9]

Se consigue, asi, pasar de seis variables a tres
grupos adimensionales, reduciéndose la experi-
mentacion necesaria para obtener la funcion ¥
(0 f) deseada. Para la obiencidn de los nimeros
adimensionales existen varios métodos cntre los
cuales se detalla a continuacién uno sencillo pro-
puesto por Rayletgh.

2.2.2. Método de Rayleigh para el andlisis

dimensional

El método de Rayleigh implica citico pasos
que se sigien ordenadamente:

i. Establecimiento de las variables que inftu-
yen en ¢l fenémeno de que se trate. Coa-
siderando por ejemplo 6 variablas (n = 6):
By br. 03, B, 65, 0y

2. Expresion de la variable de mayor interés
como funcién potencial de las restantes y
posibles constantes dimensionales si el siste-
ma de unidades elegido fucra redundante.
Si consideramos el Sistema Internacional, no
tiene constantes dimensionales. tendremos:

6, =K 0% -9 92 900 [210]
donde K es una constarnte de proporcionali-
dad. Si hay varias variables con las mismas
dimensiones, se tiene en cuenta solamente
una de ellas para el andlisis, afiadiendo al final

a los grupos adimenrstonales que resulten, las
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razoncs a que conduzcan las relaciones de las
restantes variables de las mismas dimensio-
nes y la tomada en consideracidn. Estas razo-
nes adimensionales, 6, se denominan facto-
res de forma. Suponiendo que hay dos
variables con las mismas dimensiones: ¢, y ¢,
se puede definir un factor de forma:

g =2 (2.11]

con lo cual Ia ecuacion [2.10] se simplifica a:

Gy = K99 05 05 60 (2.12]
. Sesustituyen las variables y posibles cons-
tantes dimensionales de la funcién [2.12]
por sus dimensiones en un determinado
sistema de magnitudes y se establecen las
ecuaciones del criterio de consistencia
dimensional para cada magnitud funda-
mental (condiciones de homogeneidad).
Eu el ejemplo considerado, para el sis-
temad internacional de unidades, supo-
niendo las siguientes dimensiones en el SI
para las seis variables consideradas:

(5]

[¢] =ML
[ed=[ps1=-L
[6)=ML>
l6) = L
(o] = L?

sustituyendo las dimensiones de las varia-
bles en la ecuacidn {2.12}, se tiene:

(ML) = (L MU (Lo (L) 213)

Las condiciones de homogeneidad se
establecen para que la ecuacién sea dimen-
sionalmente correcta, esto es, a ambos
lados de laigualdad las dimensiones deben

ser las mismas. Por ello, para cada dimen-
sién fundamental presente en la ecuacidn
la suma de los exponentes a {0s que estd
elevado en cada miembro de la ecuacién
deber ser coincidente:

M oo l=a,
L. ~l=a,-3a,+a+2a, {2.14]
t o ~2=-q

4, Sise denomina n al nimero de variables con-
sideradas (n=6-1=5: 9, ¢, ., 6, @) Y ¢
al nimero de magnitudes fundamentales
implicadas (g =3, M, L y £); se eligen como
pardmetros - 1—g {5=1~3=1) exponen-
tes y se resuelve el sistema de ecnaciones en
funcidn de las elegidas (por ejemplo, a;):

a,=1
a; =2 .
a,=-1+3a,-a; ~2a, = [215]

=-14+3-2-2a,=2a,

5. Se sustituyen los valores de los exponen-
tes en la funcidn {2.12] y se agrupan las
variables que estén elevadas a los mismos
exponentes. Finalmente se afiaden los fac-
tores de forma definidos en ¢l paso 2.

Sustituyendo los exponentes de la ecuacién [2.15]
en la ecuacidn [2.12] y agrupando las variables que
estén elevadas a los mismos exponentes, se tiene:

.
- ) é
eran s Aef8)
B ¢\
[216]

¢ introduciendo los factores de forma definidos
en el paso 2, en nuestro caso sélo 1:

—¢'.~‘=K(?€\ (?_3]_ - Tt = KO%Ne 217)
0.8, (8 ) \a



Efemplo 2.2. Aplicacidn del método de Rayleigh
para determinar la ecuacién representativa de un
fendmeno dado mediante analisis dimensional.

Se desea determinar, para un fluido newtonia-
no que circula por una conduceidn circular, Ia ecua-
cién gue permite calcular la pérdida de presion,
4p, debida al rozamiento que experimenta el flui-
do entre dos secciones transversales de 1a con-
duccidn en funcidén del didmetro de la conduccién,
D, de la distancia entre ambas secciones, L, de la
rugosidad de las paredes, &, de la velocidad del flui-
do, V, de su densidad, p, y viscosidad, p.

Svlucion:

Siguiendo los pasos indicados en el método de
Rayleigh.

1. Establecimiento de las variables que influ-
yen en el fenémeno. En el ejemplo consi-
derado: 4p, D, L. e V, p, ut.

2. Se expresa la pérdida de presién, como fun-
cidn potencial de las restantes. Ademads, hay
tres variables con la misma dimensidn (lon-
gitud): D, L y £ Por ello, se considera sdlo el
didmetro, defiméndose los factores de forma:

91:£ se=L
D D

Se elige el Sistema Internacional de uni-
dades, el cual no contienc ninguna constan-
te dimensional, va que dnicamente existen
en los sistemas ingenieriles. Con lo cuak:

AP:k'DJI .pu! ‘Ium_‘/ru

. Se sustituyen las variables y posibles cons-
tantes dimensionales de Ia funcién por sus
dimensiones en un determinado sistema de
magnitudes v se establecen las ecuaciones
del criterio de consistencia dimensional para
cada magnitud fundamental (condiciones de
homogeneidad):

[P}

(ML) = (L) (ML (ML (L)
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y las condiciones de homogeneidad:

M o l=a+a
. _ 1 -
L ~l=a -3a,—a;+a,

to =2=-4,—a,

4. Se fijan los pardmetros necesarios para resol-
ver el sisterna de ccuaciones anteriores. Ei
este caso hay 5 variables y tres magnitu-
des fundamentales, con lo cuat hay que fijar
5-1-3=1 parametro. Por ejemplo fijando
a,.y resolviendo el sistema anterior:

ay=1-a,
a, =2 -

a, =—u, =-1+3a, +a, ~a, =-a,

5. Se sustituyen Jos valores de los exponentes
en la funcidn y se agrupan las variables que
estén elevadas a los mismos exponentes.

“3
AP =KD p' gy [ﬁ’ﬂ: ;{,Jf_]
pvi) \VDp

introduciendo los factores de forma defini-
dos en ¢l paso 2:

) ot (5] (5] = eumsttepier
FY D D

1§
]
t
L

Re™

El primer grupo adimensional coincide con ¢l
nimero de Euler {Eu) v el segundo es el inverso
del nimero de Reynoids, (Re) (cuadro 2.6). Los
valores de los exponentes y de [a constante de pro-
porcionalidad han de determiinarse mediante expe-
rimentacidn y una vez calculados se obtiene la
¢cuacion buscada que permite calcular la pérdida
de presion. Para ello. hay que realizar experimen-
tos con diferentes valores del nidmere de Reynolds
vy de los dos factores de forma v calcular los nldme-
70s de Euler correspondientes. De esta torma se
reduce el estudio de siete variables {(4p, D, L, § V;
2 i) acuatro (Eu, Re, L’D, &D).
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2.3. Tipos de procesos y contacto
entre fases no miscibies

En general, un proceso dc la industria ali-
mentaria puede describirse como cualquier ope-
rucidn o serie de operaciones que producen un
wambio fi8ico o quimico ¢n una sustancia o mez-
-la de sustancias. La mezcla que entra en el pro-
30 $€ conoce como entrada o alimentacion del
- ismo, y aquella que sale de €l se denomina sali-
da o producto. Por otro lado, una unidad del pro-
c¢50 €s un aparato o dispositivo donde se leva a
:abo una de las operaciones del proceso, y que se
denomina operacion bdsica unitaria o simplemente
aperacion bdsica. Estas unidades estdn asociadas
unas con otras mediante un conjunto de corrien-
tes, denominadas flujos del proceso, constituido
#or las corrientes de entrada y salida de las uni-
“udes basicas. Asf, aunque el nimero de proce-
sos industriales puede ser muy grande, todos ellos
wueden desglosarse en una serie de operaciones
bésicas.que s€ repiten en lus MIsMOS, ¥ que estdn
basados en los mismos fundamentos cientificos y
con técnicas de cdlculo comunes.

Para disefar, supervisar el funcionamiento o
modificar el disefio de las diferentes unidades del
proceso, s necesario conocer las cantidades,
composiciones y demds variables caracteristicas
del sistema. En el siguiente apartado se descri-
en las ecuaciones utilizadas para calcular dichas
viriables, mientras que en este apartado sc des-
zriben brevemente los tipos de procesos y las for-
mas de realizar ¢l contacto cntre fases inmisci-
bles en las operaciones badsicas,

2.3.1. Tipos de procesos
Los procesos quimicos pueden clasificarse en
1res tpos:

a} Procesos continuos. Las entradas y salidas
de los aparatos fluyen continuamente. De
esta forma, el tiempo no es una variable del
proceso, excepto en los periodos relativa-
mente corios de parada y puesta en marcha

de la instatacién. Durante ¢l resto, todas las
variables intensivas (presidn, temperatura,
caudal, etc.) no dependen del tiempo, per-
maneciendo constantes, es decir, se trata de
operaciones que ocurren en régimen esta-
cionario. permanente 0 uniforme.
Procesos discontinuos, La alimentacidon se
introduce al sistema al principio del pro-
ceso y, transcurrido el tiempo necesario
para que se desarrolle la operacién desea-
da, {os productos se extraen juntos. Esios
procesos operan en régimen no estaciona-
rio o transitorio, pues las variables inten-
sivas varian con el iempo de operacién.
¢) Procesos semicontinuos. Cualquier proce-
so que no es continuo ni discontinuo. En
la mayoria de las ocasiones. una o mas sus-
tancias se cargan inicialmente en el apa-
rato durante un tiempo determinado (dis-
continuo), mientras que otros entran y
salen continuamente (coatinuo). Por cllo,
cn cualquier caso, el régimen de funcio-
namiento es no estacionario.

b

~.

En general, los procesos coatinuos presentan
una seric de ventajas que los hacen mas atracti-
v0$: aj eliminacion de los periodos de carga y des-
carga. b) reduccion de los costes de mano de obra
debido a que son ficilmente automatizables, ¢}
condiciones de trabajo mds higiénicas, d) mayor
unilormidad en los productos obtenidos y e) ficil
recuperacién del calor y el frio. .

No obstante, como inconvenientes se encuen-
tran: a) necesidad de igualdad de composicidn
de las materias primas para conseguir un fun-
cionamiento regular, b) la puesta en marcha de
la instalacidn puede ser en muchos casos com-
plicada, ¢) el equipo es mas costoso y ¢ dificil
adaptacion de [a produccién a las fluctuaciones
de consumo del producto que obliga a prever
posibles instalaciones de almacenamiento y con-
servacion del mismo.

Por otro fado, los procesos discontinuos se uti-
lizan en operaciones a pequeiia escala, donde las
condicicnes particutares del mismo (por ejem-
plo, elevada corrosidn) obligan a paradas fre-



cuentes para realizar reparaciones, ¢ donde se
obtiene gran diversidad de productos o un mis-
mo producto con diferentes especificaciones
seglin las condiciones del mercado.

2.3.2. Contacto entre fases no miscibles

En muchas de las operaciones bdsicas utiliza-
das en la industria alimentaria s¢ requicre poner
en contacto dos o mas fases diferentes (sélidos,
liquidos inmiscibles. gas-sdlido, liquido-sélido,
etc.) para que intercambien cualquiera de las tres
propiedades extensivas normalmente implicadas
€n estos procesos: materia, energia y cantidad de
movirniento. Segiin se realice ¢l contacto entre las
tases, la velocidad de dicho transporte serd mayor
O menor, y, en consecuencia, el dimensionado del
equipo o aparato cn consideracién. La forma de
realizar el contacto entre fases inmiscibles depen-
de o se puede clasificar segiin ¢l tipo de proceso:
discontinuos, semicontinuos o continuos.

En los procesos discontinuos, ambas fases se
cargan en el aparato en proporciones determi-
nadas, prolongéndose el contacto entre las mis-
mas hasta que se alcance el equilibrio o ¢n las
proximidades del mismo, diciéndose que la ope-
racidn completa equivale a una etapa de contac-
to (figura 2.2).
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Si [a operacion es semicontinua, normalmen-
tc una de las fases se mantene estatica en el reci-
pienie adecuado mientras que la segunda fluye
continuamente a su través. Un ejemplo clasico
de este tipo de procesos lo constituye ¢l secado
de gases, operacion en la cual el gas fluye conti-
nuamentc a través de un $dlido adsorbente, que
retiene el agua del gas v que se encuentra fijo cn
¢l aparato. Cuando el séiido se satura, alcanza el
maximo de retencidin de agua, o no es capaz de
reducir ei contenido de agua del gas a los nive-
les deseado, se descarga del equipo y se sustitu-
ye por otra tanda de séhido, previamente rege-
nerado.

Finalmente, en los proceses continuos, depen-
diendo del tlujo relativo de ambas fases, el con-
tacto puede ser: contracorriente, paralelo o cru-
zado {figura 2.3). E! contacto en los dos dltimos
casos es siempre ininterrumpido mientras que en
el primero puede ser ininterrumpido o intermi-
tente. En el primer caso. ambas fases fluyen una
sobre otra, bien aisladamente o bien a través de
los huecos de un material inerte, denominado
refleno, con objeto de aumentar el drea de con-
tacto entre ias mismas. Por ¢] contrario, en ¢l
segundo caso ambas fases fluven en contraco-
rriente a través de una serie o cascada de etapas.
En cada etapa, las fases se mezeian durante un
cierto tiempo. y se separan a continuacién dirl-

Descarga

o]

variable

tiemnpo

FIGURA 2.2. Coniacto entre fases no miscibles.
Pracesa disconfinug,
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)

Confracorrianta

—

Contracorriente
FiGura 2.3. Contacto enfre fuses (ininterrumpico)
no miscibles. Proceso conlinuo.

! ) \ Do) v

giéndose a las etapas adyacentes. Si el contacto
en cada etapa es lo suficientemente bueno o se
realiza durante un tiempo elevado, ambas fases
alcanzarian el equilibrio, denomindndose etapa
de equilibro o ideal. Por el contrario, cn una eta-
pa real, no se alcanzan dichos requisitos, defi-
niéndose la eficacia de la etapa real como el
cociente entre su rencimiento y el méximo alcan-
zable en una etapa de equilibrio. Légicamente,
{a cantidad de propiedad total transportada
(materia, energia o cantidad de movimiento)
depende del nimero de etapas de contacto y de
la eficacia de las mismas.

2.4. Ecuaciones de conservacion. Balances

El céleulo y disefio de instalaciones y apara-
tos industriales requiere:

a) Decidir y fijar la escala de los mismos (labo-
ratorto, piloto o industrial), el tipo de ope-
racién (continua, discontinua o semiconti-
nua} y la forma de contacto entre fascs no
miscibles (contracorriente, paralelo o cru-
zado).

b) Cuantificar las variables del sistema, esto
es, para cada corriente que entra o sale de
cualquier aparato determinar el valor de
caudal, temperatura, presién, composicién
y energia de la misma.

Para determinar el valor de las variables del
sistema, y realizar e} disefio de los equipos impli-
cados se necesita una serie de ecuaciones que
relacionen dichas variables. Las ecuaciones se
obtienen a partir de unas leyes y principios que
pueden clasificarse en cuatro grupos:

— Leyes de conservacién de las tres propic-
dades extensivas: matena (Ley de Lavoi-
sier), cantidad de movimiento (Leyes de
Newton) y energia (Primer Principio de la
Termodindmica),

— Leyes de equilibrio fisico y quimico
{Segundo Principio de la Termodinamica),

— Leyes cinéticas 0 ecuaciones de transpor-
te de las tres propicdades extensivas: mate-
ria (Ley de Fick), cantidad de movimien-
to (Ley de Newton) y energia (Ley de
Fourier),

— Principios econémicos.

Entre todas elias, las ecuaciones correspon-
dientes a las ecuaciones de conservacidn,
comtinmente conocidas como balances, consti-
tuyen una de las herramientas matemadticas més
titiles e imprescindibles para ¢! estudio de cual-
quier proceso’u operacidn unitaria. Ademds, su
complejidad matemdtica es escasa, especial-
mente en sistemnas de régimen estacionario, en
los que las ecuaciones son algebraicas, normal-
meate lineales.



El objetivo final de realizar balances de mate-
ria, énergia y cantidad de movimiento es el de
caleular ef caudal, composicion, temperatura, pre-
sion y velocidad de cada una de las cormientes de
un sistema. En este capfitulo se ¢studiardn las
ecuaciones correspondientes a los balances de
materia y energfa, posponiendo para un capitu-
lo posterior los balances de cantidad de movi-
miento.

2.4.1. Ecuaciones de conservacién macroscdpicas

L.as variables macroscdpicas que definen el
estado de un sistema y que no dependen del
tamaiio del mismo se denominan variables inten-
sivas y son: temperatura, presion y concentracion
de cada compaonente, y si el sistema es un fluido
en movimiento, también la velocidad. Estas varia-
bles estdn relacicnadas con tres propiedades que
se conservan a nivel molecular cuando el siste-
ma evoluciona desde un estado a otro: materia
0 masa de cada componente, energfa y cantidad
de movimiento de [as moléculas del sistema. A
diferencia de las variables intensivas, estas tres
propicdades dependen del tamafio del sistema
considerado, y por ello se denominan propieda-
des extensivas, A continuacion se presentard la
forma gensral de la ecuacién general de cual-
quier propiedad extensiva y postcriormente se
particularizard para materia y energia.
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Considérese una regidn finita de una mezcla
flurda constituida por s componentes, limitada
por una superficie §, a través de la cual sélo pue-
de pasar energia en forma de calor y trabajo (Q,
W) y otras dos. §, v §,. a través de las cuales el
sistema puede intercambiar materia y energia
con el exterior (figura 2.4). Las variables del flui-
do (velocidad, V, densidad, p, temperatura, 7,
energia, e, etc.) en las secciones de entrada y sali-
da, se distinguirdn con ios subindices 1 y 2, res-
pectivamente.

La cantidad dc propiedad extensiva en la
regidn definida en un instante dado puede variar
por dos motivos: flujo neto de propiedad a tra-
vés de las superiicies que delimitan el sistema (S
S,y 3,) y por generacién de propiedad en el inte-
rior. Por tanto, de forma general Ia ecuacién de
conservacién puede expresarse como:

Acumulacion = (Entrada — Salida) + Generacién
{2.18]
L

donde el término Acumulacion expresa la varia-
cién de propiedad cn el sistema por unidad de
tiempo; (Entrada — Salida) representa el caudal
neto de propicdad a iravés de las secciones que
limitan el sisterna y Generacion, la generacién de
propiedad en el sistema por unidad de tiempo.
Esta iiltima puede ser positiva o negativa segin
se cree o destruya propiedad. Por ejemplo, serd
positiva en el caso de un producto de una reac-

FiGura 2.4, Tonservacién de una pro-
piedad extensiva en una porcidn de flvido
en movimiento.
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“anogufmica que ocurra en el sistema o, por el
sntrario, negativa st se considera un reacclo-
snte. El término de flujo ncto también puede
+ positivo 0 negativo segiin entra mas propie-
i al sistema de la que sale o viceversa.

2. Conservacién de materia

Sienel sistema considerado realizamos un

alance de masa de un determinade componen-

{ presente en el fluido, la ecuacién general de
“onservacién {2.18] puede expresarse como:

dM,
—L=(m,

-m, ) +wVy (kgils
dt r,‘_) T( = )

[2.19]

‘snde M, representa la masa total de componente
;e hay en el sistema en un momento dado; m,,
.., los caudales mdsicos de dicho componente
}d‘i secciones de entrada y salida de materia (S,
5,,, w. es la masa de componente { generado por
‘znidad de tiempo y de volumen debido a todas las
reacciones quimicas en las que i interviene; y Vi el
solumen total del sisterna. Como se ha comentado,
I término w, puede ser negativo o positivo depen-
‘iendo de que en el conjunto de reacciones quimi-
23 en las que intervenga / €ste se consuma o pro-
“izca. Los caudales mdsicos pueden expresarse en
=ncion de la velocidad, V, concentracion masica
i componente / en la mezcla fluida, p, (kg de i/
m? de fluido) y seccidn de paso, con lo cual:

dM,
e

=p, VS, = p. VS, +w Vi (kgi/s) [2.20]

jue constituye la ecuacion de comservacion o
atance de componente { en unidad mdsica. Si el
balance se realiza en moles, la expresion de la
2cuacion serfa:

an
-—SC‘IVbI
it

¢..VaS, +rV (kmolifs) [2.21]

donde V. es el nimero total de moles del com-
ponente  en el sistema; ¢, y ¢, -, las concentra-
ciones molares de i en 1as secc1am>. de entraday
salidary 7, la velocidad de produccion de i por fas
posibles reacciones quimicas que se desarrollen
en el sisterna, expresada en moles por unidad de
volumen v de tiempo.

Enconjurto pueden formularse o plantearse
tantas ecuaciones simijares a la {2.20] o [2.21] como
componentes presentes en el sistema, siendo todas
ellas matemadticamente independientes. El balan-
ce de materia global o total, para todos los com-
ponentes del sistema, s, se obtiene sumando los
balances de cada componente. Asi, por ejemplo,
para ¢l balance total en unidades molares:

'~—= stc

I 5
ar -Va5, z )t Ve z o
i=1 =l i

AN, . ;
={V.S.¢ -V.5,c )+ V.Y r
s viSa) ’ér‘ [2.22]

donde N, es el ndmero total de moles en el siste-
ma y ¢, v t. las concentraciones molares totales en
las secciones de entrada y salida, respectivamen-
te. Si en el sistema de reacciones quimicas impli-
cadas la suma de los coeficlentes estequiométri-
cos de los reacctonantes es igual a la suma de los
de los productos, el término de generacién se anu-
la puesto que no existe incremento ni disminucion
del niimero de meles del sistema. ya que s¢ pro-
duce exclusivamente una transformacion de motes
de reaccionantes a productos (tigura 2.53).

Enel caso de realizar el balance global en uni-
dades masicas, la ecuacion es similar pero tenien-
do en cuenta que el término de generacidn es siem-
pre nulo puesto que la masa siempre se COnserva,
tanto si existe como si no existe reaccién quimica
y se produzca 0 no vapacion en el ntmero de moles
{figura 2.5). Ast pues, el balance de materia en uni-
dades mdsicas se expresa como:

dM,

dt

I|
-

Visip, =¥o5,p,) (2.23]



Por lo tanto, en un sistema de s componentes,
pueden plantearse s + 1 ecuaciones diferentes de
conservacion de materia {(correspondicnies a los
s componentes individuales y una global o total)
de las cuales sélo s son matemadticamente inde-
pendientes.

a) Sin ¢ambio en al numero de moles

CH,+ 20,~— CO,+ 2H0

kmol: 1 2 1 2 H
g 116 2.32 1-24  2.18 !

kmol generados: {1+ 2) -~ (1+2)=0
kg generados: (44 + 36)— (16 +864) =0

b} Con cambio en el nimearo de moles

C+0, — CO,
‘kmol: 4 4 1
kg: 12 32 44

kmoi generadoes: (1 + 1} - (1) =1 !
kg generados: {12+ 32} ~ (44)= 0 ;

FIGURA 2 5. Reaccién quimica con y sin cambio
en el nimero de males.

Las ecuaciones de conservacion individuales
[2.20] y [2.21], ¥ globales [2.22] y {2.23] se pue-
den simplificar en determinadas situaciones. Asi,
cuando el régimen es estacionario, variables
independientes del tiempo, el término de acu-
mulacién desaparece al anularse las derivadas
con el tiempo. Por ejemplo, el balance global
expresado en unidades molares, ecuacion [2.22],
se simplifica a:

1)
0=V.Se, ~V.S.en +Ve Y 7,

=1

[2.24]
Ademds, si no existe reaccidn quimica en el
sistema, la ecuacion se simplifica a la siguiente:

V.S, = ViS¢ [2.25]
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ecuacién gue cxpresa que ¢! ndmero de moles
que entra al sistema por unidad de tempo es
igual al que lo abandona. En el caso del balance
de materia total en unidades mdsicas {2.23]. en
el caso de régimen estacionario, se simplifica a:

V.5.0, =V S5p oo my=m, [2.26}
s decir que, independientemente de existir o no
reacadn quimica, los Kilogramos totales que entran
por segundo al sistema son iguales a los que salen.

Es conveniente destacar que los balances de
materia pueden realizarse, ademds de para com-
ponentes individuales o totales, para especies
matenales tales como: étomos (C, H, S, ..), ele-
mentos (N, O,. H,, ...) y grupo de dtomos (SO 7,
NOj~. OH, ...}. Los balances pueden piantearse
en unidades mdsicas y molares v, ademas, en la
resolucidn de problemas en procesos complejos
constituidos por diferentes corrientes y operacio-
nes unitarias, pueden plantearse en distintos sis-
temas tales como en una operacidn unitaria, gru-
po de operaciones unitarias o todo el sistema. De
esta forma, generalmente sc¢ pueden piantear mas
ecuaciones que inchgnitas se desean calcular, resul-
tando mds sencilla o dificil la resolucién en fun-
cion de las ecuaciones planteadas. Por ello, v aun-
que no hay normas generales para la resolucién
de los balances, existe una serie de recomenda-
ciones que facilitan su solucidn.

En primer lugar, debe dibujarse un diagrama
de flujo del proceso en estudio en el que se inclu-
ya toda la informacién disponible relativa a com-
posiciones y caudales, por trivial que parezca, asi
como las reacciones quimicas y relaciones fisicas
impiicadas en las diferentes operaciones del pro-
ceso. La figura 2.6 muestra un ejemplo de diagra-
ma de flujo de un proceso genérico de produccidén
de un componente, C, a partir de otros dos. A y
B, donde también estd presente un componente
inerte. D, que no participa cn la reaccion.

Cada corriente debe cavacternizarse por su cau-
dal y composicién v se incluye en ef diagrama la
estequiometria de la reaccién que se produce en
el reactor. En el diagrama aparecen una serie de
elementos y corrientes caracteristicas:
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FiGurA 2.6. Diagrama de flujo pora realizar balances de materia.

Corriente dc recirculacién (figura 2.6,
corriente R): cuando en un reactor se lle-
va a cabo unareaccién de forma incom-
pleta, el material no reaccionado se sepa-
ra del producto y se recircula de nuevo a
la entrada del reactor por economia del
proceso.

b) Corriente de purga (figura 2.6, corriente

c)

P): en corrientes de recirculacién con pre-
sencia de componentes inertes se elimina
una pequeria porcién de dicha corricnte
de recirculacion antes de introducirla de
nueve en el reactor para evitar que se pro-
duzca una acumulacién de los coniponen-
tes inertes,

Nodos de separacidn (figura 2.6, nodo S):
son puntos del proceso donde una corrien-
tc s¢ bifurca en dos o mas corrientes. El
caudal de las corrientes de salida ha de cal-

cularse por balances de materia, los cuales

teniendo en cuenta que no hay reaccién
quimica se reducen a: Entrada = Salida. La
composicién de todas las corrientes que
entran osglen de estos nodoses la misma.

d) Nodos de unién {figura 2.6, nodo U): son

puntos del proceso donde confluyen dos o
maés corrientes que se mezclan y forman
una lnica corriente. A diferencia de los
nodos de separacidn, como las corTientes
que entran al nodo tienen normalmente
diferente composicién, la concentracién

de la corriente de salida del nodo no es
igual a la de entrada. Asi pues, hay que
plantear balances de materia en etlos para
calcular tanto los caudales como las com-
posiciones de las corrientes desconocidas.

En segundo lugar, para resolver un balance.
debe elegirse previamente una base de célculo a
la que referir los cdlculos del proceso de resolu-
¢idn. Aunque Ia eleccién de la base de cileulo es
arbitraria, del mayor acierto en su eleceion depen-
de en gran medida la dificultad de los cdlculos
posteriores. De forma general, pueden aconse-
jarse las siguientes bases de cdleulo, por orden de
preferencia:

a) Una determinada cantidad de un compo-
nente de una mezcla que no sufra reaccién
quimica y que esté€ presente en las corrien-

“tes de entrada y salida del sistema.

b) Una determinada cantidad de una corrien-
te de entrada o salida del sistema. Suele
elegirse aquella de la que se conozcan mds
datos.

¢) Undeterminado ¢spacio de tiempo.

En tercer lligar, es conveniente expresar los
caudales y compusiciones de todas las corrientes
en las mismas unidades, molares o mésicas. En
general, se utilizan las fracciones mésicas, x,. 0
rolares, y,, que estdn relacionadas segin:



Ly EM, [2.27]
f s
> vPM,
i=t
= ___;r,»/f’.f\f[l (2.25]
)
> x,/PM,

donde PM, representa el peso molecular def com-
ponente i.

Por dltimo, como ya se ha comentado, nor-
malmente pueden plantearse mds ecuacionss que
incdgnitas, con lo cual surge la duda de jdénde?
y ide qué? plantear balances. Los balances pue-
den plantearse en todo el sistema, un aparato, ua
grupo de aparatos y en los nodos, con lo cual se
relacionan diferentes grupos de variables. En ¢l
ejemplo considerado se pueden plantear balan-
ces en los siguientes sistemas:

— Reactor: relacién entre variables de las
corriecntes A y W.

— Separador: relacién entre vaniables de las
corrientes W, X' e Y. .

— Nodo S: relacion entre variables de las
corrtentes ¥, Ry P.

— Nodo U: relacién entre variables de las
corrientes A4, Fy R.

— Sistema total: relacion entre variables de
las corrientes F, X y P.

— Reactor mds separador: relacidn entre
variables de las corrientes A, Yy X.

No obstante, no hay que olvidar que las ecua-
ciones deben ser independientes, con lo cual el
nimero mdximo de sistemas en el que se pueden
plantear balances es igual al niimero de opera-
ciones mds nodos (2 + 2 =4, en el ejemplo con-
siderado).

Por otro lado, pueden plantearse balances
totales, de componentes individuales v de dto-
mos, grupos de dtomos o elemenios. Nueva-
mente, las ecuaciones han de ser independien-
tes, con lo cual en un mismo sistema {operacion,
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grupo de operaciones, etc.) s6lo pueden plante-
arse tantos balances como componentes formen
parte de las corrientes de entrada y salida.

Dependiendo de qué vanables sean conocidas
y cudles se desee calcular interesard plantear
batances en un sistema u otro y de un tipo u otro.
En general, cuando no hay reaccién quimica es
conveniente realizar balances de cada compo-
neate {en unidades masicas) alrededor de todo el
sistema. Cuando hay reaccidn quimica, la situa-
cién es mds variada y depende de cada caso par-
ticular.

Ejemplo 2.3. Resolucién de balances de materia
en upn sistema sin reaccidn quimica utilizando dife-
rentes bases de célculo.

En un evaporador se concenira una solucion
acuosa de sal desde un 2 a un 40% en peso de sal.
Calcular el caudal de agua evaporada (B} y ¢l cau-
dal de solucidn diluida (4) si se desean obtener
500 kg h' de solucidn concentrada {C = 500 kg h!).

solucidn solucion
diluida Evaporador concentrada
A{kgh™) C=500kgh”
x,.=0,02 Agua Xo=04
x,,=098 Bikgh™ %.=08
X.,=0,0
X,:=1,0

Diagrama de flujo def proceso del Ejemplo 2.3.

Solucidn

Como la mezela es binaria, v se conoce la com-
posician de [z sal. NaCl. cn las dos corrientes en
que estd presente (x,, = 0,02; X o= 0,43, la com-
posicion de agua se obtiene ficilmente restando
de la unidad:
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El problema se puede resolver tomando tres
iipos de base de cdlculo diferentes:

a) Una determinada cantidad de un compo-
nente de una mezela que no sufra reaccién
quimica y que esté presente en las corrien-
tes de entrada y salida del sistema.

Base de cdlculo: 100 kg de sal en la corriente
de alimentacion, A.

Conocida Ja composicida de la corriente
A, y Lacantidad de uno de sus componentes,
se puede calcular el caudal de dicha corricnte:

,a=100kgdesalend = A= 100
XA
=le)50.-2-=5.0{)0 kg totalesen A

La sal s6lo estd presente en las corrien-
tes A vy C, luego planteando un balance de
sal en el evaporador y teniendo en cuenta
que no hay reaccidn quimica:

‘entrada = salida

Ax,, =Cre
5.000-0,02=C-0,40 =
= C= 5. 00(()}40 02 _ =250 kgtotalesen C

y planteando ahora uno de agua:

<ntrada = salida

A, = Bx 3+ Cxoc

5.000-0,98=B-11250-0,60 =
5.000-0,98-250-0,6

= B= 3 =4.750 kg totales en B

Una vez conocidos los caudales de cada
corriente {A, By () para {a base de cilcu-
lo elegida. sélo resta referir dichas cantida-
des al dato del enunciado (€7 =500 kg h-i):

A= A—C—=3 G)O()——qg:- 10.000 kg totales h™
C’ - i
B = 8—(-:-,-—4 50——-—9.500 kg totales b

=500 kg to‘alcs h -

b) Una determinada cantidad de una corrien-
te de entrada o salida del sistema.

Base de cilculo: 100 kg de solucion diloida
(A = 100 kg).

Balance de sal:

entrada = salida

Ax, ,=Cx,,

100-0,02=C-0,40 =
100-0,02

= C=——E4—~=3 kg totalesen C

Balance de agua:

entrada = salida
Ax,  =Bx, g +Cx,
1{){)‘0 98=8B-1+5-0.60 =

=B= 1__0_.;0_2_?49_6 95 kgtotalesen B
y finalmente:
A%Amr)-’;ﬂzwem kgtotalesen 4 h!
c’ 300

B'= 32‘_=95—— =9.500 kgtotalesenBh™
C’=500 kgtotalesen Ch™

¢) Un determinado espacio de tiempo.,
Base de cdlculo: 1 h. Esto implica que C =500 kg
Balance de sal:

entrada = salida

Ax,  =Cx,
A-0,02=500-0,40=
500:0,4
S A= e =10.000 kg totales en A



Balance de agua:

antrada = salida

Ax,, =Bx,, +Cx, o

1IGO00-0,98=8-1+3500-0,60 =
5= 15.000-0,98 - 500-0.6

1 =93500 kg totalesen B

Ejemplo 2.4. Resolucion de los balances de mate-
ria de un sistema donde hay reaccidn quimica.
En un proceso de preparacion de etileno (CH,)
por deshidratacién catalitica de etanol {C,H,0), se
alimentan 1.000 kol h-' de etanol. La conversidn en
el reactor es del 40% del etanol presente en el mis-
mo. Los productos de reaccidn se enfrian a conti-
nuacién, obteniéndose dos cornentes: una fraccidn
gaseosa formada por etanol y etileno (95% en moles
de este 1]timo), y una mezcla liguida de etanol y agua.
Una cuarta parte de esta ltima mezcla se recicla al
reactor ¥ el resto se extrae para evitar ¢l aumento de
la concentracidn de agua a la entrada del reactor.
Calcular:

a) El caudal de etileno producido por hora.

b) Laconcentracién de agua en la corriente de
recirculacién.

c) Elcaudalde purga.

Sovlucion

Teniendo en cuenta que fas composiciones y el
caudal de etanoi fresco {(C,H,O) estdn expresados
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en unidades molares, se utilizaran éstas ¢n todos
los casos.,

Denominando por x a [a fraccidn molar de eta-
nolen la corriente de etanol y agua que abando-
na el condensador y teniendo en cuenta gue dicha
mezcla es binaria, la fraccion molar de agua sera
la diferencia con la tnidad (1 - x). Esta corriente
se divide en otras dos: una de purga, P, y ofra de
recirculacién, R, con lo cual la composicion de esas
corrientes serd idéntica (x: etanol, 1 — ¢ agua).

Por otro lado, el enunciado dice gue la cornen-
te de recirculacidn {R) es una cuarta paris de la
corriente gue abandona el condensador (D) y la
de purga {P) ¢l resto. Por ello:

{R:D/-’i (D=4R
=
|P=3/4D

¥, por tanto, se pueden calcular las variables D v
P, una vez conocido el valor de R.

Base de céalculo: 1 hora.
Balance de etanol en todo el sistema (kmol):

lentrada) + [generacion) = [salida] (kmol)

Eletanol entra al sistema exclusivamente por
la cortiente F, mientras que abandona £l mismo
en las corrientes € (5%) y P {x). En cuanto 2 la
generacién, segin la estequiometria de la reaccion,
cada mol de etanol reaccionado produce un mol
de etileno, asi ¢l mimero de moles desaparecidos
de etanol {la generacion es, pues, negativa) es igual

= A

1.000 kmol ' 4
CH,O: 100%

F > Reactor
Conversidn: 40% C,H,O en A

Condensador

¥

CH, — CH,OH —» Gy~ CH,+ HO,

|

x CH,0 CHO: 5%
1—x  H0 C,H,:95%

T
=
L
O

x CHO | p
i-x HO ¥

Dingrama de flujo del procese del ejemple 2.4.
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al de moles formado de ctileno y que abandonan
el sistema por fa corriente C (95%):

F —0,95C =(0,05C + Px)
1.000—0,95C=(0,05C +3Rx) (1)

ecuacién que nos relaciona las variables C, Ry x.
Se necesitan dos ecuaciones més que relacionen
dichas variables (C, R y x). Para ello, planteare-
mos balances de agua y etileno alrededor del con-
junto: reactor + separador. Para ambos:

*{entrada) + {generacion) = (salida] (kmot)
En este caso el témino de generacion es positivo.

H,0 [R(1 - x)]+[0,40( F + Rx)] = [D(1 - x)]
R(1-x)+0,4(1000+ Rx) =4R(1- x) (2)

[0+ {0,40(F + Rx)] = [(0,95C))]
0,4(1.000+ Re)=0,95C  (3)

C.H,

Asl pues, se tienen 3 ecuaciones con tres incog-
nitas, cuya resotucién da como resultados los cau-
daies de las corrientes, R y C, y la composicion de
etanol, x; -

R =3251kmot h'; C = 325,1 kmol h; x = 0,527

v tepiendo en cuenta la relacién entre las corrien-
tesD, Py R:

D=4 R=1300,4 kmol b-!; P =3 R = 975,3 kmol h""!
Las respuestas al enunciado son pugs:
a) C=325,1kmolh;

b)1-x=0473y
¢) P =975,3 kmol h-,

2.4.3. Conservacidn de energla

La solucidn de los balances de matcria pro-
porciona informacidn exclusivamente sobre las
composiciones y caudales de cada corriente, por

lo ceal suele ser necesario el planteamiento de
balances de energfa adicionales para conocer, por
ejemplo, la temperatura de las mismas, la canti-
dad de energia que gasta un compresor o una
bomba, las necesidades de agua de refrigeracion
o vapor de calefaccién de un cambiador o ¢l calor
necesario a eliminar 0 aportar a un reactor
dependiendo del cardcter exotérmico o endo-
térmico de la reaccién que se realice.

La encrgia se define habitualmente come la
capacidad de la materia de realizar un trabajo,
pudiendo adoptar diferentes formas que son con-
vertibles unas en otras, directa o indirectamen-
te. Antes de plantear el balance de energia, con-
viene recordar brevemente los diferentes tipos
de energia que deben tenerse en cuenta en dicho
balance o ecuacién de conservacion.

a) Energfa interna (E,). Suma de las energfas
de rotacién, vibracidn y traslacién de las par-
tfculas constitutivas de la materia (4tomos,
moléculas, iones, etc.). El valor de la energia
intemna de un cuerpo estd directamente rela-
cionado con la temperatura del mismo. Des-
preciando la influencia del volumen especi-
fico, para una masa detcrminada de una
sustancia, M, el valor de dicha energia es:

E,=[c, T-aM [2.29]
M

donde ¢, es el calor especifico a volumen
constante de dicha sustancia.

b} Energia potencial (£, ). Es la energfa de
un sistema en funcién de su posicién en un
campo de fuerzas: gravitatorio, eléctrico y
magnético. En las aplicaciunes técnicas
normalmente sélo se considera el gravita-
torio, con lo cual se puede calcular como:

E,=[g-zaM (2.30]
M

donde g es la aceleracién de la gravedad y
z laaltura del sistema respecto de un nivel
de referencia.



c)

d)

€)

Energia cinética (£ ). Contribucién ala
energfa de un sistema en virtud de la velo-
cidad del mismo respecto a un sistema de
coordenadas, V. Su valor se calcula coma:

V:
E,=|—-dM
[

Calor o energia térmica. El calor y el tra-
bajo, a diferencia de las energfas anterio-
res que son caracteristicas del sistema, sou
formas de energia en trdnsito entre un sis-
tema y otro, o diferentes partes de un muis-
mo sistema, El caudal de calor transferido
depende de la diferencia de temperaturas
entre el sistema y sus alrededores y del
area a través de 1a cual se transmite. Sc
puede calcular mediante la ecuacidn:

Calor=U" A-(T,-T) {2.32]

donde U, es cl coeficiente global de traus-
misidn de calor, 4 el drea de transmisién
de calor (capitulo 5),y T, y T, las tempe-
raturas de! ambiente y del sistema respec-
tivamente.

Trabajo. La produccién o consumo de tra-
bajo mecdnico por expansion o compre-
si6n de un fluido es muy habitual en fa
industria. La expresion para calcular el tra-
bajo realizado por un {luido que se expan-
de se deduce a partir de la intcgral del pro-
ducto de la fucrza ejercida por ¢l espacio
recorrido:

Trabajo :J‘F-dx :f—p-S-d,t :—J'p‘dv

X x

[2.33]

donde Fes la fuerza; p es la presion; 8, la
seccidn a travds de la cual se aplica la fuer-
za v vel volumen especifico del fluido. El
signo negativo es consecuencia de que, al
igual que el calor, el trabajo se considera
positivo cuando se comunica sobre cl sis-
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tema y negativo cuando lo realiza el sis-
tema. :

Considerando el sistema descrito anterior-
mente (figura 2.4), la ecuacion de conservacién
de cualquier propiedad extensiva, ecuacidn [2.18],
aplicada a la cnergia se simplifica a:

Acumulacion = {Entrada — Salida) {2.34]

donde se ha eliminado el término de generacion
de energia puesto que en cualquier transforma-
cién habitual en la industria alimentaria, la ener-
gia ni se crea ni se destruye, sélo se transforma
entre los diferentes tipos de la misma. La ener-
gia solo puede acumularse en el sistema en for-
ma de energia interna, potencial y cinética, pues
son las formas de energia asociadas a la materia.
La entrada v salida de energia puede realizarse
bicn a través de las secciones 1y 2 como conse-
cuencia de la energia que contiene el caudal de
materia que entra y sale, o bien a través de la sec-
cidén S , como calor o trabajo aportadoes al siste-
ma o producidos por el mismo {figura 2.6). Si la
energia que entra es superior a la que abandona
el sistema hav un aumento neto en la cantidad
de energia almacenada en el sistema y la acu-
mulacidn es positiva, mientras que en el caso con-
trario disininuye y la acumulacidn ¢s negativa.
La ecuacidn [2.34] puede expresarse en funcién
de ias variables del sistema como:

(me —mzez)+W+Q:§—£— [2.35]
ot

donde m, y m, son los caudales mdsicos de entra-
da y salida de materia al sistema, respectiva-
mente; e, y £,, las energias especificas (energia
por unidad de masa) de las corrientes de mate-
ria de entrada y salida, respectivamente; @ el cau-
dal de calor intercambiado con el exterior; W, el
trabajo mecdnico realizado sobre el sisterna por
unidad de tiempo; E la energia total existente en
elsistema y ¢ el tiempo. El trabajo, W, incluye
todas las aportaciones de cnergia en forma de
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trabajo mecdnico sobre el sistema (W > 0 ej.:
bomba o compresor) o realizadas por el mismo
(W < 0; ej.: turbina). Por otro lado, ta cnergia
especifica de las corrientes de materia es la ener-
sia suma de las contribuciones de energia inter-
na, cinética y potencial. Ademads, hay gue incluic
un término adicional de energia asociada a los
dujos de materia a la entrada y salida, debido al
trabajo de expansion o compresidén (p-v) que
~fechian los mismos a través de las secciones | y
2. Este término no debe confundirse con el tra-
bajo (W) que entra o sale del sistema sin estar
asaciado a corrientes de materia a través de la
seccion S. Por ello, la energia asociada a las
~orrientes de materia puede expresarse como:

eme, + 1V 4grl [2.36)
2 p

4

Jdonde e, es la energfa interna por unidad de
masa; V, la velocidad la corriente de entrada; g,
la aceleracién de la gravedad; z, p y p la altura
respecto de un nivel de referencia, presiéa y den-
sidad de la corriente en cada seccion considera-
da. Teniendo ea cuenta la ecuacién [2.36} y {a
definicién de entalpfa, i = ¢, + p/p, la ecuacién
de conservacion de energia, [2.35], puede expre-
sarse como:

m!(h._ +~;—V‘2 +gz‘)-m,(h: +éVf +gzzj+
L2

+Q+W= f?f (2.37]

Encaso de régimen estacionario, la ecuacién
anterior se simplifica puesto que la acumulacion
23 nula y los caudales masicos de entrada y sali-
da de materia son iguales, m, = m, = m:

1,2 ) 1,
mih,+ =V} +gz, !—m h+=Vl+gz |+
2 ) 2

+Q+W=0

Las contribuciones de |a energia potencial y ciné-
tica en la mayoria de las aplicaciones alimentarias
suele ser pequena, cn comparacidn con la variacion
de entalpia, As! por ejemplo, la energia necesaria
para aumentar un 1°C una masa determinada de
agua equivale a elevar la posicidn de la misma masa
de agua en 430 m o darle una velocidad de 330 km
b, St hay cambio de estado de agregacién esta dife-
rencia es mucho mayor. La energia para vaporizar
una masa determinada de agua, equivale a elevar-
la 230 km o darle una velocidad de 8.820 km h-t.
En consecuencia, en muchos casos se desprecian
dichas contribuciones, y st ademads en dicho proce-
s0 no hay entrada ni saiida de trabajo, el balance
de energia total se reduce a un balance de entalpfa:

m(h,—h) =0 [2.39]

Para el cdlculo de las entalpias especificas de
la ecuacion anterior (£, /). normaimente se defi-
ne un estado de referencia o nivel de entalpia
cero. Gencraimente se define como el corres-
pondiente a Jos elementos libres de todas las sus-
tancias que forman parte del sistema, a la pre-
sion del mismo y una temperatura de referencia
determinada, T, Asi pues, la entalpia en la ecua-
cidn [2.39] se calcula mediante la expresién:

h=Y xh +Y xc, (T-T,) {240
i=1 =1

donde el primer sumatorio incluye la suma de las
entalpias de formacién de los s componentes de
la mezcla a la temperatura de referencia, y el
segundo la contribucién debida a que el sistema
se encuentre a una temperatura diferente a la de
referencia_ Sustituyendo esta ecuacién en la ecua-
cion (2.39] para los estados 1 y 2, el balance de
energia finalmente es:

ial

m[ixiﬂzcm(rz “Ty)- DT - Tn,)} s
+m[(xi,2—xi,?)h;"']=Q (Js™) [2.41]



El primer término entre corchetes de la ecua-
cién &s una medida de la energfa que tienen las
corrientes de matenia de salida y entrada del sis-
tema. respectivamente, debido a que se encuen-
tran a una temperatura diferente. Por otro lado,
el segundo término entre corchetes representa
la variacidn de energia entre dichas corrientes
debido al posible cambio en la composicidn cn
caso de producirse alguna reaccién quimica. Con
objeto de simplificar la ecuacidn anterior, s¢ sue-
le dividir la variacién de entalpia en dos compo-
nentes: una relacionada con el cambio de tem-
peratura de las corrientes de entrada y salida,
entalpfa de las corrientes de materia (£, y H,) y
otra con el cambio de composicién asociado a
reacciones quimicas:

(H,-H)+ Y NAHp =Q(Is™)  [242]

Fracewies

donde Aff Jr es la variacidn de entalpia de una
reaccion R; y Ny, el candal molar del componente
al cual se refiere la variacién de entalpia.

Si alguno de los compuestos puede sufrir cam-
bio de estado de agregacidn, entre dos estados a
y b, a una temperatura, 7”, en el intervalo de tem-
peraturas 7 _,— T, el segundo término del segun-
do miembro de la ecuacion [2.40] debe dividirse
en tres términos: calor sensible desde la tempe-
ratura de referencia hasta Ja temperatura donde
se produzca el cambio de estado, un término de
calor latente, A, y otro calor sensible desde dicha
temperatura hasta 77, para ¢l nuevo estado de
agregacion:

xi {Cpm {T.—I-rrf) + ;{'i + cp.-,, ("T - TI )} [2~43]

Ejemplo 2.5. Resolucién conjunta de balances de
malteria y energfa en un sistema sin reaccidn guimica.

A un evaporador se alimentan continuamente
10.000 kg h! de una disohucion acuosa de azticar con
un conteatda del 5% quc se quiere concentrar has-
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ta ¢t 35%. Para la calefaccion se utiliza vapor de agua
recalentado a 2 atm de presion y 131 °C (tempera-
tura de condensacicon 120 °C). Elagua condensada
abandona ¢l evaporador a 120 °C, Tanto la solucién
coneentrada como el vapor producido abandonan
el evaporador a la temiperatura de ebullicion de la
disolucién (100 °C). La disolucidn diluida se alimenta
& 30 °C. Calcular los kg de vapor de calefaccién fres-
co (W) v los kg de agua evaporados por hora (V).

Datos

- Calores especificos (keal kg™ °C™'): vapor de
agua = 0.,46; agua ifquida = {; disoluctén 5% =
0,93, disolucién 33% = (,75.

- Calor latente de condensacién del agua (kcal
ke 'y r(120 °C) = 525; /{100 °C) = 540.

Considérese que el evaporador esté perfecta-
mente aislado.

V. x,=0

| 7= 100°C ;

A=10000kgh ]

x, =005

Tew=100°C A i

W {vapor)ﬂ & T,=80°C 1
Tw= 131°C e |
— ] 1
F=2atm i

o= 120°C L !

x,=035 i

17.=100°C |

|

W (liquido) |

T, =120°C i

3 |

Diagrama de flujo del proceso del Ejemplo 2.5.

Solucion

Total W+A=W+V+L
A=Vs L
10000=V+L (1)
Soluto  Ax, =Lx,

(W]

L=a%-1000022 B

=1.428,6 k
X, 0.2

i
1L-)
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y sustituyendo el valor de L en la ecuacién {1): En consecuencia:
= _1—-857 o bl . -
V=10000-L=85714 ke b Hy =W ppuiTes = L)+ 1) 4y (o =T
= 2-3 g 3 ~-12
Con estos dos simples balances de materia s¢ “:[1(1 "OW 30)f5.2+0.46(131 120)}
han calculado los caudales de agua ¢cvaporada y de =620.06 (kcal h™)
disolucién concentrada. Para calcular el vapor fres-
conecsaric, . by e plancar un bl de = Aoy T
¢ P : =10.000-0,95-(30 - 30)
HZ“H1+ szAH;~’= =0 (kcalh")
H,,=We (T, -T.
Teniendo en cuenta que no hay ninguna reac- . o Tz =T.g)
cida quimica, y como el evaporador estd aislado W1 (120-30)
del exterior {Q = 0), el balance se simplifica a: =90 W (kcal h)
ill = H2 HV = V[Cpﬁm g (Trw - Tn',f) + 7(7:.“ ) + C'W np(TV ‘TM )]
‘ =8.571,4{1(100 - 30) + 540 +0,46(100 — 100}]
esto es, la entalpfa de las corrientes de entrada es =5228554 (kcalh™)
igual a la de las corrientes de salida. Antes de e c«a
caicular los dos términes de la ecuacién anterior,
hay-que definir un estado de referencia. En este H,=Le, y oull,~T,)
problema hay cambio de estado de un compo- =1428,6-0,75-(100 - 30)
nente, el agua, con lo cual s¢ debe fijar tanto una e o
temperatura de referencia como un estadeo de =75.001 (keai ™)
agregacién para dicho componente. En este caso _
se tomara como temperatura de referencia 30 °C y sustituyendo estas cinco entalpfas en ¢l balance
y agua en estado lfquido. de energfa:
Teniendo en cuenta las corrientes de entrada
y salida: ' H, =H,
Hy+H =H,+H, +H,
H, =H, +H, 620,06 W +0 = 90 W + 5.228.554 +75.001
Hy=H,.+H +H, W =10.006 kgh

Si hay presentes componentes que sufran un
cambio de estado, la entalpia se calcula para dichos
COMPUESLOS como:
Resumen
= ’ ¥ T
Hi=mley, =T )+nT) e (=T 1. Se presentan diferentes sistemas de magnitu-
des clasificados en funcién de las magnitudes

donde T"es latemperatura a la que se produce el fundamentales (Absolutos, Técnicos ¢ Inge-

cambio de estado. Para los demds, la entalpia se nieriles} y los sistemas de unidades disponibles

calcula simplemente como: en cada uno de ellos (CGS, MKS, Inglés v
Métrico).

12

. Enla actualidad, <l Sistema Internacional (SI}
es de uso generalizado. Estd basado en el sis-

H‘. = m‘.[c_,,‘__,‘_q (T; —Y.rrf)J



tema MKS con la incorporacion de algunas
modiiicaciones tales como la eliminacidn de la
distincién entre energia calorifica y mecanica
y la existencia de tres tipos de magnitudes: fun-
damentales, derivadas y suplementarias. Ade-
mds, se rige por una normativa racionalizada
para la nomenclatura y simbologia de las dife-
rentes magnitudes y unidades.
La conversién de unidades de una magnitud
entre diferentes sistemas puede realizarse
mediante dos métodos: ¢) equivalencias y &)
igutaldades. De forma general, el primer méto-
do es mas adecuado para transformar valores
concretos de una magnitud o variable, mientras
que el segundo estd especialmente indicado
para transformar las unidades de las ecuacio-
nes dimensicnalmente heterogéneas.
Mediante la técnica del anilisis dimensional se
puede establecer una ecuacidn de tipo poten-
cial, que wncluye todas las variables implicadas
en.un fenémeno de interés, agrupadas en una
serie de niimeros adimensionales elevados a
unos exponentes. El valor de dichos exponen-
tes debe determinarse de {forma empirica, y
teniendo en cuenta que el niimero de grupos
adimensionales es siempre inferior al nimero
de variables, se consigue disminuir la experi-
mentacion a realizar, ademads de facilitar la
interpretacion de los resultados.
Cualquier proceso industrial puede describir-
se como una serie de operaciones basicas uni-
tarias asociadas entre si mediante unas corrien-
“tes de materia y energia que entran y salen de
cada una. Por ello, el conocimiento de los fun-
damentos y técnicas de cdlculo de dichas ope-
raciones permite simplificar y sistematizar el
estudio y compresidn del elevado nimero de
procesos industriales existentes.
En general, los procesos continuos tienen una
serie de ventajas que los hacen mds atractivos
que los discontinuos, como son menores costes
de mano de obra, mayor uniformidad en ios
productos obtenidos y facilidad de operacidn.
Sin embargo, tienen como nconvenientes un
mayor requerimiento en la homogeneizacion
de las materias primas, mayor coste del equipo
v la posibilidad de que la puesta en marcha y
parada de la instalacidn sea extremadamente
compleja. Por cllo, los procesos continuos se
suelen utilizar en operaciones a gran escala y
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los discontinuos en procesos a pequeia escala
o cuando se obtengan productos difercntes o
un mismo producte con diferentes especifica-
ciones segin la demanda del mercado.

Las ecuaciones de conservacion de materia y
snergia, comidnmente conocidas como balan-
ces, permiten calcular las variables que carac-
terizan las corrientes de materia y energia de
un determminado proceso: caudal, temperatura,
presion, composicidn y energia.

E! nimero de balances que s¢ pueden plante-
ar en un proceso generalmente excede al
nimero de variables a calcular. Sin embargo,
el mayor ¢ menor acierto en la eleccidn de los
balances a plantear determina en gran medi-
da la facilidad de la resolucién global del pro-
blema.

El planteamiento de los balances debe reali-
zarse con precaucion puesto que las ecuaciones
resultantes deben ser independientes unas de
otras. En este sentido £n una determinada ope-
racién o grupo de operactones, no se pueden
plantear mds balances que el niimero de cotmn-
ponentes presentes. Por otro lado, el ndmero
maximo de sisternas donde se pueden plantear
balances {operaciones unitarias o grupos de
ellas) esigual al nimero de operaciones bési-
cas mas el ndmero de nodos presentes en el pro-
ceso global.

Problemas propuestos

1. Expresar la conductividad calorifica & =0,2390

keal emm~! st °C-len:

a) Wemt *CH,
b) Btupulg ht f> °Fl ¥
c) ITm g1 °C,

Datos

17t <>3048cm,1pulg<>254cm, 1°C<>
1,3°F, 1 Btu < > 232 cal, 1 J < >0,24 cal.

2. La difusividad del oxigenoen agua 225 °Cy

t atm, expresada en un sistema inglés de unt-
dades, es 8,325 107 pie? h!. Deducir su corres-
pondiente valor en el SI de unidades.



32

Ingenieria de la indusiria Alimentaria

Datos

1ft<>3048cm,1h<>3.600s.

. Enlos procesos de filtracidn a presion constan-

te, el volumen de liguido filtrado esta relacio-
nado con el tiempo de filtracion por la ecuacion:

v* =2A‘APQ--—-9

-donde V = volumen de filtrado (ft*), A = 4rea

filtracrte (ft%), AP = presién (b pulg2), S =
fraccion mésica del sélido en la suspension,
M =relacién peso torta hiimeda / peso torta
seca, @ = tiempo de filiracién (s), # = viscosi-
dad del ifquido (Ib ft™! s7), o = densidad liqui-
do {Ib £%), & = resistencia especifica de la tor-
tas? bt _

Hallar el coeficiente de proporcionalidad
de la ecuacién si s¢ quiere expresar V encm?,
Aencm?pengem, @enmin., pen cp, @en
's2 kgl y Pen atm.

Datos

I ft <> 03048 m, 11b pulg! < > 6,8046 10+
atm, 1 Ib < > 0,453 kg, 1 cp < > 6,72 10
Ibftts ¥y 1 min <> 60s.

. Alestudiar la potencia, P {J5~') necesaria para

un agjtador, se llega a Ja conclusién de que ésta
depende de las signientes variables: D: did-
metro del agitador (m), & viscosidad del liqui-
do (kg m s!), g: aceleracién de la gravedad
(ms™?), p: densidad del liquido (kg m=2), y N:
velocidad del agitador (s71). Aplicar la técni-
ca del andlisis dimensional para deducir una
expresidn adecuada para el cdlculo de la
potenciy, una ver que mediante la experien-
cia se aclare la naturaleza de-la funcién que
resulte del andlisis propuesto.

. Enlatransferencia de oxigeno en un fermen-

tador, influyen las siguientes variables: D : did-
metro del agitador (m), D: difusividad del oxi-
geno en el medio (m? s7%), N: velocidad de
agitacion {57), pr densidad del medio (kg m™),
o: tensién superficial (kg s'), y viscosidad del
medio (kg m-! s}, Determinar una ecuacién

adimensional para calcular el coeficiente volu-
métrico de transferencia de oxigeno: K| a {s).

. Para fabricar mermelada se mezcla la fruta tri-

turada con suficiente azicar para que ia pro-
porcidn de la mezcla sea 45 partes en peso de
fruta a 53 partes de azticar, Asimismo, se afiade
por cada 100 kg de azdcar, 250 g de pectina. La
mezcla se homogeneiza y evapora hasta que la
concentracién en solidos, deducida por medidas
refractométricas, sea del 67% en peso. Calcular:

a) el rendimiento de mermelada que se obten-
dr4 a partir de un fruto con 14% de séii-
dos,v

b) cantidad de agua evaporada.

. Las semillas de soja pueden procesarse en tres

etapas. En Ja primera se muelen y prensan, ali-
mentindose 10.000 kg de semillas con 35% en
peso de proteina, 27,1% de hidratos de carbo-
no, 94% de fibra, 10,5% de agua y 18% de acei-
te, reduciéndose el contenido de este dltimo al
6%. En la segunda etapa, las semillas prensa-
das s¢ extraen con hexano para reducir el con-
tenido en aceite al 0,5%, pasando por tltimo a
la tercera etapa donde se secan para dar un pro-
ducto con 8% de agua en peso. Calcular:

a) cantidad de semillas prepsadas obtenidas
en la primera etapa.

b) cantidad de semillas que salen de la segun-
da etapa, y

) cantidad de semilias secas que salen de la
tercera etapa y el porcentaje de proteinas
que contienen.

. Un jugo concentrado de naranja se obtiene a

partir del obtenido por prensado de naranjas
que tiene un contenido del 12,5% en peso de
solidos. El jugo del 12,5% se hace pasar aun
separador previo donde se extrae un jugo méis
concentrado y otro mds diluido. Este tltimo
se lleva a un evaporador de vacio para evitar
la péxrdida de esencias voldiiles, concentrdn-
dose hasta el 58% en sélidos. Por mezcla de
este concentrado con el jugo concentrado del
separador se obtiene un producto final con un
42% de peso en s6lidos. Si la relacién de jugo
concentrado a diluido que sale del separador
es de 1/4, calcular:



a) cantidad de agua evaporada por cada kg
de alimento {rzsco,

b) concentraciones de las corrientes que salen
del separador, y

¢) relacién entre el jugo concentrado final y
c! diluido en ¢l alimento (12,5%).

. Unos aceites vegetales se hidrogenan cataliti-
camente en un reactor con el fin de obtener las
grasas correspondientes que resultan més iner-
tes a la oxidacidn por el aire. Con el fin de dis-
minuir la viscosidad de las materias primas,
antes de introducirlas en el reactor se mezcla
en primer lugar con disolvente puro y después
con una corriente de recirculacidn, también de
disolvente, de tal forma que la proporcidn de
aceite a la entrada de! reactor sea de 20% en
peso. La masa de reaccidn se hace pasara un
separador donde por destilacién fraccionada se
obtienen tres corrientes: a} ¢l exceso de aceite
sin reaccionar que se encuentra disuelto en el
disolvente al 63% y que se recircula al reactor,
b) disolvente pure que se utiliza para formar la
mezcla inicial del 20% y ¢/ las grasas hidroge-
nadas que & su vez se encuentran en ¢l disol-
vente en proporcién del 75%.

El tren de almacenamiento estd disedado
de tal manera que el caudal total de esta dlti-
ma corriente que sale del separador no puede
exceder de 1.500 kg h™!. Si [a conversidn del pro-
ceso de hidrogenacion es del 90%, calcular:

a) miximo caudal de alimento fresco que
puede introducirse al reactor,

&) caudal volumétrico de disolvente puro que
sale del separador,

c) caudal de aceite que ha de mezclarse con
el disolvente para conseguir la disotucion
inicial del 20%. y

d) caudal de hidrogenc necesatio para la
hidrogenacicn, si éste s¢ introduce al reac-
tor en un 1% cn exceso, con una presion
de 5 atm y temperatura de 25 °C y e! hidré-
geno de que se dispone viene impurifica-
do con un 2% de un gas incrte.

Duatos

Peso molecular del aceite = 246, densidad
del disolvente = 0,8 g em™*, Considérese que

10.
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el nimero de dotles enlaces que posce cada
molccula de aceite es de 4 y que el hidrogeno
se COmpOrta como un gas ideal.

En un secador se fratan 100 kg ! de un sélido
que contieae 0,10 kg de agua por cada kg de s6li-
do seco. para reducir su conienido de humedad
hasta 0.01. poniéndolo en contacto con aire a 30
°C cor una humedad absoluta de Q.005 kg de
agua por kg de aire seco. Ei aire abandona el
secador a 43 °C con una humedad de 0.045 kg
de agua por kg de aire seco. El sélido perma-
nece en todo momento a 20 °C. El aire que se
alimenta al secador se prepara mezclando atre
fresco a 20 °C, con una humedad absoluta de
09,0025 kg de agua por kg de aire seco, con par-
te delaire efluente del secador y calentando la
mezcla resultante en n cambiador de calor que
utiliza agua a 90 °C como agente de calefaccidn,
que abandona el mismo a 60 °C. Calcular:

a) la cantidad de aire recirculado,

b) la cantidad de 2gua necesaria en el cam-
biador,

¢} la humedad del aire a la entrada y a la sali-
da del desecador, y

d} el caudal volumétrico de aire fresco que
debe introducirse.

Datos

Calores especificos (kcal kg™ °C): aire =
0,24, agua = 0,46. Presion de vapor del agua
en funcién de la temperatura:

3816,4
=183 68— T — | N T
In £ 3068 74613 F(mmHg). T(K)
11. Se desea disefiar una caldera para producis

200 kg h! de vapor de agua saturado a 120 °C.
Como combustible sc utiliza un fuel-oil con
una composicion media de un 35% y un 15%
de carbono ¢ hidrégeno, respectivamenie. a
una temperatura de 20 °C.

C+0, = CO,
H. 1'-%0: - H,0
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Suponiendo que la combustién es com-
pleta, debido a que s emplea un 30% de exce-
so de aire a 15°C, v que la temperatura del
agua a la entrada de la caldera es de 60 °C, cal-
cular:

a} cantidad de fucl-oil por hora necesario para
el funcionamiento de la caldera,

b} caudal de aire fresco necesario, y

¢) composicidn de los gases de combustion si
éstos abandonan la caldera a 150 °C.

Datos
Calores especificos {cal mol-! °C-);
C=30,H,=497.C0O,=992; 0, =724,y H,0 =820.
Variacion de entalpia de formacidn {cal mol-):
CO, =M052; H,O = 57.800

Calor latente de vaparizacion del agua a 12(°C:
525 cal gL
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== oropiedades reolégicas de los alimentos liqui-
dos y semisélidos, las cuales determinan su
mayor o menor consistencia y resuitan fundamen-
‘ales tanto en el disefio de operaciones de frata-
niento de alimentos como en medidas de control
: calidad de los mismos. Se pasa revista a los

”’g“’"‘ ste capitulo estd dedicado al estudio de las

diferentes tipos de fuidos segin su comportamiento
reclégico, haciendo mayor énfasis en los fluidos
no newtonianos, ya que es el caso mas frecuente
dentro de los alimentos. Finalmente se describe el
fundamento de los principales ensayos realdgicos,
tipos de viscosimetros y otros aparatos de deter-
minacién de propiedades reolégicas.

NOMENCLATURA

A  Tension (Nm2)

Sy Secci6n transversal inicial de una probeta en
el ensayo de traceién {m?)

Concentracién de solidos en una suspension
(kg m—3)

E Médulo de elasticidad (N m-2)

I Energia de activacidn (J mol-1)

F Fuerza aplicada (N)

G Madulo de rigidez (N m—)

k  Indice de consistencia (N m2 s)

L Longitud {(m)

L Longitud inicial de una probeta en ¢l ensayo

de traccién (n)

M Peso molecular medio

n {ndice de comportamiento

P Presién (Nm™?)

Q, Caudal volumétrico (m*'s™)

R Radio (m)

Radio del cilindro intemo en un viscosimetro

de cilindros concéntricos (m)

R, Radio del citindro externo en un viscosime-
tro de cilindros concéntricos (m)

t Ticmpo (s)

‘, Tiempo de retraso de un elemento de Kelvin (s)

{, Tiempo de relajacion (s)

T Temperatura (K), par de torsion (N m)

v Velocidad media de un fluido (ms™)

v Velocidad local de un fluido (m s')

d  Espaciado en un viscosimetro de cilindros
concéntricos o entre dos placas planas (m),
deformacion absoluta en el ensayo de trac-
cién (m}. destase entre tension y deformacion
en ensayos dindmicos (rad)

AP  Diferencia de presiones (N m-?)

Deformacion longitudinal unitaria

Velocidad de deformaci6n (s)

Viscosidad plastica (kg m! st)

Viscosidad (kg m™ s)

Factor preexponencial de fa viscosidad (kg mr! s!)

Viscosidad apareate (kg m™! s7')

Factor preexponencial de la viscosidad apa-

rente (kg m~'s7!)

Densidad (kg m-*)

Mddulo de Poisson

Deformacién angular (rad)

Angulo en un viscosimetro de plato y cono

(rad). amplitud de la deformacién en ensayos

dinémicos (rad)

¢  Tensién normal (N m™2)

r  Tensién tangencial (N m-?)

1. Tensién tangencial critica (N m—2)

7,  Tension tangencial de rozamiento medida en la
pared de la tuberia (N m~2), amplitud de la ten-
siGn tangencial en ensayos dindmicos (N m=)

@  Velocidad de giro (rad s!). Frecuencia en en-
savos dindmicos (Hz)
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comportamiento viscoso: Comportamiento tipico de
los fluidos que se presenta cuando el trabajo rea-

lizado por fuerzas cxternas se disipa completa-
mente en forma de calor.



elasticidad: E{ comportamiento eidstico de la mate-
rid se produce cuando, bajo la accion de fuerzas
externas, el trahajo realizado se almacena inte-
gramente como encrgia interna de deforma-
Cion.

plasticidad: Comportamiento de la materna interme-
dic entre el eldstico y el viscoso. Se presenta
cuando la magnitud de las fucrzas aplicadas so-
brepasa un determinado valor.

recjogiar Ciencia que estudia ¢l flujo y deformacidn
de la materia.
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viscoclasticidad: Comportamiento de la matena in-
termedio entre viscoso y eldstico, que se mani-
ficsta especialmente en materiales y sustancias
polinéricas.

viscosidad: Propiedad relacionada con la consisten-
cia de un fluido. Es una propiedad fisica cn el ca-
so de los fluidos newtonianos. mientras que en
ios fluidos no newtonianos depende de la ten-
$i0n tangencial aplicada,

vistosimetro: Aparato que se utiliza para la determi-
nacion de las propiedades reolégicas de fiuidos.

3.1. Introduccidn

La mayor parte de las operaciones basicas de
la Industria Alimentaria, tanto de conservacidn
como de procesado de alimentos, conllevan e
manejo de tluidos en movimiento. La propiedad
mds importante que rige el flujo de un {luido es
su consistencia ya que determina la resistencia
que hay que vencer para conseguir su desplaza-
miento. Las pérdidas de energia que s¢ produ-
cen eni un sistema de flujo por rozamiento entre
diferentes porciones de fluido o entre el fluido y
las superficies sdlidas en contacto con €] mismo
dependen directamente de su consistencia.

El diseiio de las operaciones en las que se
desarrollan flujos de fluidos v de los correspon-
dientes equipos requiere del conocimiento cuan-
titativo de la consisiencia de dichos fluidos. Para
ello, esta propiedad se suele expresar con mds
rigor, como la viscosidad del fluido. En la mayo-
ria de los gases y liquidos ordinarios, la viscosi-
dad es una propiedad fisica, funcidn Gnicamen-
te de las condiciones (presion y temperatura) en
las que se encuentra ei fluido. Sin embargo, gran
parte de los fluidos que se manejan en la Indus-
tria Alimentaria presentan un comportamiento
andmalo ya que su consistencia depende de fac-
tores adicionales v su viscosidad no es una pro-

piedad fisica propiamente dicha. Con frecuencia.
la consistencia del fluide en un momento dado
estd determinada por su historia previa. Ello se
debe a la naturaleza compieja de la mayoria de
los alimentos liquides, constituidos por macro-
moldculas, suspensiones de particulas solidas,
emulsiones, etc. La disposicidn de estas molécu-
fas v particulas, asi como las fucrzas de interac-
cidn entre las mismas pueden variar al someter
al fluido a la accidén de fuerzas externas. En oca-
siones, s incluso dificil establecer si un alimen-
to determinado es liquido o sdlido, al encontrarse
en un estado intermedio en el que la mayor o
menor fluidez depende de la magnitud de las
fuerzas externas que actdan sobre el mismao.

La consistencia de un alimento es una pro-
piedad no sdlo esencial en Ingenieria de Proce-
sos para el cdlculo y disefio de las correspon-
dientes operaciones, sino que también es de
interés en otras aplicaciones comao son el control
de calidad, la evaluacion sensorial y la determi-
nacion de la estructura microscopica de los ali-
mentos. La consistencia macroscopica del ahi-
mento viene determinada por varnables a nivel
microscépico como el tamanio y disposicion de
las macromoléculas, tamade y grado de agrega-
cidn de las particulas sélidas, fuerzas de interac-
cién entre molécuias y/o particulas, etc. Es decir,
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es posible detectar y evaluar alteraciones en la
microestructura del alimento a partir de los cam-
bios gue se producen en su consistencia.

3.2. Clasificacion reclégica de los fluidos

La Reologia se define como la ciencia que
estudia el flujo y la deformacién de la materia en
general, aungue en la préctica la mayor parte de
los estudios reoldgicos se suelen aplicar a sus-
tancias mds o menos fluidas.

Cuando lamateria se encuentra sometida a
la accidn de fuerzas externas se pueden presen-
tar dos casos extremos de comportarniento:

a) Comportamiento eldstico. La aplicacion de
fuerzas externas provoca una deformacién
y un cambio de volumen de la materia, rea-
lizdndose un trabajo que se acumula como
energiz interna de deformacion. Estas
transformaciones son reversibles, puesto
que, cuando las fuerzas externas dejan de
actuar, el sistema recupera instanténea-
mente la forma y dimensiones originales,
mientras que la energia acumulada se
retorna en forma de trabajo.

b) Comportamiento viscoso. En este caso la
materia también se deforma bajo la accién
de las fuerzas aplicadas, pero el trabajo
realizado se disipa completamente en for-
ma de calor. Por ¢llo, cuando la accién de
dichas fuerzas cesa, el estado de deforma-
cién permanece.

Entre ambos extremos se dan situaciones
intermedias en las que parte del trabajo realiza-
do se acumula como energia interna y el resto se
degrada irreversiblemente en forma de calor de
forma que, cuando las fuerzas externas se supri-
men, ei estado original sélo se recupera parcial-
mente. Asf, el comportamiento plastico que pre-
seatan determinados materiales se da cuando la
magnitud de las fuerzas aplicadas sobrepasa un
determinado valor, lo que provoca el paso de
deformaciones eldsticas a deformaciones per-

manentes. Por el contrario, en el comportamiento
denominado viscoeldstico ia existencia simulta-
nea de propiedades eldsticas y viscosas se obser-
va cualquiera que sea el valor de las fuerzas exter-
nas que actian sobre el material.

Consideremos una superficie sobre la que se
aplica una fuerza (figura'3.1). Se denomina ren-
sidn (2) al cociente entre la fuerza aplicaday el
drea de dicha superficie. Tanto ta fuerza como
la tensién son magnitudes vectoriales, siendo
necesario especificar su mddulo, direccién y sen-
tido. Légicamente, la direccidn y el sentido de
ambas magnitudes son coincidentes. La tensidn
s¢ puede desglosar en dos componentes, una per-
pendicular a la superficie que se denomina ten-
sién normal (o) y otra comprendida en el plano
que pasa por esa superficie y que recibe el nom-
bre de tension tangencial, rasante o de cizalla-
dura (7).

Ficra 3.1. Componentes de lo tensian que actia
sobre un elemento diferencial de superficie.

Los cuerpos en estado sélido se comportan
habitualmente de forma ¢lastica por debajo de
un cierto valor de la tensién aplicada, mientras
que por encima del mismo presentan un com-
portamiento pldstico. Los fluidos, en cambio,
reaccionan de forma diferente segiin que la fuer-
za aplicada sea normal o tangencial. Bajo la
accién de tensiones normales son materiales elds-
ticos. Habitualmente, las tensiones normales
estan originadas por la presion hidrostatica, por



lo que en un punto determinado su valor es ¢l
mismbd en todas las direcciones del espacio. Sin
embargo, el comportamiento de los tluidos es vis-
coso cuando se aplican fuerzas o tensiones tan-
genciales. De hecho, tos fluidos se definen con-
vencionalmente como aquellas sustancias que sz
deforman y fluyen continuamente al aplicar una
fuerza tangencial por pequefia que ésta sea. Por
ello, las tensiones tangenciales son las que se te-
nen en cuenta al estudiar el comportamiento reo-
18gico de los fluidos. No obstante, existen deter-
minados tipos de fluidos, que también presentan
comportarmientos pldsticos y viscoeldsticos, reci-
biendo los restantes para diferenciarlos el nom-
bre de fluidos viscosos puros.

Se analiza a continuacién el sistema repre-
sentado en la figura 3.2, constituido por un flui-
do situado entre dos placas paralelas. La placa
inferior permanece estacionaria, mientras que la
superior se desplaza en la direccién £ con una
velocidad constante { V) debido a la aplicacién de
una fuerza rasante F. El rozamiento entre el flui-
do y dicha superficie provoca un desplazamien-
to del mismo en la direccidn x, generdndose un
pexfil de velocidad en el seno del mismo: la capa
longitudinal de fluido en contacto con la placa
inferior (y = 0) no se desplaza, mientras que la
ldmina de fluido en las proximidades de la pla-
ca superior (y = &) se mueve con velocidad V.

FIGURA 3.2, Perfil de velocidad a través de una capa de
fluido situada entre dos placas paralelas: inferior estatica,
superior en movimiento.

Cepitulo 3: Reclogia 5%

En el espacio comprendido entre ambas placas,
la velocidad de cada elemento de fluido (velo-
cidad local) tendrd un valor intermedio entre 0
y V. Si el espaciado entre las placas (&) es sufi-
cientemente pequeno, el perfil de velocidad se
puede considerar lincal. Ademds, si la veloci-
dad V no es muy elevada, el fluido se desplaza-
rd en régimen laminar, sin que se produzca mez-
cla transversal de unas ldminas de fluido con
atras.

L.a tensién tangencial o rasante aplicada sobre
el fluido se puede calcular como:

T== 3.1

El gradiente de velocidad o variacién de la
velocidad local del fluido con la coordenada espa-
cial y se puede determinar como la pendiente del
perfil de velocidad:

vy dvy _V-0 (3:2)

dy = Ay S

Légicamente, dado que la tensidn tangencial
aplicada provoca la formacién del gradiente de
velocidad, ambas variables han de estar relacio-
nadas:

dv,
dy

=09

[3.3]

expresion que representa la ecuacién reoldgica
del fluido. Seglin cudl sea la funcidn matematica
P se dard un tipo u otro de comportamiento reo-
l6gico. El gradiente de velocidad se suele deno-
minar también velocidad de deformacidn, repre-
sentdndose por % lo que permite expresar la
ecuacion reolégica independientemente de la
gecmetria del sistema de flujo considerado:

T=(y) (3.4]
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3.2.1. Fluidos newtonianos

Loy [fluidos newtonianos son aguellos en los
yue 1 tensidn tangencial es directamente pro-
porcional a la velocidad de deformacién, cum-
w.iéndose la ley de la viscosidad de Newton:

h

T=uy [3.5]

La constante de proporcionalidad u es la vis-
cosidad del fluido, propiedad fisica que depende
fundamentalmente de la naturaleza, estado fisico
v temperatura del mismo. En ¢l 81 de unidades la
viscosidad viene dada en kg m s+, aunque tam-
i2ién es frecuente el uso de unidades del sistema
cegesimal, expresdndose en g cmi~! 57! (poise). De
acuerdo con la ecuacién [3.5], la representacién
grafica 7— y para un fluido newtoniano es una
{nea recta que pasa por el origen de coordenadas
y cuya pendiente es la viscosidad del tluido.

El comportamiento newtoniano se preseinta
<n casi todas los Liguidos ordinarios como el agua,
disoluciones acuosas de concentracidn no muy
elevada y compuestos orgdnicos de peso mole-
cular bajo o moderado. También es caracteristi-
co de la mayoria de los gases si no se encuentran
a altas presiones.

3.2.2. Fluidos no newtonianos

Son fluidos en los que la relacidn 7— ynose
ajusta a la ley de la viscosidad de Newton. Tienen
'in comportamiento reolégico anémalo como con-
=ecuencia de su complejidad a nivel microscdpi-
20. Los fluidos no newtonianos suelen ser Jiqui-
:ios de naturaleza polimérica o estdn constituidos
=or dispersiones de particulas sélidas en el seno
Ze un liquido. Tambiéa pueden tratarse de emul-
siones de dos fases liquidas inmiscibles. Cuando
un fluido de estas caracterfsticas se encuentra
sometido a la accién de tensiones tangenciales, sc
suelen producir cambios significativos en su micro-
estructura, [0 que a nivel macroscdpico se tradu-
ce en uaa variacién de la viscosidad del fluido ¢en
funcién de la intensidad de la tepsién rasante apli-

cada. Por ello, en los fluidos no newtonianos la
viscosidad no es una propiedad ffsica, denomi-
ndndose viscosidad aparente al cociente entre la
tensién tangencial y la velocidad de deformacion:

Uy=— {3.6]

La viscosidad aparente depende de las mis-
mas variables que la viscosidad en fluidos new-
tonianos, pero ademds es funcién de la tensidn
tangencial o de la velocidad de deformacién y
también puede depender del tiempo de aplica-
cidn de esta Gltima.

Los fluidos no newtonianos se clasifican en
tres grandes grupos:

* Fluidos independientes del tiempo
e Fluidos dependientes del tiempo.
* Fluidos viscoeldsticos.

A) Fluidos independientes del tiempo

La ecuacion reoldgica de este tipo de fluidos
y. por tanto, su viscosidad aparente no depende
de la duracidn del tiempo de actuacidn de la ten-
s5i6n tangencial, ya que los cambios que provoca
esta dltima se desartollan de forma précticamente
instantinea.

Existen diferentes categorias de fluidos inde-
pendientes del tiempo segtin la forma de la cur-
va - ¥ tal y como se muestra en la figura 3.3:

* Fluidos pseudoplasticos. La relacidn 17— yse
ajusta a una curva céncava respecto del je
de abcisas y que pasa por el origen de coor-
denadas. La viscosidad aparente disminuye
al aumentar la tensién tangencial aplicada
ola velocidad de deformacion. El origen de
esta variacién snele deberse a que la fuerza
externa provoca un descenso en la intensi-
dad de las fuerzas de cohesidn entre molé-
culas o particulas, lo que facilita su orienta-
cion en la direccion de Ia tensién rasante.
También puede suceder que ios agregados



plastico real

/ plastico de Bingham

pseudopldstico
newtorniano
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FiGuRa 3.3. Curvas recldgicas de fluidos independientes

de! iempo.

de particulas se rompan liberando el Jiqui-
do que tenfan ocluido. Todos estos fend-
menos tienden a disminuir el rozamiento, la
consistencia y, por tanto, la resistencia at flu-
jo. Los fluidos pseudopldsticos son los mds
frecuentes dentro de los fluidos no newto-
Manocs.

Fluidos dilatanies. En este caso la repre-
sentacién grafica v - yconduce a una cur-
va convexa respecto del eje de abcisas que
pasa por el origen de coordenadas. Se
caracterizan porque la viscosidad aparen-
te aumenta con el gradiente de velocidad.
Este tipo de comportamiento es poco fre-
cuente, presentdndose en suspensioncs con
una elevada concentracién de sélidos, de
forma que la aplicacién de la tensién tan-
gencial origina la expulsidn del liquido
situado entre las particulas sotidas, dismi-
nuyendo la lubricacién y aumentando €
rozamiento.

Tanto los fluidos pseudopldsticos como
los dilatantes se describen mediante la mis-
ma ecuacién reoldgica, denominada ley de
la potencia:

T=ky" [3.7]

donde k& recibe el nombre de indice de con-
sistencia y n el de indice de comportamien-
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to. El valor de este ditimo pardmetro depen-
de del tipo de fluido: pseudopléstico (n < 1),
dilatante (n > 1). Para n = 1 ¢l fluido es new-
toniano y la ecuacidn [3.7) se transforma en
la ley de la viscosidad de Newton.

Laley de la potencia se puede linealizar
tomando logaritmos en ambos miembros
de la ecuacidn:

logt=logk +nlogy {3.8]

por lo que la representacidn grafica de log
7-log yes una linea recta de pendiente n
y ordenada en el origen log k.

La viscosidad aparente de un fluido
pseudopléstico o dilatante se puede expre-
sar en funcion de la velocidad de deforma-
¢ién combinando las ecuaciones [3.6] y [3.7]:

py=ky™ (3.9

Fluidos plésticos de Bingham. Para tensio-
nes tangenciales por debajo de un determi-
nado valor critico, el comportamiento de
estos fluidos es similar al de los sélidos elds-
ticos con viscosidad infinita. Una vez que fa
tensidn excede el valor critico, la variacion
©-yes iineal al igual que en los fluidos new-
tonianos. La curva reoldgica de los fluidos
pldsticos de Bingham es una recta que 00
pasa por ¢l origen de coordenadas (figura
3.3). Aligual que en los fluidos pseudoplds-
ticos la viscosidad aparente disminuye al
aumnentar la veloaidad de deformacidn. La
existencia de un valor eritico de T, denomi-
nado también tensidn de fluencia, se debe a
quc el fluido posee inicialmente una estruc-
tura tridimensional con la suficiente rigidez
<omo para soportar sin deformarse la apli-
cacion de tensiones tangeanciales hasta una
determinada magnitud.

El comportamiento reolégico de este
tipo de fluidos se describe matemiticamente
mediante el modelo de Bingham:

y=0; st T< 1, 3.10]
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T=T+N Y SET2 T (3.11]
siendo 7. la tension de fluencia y n la rigi-
dez o viscosidad pléstica. Obsérvese que
sstos pardmetros representan la ordenada
en el origen y la pendiente de la rectaen la
represcentacidn gréfica t— 7 respectiva-
mente.

Fluidos plisticos reales o fluidos mixtos. Sus
propiedades recldgicas son muy parecidas
a las de los anteriores, presentando también
un valor critico o de fluencia de la tensién
tangencial. Se diferencian de éstos en que,
una vez superado el valor de 7. la variacion
T- yessimilar a 12 de un fluido pseudo-
plistico (figura 3.3).

EI modelo reoldgico mas utilizado para
describir los fluidos plasticos reales es el de
Herschel-Bulkley que, al ser una generali-
zacidn de los anteriores, es vilido tanto para
fluidos newtonianos comno para todos los
fluidos no newtonianos independientes del
tiempo:

T=T.+ky" [3.12]

De acuerdo con esta expresidn, la deter-
minacién simultinea de los valores de 7,
k vy n a partir de datos del tipo T— yha de
realizarse mediante métodos de regresion
nclineal.

Otro modelo que se aplica con frecuen-
cia a fluidos pldsticos reales es el de Casson:

NT = T HRY [3.13]

De acuerdo con esta expresidn, la
representacién grafica VT -¥ es una
recta de bendiente £ y ordenada en el ori-
gen +fTc.

Recientemente, se ha cuestionado la
existencia real de fluidos plésticos, atribu-
yéndose la tension de fluencia a limitacio-
nes de los equipos de medida para bajos
valores de la tensién. En cualquier caso, los
modelos matemdticos que se aplican a este

tipo de fluidos son de gran utilidad en el
diseio de operaciones ¢ instalaciones de
flujo de fluidos.

B) Fluidos dependientes del tiempo

En este tipo de fluidos los pardmetros reold-
gicos y la viscosidad aparente varian a medida
que transcurre el tiempo respecto del momento
en el que se inicié la aplicacién de 1a tensién tan-
gencial. Ello se debe a que los cambios que pro-
voca dicha tensién en la microestructura del flui-
do no son instantdneos, sino que se producen
paulatinamente a lo largo del tiempo. Como con-
secuencia, el valor de la viscosidad aparente en
un momento dado depende de la historia reol6-
gica del fluido.

Se clasifican en fluidos tixotrépicos y reopéc-
ticos seguin gue la viscosidad aparente disminu-
ya o aumente con el tiempo, repectivamente. A
su vez, en funcién de la relacién 1 - yexistente
en un tiempo determinado, se pueden dividir en
los mismos tipos de fluidos que los considerados
en el apartado anterior: pseudopldsticos, dila-
tantes, pldsticos de Bingham y plisticos reales.
De las diferentes combinaciones posibles, el caso
més frecuente es el de fluido tixotrdpico y pseu-
dopldstico. En la figura 3.4 se han representado

¥

FiGURA 3.4, Curvas reclégicas de un Hluido tixotrépico
y psevdopldstico.



las curvas reoldgicas que se obtendrian a dife-
rentesttiempos para un fluido de estas caracte-
risticas. La viscosidad aparente disminuye al
aumentar tanto el tiempo de aplicacidn de la ten-
sidn tangencial como su intensidad. Para tiem-
pos suficientemente largos (tiempo de relajacion,
¢.),se suele llegar a un valor limite de la viscosi-
dad aparente, es decir, el fluido alcanza final-
mente un estado de equilibrio.

El tratamiento matemdtico para describir el
comportamiento reoldgico de este tipo de flui-
dos es complejo y no se dispone de un modelo
generalizado. Una simplificacion habitual con-
siste en considerar que las influencias del tiem-
poy de la velocidad de deformacién se pueden
expresar mediante funciones independicntes:

7= 9(y,1) =D, (¥)P,(1) [3.14]

donde la funcidn @,(y) que tiene en cuenta la
refacidn t- yse expresa tomando como referen-
cia la ecuacidn reolégica correspondiente a tiem-
po cero o al tiempo de equilibrio. Asi, en el caso
de fluido tixotrépico y pseudopldstico la ecua-
cidn reolégica quedaria de la forma:

7=[ky"), () [3.15]

siendo ¢, cl tiempo de referencia.

En célculos ingenieriles es frecuente suponer
que la consistencia y viscosidad aparente de este
tipo de {luidos no depende del tiempo. Asf, si el
tiempo de duracién del ensayo o el tiempo de
residencia del fluido en la instalacién considera-
da son muy superiores al tiempo de relajacién,
no se comete ua error demasiado importante si
se aplica la ecuacidn reolégica correspondiente
al tiempo de relajacién. En caso contrario, se
puede aplicar uu criterio de disefio conservador,
tomando como referencia la ecuacién reoldgica
a tiempo cero, lo que implica una sobrevalora-
cién de la consistencia del fluido y, en conse-
cuencia, de las pérdidas de energia por roza-
miento.
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C) Fluidos viscoeldsticos

Se trata de un caso especial de fluidos con pro-
piedades intermedias entre el comportamiento
eldstico y el pldstico, es decir, bajo la accién de
fuerzas tangenciales parte del trabajo se disipa
en forma de calor (componente viscosa) y parte
se almacena como energfa interna (componeunte
eldstica). Se suele presentar en sustancias de natu-
raleza polimérica como los geles. Cuando las
macromoléculas que constituyen estas sustancias
presentan un elevado grado de entrecruzamien-
to y numerosas ramificaciones, se produce una
cierta resistencia al alineamiento de las mismas
en la direccién de aplicacién de la fuerza tan-
gencial, generdndose tensiones normales como
reaccién a esta tltima. Estas tensiones son per-
pendiculares a la fuerza tangencial aplicada y se
superponen con las originadas por la presién. En
estas condiciones, las tensiones normales que
actiian en un punto determinado de un fluido vis-
coeldstico no tienen el mismo valor en todas las
direcciones.

En la figura 3.5 se muestra un elemento pla-
0o de un fluido viscoeldstico sobre el que se apli-
ca una determinada tensién tangencial Ten fa
direccién x. La tension normal que soporta el ele-
mento en esa direccion (o) es la debida a la pre-
sién hidrostatica, mientras que en la direccién y,
la tensién normal (o,) es la suma de dos térmi-
nos, el relacionado con la presién y el originado
por ¢l comportamiento viscoeldstico. Por tanto,
la tensién normal en la direccién y serd mayor
que en la direccién x. Precisamente, ta diferen-
cia entre ambas tensiones normales se toma como
referencia para cuantificar reolGgicamente la
componente eldstica de este tipo de fluidos, ajus-
tdndose a ecuaciones del tipo de la ley de la
potencia:

(0,-0,)=kY" [3.16]
siendo yla velocidad de deformacién relaciona-
da con la aplicacién de la tensién tangencial y k*
y n”los correspondientes pardmetros reolégicos
del modelo.
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FIGURA 3.5, Tensiones que se generan an un elemento pla-
no de Ruide viscoeldstico sometido a fuerzas tangenciales.

Las diferencias entre tensiones normales exis-
tentes en el seno de los fluidos viscoelasticos son
responsables del desarrollo de fenémenos apa-
rentemente anémalos durante su flujo. Asf, el
denominado efecto Weissenberg se observa al
agitar un lfquide viscocldstico en el interior de
un recipiente. Durante la agitacién de un fluido
viscoso puro (figura 3.6a) se produce una depre-
sidn de la superficie del l{quido en las proximi-
dades del agitador. Sin embarge, en los liquidos
viscoeldsticos la existencia de tensiones norma-
les paralelas al cje del agitador produce el efec-
to contrario: el fluido tiende a ascender por cste
Gltimo (figura 3.6b).

a) b)

-]

FIGURA 3.6. Efecto Weissenberg: o fluido viscose puro,
b} Huido viscoelastico.

Asimismo, cuando un fluido viscoeldstico circu-
la por el interior de una conduccién, la tensién
tangencial debida al rozamiento con las paredes
de la misma provoca la aparicién de tensiones nor-
males en dirceeién radial. Como consecuencia, a
la salida de la conduccién el fluido experimenta
una expansién brusca de sus lineas de ujo. a dife-
rencia de lo que sucede en el caso de fluidos vis-
cosos puros (figura 3.7).

~—
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FictiRa 3.7. Lineas de flujo a la salida de una conduccion:
a} Ruido viscoso puro, b} fluido viscoeldstico.

El comportamiento viscoeldstico también se
manifiesta en la extrusidn de pastas, al produ-
cirse modificaciones imporiantes en la forma y
el tamafio del producto obtenido una vez finali-
zada la operacién.

El andlisis de los fluidos viscoeldsticos se com-
plica todavia mids ya que la reaccién eldstica no
se suele producir de forma instantdnea sino que
se desarrolle paulatinamente a lo largo del tiem-
po. Asimismo, dicha comporente eldstica se va
transformando en componente viscosa, &s decir,
la energia acumulada se degrada paulatinamen-
te, disipdndose en forma de-calor. Esta variacién
con el tiempo de las propiedades reoldgicas de
los fluidos viscoeldsticos explica que en algunas
ocasiones s¢ les confunda con fluidos no newto-
nianos dependienies del tiempo.



Una de las consecuencias del retraso existente
en la generacidn y posterior desaparicidn de la reac-
cidn clastica se manifiesta claramente al comienzo
del flujo del fluido, observandose un aumento ini-
cial de la tensidn tangencial que soporta el fluido
seguido de una disminucién paulatina hasta alcan-
zar un valor de equtlibrio, tal y como puede obser-
varse en la figura 3.8. Ef valor méximo de la tensidn
tangencia puede legar a ser entre un 30y un 300%
superior al de la tensidn de equilibrio {1,), por lo
que este fendmeno puedc tener importancia duran-
te la puesta en marcha del equipo de flujo o en las
zonas de entrada a sistemas de tuberifas.

/
;.

FiGura 3.8. Desarrollo de lensiones tangencioles durante
el flujo de un fuido viscoelastico.

En el caso de alimentos viscoeldsticos, se ha
encoatrado que la evolucidn de las tensiones taa-
genciales a lo largo del tiempo se puede descri-
bir con una cierta aproximacion mediante ecua-
ciones similares a la de Leider y Bird:

[ 3
T= {k},n}h’{l +(byt~- l)e}\’p{_fl—;ﬂﬂ [3.17]
Ay _l

siendo [&y"]__ la ecuacidn reoldgica correspondiente
al comportamiento viscoso una vez alcanzado el
valor de equilibrio, a y b pardmetros a determinar
y A una constante de tiernpo definida corna:

.

Capitule 3: Reologia &5

1
- ———

- ."i’,j)[n’_";}'
g _{Z‘U

[3.18]

Otra alternativa que se utiliza con bastante fre-
cuencia para modelizar el comportamicnto de
materiales viscoeldsticos se basa en la analogia
¢xistente con determinados sistemas mecanicos.
Para ello, las propiedades ¢lasticas se representan
mediante un resorte mientras que las propieda-
des viscosas se identifican con un pistdn que se
desplaza sin ningiin impedimento en el interior de
un cilindro. La asociacién de estos elementos en
serie o en paralelo conduce a los modelos deno-
minados de Maxwell y de Kelvin, respectivamen-
te, representados esquemadticamente en la figura
3.9. Con frecuencia, estos modelos son demasia-
do sencillos para describir con rigor el comporta-
micnto viscoeldstico, requiriéndose elementos més
complejos que se obiienen por combinacidn de
los anteriores, tal y como se comenta mds adelante
en los apartados 3.43y 3.4.4,

el
==

YF F

?7///%&7 200

a) b)

FIGURA 3.9. Modelos mecanicos de fluidos viscoeldsticos:
o) Elemento de Moxwell, b) Elemento de Kelvin.

3.2.3. Variables que influyen sobre la consistencia

de los fluidos

La temperatura es uno de los factores que
mayor efecto tiene sobre las propiedades reol6-
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gicas de los tluidos. Su influencia depende en pri-
mer lugar delestado fisico. En los gases la vis-
cosidad aumenta con la temperatura mientras
que en los liquidos sucede o contrario.

Para los lfquidos newtonianos, la relacidn g -
T se suele expresar mediante una ecuacién tipo
Arrhenius:

Eﬂ
RT

1= pyexp [3.19]

siendo y, el factor preexponencial y E la ener-
gia de activacién, parémeire que proporciona
informacidn sobre la sensibilidad de la viscosidad
frente a variaciones de la temperatura. Sise dis-
pone de varios datos de viscosidad a diferentes
temperaturas, dichos parametros se pueden cal-
cular mediante regresidn lineal, una vez tomados
logaritmos neperianos en la ecuacion anterior:

E
Inp=Inp,+—= [3.20]
f=1nt, RT

En el casode fluidos no newtonianos, la exis-
tencia de varios parametros reoldgicos dificulta
el establecimiento del efecto de la temperatura,
En los fluidos pseudopldsticos y dilatantes no
solo el indice de consistencia sino también el indi-
ce de comportamiento pueden verse afectados
por esta variable. En el caso de los fluidos plds-
ticos, tanto la tensién tangencial de fluencia como
la viscosidad pldstica pueden variar con la tem-
peratura. Porello, en los fluidos no newtonianos
es frecuente relacionar la temperatura con la vis-
cosidad aparente, medida a una determinada
velocidad de deformacién, mediante ecuaciones
semejantes a la {3.19]:

[ .
Uy =Hao e\pL??ﬂI_. [3.21]

Cuando el fluido estd constituido por un disol-
vente con s¢lidos en suspensién, la consistencia

aumenta notablemente con la concentracidn de
solidos (C). En este caso. se han propuesto ecua-
ciones de tipo potencial que relacionan la visco-
sidad aparente con la concentracién: -

u,=aC? [3.22]
donde el parametro 3, determinado experimen-
talmente, suele tener valores superiores a la uni-
dad. .
De la misma forma, en el caso de sustancias
de naturaleza polimérica se ha observado la exis-
tencia de una relacién de tipo potencial entre la
viscosidad aparente v ¢l peso molecular medio
del polimero {(M):

My =ah’

3.2.4. Comportamiento reolégico de los alimentos

El estudio de los alimentos liquidos y semili-
quidos es de gran interés en Reoclogia ya que
entre ellos se presentan practicamente todos los
tipos de comportamiento reclGgico anterior-
mente descritos. En la bibliografia se pueden
encontrar numerosas asignaciones de los ali-
mentos mds habituales a diferentes modelos reo-
légicos, que con {recuencia son contradictorias.
Estas discrepancias tienen su origen en la com-
plejidad estructural y de composicion de los ali-
mentos, as{ como en la dificultad, que muchas
veces se presenta, de realizar ensayos reoldgicos
rigurosos, evitando la influencia de factores
secundanos: elevaciones locales de la tempera-
tura, modificacidn del tamarfio de las particulas
sdlidas durante el ensayo, segregacién del fluido
con formacidn de una capa deslizante en las pro-
ximidades de las superficies sdlidas, solapamiento
deefectos debido a comportamientos tixotrépi-
cos o viscoeldsticus, ete.

Ademds, ha de tenerse en cuenta que la
microestructura v consistencia de un alimento
dado pueden vanar apreciablemente segun su
procedencia o los métodos de elaboracidn y pro-
cesado que se hayvan aplicado al mismo. Tam-



bién es frecuente gue la ecuacién reolégica de
un alirlento sea vilida Gnicamente en un deter-
minado intervalo de velocidades de deformacién
y/o de temperatura.

Como ejemplos tipicos de alimentos newto-
nianos cabe citar la leche, las cremas y natas, los
aceites vegelales y la micl. No obstante, ¢l com-
portamiento reolégico mds habitual es el pseu-
dopldstico, que se da en la mayor parte de los
purés y zumos de frutas y vegetales, la mostaza,
ete. En cambio, los alimentos dilatantes son poco
frecuentes, pudiendo citarse como ejemplo las
suspensiones de féculas de cereales. Dentro del
grupoe de alimentos con comportamiento plasti-
co de Bingham o pléstico real se encuentran la
pasta de pescado picado, el ketchup y la carne
picada. Alimentos tixotrépicos son la leche con-
densada, las mayonesas y {a clara de huevo.
Finalmente, como ejemplos de alimentos con
propiedades viscoeldsticas son de mencionar las
mantequillas y margarinas, la masa de pany los
pudings.

En el cuadro 3.1 se recogen datos bibliogra-
ficos de los pardmetros reoldgicos para diferen-
tes alimentos, de acuerdo con el modelo genera-
lizado de FHershel-Bulkley.

No obstante, la validez de una ecuacidn reo-
ldgica correspondiente a un alimento determi-
nado depende del intervalo de velocidades de
deformacién y tiempo de aplicacidn de la ten-
sidn tangencial con los que se ha obtenido com-
parado con las condiciones existentes en ¢l equi-
po donde se vaya a procesar dicho alimento. En
este sentido en el cuadro 3.2 se presentan valo-
res aproximados de dichas variables para dife-
rentes operaciones bésicas de la Industria Ali-
mentaria.

3.3. Ensayos reoldgicos de fluides
viscosos puros y fluidos plasticos

Los aparatos que se utilizan para determinar
experimentalmente las propiedades reoldgicas de
{os fluidos se denominan viscosimetros, Los ensa-
yos reoldgicos han de realizarse con el fluido des-
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plazdndose en régimen laminar y a temperatura
constante, lo que requiere que los viscosimetros
estén adecuadamente termostatizados. No obs-
tante, no siempre ¢s posible conseguir gue la tem-
peratura sea uniforme en todo el fluido debido ai
calor que se disipa por rozamiento, especialmen-
te cuando se trabaja con fluidos muy viscosos ¢ a
elevadas velocidades de deformacién.

Existen numerosos aparatos y procedimien-
tos para la determinacién cuantitativa de la con-
sistencia de liquidos basados en métodos més o
menes empiricos. El inconveniente principal de
los mismos radica en que la informacién que pro-
porcionan sobre el compaortamiento reolégico
del fluido es muy limitada ya que a lo sumo per-
miten calcular la viscosidad aparente en unas
determinadas condiciones. Se trata de ensayos
que tienen valor a efectos comparativos entre
diferentes muestras de un mismo tipo de fluido,
por lo que se aplican fundamentalmente en el
control de calidad del producto en cuestidn.

En este apartado se pasa revista a los apara-
tos que proporcionan una informacién detallada
sobre las propiedades reolSgicas del fluido, per-
mitiende su asignacién a un determinado mode-
{o, asi como el cdlculo de la ecuacidén reoldgica
que mejor describe su comportamiento. Se con-
sideran dos tipos de viscosimetros, los denomi-
nados rotatorios y los de tubo.

3.3.1. Viscosimeiros rotatorios

En este tipo de instrumentos el liquido en
estudio se sitia entre dos superticies solidas, una
de las cuales permanece estacionaria mientras
que la otra gira a una determinada velocidad por
aplicacién de un par de torsidn. Las medidas se
Hlevan a cabo variando el par aplicade (77} y regis-
trando la velocidad de giro de la superficie soli-
da (w) o viceversa. Dependiendo de la geome-
tria se distinguen diferentes tipos de viscosimetros
rotatorios: cilindros concéntrices, plato v cono,
cono-cono, platos paralelos, disco, etc. Los mds
comunes son los dos primeros, por lo que su fun-
cionamiento se detalla a continuacién.
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CUADRO 3.1
Pardmetros reolégicos de diferentes climentos
Produclo % Solidos T o (N m2) k(N m? s n
Cone. zumo de noranja - 0,0 - 14,04 0,822
- 15,0 - 6,71 0,609
- 25,0 - 5,06 0,538
Puré de melocoton 0,9 24,6 - 0,94 0,440
29,6 26,6 - 18,00 0,400
40,1 24,4 - 58,50 0,350
Compuota de manzana 11,0 30,0 - 11,60 0,300
Puré de platano - 23,8 - 10,70 0,333
Puré de zanahorias - 25,0 - 24,14 0,228
Puré de pera 24,3 C 26,6 - 5,75 0,390
37,6 24,6 - 4970 0,380
51,3 24,6 - 205,00 (,340
Conc. zumo de tomate 5,8 32,2 - 0,22 0,590
16,0 32,2 - 3,14 0,450
36,0 32,2 - 18,7 0,400
30,0 45,5 - 11,7 0,430
Puré de iomate 25,0 - - 778 0,236
47,7 - 2,04 1,08 0,550
Ketchup - 25,0 32,0 18,70 0,270
~ 45,0 24,0 16,00 0,290
- 65,0 14,0 11,30 0,290
Crema (10% en grasoj - 40 - 0,001 48 1,0
- &0 - 0.00107 1,0
Crema {30% en grasal - 40 - 0,00395 1,0
Pescade picado - 40 1400 8,55 0,210
teche sin homogeneizar - 0 - 0,003 40 1,0
- 20 - 0,0019¢ 1,0
- 40 ~ 0,00123 1.0
Leche homogeneizada - 20 - 0,00200 1,0
- 40 - 2,00110 1.0
- &0 - 0,00078 1,0
Cheocolate fundida - 46 1,16 0,57 0,574
Miel 18,2 25 - 4,80 1,0
Mcyones'él. - 25 - 6,40 0,550
Maostaza - 25 - 27.00 0,340
Aceite de olivg - iQ - 0,13800 1,0
= 40 - 0,03430 1,0
- 70 - 0.01240 10
Aceite da girasol - 38 - 0,03110 1,0
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CUADRO 3.7

Intervalo de variables de praceso en diferentes operaciones de la industria Alimentoria
Operacion TiPQ) 757 st P {otm}
Agitacién y mezda 25140 10-1.000 100-10.000 02
Impuision /Bembeo 595 -l 5.000 1-1.000 ¢-100 o
Flujo/Cosificacion 595 1-1.0CO 1-100 1-50
Homageneizacién 25300  1.000-150.000 110 101000
Emulsificacion 25350 1.000-50.000 100-1.000 1-500
Dispersion 25200 . 1.000-150.060 1-500 1.2 )
Esterifizacion 110140 1-5.000 1-500 26
Pasteurizacidn 8090 1-50 100-1.000 12

A) Viscostmetros de cifindros concéntricos

Estdn constituidos por dos ciiindros coaxia-
les de radios R, v R, de forma que el espacio que
queda entre los mismos (&) estd ocupado por el
liquido en estudio (figura 3.10). El cilindro rota-
torio puede ser el exterior o el interior, siendo
este (ltimo el caso mas frecuente.

a) b)

i
: i
FiGura 3.10. Viscosimetro de cilindros concéatricos: a}
esquema del aperato, bj perfil de velocidad a iravés del

liquido.

Los resultados experimentales se obtienen en
forma de tabla con parcjas de valores T - w. El
procedimiento que se sigue para obtener la ecua-
cién reoldgica del fluido depende del valor de 1a
relacion &R

* Viscosimetro de espacio estrecho (&R, <
0,1). El espacio que ocupa el fluido entre
ambos cilindros tiene un espesor muy
pequeio, por lo que se puede admitir que
el perfi! de velocidad del fluido es lineal, cs
decir el gradiente de velocidad (variacion
de la velocidad local con la coordenada
radial) es constante en cada medida. Supo-
niendo que sdlo se produce rozamiento
entre el liquido y la pared lateral de los
cilindros se cumple:

=L [3:24]
2rRL
{
Sl dv|_oR 325
Y L dr] 5 {3.25]

donde el signo negativo del gradieste de velo-
cidad tiene en cuenta que en esta geometria
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la velocidad local del fluido disminuye al
aumentar r. Por aplicacién de las ecuaciones
anteriores a los datos experimentales obte-
nidos en el viscosimetro se llega a una tabla
de valores T— yque, representada grifica-
mente y por comparacién con las curvas de
lafigura 3.3, permite determinar el compor-
tamiento reoldgico del fluido. A suvez, el
ajuste de estos datos a {a ecuacién reolégica
correspondiente permite la estimacicon de los
pardmetros que aparecen en la misma.
Se cumple:

)
—20.1 3.26
X (3.26]

Viscosfmetro de espacio ancho (&R, > 0,1).
En este caso, el perfil de velocidad no pue-
de considerarse lineal y, por tanto, el gra-
diente de velocidad varia en cada medida
de un punto a otro a lo largo de la coorde-
nada radial. La forma de este perfil de velo-
cidad viene determinada por el comporta-
mieato reolégico del fluido y Ias ecuaciones
que describen este sistema dependen del
tipo de fluido:

— Fluidos newtonianos. Paraun valor dado
de la coordenada radial se cumple:

t (327

y teniendo en cuenta la ley de la viscosi-
dad dc Newton:

T=uy= u(—%] = #{42—‘:] (3.28]

Igualande las ecuaciones [3.27] y
[3.28] y separando vaniables:

dw T
—tr—=

dr 2m'L

(3.29]

T_dr

2zul r* 1330}

do=—-

Integrando a lo largo de todo ¢l espa-
cio entre ambos cilindros:

. T Ry df
Lda)-—znﬂL L, = (3.31]
T 1 1
o=-———-— 3
47:;1L[R; R; } (332

De acuerdo con esta ultima expresion,
la representacion grafica w— T para un
fluido newtoniano ha de ser una linea rec-
ta que pasa por el origen de coordenadas
y de cuya pendiente se puede obtener la
viscosidad del mismo.

~ Fluidos pseudoplisticos y dilatantes.
Mediante un tratamiento matematico
anslogo al realizado para los fluidos new-
tomianos, sustituyendo la ley de la visco-
sidad de Newton por la ley de la poten-
cia, se llega a la siguiente ecuacidén:

{ 1in
n T 1 1
W= —’ka l7”LJ lRIIn - Rzln:l [3.33]
< ) 2 .

Esta expresién es linealizable toman-
do logaritmos en ambos miembros, de
forma que a partir de la ordenada en el
origen y la pendiente de la representa-
cion gréfica Ine— 1aT se pueden obtener
los valores de los pardmetros reoldgicos
de este tipo de fluidos, &k y n, tal y como
se muestra en la figura 3.11.

— Fluidos pldsticos de Bingham. En este
caso, la ecuacién que relaciona la veloci-
dad de giro con el par de torsién depen-
de dec si la tensién tangencial aplicada
sobrepasa la de fluencia o no en todo el
espesor de fluido:
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Inw

1
plte = —
n

0.0, 2.0, =1n

n o/ 1 )m
2K kzm'.

FIGURA 3.11. Relacién @ ~ T para
fluidos pseudoplésticos o dilatantes

 —

w= - : n
Cdrln\ R R; n R

S oS (3.34]
27R’L
__ T |1 Z2=lz. | 1, In T
dnln\ R} T 2n \2#LT.R}
T T S
P Lcrc (3]
2RI 2RI L

Mientras que la relacién w— T segiin
la ecuacidn [3.34] es lineal, en el caso de
la expresién {3.35] el ajuste de los datos
experimentales ha de realizarse median-

te métodos de regresion no lineal.

* Viscosimetro de un solo cilindro. Se pue-
den considerar una modificacién de los
viscosimetros de cilindros concéntricos en
la que el cilindro externo se sustituye pot
un recipiente suficientemente alejado del
cilindro interno como para que su pre-
sencia no influya sobre la velocidad de gi-
ro de este tltimo. Las ecuaciones aplica-
bles a viscosimetros de un solo cilindro se

en viscosimetros de cilindros con-
in T céniricos de espacio ancho.

pueden derivar de las anteriores hacien-
do R, =es.

En lugar de aplicar las ecuaciones anterio-
res, vélidas para todo el espesor de fluido, algu-
nos autores han obtenido expresiones mds sim-
plificadas que permiten determinar los
pardmetros reolégicos a partir de la tensién tan-
gencial y la velocidad de deformacidn existen-
tes en la capa de fluido en contacto con la pared
solida.

Ejemplo 3.1. Determinacion de propiedades reo-
l6gicas mediante un viscosimetro de ctlindros con-
céntricos. Efecto de Ia temperatura,

Las propiedades reoldgicas de una partida de
lzche homogeneizada se han estudiado median-
te un viscosimetro rotatorio de cilindros concén-
tricos, en el que gira el cilindro interno, mientras
que ¢l externo permanece estactonario. El cilin-
dro interno posee una longitud efectiva de 10 em
v un radio de 4 cm. La distancia de separacion
entre ambos cilindros es de | mm. Los ensayos s¢
han Hevado a cabo fijando la velocidad de giro
del cilindro interno, midiéndose el par de torsién
aplicado. Se han realizade dos series de expe-
rimentos a diferentes temperaturas, obteniéndo-
se los resultados que se recogen en la siguiente
tabla:
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SN m) | 2400 S1011000 |2.600 [4.90017.600
20°C »

107 (N m) 90 1 170] 36D ; 900 | 1.700.2.700

0 °C i

Determinar la ecuacidn reolégica correspon-
diente a este alimento, incluyendo la influencia de
ja temperatura.

Solucién

En primerlugar, con objeto de determinar el tipo
de viscosimetro utilizado, se calcula la relacién &R,

El resultado obtenido es inferior a 0,1 lo que
indica que se trata de un viscosimétro de espacio
estrecho, siendo vilido suponer un perfil de velo-
cidad lineal en el thudo. Por tanto, los valores de
la tensién tangencial y del gradiente de velocidad
correspondientes a cada punto experimental se
pueden determinar mediante las ecuaciones [3.24]
v [3.25], respectivamente:

T T _oumr
AR 22(0,04)0,1
71
LOR_ 0004 o ﬂﬂ[fi",] =4,1838N
5 0,001 L 60

Aplicando estas ecuaciones a los resultados expe-
rimentales obtenidos con el viscosimetro se obtie-
ne la siguiente tabla.

I.os datos de tension tangencial frente a velo-
cidad de deformacidn correspondientes a cada tem-
peratura se han representado graficamente a con-
tinuacion.

w {rad/s) i y{s |t (Nm) (N m-f}l
| 20°C @ 7PC |
. ]
o312 | 1257 | 00239 | coow |
06283 | 2513 © 00507 | 0.0169
12566 | 5027 | 00995 | 00358 |
30416 | 12567 | 02586 | 00898
62872 | 25134 | 04874 L 0,169 |
94248 ! 37700 | 0756 02686 J
t (Nm'?)
08
T=20°C
0.6 1
0.4 +
6.2 4 T=70°C
0.0 T T T T
0 100 200 300 400 500
r(s™)

Para las dos temperaturas de trabajo la rela-
¢idn 7~ yse aproxima a una linea recta que pasa
por ¢l origen de coordenadas, lo gue sugiere que
en ambos casos la leche homogeneizada se com-
perta como un fluido newtoniano. Mediante regre-
sién por minimos cuadrados se obtienen los
siguientes resultados:

T=20°C

Ord. orig. = 1,82 10~
Pend.= [,989 103
Coef. correl. =0,9997

T=70°C

Crd. orig, =460 11~
Pend, = 7,03 10+
Coef. correl. =0,9993

I.os valores de la ordenada en el origen v el coe-
ficiente de correlacidn resultantes del ajuste confir-
man que la ley de Newton describe satisfactoria-
mente el comportamiento reoldgico de la leche
homogeneizada. La viscostdad a cada temperatura
s¢ corresponde con el valor de la pendiente:



tagec = 0.001989 kg m-t 57!
oy = 0,000703 kg m* st

Sustituyendo estos valorcs ea a expresidn de
Arrherius {3.19] se obtiene un sistema de dos ccua-
ciones con dos incognitas:

( 9 = R3MTBI590)
0,00198 #oe’(p{q 314(‘)7_).13 +20) ’I

0,0007030 =, cxptmm)

de cuya resolucién se derivan los vaiores de la
energia de activacion y factor preexponenciat:
E,=17.542 1 mot!
=1,4910% kg m™! s~
PU o g m- s

Por tanto, fa ecuacién reoldgica completa
correspondiente a la muestra de leche homoge-
neizada en estudio es la siguiente:

v — 1 exol Eo ) - o, [17542),
r—,u',v—yoexp[RTj,y—l,WlO eka_—RT J/

B) Viscosimetros de plato y cono

Constan de un cono que gira sobre una placa
plana estacionaria {figura 3.12}. Se construyen
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de forma que el dngulo 4, sea inferior a 5°, lo que
permite considerar que el perfil de velocidad es
lineal y que la velocidad de deformacidn es cons-
tante en cada medida. Por tanto, las ecuaciones
que conducen al valor de ty ya partir de los
datos expenmentaies T — @ son validas para cual-
quier tipo de fiuido:

T 3.36)
2R’
)
y=(fi3 -2 2 3.37]
\dz) rgd, 6,

Ejemplo 3.2, Determinacion de propiedades reo-
légicas mediante un viscosimetro de plato y cono.
Efecto de la velocidad de deformacién sobre la vis-
cosidad aparente.

Se han llevado a cabo uns serte de ensayos reo-
I6gicos con una compota de manzana en un visco-
simetro de plato y cono (R = 2.4 cm; 6, = 3°). Los
resultados obtenidos se tecogen en la siguiente
tabla:

N (rpm) 5 10 : 201 40 1 60 | 80

241 347

T10° (N m) 217 12371260 | 298

3,

v

| S a2

a) b)

FIGURA 3.12. Viscosimetro de plaio y cono:
af esquema del aparato, 5] perfil de veloci-
dad a través det fvide.
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Deteminar el modelo y ecnacion reoldgica que
se ajustia mejor a estos datos experimentales. repre-
sentando grificamente cémo varia Ia viscosidad apa-
rente del alimento con la velocidad de deformacidn.

Solucion

Aplicando las ecuaciones [3.36] y [3.37], corres-
pondientes a un viscosimetro de plato y cono, es
posible determinar la tensién tangencial y la velo-
cidad de deformacidn que experimenta el fluido
en cada medida:

fo que conduce a los resultados que se muestran
enla siguiente tabla:

Jﬁs h 0

4
|

]
20 [[ 40 80 120 | 160

IT(N m?} | 7493 | 81.86 189.80 102,93{111,90{ 119,83

Representando graficamente estos datos se
puede observar que el comportamiento reclégico
de fa compota de manzana se corresponde con un
fluido pldstico real al obtenerse uga curva que no
pasa por €lorigen de coordenadas.

{Nm*)
125

1004 /
] /

’('___,_,.—l—

0 T — T T T T 3
[4] 25 50 75 00 125 150 175
v(s™)

Por tanto, el modelo matemadtico aplicable a
este fluido ¢s el modelo geseral o de Hershel-Bul-
kley (ccuacién [3.12)). Extrapolando la curva reo-
ldgica a y=0, sc obtiene el valor de la tensién tan-
gencial critica:

7, =65 Nm™~

Con dicho valor, y reorganizando la ecuacién
[3.12], se llega a la siguicnte expresién:

T—T, =k7"

log{z—t.)=logk+nlogy

De acuerdo con esta expresidn, la regresion
lineal log (7~ 7.} - log yha de proporcionar log k
como ordenada en ¢l origen y 1 como pendiente.
Los resultados obtenidos mediante ajuste por mini-
mos cuadrados son los siguientes:

Ord, orig. = 0,414 =log k
Pend. =0,607 = n
Coef. correl. = (,998

Calculando el antilogaritmo de la ordenada en el
origen se obtiene el indice de consistencia del fluido:

k=259 Nm?s=

Por tanto, la ecuacion reotdgica del fluido en
estudio es la siguiente:

=65+2.59 y*"

Teniendo en cuenta dicha expresién y la defi-
nicién de viscosidad aparente se puede llegar ala
expresion:

0,697

6)4"} 39 Y £2.59 /*\19\

i, =

N
*‘uu

L
14

que permite establecer {a relacién entre la visco-
sidad aparente del fluido y la velocidad de defor-
macidn. Tal y como se puede apreciar en la siguien-
te figura, la viscosidad aparente de la compota de
manzana experimenta un incremento may impor-
tante para valores de yinferiores a 255,



wa{kgm™'s™)
18

G

4 4

2 B

0 - r r , . . .

o} 25 50 75 190 125 150 175

sy

3.3.2. Viscosimeiros de libo

Elliquide en estudio se hace circular por el
interior de un tubo cilindrico por gravedad o apli-
cando presién a la entrada (figura 3.13a). El ensa-
vo consiste en la realizacidn de diferentes medi-
das vaniando el caudal volumétrico de fluido (Q,)
y registrando en cada una de ellas [a pérdida de
presién que experimenta el fluido al atravesar

75

Copitulo 3. Reologia

una determinada longitud de tubo. A fin de ase-
gurar gue el liquido se desplaza en régimen lami-
nar se suelen utilizar tubos capilares, de didme-
tros muy reducidos.

En este dispositivo la pérdida de presién del
fluido debido al rozamiento depende de {4 for-
ma del perfil de velocidad en la seccidn trans-
versal de la conduccion, lo que a su vez es fun-
cién del tipo de fluido. Por ello, las ecuaciones
aplicables a los viscosimetros de tubo varfan de
un tipo de fluido a otro.

A) Fluidos newtonianos

Si se considera un elemento cilindrico de flui-
do de radio r en movimiento, ias fuerzas que
actian sobre el mismo son de dos tipos: fuerzas
normales originadas por la presion en las bases
del cilindro y fuerzas tangenciales de rozamien-
to sobre su superficie lateral (figura 3.13b). Si
dicho elemento se encuentra en equilibrio, se
curmnplird:

(P+AP)m* =t2mrL}+ Pm”  [3.38)

b)

FIGURA 3.13. Viscosimetro de tubo: o Perfi-

les de velocidad y de terisiones tangencio-

les, b} Fuerzes que actian sobre un tubo de
Avido de radio r.




74 Ingenieria de lo industria Alimentaria

APr
T= [3.39]
2L

Combinando esta expresién con la ley de la
viscosidad de Newton:

-[3.40]

av, APr
dr 2L

T=RY= }-{

Separando variables ¢ integrando entre la
sured de la tuberfa (r = R) y cualquier r:

dv, =—--é£-rdr [3.41]
2
j"dv,=__5‘° " vdr [3.42]
( 2‘uLR
R - 3.43
=ty pa

expresion del perfil de velocidad correspondiente
al flujo interno de un tluido newtoniano en régi-
men laminar.

El caudal volumétrico se puede determinar
por integracidn del perfil de velocidad en toda la
seccién transversal de conduccidn:

R AP 2 2
0, =J vx(2m)cfr:jn QW-E(R’ —r*)dr
(3.44]
AR'AP <
= - 343
o, Sl (3.45]

Esta dltima expresién recibe el nombre de
ecuacion de Poiseuille v, de acuerdo con ella, la
representacion grifica de los datos ), — AP obte-
nidos con un fluido newtoniano en un viscosi-
metro de tuboes una linea recta, a partir de cilya
pendiente se puede determinar la viscosidad.

B) Fluidos pseudoplasticos y dilatantes

Procediendo de forima similar al caso de los
fluidos newtonianos pero utilizando la ley de fa
potencia como ecuacién rﬂ-oioglca se llegaala
siguiente expresion:

J,rR.‘b!/nAPl.’u
PR MR S 3.46
@ =Gy VU n)(2kL)" (346]

Una vez linealizada tomando logaritmos, esta
ecuacion permite calcuiar {os valoresde kyn a
partir de los datos experimentales de Q- AP.

C) Fluidos pldsticos de Bingham

El procedimiento matematico a aplicar es ana-
logo al de los fluidos newtoniancs, aunque tenien-
do en cuenta que la integracidn de la ecuacidn
equivalente a la {3.43] se realiza dnicamente en
la porcion de fluido en la que la tensidn tangen-
cial excede cl valor critico, obteniZndose la
siguiente expresion:

0 AR 1 1_1-_& 3U [3.47)
Uopta 3| 4l JJ ’

siendo 17, la tensién tangencial de rozamiento ¢n
la pared de la tuberfa:

T = [3.48]

Flajuste de los datos Q,, — AP ala ecuacién
[3.47] por métodos de regresidn no lineal con-
duce a la obtencidn del valor de los pardmetros

ny .

Ejemplo 3.3. Se hace circular un concentrado de
zumo de naranja a 15 °C por el interior de un tubo



coa un radio de 6 mm. Se llevan a cabo una serie de
medidas con diferentes caudales de liquido, midién-
dose para cada uno de ¢ilos la pérdida de presién
que experimenta el fluido medianie transductores
instalados en un tramo central del tubo y separados
entre sf una longitud de 5 cm. Los resultados obte-
nidos se recogen en la siguicnte tabla:

[
-
Ja
Ll
Ly
‘LII
=]

(QV 106 (ms) 6,20 | 9,80 112,00 | 14.50

AP (N m?) 247 4 446 | 618 | B13 | 911 | 1.018

Determinar la ecuacidn reolégica que mejor
describe el comportamiento de cste fluido.

Solucion

Dado que «n 21 caso de jus viscosimetros de
tubo la ecuacién aplicable depende del tipo de
comportamiento reolégico, es necesario suponer
este dltimo a fin de establecer si los datos experi-
mentales verifican la correspondiente ecuacién
reoldgica. Comenzando por el caso mds sencillo,
si el fluido en estudio se comporta como newto-
niano, debe cumplirse la ecuacion [3.45], segia la
cual el caudal volumétrico y la pérdida de presién
han de ser proporcionales. Al representar grafi-
camente los datos experimentales en Ja forma Q,,
- AP no se obtiene una linea recta, tal y como pue-
de apreciarse en la siguiente figura: ’

Q.{m's"'x 10")

15 4

10

0 T —— T T
b 25¢ 500 750 1.000
APIN m)
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Se deduce, por tanto, que el concentrado de
zumo de naranja no es un fluido newtoniano. Supo-
riendo a continuacidén que se trata de un fluido
cuyo comportamiento reeldgico se puede descri-
bir mediante la ley de la poteacia. la ecuacién a
verificar es la [3.46]. Dicha expresion se pucde linea-
lizar tomando logaritmos en ambos miembros, la
que conduce a la ecuacidn siguiente:

RN 1

1
o8 = o Ly | %

Tal y como puede observarse en la figura que
aparece a continuacién, la representacidn grafi-
ca de los datos experimentales como log Q. ~ log
AP es una iinea recta, lo que indica que ¢l ali-
mento en estudio es un fluido pseudoplastico o
dilatante.

oga,
12

06

04 4

02

Y T T g T T T

24 25 26 27 28 23 30
log AP

El ajuste de los datos experimentales en forma
logaritmica mediante el método de minimos cua-
drados proporciona los siguientes resultados:

Ielin
Ord. orig. =-9,792 =log -——’{Ru-—l
(3+1/ny(2&L)Y"" |
FPend.= 1,644 = I/n
Coef. correl. =0,9995

El elevado valor del coeficiente de correlacién
confirma que el fluido cumple la ley de la poten-
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cia. A partir de la pendiente se obtiene el indice
de comportamiento del concentrado de zumo de
naranja que, ai resultar inferior a la unidad, indi-
ca gue se trata de un fluide pseudopldstico:

n=0,608

Por otro lado, sustituyendo los valores de las
diferentes variables que aparecen en la expresion
de la ordenada enel origen, es posible detcrminar
el {ndice de consistencia del flnido:

70, 50 AR
(3+1/0,608)( 2k0,05) "4

k=3,765 Nm? s~

—9,792 = log|

Luego, el concentrade de zumao de naranja se
puede describir mediante la siguiente ecuacién reo-
16gica:

T =3,765 y"*

3.3.3. Criterios de seleccion de viscosimetros

A la hora de elegir el viscosimetro mds ade-
cuado para la determinacién o el estudio de las
propiedades reolégicas de un fluido han de tener-
se en cuenta sus caracteristicas més relevantes.
En general, ios viscosimetros rotatorios y los de
tubo pueden considerarse complementarios, ya
que las ventajas de los primeros representan los
inconvenientes de los segundos y viceversa.

Los viscosimetros rotatorios estdn especial-
mente indicados para el estudio de fluidos
dependientes del tiempo, puesto que la aplica-
cién de la tensién tangencial se puede prolongar
tanto conlc se quiera. En cambio, en un viscosi-
metro de tubo el tiempo de residencia del flui-
do es funcién directa del caudal volumétrico, ¢l
cual se varia de una medida a otra, por lo que
los efectos del tiempo y de la tensidn tangencial
sobre las propiedades reoldgicas aparecen super-
puestos.

Otra ventaja de los viscosimetros rotatorios
es la ausencia de efectos de entrada que si estdn
presentes en los de tubo. En este Gitimo caso, la
entrada del liquido en el capilar provoca una dis-
torsién del perfit de velocidad que perdura una
determinada longitud de conduccion, obligando
a realizar la medida de pérdida de presidn en un
tramo suficientemente alejado de la zona de
entrada. N¢ obstante, los viscosimetros rotato-
rios tambi€n pueden presentar efectos finales,
Asf, en los de cilindros concéntricos con fre-
cuencia no es posible despreciar el rozamiento
del fluido con las bases de] cilindro, utilizdndose
en los cdlculos matematicos una longitud efecti-
va algo mayor que la longitud real del cilindro
giratorio.

Tal y como se ha comentado con anterioridad,
la temperatura es una variable que afecta en gran
medida a la consistencia de los fluidos. Las medi-
das reolégicas han de llevarse a cabo en viscosi-
metros termostatizados para que la temperatura
sca constante y uniforme en todo el fluido. Sin
emnbargo, en los viscosimetros rotatorios cuando
se irabaja con elevadas velocidades de giro y/o con
finidos muy viscosos, la disipacidn de calor por
rozamiento puede provocar una elevacidn impor-
tante de la temperatura en determinados puntos
del fluido, con el consiguiente error en las medi-
das reoldgicas. Por el contrario, este problema no
se suele dar en los viscosimnetros de tubo.

Eltratamiento de los datos experimentales
obtenidos en viscosimetros rotatorios es bastan-
te sencillo y valido para cualquier tipo de fluide
st.se puede admitir que ¢l perfil de velocidad es
lincalﬁﬁembargo, el intervalo de velocidades
de deformacidn en el que pueden trabajar es bas-
tante restringido, ya que fa consecucién de cle-
vados valores de yestd limitado por la transicién
de régimen laminar a turbulents y por la posible
elevacidn local de la temperatura. En los visco-
simetros de tubo, en cambio, el perfil de veloci-
dad del ftuido se aproxima a una curva parabg-
lica, lo que implica que en cada medida existe un
intervalo muy amplio de velocidades de defor-
macién, ampliando la de validez de la ecuacién
reoldgica asi obtenida.



Cuando ¢l liquido en estudio contiene sélidos
en suspension de gran tamadio, los viscosimetros
de cilindros concéntricos de espacio estrecho y
los de plato y cono no son recomendables, ya que
durante los ensayos pueden producir una alte-
racién importante de las caracteristicas del flui-
do. En este caso, han de utilizarse viscosimetros
de tubo o rotatorios de espacio ancho a fin de
evitar la modificacidn de los tamaifios de las par-
ticulas en suspensién.

3.4. Ensayos reologicos de fluidos
viscoeldsticos y semisdlidos

Los alimentos y, en general, los materiales que
presentan propiedades viscoeldsticas suclen ser
sustancias que se encuentran en un estado inter-
medio entre liquido y sdélido. Por ello, los ensa-
yos que se utilizan para determinar sus propie-
dades reolégicas se pueden considerar derivados
de tests tipicos, tanto de fluidos como de sétidos,
en los que se pretende conocer la respuesta del
material frente a la accién de fuerzas tanto tan-
genciales como normales. De esta forma, se obtic-
nen no sélo propiedades relacionadas coa el flu-
jo, como la viscosidad aparente, sino también
pardmetros que, como ¢l médulo de elasticidad
o el de rigidez, se utilizan convencionalmente
para caracterizar las propiedades mecénicas de
solidos.

3.4.1. Ensayos de traccién y compresién

Consisten en someter una probeta cilindrica
o prismatica del material en estudio a la accién
de una carga axial de traccién o de compresion
(figura 3.14). El efecto que se produce es la gene-
racién de tensiones normales en el interior de la
probeta y un alargamiento o acortamiento de la
misma, respectivamente. En un instante deter-
minado, la tension normal (6) y la deformacidn
longitudinal unitaria {€) se expresan referidas a
las dimensiones originales de la probeta: super-
ficie transversal (4,) y longitud (L,).
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o= [3.49]
a .

-9 3.50

=L [3.50]

La deformacién longitudinal unitaria se con-
sidera positiva si el material estd sometido a trac-
cién y negativa en ¢l caso de compresion.

|
a) b) i

FiGura 3.14. a} Ensayos de traccién y b} compresiéa.

LLa representacién grdfica de la tensién frente

a la deformaci6n suele conducir a curvas del tipo

de la representada en la figura 3.13. En el tramo

inicial hasta el punto A, correspondiente a peque-

fias deformaciones, el material se comporta de for-
ma eldstica, cumpliéndose [a ley de Hooke:

oc=F¢ {3.51]

donde E es el médulo de elasticidad o médulo

de Young, propiedad fisica del material que estd

directamente relacionada con su resistencia mecad-
nica en condiciones eldsticas.
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Duranie los ensayos de traccién y de com-
presion, la probeta no sélo se deforma en direc-
cién axial sino que también se produce una varia-
cién de sus dimensiones laterales. Si se encuentra
sometida a traccién su seccidn transversal se con-
trae, mientras que bajo la accién de cargas de
compresién 1a seccidn se dilata. La relacién entre
la deformacion transversal en el plano yz vy la lon-
situdinal en la direccidn x se establece a través
del médulo dc Poisson:

& <
ve=-¥=_%z [3.52)
£x Ex

comportamiento
pléstico

1
1
1
!
\
1
1
I
I
i

! comportamiento
1 elgstico

€
FIGURA 3,15, Relacién tensidn-deformacidn en traccion
© compresién.

3.4.2. Ensayo de cizalladura

En este ensayo se estudia el comportamien-
to del material a] aplicar una fuerza rasaante, lo
que genera Ja aparicién de tensiones tangencia-
les y provoca una variacion de los-dngulos que
forman las caras del elemento, tal y como se
muesira en la figura 3.1 6. Esta variaci6n, expre-
sada en radianes, se utiliza habitualmente para
cuantificar la deformacién angular (8).

La representacién gréfica de 1a tensién tan-
gencial frente a la deformacién angular se ajus-
ta habitualmente a curvas semejantes a la de la

figura 3.15, correspondiente a los ensayos de trac-
cidn o compresion. También en este caso se
observa una zona inicial de comportamiento elds-
tico en la que tensiones y deformaciones son pro-
porcionales:

t=Go [3.53]

L _1

FiGURA 3.16. Ensayo de cizalladura.

La constante de proporcionalidad G recibe
el nombre de médulo de rigidez. E, vy G son
las constantes eldsticas del material que es-
tdn relacionadas entre si mediante la siguiente
expresion:

E

Ejemplo 3.4. Detcrminacidn de las constantes elas-
ticas de un alimento sélido.

Con objeto de estudiar las propiedades el4sti-
cas de un determinado tipo de patatas, una pro-
beta de este alimento con una longitudde 10 cm y
una seccion transversal de 2 x 2 cor s¢ somete a la
accion de una carga axial de traccion de 1.2 N,
Como consecuencia de dicha fuerza. fa probeta
experimenta un alargamiento de 0.1 mm, mientras
que las dimensiones laterales se contraen en 0,01
mm. Determinar el valor de las constantes elasti-
cas de dicho producto.



Solucion

La tension normal que soporta 1a probeta v la
deformacion longitudinal unitaria que expenimenta
se pueden calcular mediante las ecuaciones [3.49]
y [3.50]. respectivamente:

c=t 2 L2 _so0oNm-
A, 0.02°
e=d 2 0000 oy
L 01

Suponiendo que el material se encuentra ¢n
la zona de comportamiento eldstico, el médulo
de elasticidad se determina a partir de la ley de
Hooke:

3.000

= =310°Nm™
0,00

m |9
et

Teniendo en cuenta la deformacidn transversal
de la probeta, el médulo de Poisson se calcula como:

€ 0,00001/6,02

PR A et bl
€ 0,001

Finalmente, la ecuacidn [3.34] permite el calcu-
lo del médulo de rigidez:

-_E 310_x1061\’m'
2{l+v) 2({l+0.)3)

3.4.3. Ensayo de deformacién progresiva

En este easayo se determina la evolucion de la
deformacién del material a lo largo del tiempo bajo
la accién de una carga externa. En la mayor parte
de los casos se trata de una carga axial. mante-
rmidndose constante durante el ensayo ¢l valor de
la tension generada. Si el material es un sdlido per-
fectamente eldstico, la deformacion se produce de
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forma instantdnea sin observarse ningin cambio a
lo largo del tiempo. Sin embargo, en €l caso de
materiajes viscocldsticos parte de la deformacion
se produce paulatinamente como copsecuencia de
la componente viscosa. En ocasiones. el ensayo de
deformacién progresiva se finaliza suprimiendo
instantdneamente la fuerza aplicada y sigutendo la
recuperacion del material. En la figura 3.17 se
muestra la forma tipica de la curva de deformacion
correspandiente a este ensayo.

1

!

1

|

|

I

1

'

t

b \
f |

|
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t

t

FiGura 3.17. Evolucion de la deformacién en el ensayo
de deformacidn progresiva.

La deformacidn y recuperacion instantdaneas
que se producen a tiempo Ccero y f, respectiva-
mente, son un reflejo de [a componente eldstica
dcl material. La descripcién matemadtica de este
tipo de curvas se stiele realizar basandose en mode-
los mecdnicos ya comentados en ¢l apartado 3.2.2.
Concretamente, en la mayoria de los alimentos vis-
coeldsticos s¢ ha observado que la curva de defor-
macién progresiva se describe adecuadamente
mediante el modelo de Burgers, el cual se obtiene
por asoctacién en serie de un elemento de Max-
well y un elemento de Kelvin (figura 3.18).

La cxpresidn matemdtica que se deriva del
modelo de Burgers respecto de la evolucidn de la
deformacién con el tiempo, € {1, es la siguiente;

£ =—1
=5 . s

% =e(0)+ ”r+£\w)[1 exp!(w"ﬂ
/]

LS
in
G

r
L
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sicndor o 1a tensidn aplicada, que se mantiene cons-
tante; £(¢) el médulo de elasticidad del conmjunto en
un instante determinado; £ (0) 1a deformacidn ins-
tantdnea a tiempo cero asociada al resorte R|; £ (o0)
la deformacicn final a tiempo infinito; ¢, el tiempo
de retraso delclemento de Kelvin, definido como
¢l tiempo necesario para que la deformacidn total
sea un 64% de la correspondiente a tiempo infini-
to. A su vez eltiempo de retraso se expresa como:

r 2

[3.56]

)
tr:lt

b

E|y E, representan el médulo de elasticidad
asociado a losresortes R,y R,, ¥ 1, y 1, 1a viscosi-
dad asociada alos pistones P, ¥ F,, respectivamente.

El ajuste de la curva experimental de defor-
macién progresiva a este modelo permite la
determinacisn de los pardmetros del mismo: £,
£y 1Y 1, Y, por tanto, la evaluacidn de las pro-
piedades viscoeldsticas del material.

277%%

FiGura 3.18. Modelo mecanico de Burgers.

3.4.4. Ensoyo de relajacién

En este ensayo se determina la capacidad de
un determinado material para aliviar las tensio-

nes generadas en condiciones de deformacién
constante, Mediante la aplicacién de una fuerza
externa se consigue la deformacién practica-
mente instantdnea det material. Dicha deforma-
cién se mantiene invariable con objeto de seguir
la evolucién de la tensién que soporta a lo largo
del tiempo. Las curvas tipicas que se obticnen
en los ensayos de relajacién se muestran en la
figura 3.19. '

Tambiéu en este caso se recurre a la analogia
con modelos mecdnicos para plantear las ecua-
ciones que describen el comportamiento viscoe-
l4stico del material. La curva de la figura 3.19a)
sc ajusta bien a un modelo formado por un ele-
mento de Maxwell acoplado en paralelo con un
resorte. Este ultimo refleja la existencia de una
tension residual en el material a tiempo infinito.
A su vez, curvas del tipo de la representada en
la figura 3.19b}, sin tensién residual, suelen des-
cribirse con una buena aproximacién mediante
modelos constituidos por la asociacién en para-
lelo de dos elementos de Maxwell. El modelo
matematico que se aplica a este sistema y que
proporciona la disminucion de la tensidn con el
tiempo es el siguiente:

t) e )
o) =E(t)e, =& E exp| —— |+&, E,exp| -—— |
rl} tr:j

[3.57}

siendo: g, ta deformacion producida, que se man-
ticne constante ¥ £, ¥ £, €l tiempo de retraso de
cada uno de los elementos de Maxwell, defini-
dos como:

=
(U5}

~
1]

T

1

[3.58]

39

L

[

N
N
™y
(£}

E,y E, el médulo de elasticidad asociado a los
resortes R, y R,, respectivamente, y g, y &, la vis-
cosidad asociada a los pistones P, y P,, respecti-
vamente.
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i

p|—

S A,

| |
P, [—— =3 5

A, A,

a)

b)

FiGura 3.19. Evolucién de la tensién enr el ensayo de relajacién.

El ajuste de la curva experimental a este tipo
de modelos conduce al valor de los pardmetros

By By 1Y

3.4.5. Ensayos dindmicos

Se trata de ensayos en los que la tensidon que
soporta el material o la deformacidn que experi-
menta se hacen variar de forma sinuscidal con el
tiempo. Para ello, la fuerza aplicada puede ser tan-
gencial o normal, dependiendo de la mayor o
menor fluidez del medio, respectivamente. Las ins-
talaciones experimentales donde se llevap a cabo
este tipo de ensayos tienen una configuracion y
geometria parecidas a las de los ensayos estdticos.
Asi, en el caso de aplicarse fuerzas tangenciales es
frecuente utilizar viscosimetros de plato y cono o
de doble plato, en [os que ¢l elemento movil pue-
de girar alternativamente hacia un lado o €l otro,
mientras que en el caso de fuerzas normales se
emplea un dispositivo semejante al del ensayo de

traccidn, pero con las modificaciones necesarias
para que el material en estudio esté sometido alter-
nativamente a traccion y a compresion.

Supongamos que la tensidn tangencial que se
aplica varfa armdnicamente con el tiempo segiin
la ecuacién (figura 3.20):

T = T, cos{x) (3.60]

donde 7, es la amplitud de ]a tensién y wla fre-
cuencia de la oscilacidn expresada en Hz.

La deformacién angular que se produce también
varia armdnicamente con el tiempo (figura 3.20):

8 =8, cos(w — &) [3.61]

siendo §, la amplitud de la deformacion y el des-
fasc existente entre [a tension y la deformacion.

La deformacidn también se puede expresar
COmo:

8 =38, cos{d)cos{ar) +8,sen(S)sen{wr) [3.62]
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con lo que {a deformacion total se divide en dos
componentes; la primera en fase con la tensién
v de amplitud 8,cos(d), v la segunda desfasada
90° respecto de la tensién y de amplitud 8,sen{).

JANAL

ol

]

f.

>

w?

l

2n

FIGURA 3.20. Variociones armdnices de la tensién
y la deformacién en ensayos dindmicos.

Se tiene que Sy la relacién 6/7, son propie-
dades relacionadas con el comportamicnto vis-
coeldstico del material, aunque también depen-
den de la frecuencia de la oscilacién. Si el sistema
en estudio es un sélido perfectamente elastico,
la tensi6n y la deformacién estén en fase (5=0).
En cambio, si el material se comporta como un
fluido viscoso puro, el desfase entre la tensién y
la deformacién es de 90°. En un material visco-
slastico el desfase estard comprendido entre 0y
90°, por lo que este parametro se puede con-
siderar una medida relativa de las propiedades
clésticas y viscosas del medio. Asimismo, a fin
deevaluar las dos componentes de los materia-
les viscoeldsticos, se definen las siguientes varia-
bles:

* Médulos da rigidez: almacenamiento de
energia (G") y friccion (G*):

T,05(5)

G'=5B2 (3.63)
0
G = T,5en(d) [3.64]

9,

* Funciones de la viscosidad: almacenamien-
to de energia (1) y friccién (u”):

, G'l
W= [3.65]
W
w=9 (3.66}
[+

Las parejas de variables se agrupan dcfinien-

do variables complejas:
G*=G'+iG” [3.67}
pE=p -in” [3.68]

Si el ensayo dindmico se lleva a cabo apli-
cando tensiones normales oscilatorias, se defi-
ncn las correspondientes componentes del médu-
lo de elasticidad:

g% cos(5)

B9}
“’
g~ = 9sen(d) (3.70)
. .
E*=E'+iE” [3.71]

Los ensayos dindmicos de alimentos se han
utilizado por diferentes invesiigadores como
métodos no destructivos para determinar el gra-



do de madurez de diferentes frutas y verduras.
Asimismo, los resultados de este tipo de ensayos
se pueden aplicar para detectar variaciones en la
dureza, textura, contenido en humedad y com-
posicion quimica del alimento.

Resumen

L.

Ls3

La Reologfa es la ciencia que estudia el flujo y
la deformacidn de la materia. En ei caso de flui-
dos, la resistencia al flujo depende directamen-
te de su consistencia,

La materia puede presentar difcrentes compor-
tamnientos cuando estd sometida a la accidn de
fuerzas externas: eldstico, viscoso, plistico y vis-
coeldstico. En el caso de fluidos, las fuerzas v
tensiones tangenciales son fundamentales a la
hora de estudiar sus caracteristicas reoldgicas.
Lz clasificacion reoldgica de los fluidos sc basa
en la relacidn existente entre la tensidn tan-
gencial y la velocidad de deformacién. distin-
guiéndose entre fluidos newtonianos y no new-
tonianos. La consistencia de los fluidos se mide
a través de su viscosidad (fluides newtonianos)
y viscosidad aparente {fluidos no newtonianos).
Dentro de los fluidos no newtonianes se dis-
tinguen tres cate gorias: fluidos independientes
del tierapo. fluidos dependientes del tiempo v
fluidos viscoclasticos. A su vez, existen dife-
rentes tipos de fluidos no newtonianos inde-
pendientes del tiempo, que sc diferencian en
las correspondientes ecuaciones y curvas reo-
logicas: flutdos pseudopldsticos, dilatantes, plds-
ticos de Bingham y pldsticos reales. Se distin-
guen dos tipos de fluidos dependigntes del
tiempo: tixotroépicos y reopécticos, segiin que
ta viscosidad aparente disminuya o aumente
con el tlempo, respectivamente. Los fluidos vis-
coeldsticos representan un tipo especial de sus-
tancias con un compaortamicato reolégico com-
plejo, intermedio entre ¢! de los fluidos y los
s¢lidos. La mayor parte de los materiales vis-
coeldsticos son sustancias de naturaleza poli-
mérica, en las que la aplicacidn de tensiones
tangenciales provoca la aparicion de tensiones
normales como respuesta.

Las variables mds significativas gue influyen
sobre ¢l comportamiento reoidgico de los flur-
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dos son la temperatura, coneentracidn de soli-
dos. peso molecular medio en sustancias poli-
méricas, etc. En ¢l caso de los fluidos no ngwto-
niancs, la viscosidad aparente puede depender
de factores adicionales, como ia magniwd de la
tension tangencial ¢ el tiernpo de aplicacion de
la misma.

Existen fundamentalmente dos tipos de visco-
simetros para ¢l estudio de las propiedades reo-
|ogicas de fluidos: viscosimetros rotatorios
{cilindros concéntricos, plato y cono) y de tubo.
Las ecuaciones que describen estos aparatos
dependen de sus caracteristicas geoméiricas y
del tipo de comportamiento reoldgico del fiui-
do en estudio.

Entre los diferentes ensayos que se utilizan para
¢l estudio reolégico de alimentos viscoeldsticos
v semi-sdlidos caben destacar los siguientes:
ensayo de traccién y compresion, cizaliadura.
deformacidn progresiva, rclajacién y ensayos
dindmicos.

Problemas propuestos

1.

Las propiedades reoldgicas de un aceite de
semillas sc han estudiado mediante un viscosi-
metro rotatorio en el intervalo de temperatu-
ras 10-60°C. Para todas las temperaturas se ha
observado que el aceite s un fluido newtonia-
no, obteniéndose los valores de la viscosidad
que se recogen en la siguiente tabla.

I 7 (°C)

! i

10 20 ;30 | 40 | 30 ' 60

l

H

(kg misly

=

242 1105 !LO,-L‘:‘- 0,23

{0.12 0,06

Determinar la energia de activacion y el
factor preexponencial correspondientes a la
variacidn de la viscosidad con la ternperatura.
Estimese la viscosidad del aceite a 0y 15°C,
respectivamente,

Enelcuadro 3.1 se recogen las propizdades reo-
I6gicas de un concentrado de zumo de tomate
4 322 °C y diferentes contenidos en sélidos.
Establecer una expresion de tipo potencial que
permita relacionar la viscosidad aparente de
este producto con la proporcion de sdlidos pre-
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sentes en el mismo. Para el calculo de la visco-

sidad aparente, i6mese un valor de referencia -

de la velocidad de deformaciénde 10571,

Se utitiza un viscosimetro de cilindros concéntri-
cos para el estudio reoldgico de un puré de pera
a 30 °C, La elevada concentracidn de sdlidos exis-
tente en ¢l mismo hace necesario el uso de un vis-
cosimetro de espacio ancho con objeto de no fal-
sear las medidas. I.os experimentos se llevan a
cab0 variando la velocidad de giro del cilindro
interno v leyendo en un indicador &l parde tor-
sién que se aplica en cada medida. Las lecturas
se tomar una vez transcurridos 5 min. desde la
variacion de la velocidad de giro a fin de asegu-
rar que se alcanza el régimen estacionario. Los
resultados obtenidos son los siguientes:

N {rpm) j 3 61 in J| 13

T107(N m)J 2,31

20

¥ ]
Ln

11,50 | 15,40

4,61 ‘ 7,70

19,20 !

5 i

Determinar el tipo de comportamiento y la
ccuacidn reoldgica que mejor describen a este
fluido.

Datos

Dimensiones del viscosimetro: L =12 cm,
R =3 cm, Ry=5cm. '

. Elestudio de las propiedades reoldgicas de una

crema con un20% en grasa se realiza en un visco-
simetro de plato y cana, lo que permite miaimizar
la cantidad de producto a utilizar en cada ensayo.
Las medidas se levan a cabo a tres temperaturas
diferentes, obteniéndose los resultados:

Obtener la ecuacion reoldgica de esie fluido
incluyendo el efecto de la temperatura. Deter-
minar el factor por el que varia !a viscosidad de
la crema al pasar la temperatura de 20 4 70 °C.

Datos

Dimensicnes del viscosimetro: 6, = 2,5%

R =3cm

5. Las propiedades reoldgicas de una determina-

da mayonesa se investigan a 25 °C mediante un
viscosimetro de tubo con un radic de 4 mm.
Para cllo, la mayonesa se impulsa con una bom-
ba de Iaboratorio, regulando ¢! caudal desea-
do a través de una vdlvula de aguja. Mediante
sendos transductores de presién se determina
para cada caudal la pérdida de presién que
experimenta la mayonesa al atravesar un tra-
mo de tubo de 20 cm de longitud. Los resulta-
dos obtenidos s recogen ¢n la siguieate tabla:

Q. 105 (m™)

0,4

0.7

13| 18

23

AP (Nm?)

1756 2.440
|

3.525} 4.260

4.9301 5.5

Obtener ¢l comportamiento y la ecuacion
reoldgica de la mayonesa en estudio.

A fin de obtener el valor del médulo de elasti-

cidad correspondiente a cierta partida de zana-
horias, una probeta de este alimento de seccién
1 em?y 15 cm de longitud se somete a un cnsa-
yo de traccion. Para ello, se aplica sobre la pro-
beta una carga progresivamente creciente, deter-
mindndose en cada instante la varizcidn de
longjitud que experimenta la misma mediante un

- extensOmetro de resistencia eléctrica. Supo-

Nrpm) | TIF (Nm) | TIOF(Nm) | T107 (N m) niendo que la probeta de zanahoria ticne en todo

anec 60°C 80 °C el ensayo un comportamiento elistico, caleular

- su madulo de elasticidad a partir de los siguicn-

3 162 1.6 87 tes resultados experimentales:

10 32,3 23.1 174

1d 430 32,6 244 T ; ‘ ¥ ]

18 S8t 41,8 313 I F{N) 10,1 ¢ 16,0 | 198 | 281 350 40.7:

25 80,0 580 435 | ]

30 ; 96,0 700 52.0 | 8103 {m) | 0,50 1 0.81 1 1,62 ¢ 1,401 175 | 2.1t |

- ; L i | | !




FLUJO DE FLUIDOS

4.1. Introduccién

4.2. Tipos de flujos de fluidos

4.3, Flujo par el interior de conducciones
4.4. Aparatos de medida de caudales

4.5. Equipo de impulsién de fluidos
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especialmenie el caso de Hujo por el inferior
‘e de conducciones. Se infroducen los diferentes
“ipos de flujo y se plantean los ecuaciones basicas
del flujo de fluidos: ecuaciones de canservacidén de
materia y energia. A confinuacién se revisan los

F n este copilulo se estudio el flujo de fluides,

métodos mas importantes para estimor los pérdi-
das de energio por rozamients en flujo interno, tan-
to porg fluidos newlonianos como no newtonianos,
En la Gltima parte del capilulo se describe el fun-
domento de los diferentes oparatos de medido de
caudales y de impulsidn de fluidos. -

NOMENCLATURA

Velocidad del sonido a través de un gas (ms™)
. Factor corrector en cl tuba de Pitot.
x  Cocficiente de descarga
Didmetra de la conduccién (m)
e Encrgia intarna () kg'')
f Factor de rozamiento
e} Velocidad mdsica (kg m™s-!)

h Eatalpfa especifica (J kg"')

Fe  Nimero adimensional de Hedstrom

k [ndice de consistencia (N m=2 s)

h,  Diferencia de alturas de un liquido manomé-
trico {m)}

L Longitud (m)

m Caudal misico (kg s)

M Peso molecular

Ma Nimero adimensional de Mach

" fadice de compertamiento

N, Potencia tedrica (W)

N, Potencia real (W)

r Presion (N m?)

e Caundal de calor intercambiado con el exte-

rior (§ kg!)
Q, Caudal volumétsico (m*s™)
R Radio (m)

Re  MNimero adimensional de Reynolds

Re, Nomero adimensional d¢ Reynolds generali-
zado

$ Seccién transversal de la tuberia (m?)

‘ Tiempo (s)

T Temperatara (K}

v Velocidad media de un fluido (m s!)

v, Volumen especifico {m? kg-!)

vy  Velocidad local de un fluido en Ja direccion x
(msT)

vr Velocidad local adimensional

v¥  Velocidad de rozamiento (ms™!)

W*  Trabajo intercambiado con una maquina (J kg™)

v Nimero de Reynolds modificado

Y Factor de expansién

z Altura respecto de un nivel de reierencia (m)

Ah Pérdida de carga (m)

AP Diferencia de presiones (N m™)

AP, Pérdida de presion debida al rozamicato (Nm)

£ Rugosidad absoluta de la tuberia (m)

n Viscosidad pidstica (kg m™ s')

N Rendimiento total de una méquina impulisora

p Viscosidad (kg m™! s)

#,  Viscosidad aparente (kg m s-%)

[ Densidad del Buido (kg m)

p,,  Densidad del liquido manométrico (kg m-%)
Pérdidas de energia por rozamicnto (J kgt)

ZL_, Longitud equivalente de tramo recto (m)

4 Tensién tangencial (N m-2)

7. Tensidn tangencial critica (N m3)

7,  Tensién tangencial de rozamicnto medida en
ia pared de la wberia (N m?)

—

; !

fluido: Sustancia que se deforma bajo la accién de
una tension tangencial por pequeda que ésta sea.

fujo de fluido: Fiuido en movimiento. Puede ser

compresible o incompresible dependiendo de si



se produce o no variacién en la densidad del
fluvido.

fiujo interne: Flujo de fluidos por ef interior de con-
ducciones.

flujo externo: Flujo de fluidos alrededor de cuerpos
sotidos sumergidos en los mismos.

pérdidas menores: Pérdidas dc energia por roza-
niento que experimenta un fluido al atravesar
diferentes accesorios y accidentes.
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régimen laminar: Circulacién de fluidos en forma de
ldminas o capas longitudinales, sin que exista
nmezcla transversal.

régimen tarbulenfo: Circulacidn de fluidos caracte-
rizada por la existencia de remolinos que provo-
can desplazamiento v mezcla entre diferentes
paorciones de fluido en direccidn transversal,

4.1. Introduccion

En todas las plantas industriales de produc-
cién de alimentos es necesario el manejo, trans-
porte vy almacenamiento de diferentes liquidos
v gases. Fluidos como el agua liquida, el vapor
de agua, el aire y alimenios liquidos o semi-liqui-
dos se transportan de un punto a otre de las ins-
talaciones mediante redes de tuberias o circulan
a través de los diferentes equipos y aparatos en
funcionamiento. El desplazamicnto de fluidos,
cominmente denominado flujo de fluidos, con-
lleva siempre un coste encrgético y, por tanto,
un coste econdmico. Las pérdidas de energia
mecdnica que sc¢ producen durante el desplaza-
miento de un fluido como consecuencia del roza-
miento cstdn directamente relacionadas con la
viscosidad y en general con las propiedades reo-
légicas del mismo.

I.as instalaciones de flujo de tluidos se dise-
fian teniendo en cuenta el coste de las conduc-
ciones, del equipo de impulsion y demds acce-
sorios, asi como el consumo de energia que se
produce durante el desplazamiento del fluido.
Esta metodologia de caleulo v disefio es comin
a todas las ramas de la Ingenieria en las que se¢
estudia el flujo de fluidos. Sin embargo, en ¢l
caso de la Industria Alimentaria es necesario
tener en cuenta una serie de factores adiciona-
les ya gue la naturaleza bioldgica v, en conse-

cuencia, fragil de los alimentos, implica la exis-
tencia de un riesgo imporiante de que sean daiia-
dos durante su transporte por ia accién de micro-
organismos. Por eilo, las instalaciones y equipos
se construyen en materiales de gran resistencia
a la corrosidn, fundamentalmente acero inoxi-
dable, asegurando que los cierres y juntas sean
completamente estancos para evitar contamina-
ciones. Asimismo, las redes de tuberias han de
disefiarse de forma que se produzca un auto-
drenaje, cvitando la existencia de zonas mucrtas
o con elevados tiempos de residencia. Otro fac-
tor importante es prevenir 0 minimizar el con-
tacto entre los alimentos y el oxfgeno ya que, en
caso contrario. se pueden desarrollar reacciones
de degradacion,

4.2, Tipos de flujos de fluidos

Los fluidos pueden set compresibles {gases)
0 incompresibles (liquidos) dependiendo de si
su densidad varia apreciablemente con la pre-
sién o se mantiene constante, respectivamente.
De la misma forma, los fiyjos de fluidos se cla-
sifican en flujos compresibles o incompresibles
en funcidn de la variacion de la densidad a lo lar-
go del desplazamiento del fluido, Los flujos de
liguidos son siempre incompresibles, su densi-
dad permancce pricticamente constante jaciu-
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so cuando la presién cambia durante el flujo. Por
el contrario, los flujos de gases pueden ser com-
presibles o incompresibles ya que su densidad
se ve inmediatamente afectada por variaciones

de la presion o de la temperatura. El flujo de-

gases se puede considerar incompresible cuan-
do la densidad y, por tanto, Ia presién se man-
lienen constantes a lo largo del flujo. El limitc
eatre ambos tipos de flujos de gases se puede
establecer cuantitativamente medianie €l name-
ro de Mach:

| 4
Ma =— ‘[4.1]
C

siendo V' la velocidad media del gas y C la velo-
cidad del sonido a través del gas, medidas ambas
a la misma presion y temperatura_ Para valores
de Ma < 0,3 esvilido suponer que el flujo del gas
es incompresible.

Existen otros criterios de clasificacién de los
flujos de fluidos. Atendiendo a la situacién rela-
tiva del fluido respecto de las superficies solidas
con las que ¢std en contacto se distinguen dos
tipos de flujo:

* Flujo interno, El fluido se desplaza total-
mente rodeado por la superficie sélida. Es
el caso de circulacion de fluidos por el inte-
rior de tuberfas v conducciones.

* Flujo externo. Fl fluido circula alrededor de
un sélido sumergido en su senc. Un ejem-
plo caracteristico es el flujo dc gases o Hqui-
dos a través de lechos de particulas sélidas.

Dependiendo del niimero real de fases pre-
sentes en el seno del fluido, el flujo puede ser
monofdsico o bifasico. En la Industria Alimenta-
ria es bastante frecuente el flujo bifdsico ya que
aumerosos alimentos estdn formados por sus-
pensiones de particulas s6lidas en un medio liqui-
do o se trata dc emulsiones con dos fases liquidas
inmaiscibles.

Asimismo, en funcidn de cudl sea el mecanis-
mo a nivel microscopico por el que se desarrolla

el desplazamiento del fluido, se pueden distin-
guir diferentes tipos de flujos o regimenes de cir-
culacién. Este hecho fue puesto de manifiesto por
primera vez por Reynolds cn 1874, Al inyectar
un colorante en ¢l seno de una corriente liquida
que circula por el interior de una conduc¢ién
(figura 4.1), observé que la persistencia o no de
un hilo de colorante 2 lo largo del flujo dependia
de la velocidad media del fluido:

o Para valores bajos de V (figura 4.12), ¢l hilo
de colorante conscrvaba su identidad a lo
largo de la conduccién y se desplazaba en
linea recta, lo que indica que el liquido se
mueve en forma de ¥minas o capas longi-
tudinales sin que exista transporte ni mez-
cla en direccién transversal. Este tipo de
flujo se denomina régimen laminar.

* Al aumentar V, se alcanzaba un valor criti-
co para el cual las capas longitudinales eran
sustituidas por remolinos que terminaban
por provocar la completa desaparicién del
hilo de colorante (figura 4.1b). Con ello, se
pone de manifiesto que en este caso, ade-
mds del movimiento en direccién longitu-
dinal, existe una importante mezcla trans-
versal. Este tipo de flujo recibe el nombre
de régimen wrbulento. En un punto deter-
minado, se forman continuamente remoli-
nos que, a continuacién, se rompen para
originar otros mas pequeiios. Como conse-
cuencia, 1a presién, asi como la magnitud y
direcci6én de la velocidad del fluido en ese
punto, fluctian continuamente a lo largo
del tiempo. En régimen turbulento, se dis-
tingue entre valores instantdneos y valores
medios de ambas variables, de forma que
la amplitud de las fluctuaciones alrededor
del valor medio es una medida directa de
la intensidad de la turbulencia.

El paso de régimen laminar a turbulento no
s6lo depende de la velocidad del fluido, sino que
hay que tener en cuenta otras variables como el
didmetro de la conducciéa (D), la densidad (p)
y ia viscosidad (u) del fluido. Todas ellas se pue-
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¥ FiGURA 4.1, Experiments de Reynolds:
a} Régimen laminar, b} Régimen tur-
bulento,

den englobar en el niimero adimensional de Rey-
nolds (Re):

- YDp
H

Re [4.2]

En el caso de flujo interno de fluidos newto-
nianes, los intervalos de Re que delimitan cada
tipo de régimen de circulacién son:

Re <2100 flujo laminar
Re > 8.000 flujo turbulento

Para valores de Re comprendidos entre 2.100
y 8.000 se da una situacion intermedia poco defi-
nida, denominada régimen de transicion. En estas
condiciones el mayor o menor grado de turbu-
lencta depende de factores secundarios como
pueden ser la rugosidad de la pared de la con-
duccidn o la existencia de perturbaciones brus-
cas del flujo en un momento determinado.

4.3. Flujo por el interior de conducciones

Dado que en capitulos posteriores se estudian
diferentes operaciones de procesado de alimen-

tos basadas o relacionadas con el flujo externo
(filtracién, sedimentacién, fluidizacion, centrifu-
gacion, ete. ), el resto de este capitulo se dedica
al flujo de fluidos por el interior de conduccio-
nes. Desde el puntc de vista del disefto de las ins-
talaciones, uno de los objetivos principales es la
dete rminacidn de la energia que hay que comu-
nicar al fluido para transportarle de un punto a
otro con un determinado caudal. No obstante,
en algunos sistemas la variable a estimar puede
ser otra: caudal de fluido en circulacién, didme-
tro de la tuberia o valor de la presidn existente
en algin punto de la instalacién. Las herra-
mientas fundamentales que se utilizan en la reso-
lucion de este tipo de problemas son las ecua-
ciones de consetvacion de materia y energia y las
leves gue rigen ¢l rozamiento entre fluidos y séli-
dos.

4.3.1. Perfiles de velocidad

Tal y como se ha comentado en ¢l capitulo 3,
¢l rozamieato que experimenta el fluido con las
paredes de la conduccion o el que se produce
entre diferentes porciones de fluido provoca la
existencia de un perfil de velocidad en cada sec-
cion transversal, En tuberias cilindricas, la velo-
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cidad de cada elemento de fluido {velocidad
local) varia con la coordenada radial, siendo nula
<a los puntos de contacto con 1a superficie soli-
da y maxima en el centro de la conduccion. La
forma de este perfil de velocidad depende del
végimen de circulacion, de la geometria de la con-
duccién y de las propiedades rcol6gicas del flui-
d0. En la figura 4.2 se han represeatado los per-
‘iles de velocidad correspondientes a un fluido
newtoniano. En régimen laminar, el perfil es
parabdlico pudicndo describirse mediante una
zcuacidn de segundo grado:

v—toy f1-7 13
..t'—(v.\')nle I’ [4.3)

siendo (v,),,,, 1a velocidad local del fluido en el
centro de la conduccién y R el radio de la mis-
ma.

En régimen turbulento, el perfil es bastante
mds achatado como consecuencia de la mezcla
transversal que contribuye a homogeneizar las
propiedades del fluido en cada seccién. Es de
destacar que en este caso, aunque la mayor par-
te del fluido presenta un flujo turbulento, en las
proximidades de la superficic solida se forma una
capa de fluido de pequeiio espesor con flujo lami-
nar, recibiendo el nombre de subcapa laminar.
La mayor complejidad del perfil de velocidad en
régimen turbulento hace necesario utilizar varias
ecuaciones para poder describir por completo

dicha curva. El conjunto de expresiones aplica-
bies s¢ conoce con el nombre de ecuacién uni-
versal de distribucién de velocidades:

vyt siyr<S (4.4}

si 5< y*< 30 [45)

vr=55+25Inyt siy-230 [4.6]

siendo v* una velocidad adimensional ¢ y* un
niimero de Reynolds modificado, definidos como:

v = (V,\’ ).m\ [4.7]
v
y' = Y{R-np [4.8]
7

donde v’ representa la denominada velocidad de
rozamiento, calculable a partir de la tensidn tan-
gencial de rozamiento en la pared (z), segtin la
expresion:

r—
V'- !-SL

RE bl

Re T

II—; . %

laminar turbulento

fivjo flujo fiujo
piston

FiIGURA 4.2. Perfil de velacidad durante
el flujo de un fluido newtonicno por el inte-
sior de una conduccion.




En ambos tipos de flujos la velocidad media
del flaido s¢ puede obtener por integracion del
perfil de velocidad local en toda la secci6n trans-
versal de la conduccién (S):

1

—| v, dS {4.10
S[ 14.10]

Sise calcula la relacidn entre la velocidad
media y ta velocidad local maxima (V/AVy) 00
los valores que se¢ obtiensn son 0,5 y 0,8 para flu-
jos laminar y turbulento, respectivamente, lo que
confirma que en el idltimo caso ¢l periil de velo-
cidad es bastante mds plano. En el caso ideal de
flujo pistén, 1a relacién anterior seria la unidad
de acuerdo con un perfil de velocidad completa-
mente plano (figura 4.2).

A continuacidn se presentan las expresiones
que describen el perfil de velocidad para dife-
rentes tipos de fluidos no newtonianos en régi-
men laminar:

— Fluidos pseudoplasticos y dilatantes (ley
de la potencia)

( n AP ln
foom | — | = R(nmm_ (n+$¥n 411
. tn+l][2kL] (R =] [

— Fluidos plasticos de Bingham (modelo de

Bingham)
11AP, .
Ve =;|:~4—L-(R' -ri)- rc(R—r)] [412]

— Fluidos plasticos reales (modelo de Hers-
chel-Bulkley)

2L
AP(1n+ )K"

Unet]
1nst AP "
[z ~ o) _l;L rc] I [4.13]

vy =

-

Capitufo 4: Flujo de fluidos 93

La nomenclatura utilizada en estas ecuaciones
respecto de los diferentes pardmetros reoldgicos
coincide con 1a establecida con anterioridad en cl
capitulo 3. En el caso de fluidos no newtonianos
gue se ajustan a los modclos de Bingham o de
Herschel-Bulkley, las ecuaciones anteriores pro-
porcionan el perfil de velocidad local en la zona
préxima a las paredes de la tuberia, en la que se
cumple que la tensidn tangencial de rozamisnto
que soporta el fluido es superior a la de fluencia.
Dado que dicha tensién es inversamente propor-
cional a la coordenada radial, 2 una cierta distan-
cia su valor puede caer por debajo del de fluencia
por lo que, tal y como se representa en la figura
4.3, a partir de ese punto el perfil de velocidad de
este tipo de fluidos es plano.

FIGURA. 4.3. Perfil de velocidad duranie el flujo de un fuido
plastico por el interior de una conduccién.

Ejemplo 4. 1. Determinacidn de velocidades loca-
les y medias.

Un caudal de agua de 0,05 m? h-! circula por el
interior de una conduccién de 1 cm de didmetro
interno. Determinar el valor de las velocidades media
v local maxima. Repitase el cdiculo suponiendo que
el caudal ea circulaciéa se incremeata por un factor
de 10. Considérese para el agua una densidad de
1000 kg m™ y una viscosidad de 0,001 kg m! 5L,

Solucion

La velocidad media del fluido se puede deter-
minar directamente a parzir del caudal volumé-
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trico, dividiendo por ia seccidn de paso de la tube-
ria:

-M-Oﬂﬁsms

}; S

-0 Zo.01

3 4 v

La relacién cntee la velocidad local maxima y

la velocidad media depende dcl valor del nimero
dec Reynolds:

VDp _ (0.1768)(0.01)(1.000) _

R
A 0,001

1.768

Este resultado indica que el régimen de circu-
-lacién del fluido es laminar, por lo que la veloci-
dad local maxima se puede estimar como:

vV _0.1768 .
' =" =(,3536 ms™
(vx)ms 0 5 0,5 0'3 5

Repitiendo esta secuencia de cdleulo cuando
el caudal es diez veces superior:

QS_: v 053600 ) 768 s
Zp Loor
4 4

VDp _ (1.768)(0,01)(1.000)

Re=
M 0.001

=17.680

Luego, en este caso ¢l fluido circula en régimen:
turbulento por lo que 1a velocidad local maxima
se calcula como:

4.3.2. Ecuaciones de conservacion

Considérese un fluido que circuia en régimen
estacionario por ¢l interior de una conduccién,
cuya seccifn transversal puede variar a {0 largo
del flujo. El sisterna que se analiza es el tramo com-
prendido entre las secciones 1 y 2 de la figura 4.4,
admitiendo la posibilidad de que el fluido inter-
cambie calor y/o trabajo con el exterior a lo largo
del mismo. Las propiedades del fluido en cada sec-
cién se designan mediante los subindices 1y 2.

Entre ambas secciones se pueden plantear las
siguientes ccuaciones de conservacién:

1. Conservacion de materia total. En régimen
estacionario ¢l balance de materia total se

FIGURA 4.4. Esquema general del flvio
interno de fuidos.




reduce a que ¢l caudal mdsico de fluido
«{m) se mantiene constante:

m, =m, [4.14]

o teniendo en cucnta la relacion entre cau-
dal mésico y caudal volumétrico (Q,) y
entre éste y la velocidad media:

QP =Qy2py [4.15]
Visip=V.5.p, (4.16)

siendo pladensidad del fluido y S el drea
de la seccién transversal de la conduccién.

Las expresiones anteriores se pueden
simplificar en el caso de flujo incompresi-
ble (p constante):

Qi =0y, > VS, =S, [4-1-7]

o cuando el drea de la seccién transversal
no varia:

oV =pV <G =G, [418]

donde G recibe el nombre de velocidad
masica.

Finalmente si tanto la densidad como
el drea de la seccién son constantes, se
cumple:

V,=V, [419)

[

. Conservacién de energia total. La ecuacién
de conservacién de energia total se basa
en la aplicacién del primer principio de la
termodindmica a sistemas abiertos:

|Trabajo fuerzas externas) + [calor] =
= [AEnergia interna) + [AEnergia cinétical
{420}
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Desarrollando los diferentes términos:

(P = pav,2 )+ 82, = 2)+ W]+ 0=

V2 Vf ]
=(e, - | s—— 4.21]
(e.-¢) ( 2. 20, {

siendo:

(PV.1 — Pv.,): trabajo realizado por las fuerzas
de presién en las superficies 1 y 2, repre-
sentando v,, el volumen especifico, de valor
inverso al de la densidad del fluido.

g (z,~ 2,): variacion de la energia potencial
del fluido, siendo z la altura de cada sec-
cién respecto de un nivel de refercncia.

W’: trabajo intercambiado por el fluido con
una maquina.

Q’: calor intercambiado por el fluido con ¢l
exterior.

(e,—e,): variaci6n de energia interna.

[ : _ -'-"-]: variacion de la energfa cinéti-
2a; 24, / ca del fluido. El parimetro a
tiene un valor de 0,5 en régimen laminar
y de 1 en régimen turbulento.

La ecuacién [4.21] est4 referida a 1 kg
de fluido en movimiento, s decir, los dife-
rentes términos tienen dimensiones de
eaergia por unidad de masa. El calor y el
trabajo intercambiados con el exterior se
definen como positivos si los recibe el flui-
do y negativos en caso contrario.

Introduciendo el concepto de entalpia
especifica (h):

h=e+pv, [4.22]

la ecuacién de conservacion de energia
total se expresa como:

V"I 2
(hy —h)+g(z, '~|)+[ﬁ“‘£‘)=QJ+W'
2 \
[4.23]
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3. Conservacion de energiu interna y energia
mecdnica. La ecuacién de conservacién de
encrefa total se puede desglosar en sendas
ecuaciones de conservacidn de energia inter-
na y energia mecanica leniendo en cuenta
los té rminos relacionados con cada una de
estas formas de energia. Para ello, el térmi-
no correspondients al trabajo realizado por
las fuerzas de presidn se cxpresa como:

(P = Pave) = | d(pv) = [ pdv, + [v,dp
[4.24]

También ba de tenerse en cuenta que
en todos os sistemas reales en movimien-
to se produce una conversién de energia
mecdnica en energia interna debido al
rozamiento. Si denominamos TF a las pér-
didas de energia por rozamiento por uni-
dad de masa de fluido, la ecuacién de con-

*servacion de energia interna queda como:

| pav, +(e—e)=0Q +2F [4.25]
mientras que fa expresidn correspondiente
a la ecuacion de conservacion de energia
mecdnica es: ‘

vr"'l I/ll] 2
— L it ez, -z)+ | vdp+ IF =W’
2a1 zal g( 3 1) J] 3 [

i

[4.26]

dividiendo toda la ecuacién por la acelera-
cién de la gravedad, los diferentes términos
quedan expresados con dimensiones de lon-
gitud, recibiendo el nombre de cargas:

YV VRN eyl Pugpr B
gl2a, 2a ) ! g
[4.27]

En cf caso de flujo incompresible, al ser
la densidad constante. la ecuacidn de con-

servactGn de energia mecanica se simplifi-
ca a la siguiente:

gxpresion conocida como ecuacion de Ber-
nouilli.

4.3.3. Pérdidas de energic por rozamiento.

La energia mecdnica que se disipa debido al
rozamiento que experimenta el fluide durante su
desplazamiento depende de numerosos factores:
caracteristicas geométricas de la conduccién, pro-
piedades fisicas y tipo de comportamiento reo-
l6zico del fluido, régimen de circulacién, carac-
teristicas superficiales de la pared de la tuberia,
presencia de diferentes tipos de accidentes, etc.
A continuacidn se describe como se puede rea-

" lizar una estimacién de dichas pérdidas en los

casos mds habituales de flujo interno.

A) Fluidos newtonianos

Las pérdidas de energia mecdnica por roza-
miento que experimenta un fluido newtoniano
al circular en régimen laminar por un tramo rec-
to de tuberia se pueden calcular mediante la
ecuacién de Poiseuiile, comentada con anterio-
ridad en e] capitulo 3 al describir {os viscosime-
tros de tube. La disminucidn de presién asocia-
da a la pérdida de cnergia por rozamiento se
determina a partir de esta Ultima dividiendo por
la densidad. Teniendo en cuenta esta relacion, la
ecuacién de Poiseuille se puede expresar para
calcular directamente el término LF:

A
5 F = 2P 5y HVE

P

[4.29]

2

D,_

E]
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Para régimen de trapsicién y turbulento, esta
ecuacidn no es aplicable. En su lugar se utiliza
una expresién empinca denominada ecuacicn de
Fanning, también valida en régimen laminar:

L [4.30]
fe. D
donde fes un factor de rozamiento que ha de
determinarse experimentalmente. Mediante and-
lisis dimensional se deduce que el factor de roza-
miento depende del valor del mimero de Rey-

nolds v de la relacién &D, denominada rugosidad
relariva;

N

el

f= (‘D(Re,—— [4.31

P .
La rugosidad absoluta (£) es una medida de

la profundidad media que tienen las rugosidades
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Ficura 4.5. Eseala normalizada de rugosida-
des para diferentes tuberias: fubos de acero
remachados (1), tubos de harmigén (2}, tubos
de dvelas de madera {3}, tubos de fundicién
{4], Wbos de hierro galvanizado (3], tubos de
fundicion revestidos de asfalte [6), tubos de
acsro o hierro forjado {7), ubos estiradas (8).

¢ imperfecciones existentes en la superficie de la
pared de la conduccidn. La rugosidad absoluta
depende del material y método de fabricacién de
la tuberia y posee dimensiones de longitud. Exis-
te una escala normalizada de rugosidades obte-
nidas experimentalmente para diferentes mate-
riales, que se suele presentar en forma de tablas
o grificas como la que se recoge en la figura 4.5,

Se han desarrollado y propuesto numerosas
correlaciones de datos experimentales que per-

- miten el calculo del factor de rozamiento a partir

de valores de la rugosidad relativa y del nimero
de Revnolds. Entre los mds utilizados sc encuen-
tra el grafico de Moody {figura 4.6), en el que pue-
de observarse que en régimen laminar el factor de
rozamiento no depende de la rugosidad, expre-
sandose Onicamente en funcién de Re de acuerdo
con la siguiente ecuacidn:

P
Re
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FiGura 4.6, Gréfico de Moody para el cdlculo del factor de rozomiento.

Por el contrario, en régimen turbulento las
mzrves 4f — Re se hacen casi horizontales, ponien-
iy de manifiesto que en esas condiciones ¢l fac-
wx de rozamiento varfa fundamentalmente con
z rugosidad relativa y muy poco con el niimero
Ze Reynolds.

Entre las correlaciones analiticas existentes
7ara la estimacidn de f, una de las mds impor-
:zntes es la ecuacién de Chen que proporciona
szlores coincidentes con el grifico de Moody:

1 £ 1 ]
' 3.7065\ D J [
—r=-40log 11098
+F 5,0542 ) L (e 5 8506
R ° 28257\ D R ReM

(4.33]

Por otro lado, ¢en determinados problemas
rzsuita de gran wiilidad el denominado grafico de
Xarman (figura 4.7), en el que se representan los
mismos datos que en el grafico de Moody pero de
Zierente forma. Dado que en el primero de ellos

la velocidad media del fluido no aparece en el eje
de abcisas ( 2Re.f ), esta representacién permi-
te resalver con facilidad problemas en los que la
velocidad o el caudal de fluido son desconocidos.

B) Fluidos no newtonianos

La mayor parte dc los alimentos liquidos se com-
portan como fluidos no newtonianos, por lo que la
determinacién de las pérdidas por rozamiento en
este caso es de gran interés en ¢l disefio de equipos
para la Industria Alumentaria. Para ello, se sigue
calculando el término LF mediante la ecuacida de
Fanning, pero cambian las correlaciones que per-
miten la estimacidn del factor de rozamiento.

Para los fluidos que cumplen la ley de la poten-
cia (pseudopldsticos vy dilatantes) se define un
nimero de Reynolds generalizado de acuerdo con
la siguiente expresion;

" szannp

Re, =25 4.34]
3n+ 1) k

—
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Ficura 4.7. Gréfico de Karman.

Una vez conocido Re_. el factor de rozamiento

5
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En el caso de fluidos plasticos de Bingham,

se pucde determinar mediante correfaciones  se refiere el ndmero de Reynolds a la viscosidad
empiricas o graficos como el que se muestra en pladstica y se define un nuevo ndmero adimen-
[a figura 4.8, denominade de Dodge y Metzner  sional, siimero de Hedstron { He), segiin las ecua-

y vilido para tuberias lisas. ciones:

f= 16.’5’09

——— Experimental

Ficura 4.8. Grafico de ===~ Extrapofado

Dodge y Metzner para el

célculo del factor de roze- 10 P~ ——
mierto en fluidos pseudo- 10°
plasticos y dilatantes.
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Re=Y2P (4.35]
:
He= 3% [4.36]

A partir de estos ndmeros adimensionales es
posible determinar el factor de rozamiento median-
te el grifico de Thomas (figura 4.9).

Tanto en la figura 4.8 como enla 4.9 se puede
observar que para fluidos no newtonianos ¢l paso
de régimen laminar a régimen de transicion no se
sroduce siempre para el mismo valor del animero
de Reynolds, sino que dicho valor critico depen-
le de los pardmetros reoldgicos del fluido.

Los datos bibliogréficos disponibles para el
cdlculo del factor de rozamiento si el fiuido se
ajusta a otros modelos reoldgicos son muy esca-
sos. Tampoco son {recuentes los datos que rela-
cionan la rugosidad de la conduccién con el fac-
tor de rozamiento de fluidos no newtonianos en
régimen turbulento. No obstante, dada la eleva-
da consistencia que tiene la mayor parte de este
tipo de fluidos, lo mds frecuente es que circulen
en régimen laminar, zona en la que no ¢s nece-
sario tener en cuenta la rugosidad de la pared.

Asimismo, en cualquier caso siempre es posible
utitizar un método aproximado para el cilculo
de £, basado en ia estimacion de una viscosidad
aparente media del fluido en las condiciones de
figjo y la aplicacién de las correlaciones corres-
pondientes a los fluidos newtonianos.

C) Pérdidas menores

Se denominan asi aquellas pérdidas de ener-
gia mecdnica que experimenta el fluido por roza-
miento al atravesar diferentes accesorios y acci-
dentes presentes en las redes de flujo, tales como
vélvulas, codos, estrechamientos, ensanchamien-
tos, bifurcaciones, etc. El valor correspondiente
hade sumarse al que se produce durante la cir-
culacién en tramos rectos a fin de obtener las pér-
didas totales de energia mecanica.

Uno de los métodos mds utilizados para esti-
mar las pérdidas menores se basa en determinar
la longitud equivalente de tramo recto (L ) que
ocasiona la misma pérdida de energia que el acci-
dente considerado. En el cuadro 4.1 se recogen
datos experimentales de L, para los accesorios
mis habituales, expresados como niimero de did-
metros de la conduccidn,

N.* Hedstron

[EPHITN TP 1% TESUU SEEPE- UL DY
PRSI TITEN

He

f *M

F\égir;\en turbulento i

FIGURA 4.9, Grafico de
Thomas para i cakulo del
VDp factor de rozamiento en fui-

n dos plésticos de Bingham.



Introduciendo el concepto de longitud =qui-
valente en la ecuacién de Fanning es posible cal-
cular mediante una sola expresidn las pérdidas

globales de energia debido al rozamiento:

sF=m 2oy

L+XL
= {4.37}

P

CU_ADRO 41
Longitud equivalente de tramo recto de diferentes
accidentes, exoresado como nimero de diémetros

Accidente L, {n.° 0

Véivla de osiento

cbierta 300

1/» abierta 475
Yalvula de compuerta

ablerta 8

3/, abierta 45

/4 abierta 225

1/, abierta 1.200
Vélvula de refencidn (discol 500
Codo de 45°

redic medio 15

radio grande 10
Codo de 90°

radio medio 38

radio grande 23
Unibnen T

entrada central 90

entrada lateral 60
Retorno en U {180°] 75
Enirada erdinaria 16

Ensanchcmiento brusco
{d a D} régimen laminar

Estrechamiento brusco
(D a ) régimen faminar
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4.3.4. Céiculo de la energia de impulsién

La estimacién de la energia o potencia que
hay que comunicar al fluido mediante una méqui-
na para conseguir su desplazamieuto de un pun-
to a otro de la instalacién sc sucle realizar basdn-
dose en la ecuacién de conservacién de energia
mecdnica. La forma de integrar el término rela-
cionado con la variacidn de la presién, que apa-
rece en dicha ecuacion, depende de si el flujo es
incompresible o compresible.

A) Flujo incémpreyib]e

En este caso, al ser constante la densidad del flui-
do, la ecuacién de conservacién de energia meci-
nica se transforma en la de Bernouilli, la cual per-
mite calcular directamente el término de energia de
impulsién (W*). A partir de este valor, la potencia
que debe recibir el fluido se obtiene multiplicando
la energfa de impulksion por el caudal masico:

N, =Wm {438

La expresién anterior proporciona la potes-
cia tedrica, es decir la que tiene que recibir el flui-
do en circulacion. Sin embargo. la potencia que -
realmente se consume es mayor debido a las dife-
rentes pérdidas que se producen en el interior de
la maquina de impulsién: disipacién de energia
en el motor eléctrico que acciona la bomba o el
compresor, rozamiento entre las diferentes pie-

~ zasy partes en movimiento, etc. La potencia te-

rica (\NV;) v la real (N) se relacionan a través del
rendimiento total de la mdquina impulsora,
expresado en tanto por ciento:

:."V'_TIOO
N

¥p

Mot [4.39]
B) Flujo compresible

En este caso la dificuttad que conileva la inte-
gracidn del término relacionado con la variacion
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de la presién hace necesario el subdividir la insta-
lacidn en diferentes tramos de forma que se pueda
admitir que en cada uno de ellos la transloracion
que experirnenta el fluido se ajusta a modelos sen-
cillos: isoterma, adiabdtica, politrépica, ele.

Sise considera un tramo recto de tuberia en
el que no se dispone de ninguna mdquina y se
admite que la variacidn de energia potencial ¢s
despreciable y el flujo es isotermo, la ecuacion
de conservacion de energia mecdnica conduce a
la siguiente expresion:

M (pf—pf):gin&-i-ZfGl-g

2RT o P,

[4.40]

Por aplicacidn de esta ecuacién a los diferen-
tes tramos rectos de la instalacion es posible obte-
ner el valor de la presidn a la entrada y a la sali-
da de ta mdaguina impulsora. Suponiendo que
durante la compresién del fluido en esta dltima
se produce una transformacién politrépica de
exponente & (p v,* = constante), la energfa que
recibe el fluido se puede calcular eomo:

k-1

2 ! T
W’=L v{az’p:«—-—;:iIplvel ‘;—° -1 [4.41]
L

[-

Finalmente, la potencia tedrica y la real se

presible.

Ejemple 4.2, Circulacion de fluidos newtonianos.
Determinuacion de I cnergia de impulsidn requeri-
da en un sistema de flujo con diferentes acciduntes,

Se dispone de la instalacién esquemaltizada en
la figura, que permite el trasvase de agua entre dos
depdsitos de gran didmetro, el primero de ellos
abierto y el segundo cerrado con una presidn de
3.5 atm. La tuberia que conecta ambos depdsitos
posee un didmetro interno de 17 (2,54 cmn) con una
longitud de 120 m. En la conduccién existen ade-
mds diferentes accidentes: 1 vilvula de asiento
abierta y 2 codos de 90° de radio medio. Determi-
nar la potencia de impulsion necesaria para trans-
vasar un caudal de 6 m? bl

Datos

- Propiedades fisicas del agua: p = 1.000 kg m—,
(=0001 kg ms

~ Rugosidad absoluta de la conduccion: e=1.3
10 .

- Rendimiento totat de la bomba: 7, = 753%.

Solucion

La resolucién de este problema se basa en apli-
car la ecuacion de conservacidn de energia mecd-
nica entre las superficies libres del liquido en
ambos depdsitos {ecuacidn {+4.28]):

. . L 2 Y
determinan andlogamente al caso de flujo incom- veoovr gz, -2, ) v {p. —p, )+ SF = W
: e, Zayj 7 e
i
£=35amm i
_______________ |
P=1atm __“;_.51”- i

O=254cm




La variacion de energfa cinética se puede con-
siderar despreciable va gue, al tratarse de depdsi-
tos de gran didmetro, la veloeidad de descenso o
ascenso del nivel de liquido en los mismos serd
muy pequefia:

(vi v
i — . =0
e, 2oy

Las variaciones de encrgia potencial y de pre-
sidn sc pueden calcular directamente con los datos
del problema:

gz, = 2,Y=(9.81)(5) = 49,05 J kg™

Llr{pl_pl):l(pl -p)=

m@ 5-1)101.330 =253,3 Tke™

donde 101.330 es el factor de conversidn para pasar
las unidades de la presion de atm a N m=2.

El cdleulo de las pérdidas de encrgia por roza-
micnto se lleva a cabo mediante la ecuacién de
Fanming (ecuacién [4.30}), lo que a su vez requie-
rc ta determinacion de diferentes variables. Asi, la
velocidad media del fluido se puede estimar a par-
tir del caudal:

yo O _ 67360
Tpr Zo.g2s4°
a 4

=329 ms™

El régirﬁcn de circulacidén del fluido depende
del valor del nimero de Reynolds:

. - .
o= VDD _(3:29)(0.0254)(1.000) _ o, o

H 0,001

Luego el agua circula por e interior de la tube-
ria en régimen turbulento. En este caso el roza-
miento que experimenta depende también de la
rugosidad de la tuberfa:
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£ _ 0.000015 —5.910"
D 0254

Conocidos Re y 0, el factor de rozamiento se
calcufa mediante ta ecuacion de Chen {(ccuacion
[4.33]) o ¢l grifico de Moody (figura 4.6). El valor
resultante con dicha ecuacion es el siguiente:

F=5309 10"

Las pérdidas de energfa en los diferentes acci-
dentes de la instalacion se pueden estimar con los
datos recogidos en el cuadro 4.1:

Vdlvala de asiento abicrta:

L, =300 D =(300)(0.0254) = 7,62 m

2 codos de 90° de radio medio:

. =2(38D)=2(38)(0.0254) =193 m

Por tanto:
Li,=762+193=9355m

Con estos datos es posible sustituir en la ecua-
cidn de Fanning y determinar las pérdidas de ener-
gia por rozamiento:

seoapvr B EL
D
. 120+9.55

=586,2 Jkg
0,0254

=2(3,309 107)(3.29)°

Aplicando a continuacién la ecuacién de con-
servacion de energia mecdunica, se obtiene la zner-
gfa que s necesario comunicar al fluido:
= 888,55 Jkg™

V' =49.05 +253,3+386.2

qaG

[a potencia tedrica de [z bomEa s¢ determina
multiplicando el resultado anterior por ¢l candal
mdsico de fluido:

3

00

(=29

Ny =mW’=Q, pW’ =( ¥ 1.000)(888.55) = 1.481 W

o

-
A
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Finalmente, la potencia realmente consumida
se obtiene dividiendo por ¢l rendimicnto total de
la bomba, expresado en tanto por uno:

. N 481
- N Ny 1

= = = -_:IA975 V‘/’
Y M W73

Ejemplo 4.3. Circulacién de fluidos newtonianos.
Probiema de caudal desconocido.

Tal v como se muestra en la figura, se dispone
de un depdsito elevado conteniendo 2 m de altu-
rade agua y conectado a una tuberia de descar-
ga. Determinar el candal de agua que se recoge a
la salida, sabjendo que la conduccién es lisa y
posee un didmetre interno de 1,5 cm. (Cudl es la
velocidad de descenso del nivel de agua en el
depdsita?

J—
1 atm
am 2m
1
iy 1
E
1]
" D=15cm
-1
L 2
L J
L
Datos

- Propiedades fisicas dil agua: p = 1.000 kg m-,
¢ =0,001 kg m's.

— Considéresc que la variacién de la energia ciné-
tica del fluido es despreciable.

Solucion

Aplicando fa ecuacidn de conservacion de ener-
gia mecdnica {ccuacion [4.28]) entre la superticie
tibre del liquido en ¢l depdsito y el punto de des-
carga de Ja tuberia, y teniendo ¢n cuenta que no
existe ninguna bomba entre ambos, asi como que
tas variaciones de energia cinética y de presidn son
despreciables, se llega a:

glzy -z )+ZF =0
Sustituyendo valo-res:

9.81(-17)+ T F =0

L F=166,77Jkg™

Luego, se trata de un problema de pérdidas de
eqergia por rozamiznto especificadas pero caudal
vy velocidad desconocidos, que sc puede resolver
con ayuda del grédfico de Karman (figura 4.7).
Teniendo en cuenta la expresidn del eje de abcei-
sas ea dicho gréfico y sustituyendo el nimero de
Reynolds y el factor de rozamicnto se obtiene ¢l
siguiente valor:

R S Py e
sRef =2 YPP Y L IEFD ) Dp (257D
¥ VY 2L Y L

_ (0,015)(1.000) [2(166.77)(0.015)
0,001 y 15

=8.663

Leyendo en el gritico de Karman para tuberias
fisas ¥ teniendo en cuenta el significado del eje de
ordenadas:

1 vV Vv
Y 2L VL
14

= gy - O

¥ 15

Operando en dicha expresion, se obticne la
velocidad media de circulacion del agua:

V=393 ms™




El caudal de agua en circulacion se determina
multiplicando la velocidad por la seccion de paso
de la couduccidn:

0, =VS= v‘: D =(3.9nk (0.0

=694 10%m’ » 25 m’”

Finalmente, la velocidad con la que desciende
el nivel de liquido en el depdsito (V) se puede
determinar dividiendo el caudal volumétrico por
la seceidn transversal de este ultimo:

: PR =
v,:%:—gﬂ—zwzssz 10" ms™
v Epr Ig
4 4

resultado que confirma que la velocidad con la gue
varia el nivel de liquido en depdsitos de gran tama-
fio es despreciable,

Ejemplo 4.4. Circulacién de fluidos no newto-
nianos.

Se desea alimentar un tanque agitado con un
caudal de 3 m? h-' de un concentrado de zumo de
naranja procedente de un depdsito elevado, tal y
camo se muestra en la figurn. Ambos depdsitos se
encuentran a presion atmosférica y la tuberfa que
fos conccta es lisa con un didmctro interno du 4
cm. Determinar si es necesario el uso de una bom-
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ba para conseguir transportar el caudal de fluido
necesario. En caso afirmativo, calcular la potencia
ledrica de dicha bomba.

Daios

- Propicdades del concentrado de zumo de na-
ranja:

kg m-?

p=1200
k Nm2smn=06

1.
=85,

U\ M

Considérese que las pérdidas de energia por
rozamiento se producen dnicamenic en tramaos rec-
tos de tuberfa.

Sofucion
Plantcando la ecuacion de conservacidn de

energia mecdnica entre la superficie libre del liqui-
do en ambos depdsitos (ccuacion {(4.28]):

- +g 72_ZI)+V=(p’—pl +XF =W’
"’a e

-
. -

Al igual que en problemas anteriores se consi-
dera que la velocidad de descenso y ascenso del
tivel de liquido en ambos depdsitos es muy peque-
iia, por lo que la variacién de energfa cinética es
despreciable. También resulta nula la variacién de
energia asociada a la presién, ya que esta tltima
¢S la misma en ambos depdsitos. A partir de la dife-

1 atm D=4com

1

10m

F=1 atm
r_
10m

L

T som  3om




M
J
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Ingenieria de la Industria Alimentaria

rencia de alturas se puede estimar faciimente la
variacidn de energia potencial:

glz, —z)=981(-10)=-98,1 f kg™

El céleulo del término Zf requiere del conoci-
miento previo de la velocidad y régimen de circu-
lacion del fluido:

veLr 3389046 663 ms
Tpr Zoa
PR

Los datos del problema indican que el con-
centrado de zumo de naranja es un fluido no new-
toniano, concretamente se trata de un fluido pseu-
doplastico. Por tanto, el régimen de circulacién
dependerd del valor del nuiimero de Reynolds gene-
ralizado (ecuacion [4.34]):

e L _"_/_L__"_Q.LQ =

Re; {3n ¥ J k
Coredl 06 Y (0,6637709(0,04)°%(1.200)
- 3(0,6)+ 1 3,3

=373

El valor obtenido muestra claramente que el flui-
do en consideraciGa circula por el interior de la con-
duccidn cn régimen laminar, El valor del factor de
rozamiento para fluidos pseudoplasticos se puede
estimar mediante el grifico de Dodge y Metzner
{figura 4.8). No obstaote, al tratarse de régimen lami-
nar, también se puede calcular analiticamente:

L6 = L6420,429

Reg 37,3

f

Aplicando la ecuacion de Fanning (ecuacidn
[4.30]), se obtienen las pérdidas de energia por
rozamiento:

LF=2f vl% -
= 2(0,429)(0,663)° 9.“.%1_35_39 ~848,6 J kg

Sustituyendo en la ecuacidn de conservacion
de energia mecdnica:

W= -981+848.6=750,5 Jkg"

El valor positivo de W muestra la necesidad de
comunicar energia al fluido con una bomba para
conseguir desplazar el caudal deseado. La poten-
cia te6rica de dicha bomba se determina multipli-
cando el resultado anterior por el caudal masico
de fluido:

3
N, =mW =0, pW = L.200)(750,5) = 750,53 W
¥y =m Q\. p 3 6(}0( X )

4.4, Aparatos de medida de caudales

Existen numerosos aparatos de medida de cau-
dales con fundamentos muy diferentes. Se pue-
den clasificar en diferentes grupos segiin cudl sea
la propiedad que miden o la alteracién que pro-
ducen en el flujo del fluido. A continuacidn se
describe el fundamento de los més importantes.

A) Medidores fluidodinamicos

Se basan en modificar las lincas de flujo del
fluido, generalmente alterando u obstruyendo
parctalmente la seccidn de paso, lo que suele
repereutir sobre alguna de las variables del sis-
tema y en especial sobre la presidn. A partir de
la variacién de presidn producida se determina
la velocidad media o el caudal de fluido en cir-
culacion.

Entre los diferentes medidores fluidodindmi-
cos cxistentes cabe destacar los siguientes:

— Tubo de Pitot. Esté constituido por dos
tomas de presién que se introducen ¢ la
conduccidn. Tal y como se puede observar
en la figura 4.10 una de las tomas se sitda
perpendicular al flujo del fluido, propor-
cionando una medida de lo que se deno-



mina presion de impacto, mientras que la
otra toma al ser paraicla al flujo mide la pre-
sién estdtica. La diferencia entre ambas
medidas recibe el nombre de presion ciné-
tica v se pucde determinar mediante un tubo
manométrico diferencial o con sensores de
presidn conectados a ambas secciones.

»

FiGUrA 4.10. Tubo de Pitot para la medida
de velocidades locales.

La presién cinética estd relacionada con
la velocidad local del fluido en el punto
donde se realiza la toma de presién de
impacto mediante la ecuacion:

R
v=C, j24F [4.42]

Vo
siendo C, un factor corrector a determinar
experimentalmente. La diferencia de pre-
siones se puede expresar como diferencia
de cargas (Ah) o en funcidn de la diferen-
cia de alturas del liquido manométrico
(h,).siéste es el sistema utilizado para su
medida:

AP =pgth=(p,~plgh,  [443]

La velocidad media del fluido se pue-
de obtener a partir del petfil de velocidad
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local si se realizan varias medidas con el
tubo de Pitot en diferentes puntos de la
scccidn transversal. Con frecuencia, se
realiza dnicamente una medida de velo-
cidad local ¢n el centro de la conduccion
y. suponiendo un valor de la relacién
Vv o S€ obtiene el valor de la velocidad
media.

El tubo de Pitot presenta la ventaja de

alterar sélo ligeramentc las caracteristicas
del flujo y apenas producir pérdidas de
energia por rozamiento.
Diafragmas, boquillas y venturimetros.
Estos tres tipos de medidores tienen ¢l mis-
mo fundamento. Se basan en provocar un
estrechamiento de la seccién de paso del
fluido, lo que implica un aumento de su
velocidad v, por tanto, de su energia ciné-
tica. De acuerdo con la ecuacidn de con-
servacion de energia mecdnica, el incre-
mento de energia cinética se produce 2
costa de la energia asociada a la presidn.
Como consecuencia, el paso del fluide a
través del estrecharniento conlleva una dis-
minucidn transitoria de la presién, cuya
magnitud depende del caudal.

Tal y como se puede apreciar en la figu-
ra 4.11, la principal diferencia entre estos
medidores reside en la forma en la que se
produce el estrechamiento. Los diafrag-
mas consisten en discos con un orificio,
situado generalmente cn el centro, que al
insertarse ¢n la conducecién provocan un
estrechamiento brusco de la seccion y de
las lineas de flujo. Con ello, no sdlo se pro-
duce una variacién de la presion asociada
al incremento de velocidad, sino que tam-
bién existe una pérdida de presion per-
manente debido al rozarnicnto tan inten-
so que experimenta ¢l fluido al atravesar
el orificio. Con objeto de aminorar este
fenémeno, tas boquillas presentan bordes
redondeados en la zona de entrada del flui-
do, aungue ¢l ensanchamiento posterior
de la seccién sigue siendo brusco. Finai-
mente, 10s venturimetros se caracterizan
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a} diafragma

1}_“#_'9\__ v

b) boquilla

== TN
== ==

= o=

¢) venturimetro

FIGURA 4.11, Mediadores:
o} Diakragma, b) boquilla y
¢} venturimetro,

por provocar una disminucién y un aumen-
to posterior de la seccion de paso de for-
ma paulatina, con lo que se consigue que
las lineas de flujo se adapten sin grandes
distorsiones a la geometria del aparato y,
por consiguiente, que apenas se produz-
can pérdidas de energfa o presion por roza-
mientc.

Los ventur{metros son aparatos bas-
tante mas caros que los diafragmas o las
boquillas. Sin embargo, resultan muy ade-
cuados para medir caudales cuando el flui-
do presenta s6kidos en suspension, como
¢s el caso de numerosos alimentos, ya que
su disefjo hace pricticamente imposible
que se puedan acumular particulas sdlidas,
lo que en cambio s{ puede suceder en dia-
fragmas y boquilias.

L.a ecuacién que permite calcular el
caudal misico de fluido a partir de la dife-
rencia de presiones antes y después del
estrechamiento es la siguiente:

Zop,bp

m=C,S, Y\’ 1-8 [4.44]

donde §, esla seccidn de paso cn el estre-
chamiento, f§ la relacidén de didmetros
D /D, C,un factor corrector denomina-
do coeficiente de descarga e Y el factor de
expansion cuyo valor difiere de la unidad
cuando el fluido es un gas. El coeficiente
de descarga es practicamente {a unidad en
el caso de los venturfmetros mientras que
para diafragmas y boquillas suele ser fun-
cidn del pardmetro By del nimero de
Reynolds, tal y como se observa en ta figu-
ra 4.12.

En cuanto al factor de expansion en
gases, su valor se puede determinar median-
te la figura 4.13, en cuyo cje de abeisas se
representa el cociente entre la presidn en
la toma posterior al medidor (p,} v la pre-
sién en la toma anterior al mismo (p,).
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Rotametra con :,::
¢ flotador tipo ;

+ Rotédmetro con %
N\ flotador tipo :

. Rotametro con
flotador tipo

fIGURA 4.12. Gréfico para ef
cdleulo del coeficiente de descar-
ga en diaftagmas y rotdmetios.

T TIrrin

10°

1,0 - . ;
i diafragmas
0]9 B EERLL L IE LLLERE T LT s N Wy TR S
boqulillas y . : :
08 7 I oventurimatros T NG Npo 7
T T 1 ] 1 1 ! l
1,0 08 0,8 0,7 0.6
Ps/P,

-— Rotametros. Este tipo de medidores de cau-
dal consta de un flotador situado en el inte-
tior de un tubo vertical ligeramente tron-
cocénico a través del cual asciende el fluido
(figura 4.14). A medida que el caudal de flui-
do aurenta, el flotador va ascendiendo
incrementando la seccion de paso del flui-

T

10° 10

FiIGURA 4.13. Factor de expansién de gases
en diafragmas, boquillas y venturimetros.

do. Al igual que los medidores anteriores,
los rotdmetros varian la seccidn de paso. Sin
embareo, esta variacion no es constante sino
que depende del caudal, mientras que lo que
si permanece invariable es la pérdida de pre-
sién que experimenta el fluido, dircctamente
relacionada con el peso del fiotador.
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FIGURA 4.14. Rotametro.

Aounque también se puede plantear y
deducir una ecuaci6n para describir este
tipo de aparatos, en la prictica el caudal
de fluido se determina leyendo la altura
que alcanza la parte superior del flotador
en una escala previamente calibrada, exis-
tente en la pared del tubo.

- Medidores de impacto. En este tipo de dis-

positivos se mide Ia fuerza que ejerce el flu-
jo sobre un obstéiculo situado en la conduc-
¢ién, generalmente un disco circular. La
turbulencia que s¢ produce en la parte pos-
terior del disco genera una diferencia de pre-
siones entre sus dos caras que determina la
fuerza que actda sobre el mismo. Esta [uer-
2a es proporcional a la velocidad del fluido
por lo que, mediante una adecuada calibra-
cién del instrumento, es posible obtener la
velocidad media y el caudal en circulacién.

Los medidores de impacto ticnen una
precision menor que la de otros tipos de
aparatos pero son especialmente adecua-
dos para la determinacién del caudal en
fluidos de elevada viscosidad.

— Medidores de vértice. Tienen como funda-

mento un fendmeno conocido como efec-
to van Karman, que se produce al insertar
un cuerpo mas o menos alargado en el
seno de una corriente de fluido (figura

4.15). En la parte posterior del mismo se
produce la separacién de la capa limite si
el régimen de circulacion del fluido es tur-
bulento, lo que implica un incremento del
grado de turbulencia y la formacidén de
pequenos remolinos o vortices cuya orien-
tacién respecto del cuerpo sumergido cam-
bia alternativamente a lo largo del tiem-
po. Como consecuencia, se producen
fluctuaciones de la presion que se pueden
detectar mediante sensores. La frecuencia
de generacion de estos vortices es propor-
cional a la velocidad del fluido, relacién en
la que se basa la determinacién del caudal.

FIGURA 4.15. Caudalimetro de vartice.

La principal limitacién de este tipo de
medidores es que el fluido tienc que cir-
cular con un nimcro de Reynolds minimo
entre 10.000 y 20.000, lo que puede ser difi-
cil de conseguir con fluidos muy viscosos.

B} Medidores mecdnicos

Los medidores mecénicos se basan en dividir
¢l caudal total de fluido en segmentos o espacios
de volumen conocido registrando el mimero de
los mismos que pasa a través del medidor en la
unidad de tiempo. Generalmente los espacios
que definen el volumen de fluido confinado estin
unidos a un rotor que gira a una determinada



velocidad por el paso del fludo (figura 4.16). Son
medidores adecuados para liquidos de viscosi-
dad intermedia o incluso alta pero no son reco-
mendables para medir el caudal de fluidos con
sofidos en suspension.

FIGURA 4.16. Medidor mecanico de caudal.

También pueden considerarse medidores
mecdnicos los denominados de furbing. En este
caso el fluido se hace pasar a través de una tur-
bina montada en la instalacion haciendo que los
dlabes v el rotor de la misma giren a una deter-
minada velocidad. Dicha velocidad de giro es
proporcional a la velocidad v, por tante, al cau-
dal de fluido. Los medidores de turbina se carac-
terizan por su elevada precision, aunque su uso
estd limitado a gases y liquidos limpios, sin impu-
rezas de particulas sélidas.

C) Medidores térmicos

Constan de un elemento calentado eléctrica-
ments que se pone en centacto con la totalidad
o con una parte de la corriente de fluido (figura
4.17). A partir de la resistencia e intensidad de
la corriente eléctrica que pasa a través del ele-
mento se puede determinar el caudal de calor
disipado, que se supone proporcional a la velo-
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cidad o caudal de fluido en circulacién. Obvia-
mente, no son adecuados cuando se trabaja con
fluidos sensibles a la temperatura.

Ficura 4.17. Medidor térmico de caudal.

En los aparatos denominados anemdmetros
de filamento caliente, €]l medidor calienta sélo una
pequena porcidn de fluido, proporcionando el
valor de la velocidad local del mismo, al igual que
sucede con el tubo de Pitot. En otros tipos de
medidores térmicos se calienta en cambio el total
o al menos una parte importante del fluido en
circulacidn, lo que provoca un incremento en su
temperatura proporcional al caudal de fluido. En
este caso, una de las limitaciones es el consumo
energético que se produce, especialmente para
caudales de tluido elevados.

D) Medidores elecrromagnéticos

Son aplicables para la medida de candalcs de
{iquidos conductores de la electricidad. El fluido
debe poseer una conductividad eléctrica minima de
3 udem, requisito que cumplen la mayor parte de
disoiuciones acuosas y numerosos productos qui-
micos pero no productos derivados del petréleo.

Los medidores electromagnéticos se basan en
aplicar un campo magnético sobre e fluido en
circulacion, lo que genera un voltaje que es detec-
tado por dos electrodos. De acuerdo con las leyes
de Faraday del electremagnetismo, la magnitud
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def voltaje inducido es proporcional a la velocl-
dad del conductor cn movimiento, relacidn que
permite estimar el caudal de fluido.

Aungque se trata de medidores de coste ele-
vado, presentan la ventaja de no provocar peér-
didas de energia por rozamiento, mientras que
ta auscncia de partes internas en contacto direc-
to con el fluido los hace especialmente indicados
para la medida de caudales en suspensiones de
solidos en un medio liquido o en fluidos de cle-
vada viscosidad.

L) Medidores ultrasénicos

En este tipo de aparatos se utilizan ondas de
ultrasonidos para determinar ¢l caudal de flui-
do. El medidor denominado Doppler consta de
un elemento transductor que transmite la onda
de ultrasonido a una determinada frecuencia a
través del fluido (figura 4.18). Debido a la pre-
sencia de sdlidos o burbujas de gas en el seno del
mismo, parte de las ondas son reflejadas de nue-
vo hacia el transductor, pero con una frecuencia
diferente. El salto de frecuesncia que se produce
estd relacionado con la velocidad de los objetos
que han reflejado las ondas, considerdndose pro-
porcional a la velocidad del fluido.

7

Fiura 4.18. Medidor ulirasénico de cavdal fipo Doppler.

Existen otros tipos de medidores de ultraso-
nidos, aplicables a gases o liquidos limpios, en
los que las ondas se introducen mediante pulsos

diagonalmente respecto de la dircccidn det flu-
jo. La velocidad del fluido se determina a partir
del tiempo que tardan los pulsos de ultrasonidos
en pasar desde el emisor hasta el receptor.

F) Medidores de Coriolis

El fluido se hace pasar a través de un tubo cn
U que vibra con una determinada frecuencia (figu-
ra 4.19). El fluido ejerce un efecto de torsién sobre
el tubo cuya amplitud o dngulo de torsidn se mide
mediante sensores magnéticos y se convierte en
una seftal en voltios. El valor de esta sefal resul-
ta proporcional al caudal misico de fluido que cir-
cula a través del tubo. Uno de los principales
inconvenientes de los medidores de Coriolis es
que provocan importantes pérdidas de energia por
rozamiento, lo que puede ser un factor determi-
nante en el caso de fluidos de elevada viscosidad.

4.5. Equipo de impulsién de fluidos

Los aparatos que se utilizan para comunicar
al fluido la energia necesaria parasu desplaza-
miento reciben diferentes nombres dependien-
do del estado fisico del mismo. Si se trata de un
liquido el equipo de impulsidn recibe el nombre
de bomba, mientras que en el caso de gases se
denomina ventilador, soplante o compresor en
funcién del incremento de presién que produce
sobre el fluido. Comao excepcidn a esta clasifica-
cidn cabe citar los equipos que se utilizan para:
hacer vacio en instalaciones mediante la expul-
sion del gas que contienen, ya que sc conocen
con ¢l nombre de bombas de vacio.

A} Bombas

Aunque se dispone de bombas que funcionan
de acuerdo con principios muy diferentes, exis-
ten basicamente dos tipos segtin la forma de
comunicar la energia al fluido: bombas de des-
plazamiento volumétrico y bombas centrifugas.
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2} Tubo de fluido b) Fuerzas de reaccidn
en vibracion de! fluido

¢} Vista frontal

FiGura 4.19. Cauvdalimetro

de Corialis.

— Bombas de desplazamiento volumétrico. La este tipo pueden ser alternativas o rotato-
energfa mecdnica se transmite al provocar nias dependiendo de si el desplazamiento de
el desplazamiento de un determinado volu- las partes méviles de la bomba es rectilineo
men de fluido, confinado ¢n espacios inter- o circular, respectivamente.
nos de la bomba. Como consecuencia, el En la figura 4.20a sc esquematiza el fun-
caudal que proporcionan es oscilante en cionamiento de una bomba alternativa.
intervalos cortos de tiempo. Las bombas de Consta de un émbolo que comprime ¢l liqui-

= 4——1?
caudal caudal
; ‘r‘ ‘r carrera
i descarga descarga completa
[y ——p e
N TN YN
Ficura 4.20. Bomba t ¢
alternativa de émbolo:
a) accion simple, 5} aj) Accion simple b) Accion doble
accién doble.
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do en ¢l interior de un cilindro y de dos val-
vulas que regulan la admision y la descarga
del fluido. El caudal que se obtiene es fluc-
tuante en intervalos cortos de tempo al exis-
tir periodos de carga durante fos cuales no
sale liquido de la bomba. Para atenuar estas
oscilaciones, es frecuente utitizar bombas de
doble accidn (figura 4.20b), en las que el
émbolo actia y comprime alternativamen-
te el tluido contenido en dos cilindros adya-
centes, Cuando uno de ellos se encuentra
en la etapa de admision, el otro estd des-
cargando liquido, consiguiéndose que el cau-
dal de fluido presente menos fluctuaciones.

Otro tipo de bomba alternativa es la
denominada bomba de diafragma, en la que
la parte movil es una membrana flexible
accionada de forma mecdnica o neumdtica
{figura 4.21). No es necesaria la existencia
de empaquetaduras para ajustar las partes

accién
neunatica
—

— RIS
accion
mecénica

Ficuprs,4.21. Bomba de diofivugmc.

fijas y moviles de la bomba, por lo que este
tipo de bombas resulta especialmente {itil
para impulsar quidos t6xicos o medios que
requieran un elevado grado de esteriliza-
cién, como sucede con muchos de los liqui-

dos que se manejan en la industria Ali-
mentaria. Como principal inconveniente,
cabe citar la vida limitada de la membrana.

En las hombas rotatorias {figura 4.22),
el desplazamiento del liquido se produce
por rotacion de una serie de piezas movi-
les situadas en el interior de una carcasa.
El liquido al entrar en la bomba queda alo-

Salida

Entrada

FIGURA 4.272, Bomba rotatoria.

jado en las cavidades que definen las partes
méviles, siendo desplazado por las mismas
desde la entrada hasta la salida de la bom-
ba. La velocidad de giro es del orden de 500
rpmy, €n este caso, no existen valvulas que
controlen la entrada o salida del liquido. Las
bormbas rotatorias se utilizan en la impul-
sion de lfiquidos que no contengan sélidos
abrasivos, estando especialmente indicadas
cuando se trabaja con fluidos viscosos.

Bombas centrifugas. El liquido recibe la
energia mecdnica mediante la accidn de la
fuerza centrifuga al entrar en contacto con
el rodete de la bomba que gira a elevada
velocidad (1500-3000 rpm). Tal y como se
indica en la figura 4.23, el liquido entra en
la bomba a través del rodete (1) y a conti-
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[ p——

FIGURA 4.23. Bomba centrifuga;
rodete (1), dlabes (2).

nuacién se desplaza por el espacio com-
prendido entre los dlabes (2). El incremen-
to en la seccidn de paso que asf se produce
conlleva la ransformacién de la energia ciné-
tica inicialmente adquirida por el fluido en
energia asociada a la presion. Las bombas
centrifugas son las mas nnlizadas en la actua-
lidad v entre sus ventajas cabe citar su gran
versatilidad, bajo coste, ficil diserio, opera-
cién y mantenimiento, No existen vdlvulas
en el cuerpo de fa bomba y se pueden aco-
plar directamente a un motor eléctrico. Asi-
mismo, €s de destacar que las bombas cen-
trifugas pueden manejar iiquidos con
ctevados contenidos de solidos en suspen-
sion, aunque en el caso de medios muy vis-
cosos trabajan con bajos rendimientos.

B) Ventiladores, soplantes y compresores

Respecto de la impulsion de gases las dife-
rencias mds significativas entre ventiladores,
soplantes y compresores radican en el incre-
mento de presion que proporcionan v el caudal
de gas que suministran. En ese sentido el salto
de presidn que se consigue es cada vez mayor
pero disminuye el caudal de gas que se impulsa.
La mayor parte del equipo de impulsion de gases
tiene un fundameato similar al de las bombas,
pudiendo distinguirse basicamente dos tipos de

funcienamiento: por desplazamiento volumétsi-
coc o mediante {a accion de [a fuerza centrifuga.
La diferencia mas significativa respecto de la
impulsién de liquidos radica en la variacion de
densidad que experimentan los gases al compri-
mirlos. Ademds, el incremento de la presion sue-
le ir acompafiado de un aumento de la tempe-
ratura, fendmeno que ha de tenerse en cuenta
al disenar el equipo de impulsién de gases.

Los ventiladores se utilizan en la impulsién de
grandes caudales de gas con incrementos muy
pequeiios de la presién. De hecho, apenas com-
primen el gas, limitdndose a hacerlo circular. Las
soplantes provocan incrementos de presion del
orden de 2-4 atm. Para saltos de presién superio-
res han de utilizarse compresores, gue pueden ser
de una o varias etapas.

En la figura 4.24 se muestran algunos de los
tipos més caracteristicos de ventiladores, soplan-
tes y compresores.

Resumen

1. Eltransporte de fluidos es una gperacién comdn
en la préactica totalidad de las plantas de proce-
sado de alimentos. Un factor esencial 2 [a hora
de disefar instalaciones de flujo de fluidos para
la Industria Alimentaria es evitar el posible dafio
de los alimentos durante su desplazamiento por
elinterior de conducciones o a través de los dife-
rentes equipes. Para ello, ha de evitarse la posi-
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&)} Ventitador centrifugo

¢} Compresor centrifugo de varias etapas

FIGURA 4.24. Equipo de impulsion de gases.

bilidad de que se produzcan contaminaciones
externas mediante el disefio de instalaciones
perfectamente estancas. Asimismo, el autodre-
naje de los sistemas de flujo resulta fundamen-
tal paraque N0 aparezcan Zonas muertas o con
elevados tiempos de residencia.

Los tlujos de fluidos pueden ser compresibles
o incompresibles. dependiendo de si la deasi-
dad del fluido variz o no 2 1o largo del despla-
zamiento. Todos los flujos de liquidos son
incompresibles, mientras que en el caso de gascs
se pueden dar ambas situaciones.

Asimismo, los flujos de fluidos se clasifican en
internos o externos. El primer tipo se da cuan-

do el fluido se desplaza por el interior de una
conduccién, mientras que el flujo externo impli-
ca la circulacion det fluido alrededor de una
superficie sélida.

4, Dependiendo del valor del niimero adimen-

sional de Reynolds, los flujos de fluidos pre-
sentan difcrentes regimenes de circulacion:
régimen laminar, turbulento y de transicidn,
En el primer caso, el fluido se desplaza longi-
tudinalmente sin que exista mezcla transver-
sal. Por el contrartio, en régimen turbulento se
produce la formacién de un gran nuimero de
remolinos, lo que provoca el desplazamiento
de grupos d¢ moléculas ea direcciones per-



pendiculares respecto del despiazamiento lon-

sgitudinal.

5. Sc denomina pertfil de velocidad de un flujo
interno de un {fluido a la curva que describe la
variacidn de la velocidad local del fluido de un
punto a otro de {a seccidn transversal de la tube-
ria. La forma de esta curva depende tanto del
régimen de circulacién como de las propicda-
des reoldgicas del fluido.

. El cilculo y disefio de las instalaciones de flu-
jo de fluidos se hasa en la aplicacion de las ecua-
ciones de conservacidn de materia y encrgia
mecdnica entre diferentes puntos de la red de
flujo. Dxichas expresiones permiten la determi-
nacion de diferentes variables: caudal de flui-
do en circulacién, presién o velocidad existen-
tes en un punto determinado, diferencia de
altura entre dos secciones, energia de impul-
sién que hay que comunicar al fluido, etc. La
resolucién de la ecuacién de conservacién de
energia mecdnica implica el cdlculo previo de
las pérdidas de energia por rozamiento que
experimenta el fluido durante su desplaza-
miento. La magnitud de este rozamiento de-
pende de numerosos factores entre los que se
encuentran el valor del nimero de Reynolds,
la rugosidad y didmetro de la tuberfa, las pro-
piedades reolégicas del fluido, existencia de
diferentes accidentes (codos, védlvulas, reduc-
ciones, etc.) en la instalacion, y otros.

. Existen pumerosos aparatos que permiten
determinar y medir ¢l caudal de fluide que
circula por una determinada instalacidn. Los
medidores fluidodindmicos se basan en variar
la seccién de paso del fluido, lo que conlleva
una modificacién de su presién. Dicha varia-
cidn de presidn estd directamente relaciona-
da con ¢l caudal en circulacidn. Otros tipos
de medidores son los mecdnicos, térmicos,
electromagnéticos, ultrasénicos, de Coriolis,
ete.

. Los aparatos que se utilizan para impulsar liqui-
dos se denominan bombas, existiendo dos tipos
fundamentales: bombas de desplazamiento
volumétrico y bombas centrifugas. La impul-
sidn de gases se puede llevar a cabo mediante
diferentes equipos: ventiladores, soplantes y
compresores. En ese sentido se incrementa ¢l
salto de presion que comunican al gas, aunque
disminuye el caudal impulsado.
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Problemas propuestos

1.

Un aceite de semillas se hace circular a 20 °C
por una tuberfa cilindrica de 2 cm de diametro
interno. Sabiendo que ¢l caudal de aceite que
se desplaza es de 1,6 m*h-!, determinar y repre-
sentar graficamente el perfil de velocidad del
fluido en la seccidn transversal de a condue-
cién.

Datos

- Propiedades fisicas del aceite: p = 840 kg m™.
i = 0,0704 kg m~! s-L

Un puré de albariceque se desplaza por el inte-
rior de una conduccidn horizontal de 3 cm de
didmetro interno. Mediante tomas de presion
situadas en dos puntos de la instalacién separa-
dos 5 m se obtiene una pérdida de presidn de
0,25 atm. Calcular:

a) Perfil de velocidad en la seccidn transversal.
b) Caudal de circulacién del fluido.

Datos

- Propiedades fisicas del puré de albaricoque:
p=1150kgm3 k=72 Nm?2s", n=041

. Se dispone de una tuberfa lisa de geometria

cilindrica con una longitud de 50 m y un did-
metro interno de 2,54 cm. Deterntinar y com-
parar las pérdidas de energia por rozamiento
que se producirian en la misma al circular 1 kg
s~tde los siguientes fluidos:

a) Agua liquida (p= 1.000 kgm™, ¢ = 0,001 kg
m~ s7Y).

b) Leche entera (p = 1.020 kg m~, = 0,02 kg
m-tsmi).

¢) Puré de plitano (p=1.043 kgm3,k = 65N
m=2 s n=0,38}.

Se desea transportar un caudal de agua de 9
m? h~! desde un depdsito abierto hasta un tan-
que cerrado con una presién de 10 arm, situa-
do de forma que el nivel de liquido en este lti-
mo se encuentra 2 m por encima respecto del
nivel en el primer depésito. La tuberia que los
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conecta posee una Jongitud de 200 m, un dii-
metrointerno de 3,25 cm y una rugosidad abso-
luta de 0,003 m. Determinar la potencia de la
bomba que ha de instalarse entre ambos depd-
sitos. ;Cudl ser4 Ia presién existente en la sec-
cién de entrada a la boruba si ésta se sitda a
una distancia de 30 m respecto de] primer
deposito?

Datos

~ Propiedades fisicas del agua: p = 1000 kg w3,
u=0,001 kg migt
~ Rendimiento total de 1a bomba: n, = 79%.

. Un dep6sito abierto ha de alimentarse con un

caudal de agua de 5 | 5! mediante una tuberia
de acero comercial de 5 cm de didmetro inter-
no. Se pretende extraer el agua desde unlago
sitvado a una distancia de 1 km respecto del
depésito. Dade que desde el lago hasta e] deg6-
sito existe un desnivel de 40 m, se planteala
posibilidad de transportar el agua simplemen-
te por gravedad, Determinar si es necesario uti-
lizar una bomba para obtener el candal nece-
sario. En caso afirmativo, calcular la potencia
que debe suministrar la bomba. Téngase en
cuenta que en la conduccidn existirdn 5 codos
de 90°, 2 codos de 45° y una vilvula de com-
puerta. En relacién con esta dltima, compare
el resultado que se obtienc considerando que
la vélvula estd totalmente abierta respecto de
cuando se encuentra 1/4 abierta,

Datos

- Propicdades Hgicas del agua: p =1.000 kg m?3,
4= 0,001 kg m s,

. 8c desca alimentar aceite de oliva 2 un tangue

de almacenamiento desde un depésito elevado
mediante una conduccién de acero comercial
de 3 cm de didmetro interno. El desnivel entre
ambos depésitos es de 15 m y Ia longitud de
tuberia de 70 m. Determinar el caudal de acei-
te que se consigue alimentar cuando se trabaja

a un temperatura de 20 °C. ;En qué propor-
cién variaria el caudal de aceite suministrado si
su temperatura se incrementa hasta 60 °C?

Datos
- Propiedades fisicas del aceite: py.c =900 kg

%, Pgyuc= 835 kg mr.
~ My =0Tkgm s g0, =002 kg m 5.

. El caudal de un zumo de manzana que circula

por una conduccién de 2 cm de didmetro se
mide mediante un venturimetro instalado en la
misma, La garganta del venturimeiro posee un
didmetro de 5 mm. Sabiendo que la Jectura de
un manémetro de mercurio, cuyas dos tomas
de presidn estan conectadas antes de dicho apa-
ralo y en la garganta del mismo, respectiva-
mente, es de 155 mm Hg, determinar el caudal
mésico de zumo en circulacién.

Datos
- Propiedades fisicas del zumo de manzana:

p =1.050 kg mr3, p= 0,025 kg m-ts.
— Densidad del mercurio: py, = 13.600 kg m™.

. Se picnsa en utilizar un diafragma, con un ori-

ficio de 1,5 cm, para determinar el caudal de
agua que se desplaza por una tuberia de 3 cm
de disimetro interior. Determinar la diferencia
de aitura que se observaria en un manémetro
coneclado antes (1 D) y después del cstrecha-
mienvo (1/3 D) para un caudal de 1,5 kg s~ en
los casos siguicntes:

a) Se utiliza mercurio como liquido manomé-
trico.

b) Se utiliza un aceite como lfquido manomé-
trico.

Datos:
- Agua: p=1.000 kg m3, x=0,001 kgm's

- Mercurio: py;, = 13.600 kg m™.
~ Acsite: g, .= 870 kg m=,



TRANSMISION
DE CALOR

5.1,
5.2,
5.3.
5.4.

5.5.

5

Introduccidn

Mecanismos de transmisién de calor
Conduccioén en sélidos

Transmisidn de calor sélide-fluido:
cambiadores de calor

Vapor de agua en la Industria Alimenta-
ria



120  Ingenieria de la Industria Alimentaria

fundamentales en el area de Tecnologia de

Alimentos puesto que muchas de las opera-
ciones unitarias implicadas en la conservacién
y preparacion de alimentos se basan en ella. En
este capiiulo se presentan los fundamentos de
transmisién de calor necesarios para el esiudio
de dichas operaciones, tales como la esterilizo-
cién, pasteurizacién o congelacién. En primer
lugar, se describen los mecanismos de transmi-
sidn de calor: conduccion, conveccién y radia-

L a fransmisién de calor es uno de los pilares

cién, indicando la velocidad con la cual se irans.
mite el calor mediante cada uno de ellos. A con.
finvacion, se estudian dos casos de importancia
relevante como son la transmisién de calor a frg-
vés de s6lidos mediante conduccién y entre flyi.
dos y sélidos mediante conveccién, con aplica-
cién inmediata en los cambiadores de calor,
Finalmenfe, se comentan al?unos aspectos impor-
tantes del vapor de agua, fluido ampliamente uti
lizado como agente de calefaccion con distintos
fines en la Industria Alimeniaria.

NOMENCLATURA

Area do transmisién de calor (m?)

Nimero adimensional de Biot

Constante de integracién (i = 1, N)

Capacidad calorifica (J kg K1)

Didwetro de un tubo cilindrico (m)

Didmetro equivaleate (m)

dg, Tlujo diferencial de calor por conduccidn
(I m2sh)

cl Elemento diferencial de longitud

@  Caudal diferencial de calor (J s™!)

dT  Variacién diferencial de temperatura (K)

dx  Variacién diferencial de longitud (m)

Fo  Nimero adimensional de Fourier

FI  Fuerzaimpulsora

F.  Factor de correccién de cambiadores res-
pecto & un cambiador de tubos concéntri-
cos

F,p Factor de visi6n entre dos superficies 1 y 2

G Generacién de calor en el interior de un sis-
tema (J sm)

h Entalpfa especifica (J kg™')

Py

h, Coeficlente individual de transmisién de ca-
lor por conveceion (J m? 51 K1)
h Coeficiente individual de transmisién dc ca-

lor por radiacién (J m? s K1)

1, Flujo de radiacién absorbida por un sistema
(Jm?stsrt) :

I Fluyjo de radiacién incidente en un sistema
(I m2stsr?)

I  Flujo de radiacién reflejada por un sistema
(I st srt)

I Flujo dc¢ radiacién transmitida a través de un
sistema (J m2s-1 srt)

k Conductividad térmica (J m s K1)

k,  Conductividad térmica a una temperatura de
referencia 7, (J m-! s K-)

L Longitud caracteristica (m)

! Espesor de un sistema cn la direccién de
transmisién de calor (m)

m Caudal mdsico (kg s™)

P Presion (Pa)

q, Flujo de calor por conveccién (J m2s)

g,  Flujo de calor por conduccién (J m?s)

q, Flujo de calor por radiacién (J m-3s!)

0 Caudal de calor (J s7)

@, Caudal dc calor total intercambiado en un
cambiador de calor (J s71)

Qrg Caudal de calor de referencia (J s™)

v Coordenada radial eo los sistema de coorde-
nadas cilindrico y esférico

R Resistencia a la transmisién de calor (K s J-1)

R Resistencia a la transmisién de calor por con-
veccién (K s J1)

R,  Resistencia a la transmisién de calor por con-
duccién (K s J1)

R Resistencia a la transmisién de calor por ra-
diacién (Ks J1) )

R, Radio externo de una esfera (m) .

R, Radio de la pared interna de un cilindro hue-
co o una esfera hueca {m)

R,  Radio de la pared externa de un cilindro hue-
co o una esfera hueca (m)
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P Entropia especifica (J kg K) & Espesor de la capa limite fluidodinémica (m)
: Tiempo (s) 8 Espesor de la capa lfmite térmica (m)
T Temperatura (K) £ Emisividad de una superficie
T, Temperatura en la pared de un sélido en con- 1. Eficacia de un cambiador
tacto con un fluido (K) A Calor latente de vaporizacién (J kg)
7.7, Temperaturas de dos cuerpos A y B cuales- g Temperatura adimensional
uiera o en dos puntos diferentes de un mis- ) Temperaturza adimensional en €l centro del s6-
o si (K) b ’ lid
mo sistema ido
T, Temperatura del fluido caliente en el punto  p Densidad (kg m3)
de mayor temperatura (K) ] Constante de Boltzmann (5,67 103 ) s m2
T,  Temperatura del fluido frio en el punto de K+)
menor temperatura (K) § Distancia adimensional
T, Temperatura media constante del fluido cale-
factor (K)
7,  Temperatura inicial (K)
AT Diferencia de temperaturas entre el fluido Superindices y subindices:
caliente y la pared del tubo en contacto con
el mismo (K) ’ Referido a cualquier propiedad del fluido ca-
AT, Diferencia de temperaturas entre los extre- liente
mos de un sélido en contacto con un fluido ” Referido a cualquier propiedad del fluido frio
caliente y frfo por cada lado (K) 5 Referido a cualquier propiedad de un vapor
U Coeficiente global de transmision de calor himedo
g m-2 ’5—1' K{—l) fiea 1 k) R Rt:ferigo a cnalquier propicdad de un liquido
U nergfa interna especifica (J kg~ saturado
v Volumex de un sistema (m3) " Referido a cualquier propiedad de un vapor
v Volumen especifico (m3 kg!) saturado
W Trabajo mecénico comunicado o cedido por Media logaritmica de una propiedad o varia-
un sistema por unidad de tiempo (J 5~') ble
x Titulo o calidad de un vapor hiimedo (kg vapor/ .~ Media geométrica de una propiedad o varia-
kg mezcla) ble
z Relacion entre las capacidades calorificaspor  ,, ~ Media logaritmica cruzada del producto de
unidad de tiempo de los fluidos frio y calien- dos variables
te de un cambiador. miee  Media logaritmica supucsto que los fluidos
circulan en contracorriente
s  Referido a cada una de las secciones de un
a Difusividad calorifica (m? st) cambiador (dcrecha o izquierda)
B, Coeficiente de variacién de la conductividad ,,  Referido a la secciones de entrada y salida
térmica con la temperatura (K-!) de un sistema, respectivamente
| cosmo |-

calor latente: Energia desprendida o absorbida por

un

sistema como consccuencia de un cambio de

estado de agregacion del mismo tal como {usion,
condensacién o vaporizacidn.

conduceién: Mecanismo molecular de transmision

de caler, sin que exista un desplazamiento neto
de la materia del sistema.
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conveccion: Mecanismo de transmisién de calor de-
bido a 1a existencia de un desplazamiento de la
materia.

equilibrio térmico: Estado de un sistema que se ca-
racteriza por la igualdad de temperaturas entre
todos los puntos del mismo.

radiacidn: Mecanismo de transmisién de energia en
forma de ondas electromagnéticas que se propa-
gan a través del espacio.

sistema abierto: Region del espacio cuyas paredes
limftrofes peymiten intercambiar con el exterior
tanto materia como energia.

sistema cerrado: Region del espacio cuyas paredes
limftrofe:s permiten intercambiar energia con el
exterior, pero nunca materia.

5.1. Introduccidn

La energifa de un cuerpo material puede
expresarse como swma de las energfas externa e
interna. La primera de ellas tiene en cuenta las
dos formas de energia asociadas a la materia,
energias potencial y cinética, y es funcién de la
posicién y velocidad del cuerpo. Por otro lado,
la energfa interna se refiere a la suma de la ener-
gia cinética y potencial de todas las moléculas,
ftomos y particulas subatémicas que constituyen
la materia. Siempre que exista un gradiente de
temperaturas en el interior de un sistema, o cuan-
do dos sistemas a diferentes temperaturas sz
pornen en contacto, se produce un transporte dz
energfa interna desde la zona de mayor tempe-
ratura a la de menor temperatura. El proceso
mediante el cual se lleva a cabo se conoce como
transmision de calor. Asf pues, el calor es una for-
ma de energia en trdnsito, que se produce debi-
do a una diferencia de temperaturas.

Préacticamente todos los procesos fisicos y qui-
micos que se desarrollan en las diferentes ope-
raciones utilizadas en las plantas industriales qui-
micas en general, y en las de produccion de
alimentos en particular, transcurren con genera-
cién, absorcion y/o fransmisién de calor. Asi, por
ejemplo, en cualquier reaccién quimica se pro-
duce o requiere una cantidad determinada de:
energia, segiin la reaccién sea endotérmica o exo-
térmica, y que normalmente se libera o aporta
en forma de calor. Ademis la velocidad de reac-

cién, el rendimiento y la selectividad dependen
de forma iraportante de la temperatura a la cual
se lleva a cabo, de tal forma que unas veces sera
necesario calentar y otras enfriar, tanto las mate-
rias primas. como los productos obtenidos. En
muchas otras operaciones que no implican reac-
¢i6n quimica también se requiere aportar o eli-
minar una determinada cantidad de energia, asi
como controlar la temperatura del proceso, y en
ambos casos se realizan mediante transmisién de
calor. Los procesos que se realizan a temperatu-
ras muy elevadas o reducidas sélo resultan via-
bles econéinicamente si se recupera el calor o
frio aportaclo, evitando las pérdidas de energfa.
Ademis, en determinados procesos de Ia indus-
tria alimentaria, la transmisién de calor adquie-
re una importancia relevante en procesos tales
como los diferentes tratamicntos para la des-
truccién de microorganismos (esterilizacién, pas-
teurizacion, escaldado, ctc.) y conservacién de
alimentos mediante el frio (congelacién, etc.).
Especialmente importante pucde ser el efecto de
la temperatura sobre las propiedades de los ali-
mentos (color, olor, textura y valor nutritivo).
Todos estos ejemplos ponen de manifiesto la
necesidad de que los tecndlogos de alimentos
conozcan bizn las leyes y mecanismos que rigen
la transmisi¢in de calor,

L.a termodindmica es una disciplina que abor-
da el estudio de las distintas formas de la ener-
gia y sus transformaciones. Por ejemplo, el pri-
mer principio de la termodindmica establece que



el calor cedido por un sistema es igual al absor-
bido por otro, mientras que el segundo principio
establece que el flujo de calor lleva el sentido de
mayor temperatura a menor temperatura. Sin
embargo, la termodindmica se limita a los esta-
dos finales o de equilibrio de las transformacio-
nes energéticas, proporcionando informacidn de
la cantidad de energia a aportar o eliminar, pero
no sobre la velocidad con que se produce.

Desde un punto de vista ingenieril, el objeti
vo principal es determinar la velocidad de trans-
misién de calor, o flujo de calor, para una dife-
rencia o gradiente de temperaturas determinado.
Anilogamente a como s¢ ha visto en el tema
anterior dedicado al flujo de fluidos, donde se
buscaba determinar el perfil de velocidades y pre-
siones en cualquier punto del flujo, ahora el obje-
tivo es obtener el perfil de temperaturas en cual-
quier punto del sistema. Una vez conocido, se
pueden establecer los flujos de calor y, en con-
sccuencia, se podrd dimensionar el equipo: drea
de contacto requerida en los cambiadores de
calor, el tiempo de esterilizacién de un alimento
o ¢l espesor de un aislante para evitar pérdidas
de calor, ete.

En este capftulo se abordar4 en primer lugar
el estudio de los mecanismos fundamentales de
transmisién de calor. A continuacién se estudia-
rd en mds detalle y de forma general la transmi-
si6n de calor a través de sélidos y entre fluidos y
sélidos (cambiadores de calor). Finalmente, se
estudiard el vapor de agua como agente de cale-
faccién, debido a su extensa aplicaci6n en la
industria alimentaria.

2. Mecanismos de transmision de calor

Se distinguen tres tipos o mecanismos distin-
tos, aunque normalmente en las aplicaciones
précticas se encuentran implicados al menos dos
y a veces los tres de forma simultdnea. Estos
mecanismos son: conduccion, conveccion y radia-
cion, de los cuales sélo el primero y el dltimo son
realmente mecanismos puros. El segundo es con-
secuencia de Ja combinacién de los otros dos en
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el seno de fluidos en movimiento, implicando por
esta razén el transporte de materia ademds del
de energfa.

3.2.1, Conduccidn

El mecanismo de conduccién transcurre a
njvel molecular entre dos partes de un cuerpo o
dos cuerpos distintos a diferente temperatura. S¢
produce mediante intercambio de energfa ciné-
tica entre moléculas por contacto directo entre
ellas al chocar o a través de electrones libres, en
el caso de metales conductores.

En los fluidos las moléculas tienen posibilidad
de movimiento por traslacién, giro y vibracién
determinando la energia interna del fluido. Esta,
a su vez, estd relacionada directamente con la
temperatura, de tal forma que cuanto mayor sea
la temperatura del sistema, mayor es su energia.
Asi pues, cuando en un fluido existe un gradien-
te de temperaturas, el flujo de calor transcurre
por cesion de energia de las moléculas con mayor
energia, mayor movimiento, a las de menor ener-
gia, por choques entre ellas. En los sélidos, el flu-
jo de calor también se debe a la actividad mole-
cular y se propaga en este caso mediante las
ondas reticulares provocadas en la estructura cris-
talina, relacionada con las difercntes encrgias de
vibracidn de los dtomos en funcién de su tempe-
ratura. En los sélidos conductores, ademi4s, la
energia también se transmite de forma similar a
los fluidos mediante los electrones libres que exis-
ten en la red cristalina y que tienen movilidad
traslacional.

Enla prdctica la transmisién de calor por con-
duccidn sélo se produce pura en sélidos y fluidos
estdticos, sin desplazamiento apreciable de sus
paites constituyentes, o a través de flujos de flui-
dos que circulan en régimen laminar, cuando el
flujo de calor se efectiia en direccién perpendi—
cular al movimiento del fluido.

Lavelocidad de transmisién de calor mechan~
te el mecanismo de conduccién obedece a la
denominada Ley de Fourier, que establece que
el flujo de calor (caudal de calor por unidad de
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drea perpendicular a la direccién de transmisi6n)
es directamente proporcional al gradiente de tem-
peratura, Considérese la transmision de calor uni-
dimensional a través de una pared plana de un
sélido cuyas caras se encuentran a distinta tem-
peratura (figura 5.1). La ecuacién de velocidad
para un elemento diferencial de longitud, dx, se
expresa cOmo:

drT
dg, =-k— 5.1
45 A [ ]

donde dg, es el flujo diferencial de calor a tra-
vés de la direccién x (F m2s7); dT/dx es cl gra-
dientc de temperaturas en la direccién x (K
m-1), y k es la constante de proporcionalidad
(Wm-1K-1), Esta ultima es una propiedad de
transporte denominada conductividad térmica
y es caracteristica de cada material. El signo
menos es consecuencia de que el calor se trans-
fierc en [a direccidn en la que la temperatura
disminuye, con lo cual el gradiente de tempe-
ratura, d7/dx, es intrinsecamente negativo, resul-
tande valores positivos para el flujo.

T4 3
dx

FIGURA 5.1. Transmision de calor unidimensional por con-
duccién a través de una pared plana de longitud infinita.

Integrando Ia ecnacién [5.1} a lo largo del
espesor de pared sélida, Z, suponiendo que la con-
ductividad térmica no varfa apreciablemente en
la direccién x, se obtiene la ecuacién:

T,-T, AT
qk=k_A ] g =kT [5.2]

que indica que el flujo de calor es directamente
proporcional a la diferencia de temperaturasy a
Ia conductividad 1érmica del material e inversa-
mente proporcional al espesor de la pared a tra-
vés del cual se transmiite.

La conductividad térmica, segin la ecnacién
de Fourier [5.1], expresa la cantidad de calor
transmitide por unidad de tiempo y a través de
una unidad de drea para un gradiente de tempe-
ratura igual a la unidad. En otras palabras, repre-
senta la capacidad de un material para transmi-
tir calor a su través. El cuadro 5.1 muestra los
valores de la conductividad térmica de algunos
materiales. Sc observa que los mejores conduc-
tores son los metales y los peores los gases y ais-
lantes.

La variaci6n de la conductividad térmica con
la temperatura depende del tipo de material con-
siderado. En general, aumenta con la tempera-
tura en cl caso de los gases, disminuye para los
lfquidos, aunque la variacién es mucho menor, y
puede aumentar o disminuir en el caso de los s6li-
dos. En la mayorfa de los alimentos el efecto de
Ia temperatura es pequeiio y suele despreciarse
tomando un valor medio de la conductividad
entre las temperaturas extremas. En ocasiones
puede considerarse una variacion lineal con la
temperatura segiin:

KTy=k,(1+ 8.T) [5.3]
donde B, (K)es una constante empirica y k, el
valor de la conductividad a una temperatura de
referencia.

La conductividad térmica de los alimentos
puede depender de otros factorcs tales como el
contenido en agua y la presién (alimentos liofili-
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CUADRO 5.1
Conductividades térmicas de distinfos materiales
Material k(W m! K1) Material k {W m=! K-}
[sélidos) fliquidos y gases)
Metales v aleaciones Liquidos
cobre 386 agual't 0,597
aluminio 200 fredn-1211 0,073
acera 43 amoniacot!! 0,521
hierro 73 aceite usado 0,145
Aislantes y matericles de construccién aceite da oliva 0,170
ladrille 0,38.0,52 benceno 0,159
vidrio 0,81 cloroformo 0,129
pldsticos 0,2:0,3 mercurio 8,690
corcho 0,034.0,043 etilenglicof 0,285
madera 0,17:0,21 acetona 0,180
Otros etanol 0,180
hielo 2,00 Guases
hidrato de carbono 0,58 aire seco 0,025
profeina 0,20 didxido de carbone 0,015
grasa 0,18 monéxido de carbono 0,025
manzand {75% aguo) 0,51 hidrégeno 0,182
banana (75% agua) 0,48 nifrégeno 0,025
come de pollo 0,49 oxigeno 0,026
corne de vacuno 0,46 ogua vapor 0,024
come de cerdo 0,44-1,3 metano 0,033
maiz 0,16 amoniaco 0,024
patata 0,55

: calculades en condiciones de liquido saturado.

zados). Existen numerosas ecuaciones publica-
das que relacionan la conductividad de un ali-
mento con su contenido en agua. Asi por ejem-
plo, una de las mds utilizadas para pescados es:
k(W m! K-1)=0,0324 + 0,3294 x, (fraccién masi-
ca de agua). Finalmente, algunos materiales bio-
16gicos y alimentos preparados tienen una con-
ductividad diferente segin la direccién de
propagacién. La carne y el pescado son cjemplos
tipicos de estos materiales para los cuales el calor
se transimite mejor en la direccion longitudinal de
sus fibras que perpendicularmente a las mismas.

5.2.2. Conveccion

El término de conveccion se aplica al meca-
nismo de transmisién de calor que se produce en

un fluido debido al desplazamiento en su seno
de porciones o grupos de moléculas que se mez-
clan con otras porciones del mismo a diferente
temperatura. Como se ha comentado anterior-
mente, la conveccidén no es un mecanismo purc
de transmisién de calor, ya que ésta es conse-
cuencia de dos efectos que se producen simulté-
neamente. El primero es la transmisién de calor
propiamentc dicha a nivel molecular entre las
moléculas del fluido a distinta tcmperatura,
mediantc los mecanismos de conduccién ylo
radiacién. En segundo lugar, y de forma simul-
tanea, se produce el desplazamiento y mezcla de
grupos de moféculas en el seno del fluido. Este
desplazamiento, en presencia de un gradiente de

" temperaturas, provoca un transporte de calor a

nivel macroscépico, aun cuando realmente la
transmision de calor entre fas moléculas del flui-
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do se realiza por [os otros dos mecanismos indi-
cados.

Dependiendo de la causa que provoca el
movimiento del fluido se distingue a su vez en:re
conveccion forzada, cuando el movimiento del
fluido estd provocado por fuerzas externas {agj-
tadores, bombas y compresores) y conveccisn
natural, cuando el movimiento se debe a dife-
rencias de densidad del fluido provocadas por
diferencias de temperatura en su seno. La circu-
lacién de agua en un vaso calentado por su par-
te inferior constituye un claro ejemplo de ccn-
veccién natural. El agua de la parte inferior se
encuentra a mayor temperatura y en consecuen-
cia su densidad es menor y tiende a ascender
hacia la parte superior, desplazando al agua mss
fria, y por tanto m4s densa, que tiende a bajar
hacia la zona mds caliente.

El fen6meno de canveccién natural motiva
que, en fluidos en movimiento por el interior de
conducciones, no se manifieste exclusivamente el
mecanismo de conduccién pura aun cuando éste
circule en régimen laminar. En el momento 2n
que se establezca una diferencia de temperaturas
en el fluido aparecen corrientes de conveccisn
como resultado de diferencias de densidad. En
consecuencia, se superponen los mecanismos de

transmisién de calor por conduccién y convee.
cién. Este efecto es especialmente importante ep
la industria alimentaria debido a que la elevada
viscosidad de muchos de los fluidos empleados
determina que éstos circulen en muchos casos en
régimen laminar,

Un caso particular de gran interés es la trans-
misién de calor entre un sélido y un fluido que
circula pavalelo a la superficie del mismo y que
se encuentran a distinta temperatura. Esta situa-
ci6n es tipica en los cambiadores de calor, don-
de dos fluidos a diferente temperatura en con-
tacto, estdn separados por una pared sélida para
evitar la mezcla de ambos. Con objcto de jlustrar
como se produce la transmisién de calor en esta
sitnacién, considérese para mayor sencillez una
placa plana a una temperatura T ,, sobre la cual
circula un fluido que se encuentra a menor tem-
peratura (figura 5.2). Debido a las fuerzas de
rozamiento la velocidad del fluido es nula en la
interfase con el s6lido y aumenta con la distan-
cia a la placa hasta alcanzar una velocidad cons-
tante. La zona del fluido donde la velocidad varfa
con la distancia al sélido se denomina capa Iimi-
te fluidodindmica, cuyo espesor vienc represen-
tado por §,. De forma andloga, existe un gra-
diente de temperaturas en el seno del fluido, y

=~

x4 x4

Z.Turbulenta >

Z. Transicién
v

Z.Laminar

FIGURA 5.2. Transmision de

calor enire un sélido y un flui-

do que circula poralelo a su
superficie.




una capa lfmite térmica, cuyo espesor, &, no tie-
ne por qué coincidir con el de la capa limite flui-
dodindmica En la regién més préxima al sélido,
donde la velocidad del fluido es menor, el calor
se transmite por el mecanismo de conduccidon y
radiacién debido a que el régimen de circulacién
es laminar y en consecuencia no hay mezcla del
fluido en la direccién del flujo de calor (x). A dis-
tancias més alcjadas del s6lido aparecen los regi-
menes de transicidn y turbulento, con lo que se
produce mezcla de fluido y en consecuencia el
mecanismo de conveccitn se suma a los dos ante-
riores. Dependiendo de cada situacién particu-
lar uno o varios mecanismos prevalecerdn sobre
los demas, siendo la conveccién el mecanismo
predominante en la mayorfa de los casos.

Para determinar el flujo de calor por convec-
cién en el seno de un fluido en movimiento, inde-
pendientemente de que se trate de conveccién,
forzada o natural, se utiliza una expresién empi-
rica, que expresa el flujo de calor de forma pro-
porcional a la diferencia de temperaturas entre
el sélido y el fluido en un punto determinado
(normalmente a distancia suficientemente aleja-
da del sélido):

9. =h (T, —Tp) (54]
donde g, es el flujo de calor por conveccién en fa
direccién x (Jm=2s™); T', y T, las temperaturas
del sélido y fluido (K), respectivamente, y k_la
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constante de proporcionalidad denominada coe-
ficiente individual de transmisién de calor
(Jm2s-'K-1). Este coeficiente expresa la mayor
o menor capacidad del fluido para transmitir
calor por conveccién y depende del tipo de flui-
do, temperatura y de las condiciones de flujo. En
el cuadro 5.2 se muestran los intervalos de este
coeficiente para agua y aire en diferentes condi-
ciones.

El establecimiento de ecuaciones que rela-
cionen el coeficiente individual de transmisidn
de calor con las variables de las que depende se
realiza normalmente aplicando en primer lugar
la téenica de andlisis dimensional. Como se ha
descrito en el capftulo 2, esta técnica permite esta-
blecer los niimeros adimensionales que engloban
todas las variables implicadas en un fenémeno y
la ecuacién para correlacionar los mismos. Final-
mente se calculan las constantes de las correla-
ciones por ajuste de los valores de los coeficien-
tes determinados experimentalmente y los
predichos por las correlaciones. En la bibliogra-
fia se puede encontrar un elevado mimero de
correlaciones para distintos tipos de sistemas 'y
en distintas condiciones. En el cuadro 5.3 se
muestran algunas de las més utilizadas para cal-
cular cocficientes individuales de transmisitn de
calor por conveccién en fluidos que circulan por
el interior de conducciones cilindricas. Las corre-
laciones se expresan en funcién de los miimeros
adimensionales de Nusselt (Nu), Reynolds (Re)
y Prandtl (Pr).

CUADRO 5.2
Cosficientes individvoles de iransmisién de calor por conveccién
Fluido Tipo conveccion h (in2s-1K-1)

oire natural 330
aire forzada 10-500
aire {congelacién) natural 510
agua liquida natural 500-1.000
agua liquida forzada 500-6.000
agua ebullicion forzade 3.000-60.000
agua condensacién forzado 6.000-120.000
vapor de agua sobrecalentado forzada 30300
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CUADRC 5.3
Correlaciones para calcular coeficientes individuales de fransmisién de calor
por conveccién en conducciones cifindricas

Sislemas

Correlacién

Fluides newionianos [Nu = hD/k; Re = VDp/u; Pr = cP/.l/k}

Régimen turbulente

Dittus-Boelter (0,7 < Pr < 100)
Colburn (0,7 < Pr < 160}
Sieder y Tate (0,7 < Pr< 16,700)

Régimen de transicién

semitedrica

Nu = 0,023 Red® po 11
Nu = 0,023 Reb® pyi/3
Nu = 0,027 R Pri/3 [u/u 014 1o

Nu = 1,86 [D/PA (/)04 P/ Rel/d 2)

Fluidos no newltonianocs, ley de Ja Pofencia {Nu = hD/k; Re = VDp/C; Pr = cPC/’k 141)

Régimen turbulento [3.000 < Re < 20.000)

Nu = 0,0152 Re0845 pro3s

i p = 0,3 si el Auido se enfria y n = 0,4 si ss calienta.

@yt y g, viscosidad a la temperatura mésica det fluido y temperatura media de la pared y la capa laminar,

respectivamente,

B; D/L: relacién entre el didmetro y la longilud de la conduecién.

3n+]

4n A D

nl
Kl C = k[[—]{ﬁ‘in , donde n y k son los parémetros reolégicos definidos en ef capitulo 3.

5.2.3. Radiacién

El mecanismo de transmisién de calor por
radiacion se basa en la propiedad que tienen los
cuerpos de emitir ondas electromagnéticas des-
de su superficie en un amplio intervalo de lon-
gitudes de onda. Todos los sélidos, liquidos y
gases por encima de 0 K emiten radiacion elec-
tromagnética que se propaga linealmente en
todas direcciones a la velocidad de la luz. Exis-
ten diferentes tipos de radiacién electromagné-
tica (por ejemplo, rayos X, gamma y ultraviole-
ta), aunque aqui sélo intcresa la radiacicn
térmica, es decir, la que transporta energia €n
forma de calor y que comprende la radiacién con
longitudes de onda entre 0,1 y 100 micras (figu-
ra5.3).

Al incidir un determinado flujo de radiacidn
(1,) sobre un cuerpo, parte puede ser reflejado
(1), parte transmitido a su través (/) y el resto

absorbido por el cuerpo (Z,) y convertido en ener-
gia interna aumentando su temperatura (7 ,) (figu-
ra 5.4). Es importante destacar que la absorcién
de energia radiante se lleva a cabo en las capas
mis superficiales del cuerpo receptor (aproxima-
damente 10~ mm en materiales conductores y 1
mm en no conductores). En el interior, el calor se
transmite hacia la zona de menor temperatura
(Tp) por conduccidn, si es un sélido, y por con-
duccién o conveccidn en el caso de fluidos y
dependiendo de las condicicnes de flujo.

A diferencia de los mecanismos anteriores de
conduccion y conveccion, que necesitan un medio
material a través del cual transmitir el calor, en
el mecanismo de radiacidn éste no es necesario,
e incluso la transmision de calor por radiacion
alcanza su valor éptimo en el vacio. El e¢jemplo
mds evidente es el calor transmitido desde el Sol
a la Tierra a través tanto del vacfo como de las
atmosferas solar y terrcstre.
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FIGURA 5.3. Especiro de la radiacién electromagnética.
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FIGURA 5.4, Absorcién de energia radiante
por una superficie sélida.

Si dos cuerpos situados en una cAmara cerra-
da estdn a distinta temperatura se produce un
intercambio de calor entre ellos por radiacién.
El cuerpo mds caliente emite més energia que
absorbe, con fo cual se enfria, mientras que el

{rio absorbe mds energfa que emite, con lo cual
se calienta. Cuando las temperaturas de ambos
cuerpos se igualan se dice que se alcanza el equi-
librio térmico, antuldndose el flujo de calor neto
intercambiado entre ambos.

La cantidad de energia emitida por una
superficie en forma de calor de radiacion es fun-
cién de la temperatura absoluta del cuerpo emi-
sor y de la naturaleza de la superficie. Se deno-
mina cuerpo negro a un material ideal que se
comporta como un emisor perfecto y que emi-
te un flujo de calor de acuerdo con la ley de Ste-
fan-Bolizmann. Esta ley establece que un cuer-
po negro irradia calor proporcionalmente a la
cuarta potencia de la temperatura absoluta del
mismo:

Q 4
==L =gl 33
d. [5:5]

donde g, y Q, son el flujo (J m-s1) y caudal (J
571} de calor emitido por el cuerpo negro; 7'la
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temperatura absoluta del mismo (K); o, 1a cons-
tante de proporcionalidad denominada constan-~
te de Boltzmann (0= 5671028 J s-lm—zK-"), vA
(m?), el 4rea externa del cuerpo emisor.

Lamayoria de los cuerpos reales no se com-
portan como cuerpos negros y emiten una canti-
dad de energfa radiante inferior a la que emiti-
rian ala misma temperatura si fueran negros.
Estos cuerpos se denominan cuerpos grises y el
flujo emitido se calcula segin:

0

q, = j = EO'T‘ [5 6]

donde £ es un pardmetro denominado emisivi-
dad, propiedad caracteristica de cada materialy
de valor siempre inferior a la unidad. Ficilmen-
te se deduce que la emisividad no es més que el
cociente entre los flujos de radiacién emitidps
POT N CUSYPO gris ¥ pOT un cuerpo negro, ambos
a la misma temperatura. Asf pues, cuanto mds
cercana a la unidad sea la emisividad de un cuer-
po gris, tanto més se acerca al comportamiento
del cuerpo negro. En el cuadro 5.4 se muestran
algunos valores tipicos de emisividad.

CUADRO 5.4

Emisividades de distintos materiales

Material Emisividad
Papel blanco 09
Superficies pulidas 0,05
Aguo 0,955
Hielo 0,97
Carne magra 0,74
Carne grasa 0,78
Papsl aluminio 0,09
Acero inoxidabls 0,44

EI cilculo del caudal de calor neto (diferen-
cia entre energfa absorbida y emitida) intercam-
biado entre diferentes supetficies radiantes es un
problema complejo pues intervienen factores de
caracter geométrico ademds de las temperaturas

y propiedades emisoras de los cuerpos. En el casg
mis simpls, intercambio de calor entre dos super.
ficies negras a temperaturas diferentes (T, y T),
fa ecuacion que permite calcular el caudal de
calor (J s~!) neto intercambiado por radiacién eg
la siguiente:

0,=qA,= GAAFA—B(T: ~T;) 57

ccuacién donde aparece un nuevo pardmetro, F,
denominao factor de visidn, que tiene en cuenta
la geometria de los dos cuerpos emisores, yenla
que A , representa la superficie del cuerpo A. La
definicién y metodologia de célculo de dichos fac-
tores de visidn excede el objetivo de este capitulo
donde se pretende \inicamente exponer los funda-
mentos de [a transmisién de calor. En el caso de
un cuerpo gris (femperatura, T,) completamente
rodeado por una superficie (temperatura, T},) cuya
drea es o suficientemente elevada comparada con
¢l drea del cuerpo gris, el caudal neto de calor inter-
cambiado por radiacién enire el cuerpo gris y la
superficie se puede calcular como:
0, =q,4,=0eA,(T{-T3)  [58]
En muchas ocasiones resulta mds convenien-
te expresar los caudales y flujos netos intercam-
biados por radiacién en la forma:

Q. =q,A=h AT, ~T,) [5.91
ecuacién que expresa el caudal o flujo de calor
de forma proporcional a la diferencia de tempe-
raturas, introduciendo un nuevo pardmetro, 4,
que por analogfa con el mecanismo de convec-
cién se depomina coeficiente individual de trans-
misidn de calor par radiacién, En definitiva, la
transformacién no 2s més que una linealizacién
de la ecuacién de radiacién y por comparacién
de las ecuaciones [5.9] y [5.7] se puede determi-
nar la expresion de este coeficiente:

[5.10)



Es preciso destacar, no obstante, que este coe-
ficiente tiene una fuerte dependencia con Ia tem-
peratura, mientras que en €l caso del coeficien-
te de transmisidén de calor por conveccidn esta
dependencia es generalmente mucho menor.

La utilidad de la expresién [5.10] se debe a
que, en muchas situaciones, en las que dos super-
ficies sélidas intercambian calor por radiacidn,
se superpone también el transporte de calor por
conveccidn a través det fluide que separa dichas
superficies. El flujo de calor intercambiado se
puede determinar enfonces como la suma de los
flujos debidos a cada mecanismo:

g=q.+q, = +h)T,~T,)  [511]
indicando el valor de k_y A, la contribucién rela-
tiva de cada mecanismo al transporte de calor.

Finalmente, es importante incidir de nuevo
en las dos diferencias fundamentales entre el
mecanismo de radiacién y los de conduccién y
conveccién. La primera, que ha sido previa-
mente comentada, radica en que en el mecanis-
mo de radiacién no se requiere un medio mate-
rial para la transmisién de calor, mientras que
en los otros dos si es necesario (sélido o fluido,
para conduccidn, y fluido, para conveccién). Asf
pues, el mecanismo de radiacidn se puede dar
entre cualquier combinacion de sélido, liquido
y gas. La segunda diferencia se encuentra en la
dependencia del flujo de calor, con la diferencia
de temperaturas. En los dos primeros mecanis-
mos, dicha dependencia cs lineal, lo que se tra-
duce en que una diferencia, por ejemplo, de 10
K, tiene el mismo efecto en el flujo de calor inde-
pendientemente si se establece entre 300 y 310
K 0200y 210 K. Sin embargo, en ¢l mecanismo
de radiacién el flujo es proporcional a la dife-
rencia de temperaturas elevadas a la cuarta
potencia. Asf pues, en una diferencia de 10K
entre 300 y 310 K y entre 200 y 210, equivale a
unas diferencias de temperaturas a la cuarta
potencia de: 1,13510% y 3,44810%, respectiva-
mente, lo que conduce a un flujo de calor algo
mayor de 3 veces en el primer caso respecto al
segundo. Por este motivo, cuando la radiacién
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se produce simultineamente con otro mecanis-
mo, sélo suele ser significativa a temperaturas
elevadas.

5.2.4. Mecanismos combinados
de transmisién de calor

Aunque resulta posible y conveniente sepa-
rar 10s mecanismos de conduccién, conveccién y
radiacién para su estudio, en las aplicaciones
industriales es muy habitual que la transmisién
de calor se realice en etapas a través de cierto
ntimero de secciones distintas conectadas unas
con otras en serie y/o paralelo y frecuentemente
mediante la superposicién de dos o incluso los
tres mecanismos de transmisién de calor actuan-
do simultineamente en paralelo. Por ejemplo,
en 1os procesos de esterilizacién de alimentos
envasados, el procedimiento habitual consiste en
introducir los alimentos envasados en un auto-
clave y alimentar una determinada cantidad de
vapor de agua a presién como agente calefactor.
La transmisién de calor desde el vapor de agua
hasta el alimento se produce a través de tres eta-
pas en serie: @) transmisién de calor a través del
vapor que rodea al envase: en esta etapa y dado
que normalmente la temperatura del vapor
empleado es elevada, el calor se transferira con-
juntamente y en paralelo por los mecanismos de
conveccion y radiacion desde el vapor a la pared
del envase; b) transmisién de calor a través de la
pared s6lida del envase: en este caso, el tinico
mecanismo posible es el de conduccién; y ¢)
transimision de calor en el seno del alimento enva-
sado: dependiendo de si el alimento es sélido o
liquido, el calor se transmitira por conduccién en
el primer caso y por conduccién o conveccién
natural si es un fluido, dependiendo de la varia-
cién de densidad producida como consecuencia
de ]a diferencia de temperaturas.

En la resolucién de problemas de transmision
de calor a través de varias etapas y mediante
varios mecanismos superpuestos, es convenien-
te expresar el candal de calor transferido median-
te la siguiente ecuacion general:
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0=qA =% [5.12]

que expresa el caudal de calor, Q (igual al flajo,
g, por el drea de transmisién, A} como el cocien-
te entre una fuerza impulsora total, FI, y la resis-
tencia total que ofrece el sistema a la transmisién
de calor, R. Conceptualmente, esta ecuacién es
similar a la ley de Ohm para circuitos eléctricos,
que establece que la intensidad de corriente que
circula por un circuito (flujo de carga, coulom-
bios/s) es igual a la diferencia de potencial apli-
cada (Fuerza Impulsora) dividido por la resis-
tencia eléctrica del circuito. En transmision de
calor la fuerza impulsora no es mds que la difc-
rencia de temperatuiras. La resistencia que opo-
ne el sistema depende del mecanismo mediante
el cual se propague el calor y su expresién se
deduce comparando la ecuacidn [5.12] con las
correspondientes leyes de velocidad segiin cada
mecanismo [5.2, 5.4 y 5.9}, resultando:

donde R,, R_y R, son las resistencias a la trans-
misién de calor segiin los mecanismos de con-
duccién, conveccidn y radiacion, respectivamen-
te, y el resio de variables las definidas previamente,

Ejemplo 5.1. Aplicacion de las ecuaciones de trans-
misién de calor a un sistema mediante la combina-
¢ién de diferentes mecanismos de transmisién de calor,
La temperatura ¢n ¢l interior de un horng
industrial es de 1.000 °C. Como se esquematiza en
la figura de abajo, el homno esté construido por una
pared interna de ladrillo refractario (k, = 0,5
Jm1s'K-L) de 10 cm de espesor y otra externa de
un aislante {k, =0,2 Jms-'K-1) de 15 cm de espe-
sor. Teniendo en cuenta que la temperatura exte-
rior del ambiente es de 30 °C, calcular el candal de
calor perdido a través de una dc las parcdes del
homo (A =6 m?) y las temperaturas en las paredes
interior, exterior y entre ambas paredes sélidas.

Datos

- Aire del homo: A* =9I m2s1K; 22 =15J m?

! 1 1T
Rk = — Rc =__J:.. KE Rr = e— [5_13] 8 I.K I .
kA hA h A — Aire exterior: 5= 10T m2s1K.
conveccion y conduccién e,
radiacion A" A o conveccion he
L TS 2 "
N " =2
T=1.000°C
_'__.__\' Aire
":"‘& R
a, .
> 9
a
Horno S &
“Aisants. [N_E=30"C
L=10cm fL=15cm

Pérdidas de calor en un horno.



Solucion

Debido a la diferencia de temperaturas entre el
intefior del horno, 7, y el aire exterior que lo rodea,
7, se produce transmisidn de calor desde el inte-
rior del horno al exterior a través de cuatro resis-
tencias en serie: g) la atmosfera gaseosa en €l inte-
rior del horno, &) la pared interna del horno,
constituida por ladrillo refractario, ¢} 1a pared exter-
na del horno, constituida por un aislante y, por ilti-
mo, d) el aire exterior. En la primera de las etapas,
el calor se transmite mediante dos mecanismos
simultdneos: conveccién a través de la atmosfera
interna del horno y radiacion entre el gas y las pare-
des del horno, debido a las altas temperaturas rei-
nantes en el interior. En la segunda y tercera eta-
pas, el tinico mecanismo viable es ¢l de conduecién
debido a que ambas paredes son sdlidas, y en fa Wti-
ma etapa el calor se transmite por conveccidn a tra-
vés del aire exterior al horno. Se ha despreciado la
contribucién del mecanismo de radiacion en esta
etapa debido a que normalmente la temperatura de
la pared externa y del medio ambiente, T, y T, son
relativamente bajas y la contribucién de este meca-
nismo puede ignerarse.

El caudal de calor implicado en cada una de las
etapas es:

- Etapa 1, gas del interior del horno (conveccién
+ radiacién):

Q" =(q; +q,) A= AT, - T,)+h A(T,~T,) =

-t + kAT -Ty) <L) Q)
(h"+rhA
- Etapa 2, ladrillo refractario (conducci6n):
T,-T, T,-T,
Q=g A=kA+—2=2—" 2)
L L
kA
~ Etapa 3, pared aislante (conducci6n):
0 =4q,A= sz_“"‘“‘T; T, =k‘£ (3
L b
k,A

Capitulo 5: Transmisién de calor 133
- Etapa 4, aire exterior (conveccién):

T,-T,
O =giA=HA(T,~T) ==L )

htA

L3

En estado estacionario el caudal de calor qure
atraviesa cada etapa debe ser constante e igual
para todas ellas, con lo cual:

L-T, =T2'T3.__T.\'T4=T:1'Ts
1 L 1
(R'+HNA KA kA KA

Q= ®)

£

ecuacidn que permite calcular las pérdidas de calor
del horno, @, en funcién de la diferencia de tem-
peraturas (fuerzas impulsoras) y resistencia en cada
etapa.

El inconveniente practico de esta ecuacidn es
que requiere el conocimiento de la temperatura
en alguna de las interfases solido-gas o s¢lido-sdli-
do (T, T, o T,) y que no son conocidas. Para eli-
minar este problema, si se suman los numerado-
res y denominadores de Ia anterior igualdad se
obliene:

= Tl"r‘a _ATTM
0= L 1 R, ©

At at e
(B'+hN)A kKA A KA

que expresa el caudal de calor como una fuerza
impulsora total dividido por la resistencia total que
opone ¢! sistema a la transmisién de calor. Susti-
tuyendo valores en esta ecuacion:

0= 1.000-30 -
6,944-107 +0,333-10 +0,125+1,666-10?
970 n
= —leme. = 6,384,3J
0,1519 31s

Como puede observarse la mayor de todas las
resistencias es la que opone la pared de aislante.

Una vez conocido el caudal de calor, Jas tem-
peraturas de cada interfase pueden calcularse des-
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pejendo de las ecuaciones (1) a (3). Asi, de la ecua-
cién (1):

1000-7,

63843 = ——1
6,944.107

= T,=9557 °C

de la ecuacién (2):

955,71,

6.384,3 =
0,333.10°

= T,=934,4 °C

y de la ecuacidn (3):

955,7-7,

3843 =
63 0,125

= T,=136,3 °C

Como la resistencia del aislante es la mayor Je
todas, la cafda de temperatura a través de este
material es también la mayor (de 934,4 2 1363 °C).

5.3, Conduccidn en sélidos

En teoria, el mecanismo de conduccién se
puede manifestar en sélidos, liquidos y gases. Sin
embargo, en el caso de fluidos, y aun suponien-
do que las temperaturas sean reducidas y se pue-
daignorar la radiacién, ¢l mecanismo de con-
duccién se manifiesta simultdneamente con el de
conveccidn. La conveccitén en fluidos se mani-
fiesta bien porque el fluido esté en movimiento
{conveccidn forzada) o bien porque la existencia
de un gradiente de temperaturas provoca la apa-
ricién de corrientes de conveccidn (conveccién
natural). Teniendo en cuenta que ¢l mecanismo
de conveccidén es mucho més rapido que el de
conduccién, suele despreciarse la contribucién
de conduccidn en la mayoria de los casos.

Por ofro lado, teniendo en cuenta que la radia-
cién emitida o absorbida por los sélidos se redu-
ce a una pequefia capa superficial (como m4xi-
mo 1 mm en materiales no conductores), y que
no hay posibilidad de movimiento y mezcla en el

interior de sélidos, el finico mecanismo posible
de transmisidn en &stos es el de conduccién. Por
ello, en este apartado se considerara al medio
conductor de calor como un sélido, aunque los
principios que se desarrollan se pueden aplicar
también a un fluido.

5.3.1. Ecuacién general de conduccién en sélidos

La ecuacién general de conduecién no es més
que la expresién matemdtica de la ecuacién de
conservacidn de energia particularizada para un
s6lido. Su resolucién, para unas condiciones ini-
ciales y de contorno especificadas, permitira la
obtencidn del perfil de temperaturas en el s6li-
do. Finalmente, una vez conocido dicho perfil,
se podré determinar la cantidad de calor trans-
ferido por unidad de tiempo mediante la aplica-
cién de la J.ey Fourier.

En el caso que nos ocupa de transmision de
calor a través de un sélido, éste se considera
como un ststema cerrado ya que no hay posibili-
dad de entrada o salida de materia del mismo.
Ademds, normalmente en los sélidos el término
de trabajo rmecdnico también es nulo, con lo cual
la ecuacién de conservacién de encrgfa se sim-
plifica a:

Vg, = pe, 2L [5.14]

7ot

donde el primer término expresa ef flujo de calor
neto a traves del solido y el segundo la acumula-
cién de enexgfa en el sistema, expresado en forma
de cntalpfa. Conviene quizé recordar el significa-
do del operador matematico nabla, V, sobre una
variable o funcién que dependa de las tres coor-
denadas espaciales, como un vector cuyos tres
component=s son las derivadas de la funcién res-
pecto a cada coordenada. En el sistema de coor-
denadas cartesianas (x, ), z), s expresa como:

VF(x,y,2)= gxf—f +§’;-} + %E [5.15]



Teniendo en cuenta que el \inico mecanismo
de transmisién de calor ¢n sélidos es la conduc-
¢ién, aplicando la ley de Fourier, pero teniendo
en cuenta que la conduccién es tridimensional y
no unidimensional como se ha expresado en la
ecuacion [5.1}, 1a ecuacién 5,14 se transforma en:

ar

~V(—kVT)=pc, > [5.16)

que constituye la denominada ecuacién de con-
duccién y cuya resolucién con las condiciones ini-
ciales y de contorno especificas segtin el sistema
en estudio permite determinar el perfil de tempe-
raturas en el s6lido.

Se pueden realizar varias simplificaciones
sobre dicha ecuacidn. La primera consiste en con-
siderar que la conductividad térmica del sélido
no varfa con la temperatura o que dicha varia-
cidn es pequeiia, con lo que se puede utilizar un
valor medio entre las temperaturas méxima y
minima. En estas condiciones la ecuacién se
transforma en:

a7

kva = IIJCP E [5.]7}

donde cl operador matemético, V2, denominado
operador de Laplace, es una magnitud escalar
cuya expresién en coordenadas cartesianas es:

2z 2 2
Vi i(x,y,2)= %’;+ 2T sag)

ay?. azz

Por ultimo, en el caso de operacion en régi-
men estacionario se obtiene la denominada ecua-
cién de Laplace:

V2T =0 [5.19]

Durante bastante tiempo la resolucién de la
ecuacién de transmisién de calor ha sido amplia-

mente estudiada en el campo de la matemadtica
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aplicada y en la actualidad sélo puede ser resuel-
ta de forma analitica y rigurosa en sistemas de
geometria sencilla. En concreto, en los procesos
de conduccién estacionaria uni- y bidimensional
y de conduccién en régimen no estacionario uni-
dimensional. Sin embargo, en muchos sistemas
de interés industrial resulta dificil o imposible la
resolucién analitica de la ecuacién para obtener
el perfil de temperaturas. Por ello, se han desarro-
llado soluciones aproximadas mediante métodos
de incrementos finitos, grificos, analiticos apro-
ximados y analdgicos.

En este capitulo se abordara tinicamente el
estudio de conduccién unidimensional en ambos
regimenes, estacionario y no estacionario, sin
considerar la generacidn de calor en el interior
del sélido. Aparte de la simplicidad de dichos sis-
temas, estos modelos pueden utilizarse para
representar de forma bastante exacta el com-
portamiento de diversos procesos industriales.
La resolucién de sistemas m4s complicados no
introduce ningin concepto biésico adicional, pero
sin embargo requiere un tratamiento matemdti-
co mds avanzado, que excede los objetivos de
este libro, y que se pueden encontrar en la nume-
rosa bibliografia existente a este respecto.

5.3.2. Conduccién unidimensional
en régimen esfacionario

Al tratarse de régimen estacionario, serd apli-
cable la ecuacién [5.19], considerando un valor
medio constante de la conductividad térmica.
Para resolver esta ecuacién se considerardn tres
casos sencillos y frecuentes: conduccién a través
de s6lidos de geometria rectangular, cilindrica y
esférica.

A) Geometria rectangular

Considérese un sélido de seccidn transversal

" de paso rectangular, con una altura y anchura

mucho mayores que su espesor, /, y cuyas caras
se encuentran a distinta temperatura {figura 5.5).
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En estas condiciones se producir4 transmisién de
calor unidimensional a través de la coordenada
x. Expresando la ecuacién [5.19] en coordenadas
cartesianas se obtiene:

£ =0 {5.20]

Figura 5.5. Conduccién unidimensional en un sélido
de seccién transversal cuadrada.

Esta ecuacidn requiere dos condiciones limi-
te para su resolucion debido a que implica dos
derivadas con respecto a Ja coordenada x. Dichas
condiciones se pueden establecer a partir de las
temperaturas conocidas en los extremos del sis-
tema:

[5.21]

La ecuacidn [5.20] junto con las condiciones
limite, ecuacién [5.21], constituyen el modelo
matemético del sistema estudiado. Integrando la
ecuaci6n [5.20] respecto a la coordenada espa-~
cial x, se obtiene el perfil de tempcraturas en fun-
cién de dicha coordenada:

T(x)=Cyx+C, [5.221
ecuacién que indica que el perfil de tempera-
turas es lineal con la coordenada x. El valor de
las constantes de integracién, C, y C,, puede
determinarse a partir de las condiciones limite,
Finalmente, sustituyendo los valores de dichas
constantes se obtiene la siguiente ecuacion repre-
sentativa del perfil de temperaturas a lo ancho
de la placa:

T(x)=T,+ Lt}

A B

[5.23]

(xﬁxﬁ)

Una vez conacido el perfil dc temperaturas
se puede determinar el flujo de calor aplicando
la Ley de Fourier:

P Vl) ) kﬂ;—TA

5.24
dx  xp-—x, 324)

que indica que el flujo de calor es constante cn
todo el espesor del sélido (no depende de x).
Finalmente el caudal de calor se obtiene multi-
plicando este flujo por el 4rea a través de la cual
se transmite, A:

[5.25]

O=gA= kATlT TlT,,

kA

B) Geometrta cilindrica

Considérese un sistema coastituido por un
cilindro hueco en el cual existe una diferencia de
temperaturas entre la seccién interna, r= R, y
externa, r = Ry (figura 5.6). Este tipo de sistema,
ficil de resolver matemdticamente, es de gran
importancia en ingenieria pues representa a las
conducciones o tuberfas para la circulacién de
fluidos y a través de las cuales interesa determi-



nar el flujo de calor entre el intexior del tubo y el
exterior. Considerando que la longitud del cilin-
dro, L, es muy superior al radio del mismo, el pro-
blema se reduce a conduccién unidimensional en
Ja direccién del radio del cilindro.

FIGURA 5.6. Conduccién unidimensional en un sélido
de seccion transversal cilindrico.

Expresando la ecuacién [5.19] en coordena-
das cilindricas y utilizando como condiciones {mi-
te las temperaturas conocidas para los radios
interno y externo que delimitan el espesor del
cilindro, el modelo matcmdtico queda represen-
tado por las ecuaciones:

1d}.47)_, [5.26]
rdrl dr

r=R, : T=T,

r<R, : TeT (5271
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De forma similar a como se resolvid el siste-
ma anferior, integrando dos veces la ecuacién
diferencial [5.26] se obtiene la siguiente ecuacién
representativa del perfil de temperaturas a lo lar-
go del espesor del cilindro:

T(n=C/lnr+C, [5.28]
que en este caso indica una variacién logarftmi-
ca de la temperatura con el radio. Igualmente,
evaluando las constantes de integracién median-
te las condiciones limite, se obtiene:

T,-T, -

In—2 4
Ry

T(r)=T,+ [529)

El flujo de calor se calcula aplicando 1a Ley
de Fourier:

T —_
qr)y=- %—:k.TA_R_Til [530)
nze
R,

obteniéndose en este caso una ecuacién en la cual
el flujo depende del radie del cilindro, a diferencia
del resultado obtenido para el sélido de seccién
rectangular en el cual el flujo no depende de la
coordenada x, a través de la cual se produce la
transmisién de calor. Este resultado es consecuen-
cia directa de que el 4rea de transmisién de calor
varia también con el radio (4 = 2nrL), aumentan-
do aguélla cuanto mayor es éste, a diferencia del
caso considerado anteriormente. Asi pues, €l flu-
jo de calor a través del cilindro tiene distinto valor
dependiendo de la seccién donde se calcule.

Sin embargo, en estado estacionario el cau-
dal de calor que atraviesa cada seccién debe ser
el mismo independientemente del radio consi-
derado. Teniendo en cuenta que el 4rea varfa
proporcionalmente a 7, y el flujo varfa inversa-

" mente proporcional al mismo (1), facitmente se

entiende que el caudal de calor, producto de
ambos, ha de resultar constante:
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TII

T, -
Q= (‘[A),=R:I = (5}"4)”3” =k(2rL)—4—*4 [5.31]

Si esta ecuacidn se multiplica y divide par la
difercncia de radios en los extremos, y en el
cociente del logaritmo se multiplica y divide por
2nL, se obtiene la expresién mas habitual del cau-
dal de calor a través del espesor de un cilindro:

g 2EL(R, =R T, Ty _ [5.32)
T (Ry-Ry) | 27LR,
2rLR,
=kAB_AA TA “"TH =k MLT”:
In Ay R, -R, Ry - R,
A
_LoT
L
kA,

donde fes el espesor del cilindro y A, el drea
media logaritmica entre la superficie interna y
externa del cilindro. Comparando esta expresién

cen ia obtenida en ¢l caso de geometria rectan-
gular, ecuacion {3.23), se observa que ambas
¢xpresiones son similarcs, a diferencia de la varia-
cidén del drea con el radio en cste caso. gue moti-
va el empleo de un valor medio logarftmico.

Cj Geometria esférica.

Consideremos una esfera hueca que presen-
ta una diferencia de temperaturas entre sus caras
interna y externa, con lo cual se producira un flu-
jo de calor en la direccién radial de la esfera (fi-
gura 5.7}.

El modelo matemdtico estd representado por
la ecuacién general [5.19], expresada cn coorde-
nadas esféricas, y las dos condiciones limite de
temperatura conocida en los extremos interior y
exterior de la esfera:

\ df .dT

- ~4T) 5.33)
rodr er

r:Rzl T=?’:4 [334]
r=R, T=7, o

FIGURA 5.7, Conduccién

unidimensional en un séli-

do de seccidn transversal
esférica.




Sigtiendo el mismo procedimiento que en los
dos casos anteriores estudiados, se obtiene la
siguiente ecuacion representativa del perfil de
temperaturas en la esfera:

. T.-T ['1 i
T(=T +-2"fa| > _2| 1535
() A _1_ I'\RA r [J]
R, R,

y que en ¢ste caso indica una variacion de la tem-
peratura inversamente proporcional al radio de
la esfera. Aplicando la Ley de Fourier, se obtie-
ne un flujo inversamente proporcional al cua-
drado del radio de la esfera:

T, T,-T, 1
gr) =~k =—=k——2-—  [5.30]
r 11

Ry Ry

la razén de esta dependencia es la misma que
en el sistema de geometria cilindrica, ya comen-
tado. Andlogamente, como la variacion del arca
con ¢l radio (r?) y del flujo (1/7°) son opuestas, el
caudal de calor resulta independiente del mismo:

T, -T, __
Q = (qA)'____RA = (QA),=R, = k(47€) T“—“‘i@"" [337]
R, R,

ecuacion que se puede transformar, multiplican-
doydividiendopor R, y K. en

T,-T e T, =T,
0 = kiR, R, —A—- RB =k\A,A, ﬁ =

8 oA
T,-T, _T,-T,
mg Ra - R.vl l

=k4

[5.38)

donde / es la diferencia de los radios en las super-
ficie exterior ¢ interior, y A4, la media geomé-

Capitulo 5: Transmisién de calor 139

trica del drea para dichos radios. D¢ nuevo. se
observa la similitud entre esta ecuacion y las
cenaciones {3.25] y [3.32], para geometria plara
y cilindrica, respectivamente,

Ejemplo 5.2. Transmision de calor a través de séli-
dos en serie.

Un fluido caliente circula poruna conduccién
cilindrica {4, = 0,23 W m1 °C1) de 5,3 cm de di4-
metro interno y 6 cm de didmetro externo {f, =035
c¢m). El tubo se encuentra rodeado por una pri-
mera capa de aislante (&, = 0.0006 W m-! °C-!) de
alta temperatura de 3 cm de espesor {{, = 3cm) ¥
ésta a su vez, de otra segunda capa de aislante (k;
= 0,0004 W m~1°C) de 7 cm de espesor ({, =7
cm). En un punto determinado de la conduccidn,
la temperatura de la pared interna del tubo es de
500 °C, y la del aire exterior gue rodea 1a misma
es de 30 *C. Calcular:

a) ias temperaturas en las superficies de sepa-
racion det tubo y el primer aislante, entre
ambos aislantes y entre el segundo aislan-
te y el aire exterior,

b) la pérdida de calor por metro lineal de tubo,

¢} la ecuacion representativa del perfil de tem-
peratura en ¢l segundo aislante.

Perdidas de calor en una conduccion aisleda.
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Datos

— Coeficiente individual del transmisidn de calor
enelaire s =50 m2s1°CY,

Solucidn

Calcularemos en primer lugar los didmetros de
cada superficie de separacién entre materiales:

D, =0,053m

D,=D;+2,=0,06m
D,=D,+2,=012m
D,=D;+2,=026m

El cauda! de calor se puede calcular aplicandc
la ecuacidn de transmision de calor a cada mate-
rial a través del cual se transmite. Teniendo er
cuenta gque a través de Jos tres solidog el calor se
transmijte por conduccidn, y a través del dltimo ais-
lante y el aire exterior por conveccién, el caudal
de calor se puede expresar como:

n-nL _%-T, T-T, T,-T;
I L I8 1
KA., kA, kKA. hA,

Q=

y sumando los numeradores y denominadores de
todas las igualdades:

T‘!"TS (1)

b b b 1
kl Aml.l kZ Am.’ 2 k] Am! k] h A*l

(3

El drea de transmisién a través de cada sélido
es ¢l 4rea media entre las superficies que los deli-
mitan. Teniendo en cuenta que la geometria es
cilindrica, dichas 4reas medias se calculan como la
media logaritmica. Por ello, por cada metro lineal
de tubo se tiene:

Ay = A, ;A, -l D,-D, - 1('!,06-—0,053 -
In=2 ln& lno—’O-ﬁ-
A, D, 0,053

=0,177 m’ (por cada metro lineal)

Ds_Dz

Aml.?. = ”L;

In-22

DZ
=0,272m* (por cada metro lineal)

D -
Am!.} =gL-— DD, =
n=
(]

=0,569 m* (porcada metro lineal)

Finalmente, 1a superficie A, serd la corres-
pondiente a la superficie exterior del segundo afs-
lante:

A =rD,1.=0,817 m* (por cada metro lineal)

Sustituyendo valores en la ecuacién (1):

0= 500 - 30 ~
00035 0.0 007, 1 -
0,23-0,177 ~ 0,0006-0,272 ~ 0,0004.0,569 ~ 50-0,817

- 470 _

" 0,086+183,8+307,55+0,024

=1,956 Js” (porcada metro lineal)

Como puede observarse, las resistencias que
oponen los dos aislantes son mucho mayores que
las que oponen e} tubo de la conduccién y el aire
que rodea a la misma.

Para calcular las temperaturas en cada una de
las superficies, conocido el caudal de calor, se apli-
card la ecvacién correspondiente a cada sistema
individual:

7,-T. e
sl T =T LA
Q | R ‘ leAmiJ

kA

end,)

=500-0,956-0,086 = 499,9 °C

T,=T,~0—2 =499,9-0,956.183.8 =324,2 °C

2¢ ‘w2

T,=T, -Q-k—'L= 324,2-0,956-307,55 = 30,2 °C

34 mi,3



Como era de esperar, las mayores cafdas de tem-
peratura se producen en los materiales que presen-
tan mayor resistencia a la transmisién de calor, los
aislantes, mientras que e¢n el tube de la conduccién
y entre el aislante y el aire exterior, el descenso de
temperatura se puede considerar despreciable.

Finalmente, para obtener la ecuacién repre-
sentativa del perfil de temperaturas en el segundo
aislante, aplicando la ecuacidn para geometria cilin-
drica [5.29], se tiene:

T=T3+T3__.£.1DL;
¢ R
In=% 3
J
4
r

=324,2-380,26-In
0,06

]

5.3.3. Conduccién unidimensional
en régimen no estacionario

En la industria alimentaria hay procesos en
los cuales se somete a un sélido a cambios de
temperatura en régimen no estacionario. Ope-
raciones como la esterilizacién, enfriamiento y
congelacion o escaldado de alimentos, envasa-
dos o libres, son ejemplos tipicos de procesos
que se realizan en discontinuo (régimen no esta-
cionario). A diferencia del andlisis realizado en
el apartado anterior, en este caso se debe tener
en cuenta que la temperatura del sélido varfa no
s6lo con la posicién, sino también con el tiem-
po. Este hecho motiva que las ecuaciones repre-
sentativas de los diferentes modelos sean mds
complejas y en consccuencia mds dificiles de
resolver.

Considérese a modo de ejemplo el proceso de
calentamiento de un scilido por inmersidn en un
fluido caliente (figura 5.8). Para simplificar el
andlisis se ha supuesto que el sélido es esférico
con un radio externo, R, y que inicialmente tie-
ne una temperatura 77, inferior a la del fluido

caliente, 7. A partir del momento en que el s6li- -

do se sumerge en el fluido caliente se produce
transmisién de calor desde el fluido en direccidn

Capitulo 5: Transmisién de calor 141

radial a través del sélido, variando las tempera-
turas de ambos medios. Si la masa del fluido es
suficiente elevada, respecto a la del sélido, se
puede considerar que la temperatura en el seno
del mismo, exceptuando la capa limite térmica
que rodea al sélido, permanece constante.

FiGurA 5.8. Calentomiente de un solido por inmersién
en un fluide caliente.

El flujo de calor tiene que vencer dos resis-
tencias en serie: la que presenta el propio fluido
(resistencia externa), donde el mecanismo de
transmisién de calor es la conveccion, y la que
ofrece el s6lido (resistencia interna), donde el
mecanismo de transmisién de calor es la condue-
cién. Para la cuantificacién dc la importancia rela-
tiva de cada una de estas resistencias se utiliza el
ntimero adimensianal de Biot, definido como el
cociente entre la resistencia interna y externa:

; Rinl:ma L/kA Lhc
Bi = —Mema_ - £~ —
R 1VhA &

extema

[5.39]

donde £ _es el coeficiente de transmisién de calor
individual por conveccidn del fluido, k la con-
ductividad térmica del sélido, A el drea de con-
tacto entre ambos y L una longitud caracteristi-
ca del sélido. En la bibliografia se proponen
distintas formas de definir esta longitud caracte-
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ristica, por lo que debe prestarse atenci6n a la
definicién de la misma cuando se consulten dife-
rentes fuentes bibliogréficas. De forma general,
esta longitud suele tomarse como la relacion entre
el volumen y el drea del sélido.

En la figura 5.9 se muestra la variacion del per-
fil de temperatura en el sistema en estudio en fun-
ci6n del niimero de Biot, Para valores bajos del
mismo, la resistencia que opone el fluido a Ia trans-
misién de calor es muy elevada respecto a la que
ofrece el s6lido. Por elio, el gradiente de tempe-
raturas en el sélido es pequefio y puede conside-
rarse que la temperatura cs constante para cual-
quier radio, variando tinicamente con el tiempo.
Sin embargo, en el fluido sf se observa una varia-
cién de la temperatura con [a distancia hasta alcan-
zar el valor constante T, correspondiente al seno
del mismo. Cuando el niimero de Biot es igual a
la unidad, ambas resistencias son similazes y las
temperaturas en el s6lido y el fluido varfan con el
tiempo y la posicidn. Por tltimo, para ndmeros de
Biot elevados el gradiente de temperaturas en el
fluido es prcticamente nulo, alcanzando el sélido
cn su superficie exterior 1a temperatura del seno

El andlisis de este tipo de sistemas se simpli-
fica mucho en el caso de considerar que la tem-
peratura del s6lido no depende de la posicién. En
general se considera que si la resistencia interna
que ofrece el sélido es menor del 10% de 1a resis-
tencia externa, Bi < 0,1, se comete un exror infe-
rior al 5% con esta aproximacién. En el siguien-
te apartado se analiza esta situacién en primer
lugar, y a continuaci6n se presentard el método
general para nimeros de Biot mayores.

A) Sistemas con resistencia interna despreciable
(Bi<01)

En esta situaci6n se considera que la tempe-
ratura en el interior del s6lido es independiente
del radio del mismo, variando exclusivamente
con el tiempo (figura 5.9). Aplicando la ecuacién
de conservacion de energia a la superficie exter-
1na, se tiene que el calor aportado por ¢l fluido se
emplea en aumentar la energfa del sélido:

dr

del fluido, mientras que en el interior del sélido la R AT, -T)=Vpc,~— [5.40]
temperatura varfa con la posicién y el tiempo. dt
t<t<ty l
arTr 4T AT
st :t=t I ;
D=t L
t=t, L S o Y Pan
TLt=t Neh| AT e AT
—‘ t=0 t=0 l t=0) r
: : : Ly < iy
r o r
Bi e Bi=1 Bi >>» 1
T= T T=Tihn T=Te)
PR

FiGURA 5.9, Parfil de temperaturas entre un s6lido y un fluldo a diferants temperatura para diferentes fiempos
y valores del nimero de Biot pequefio, medio y gronde.



donde T, ¥, py c, son la temperatura, volumen,
densidad y capacidad calorifica del sélido, res-
pectivamente, y el resto de variables las previa-
mente definidas. Despejando la derivada de la
ecuacion {5.40], sc tiene:

QZ: hA (T,~T)= h
dt Vpe, Lpc,

(T, -T) [5.41]

e integrando con la condicién inicial de que a
tiempo cero, la temperatura del sélido es 7, se
obtiene:

[5.42)

donde 8 es una temperatura adimensional que
representa la diferencia de temperaturas entre
el fluido, T, y el sélido cn cualquier instante, T,
respecto a esa misma diferencia a tiempo cero.
El exponente de esta ecuacidn también se pue-

Capitulo 5: Transmision de calor 143

[5.43]

donde a es la difusividad calorifica. Bl niimero
de Fourijer da una idea del tiempo que tarda el
solido en modificar su temperatura. Operando
con las variables del exponente de la ecuacién
[5.42], finalmente se llega a:

o=Le=l _exp(-BiF)  [544]

Tw _Iu

Es importante mencionar que esta ccuacion es
valida para cualquier geometria sin mas que esta-
blecer la longitud caracteristica del nimero de Biot
y la coordenada a través de la cual se produce 1a
transmisién de calor. Por ejemplo para una esfera:

de adimensionalizar introduciendo ¢l ndmero de Ls—=—122at [5.45]
Fourier, Fo, que s¢ define como: A 4zk, 3
a
1
~
IS
N
1073
10—2n
S
AN
0™
0 1 2 3 4 5 6 7
BiFo

FIGURA 5.10. Represeniacién gréfica de la ecuacion 5.44.
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En el caso de una placa plana y de un cilin-
dro, las longitudes caracterfsticas resultan ser la
mitad del espesor de la placa y la mitad del radio
del cilindro, respectivamente.

En la figura 5.10 se representa graficamente
la temperatura adimensional frente al producto
de ambos niimeros adimensionales.

Ejemplo 5.3, Transmisién de calor en régimen no
estacionario para ntimeros de Biot bajos.

Calcilese el tiempo de coccién de una judia
verde por inmersion en agua caliente a 110 °C.
Considérese que el proceso finaliza cuando Ia tem--
peratura en el centro de la judia alcanza 85 °C.
Supéngase que la judfa tiene forma paralelepfpe-
dica con un espesor de 2 mm, que inicialmente est4
a 0°C, y que el resto de las dimensiones son sufi-
cientemente grandes para que pueda considerar-
se transmisién de calor unidimensional.

Datos

~ Judia: k= 0,5 W m-! K-!; p = 1.300 kg m™;
¢, =4.500 T kg K-,

- Agua: 7,=120°C; i, =50 m2 s K-L,

Solucién

Se calcula en primer lugar el niimero de Biot:

h, _ 0,002/2.50 _

Bi= L_: = 0,1
k 0,5

Teniendo en cuenta que 1a temperatura inicial
de la judfa es de 0 °C, ta temperatura adimensio-
nal resulta ser:

y despejanda de la ecuacién [5.44] el niimero de:
Fourier:

~1n0,136

BiFo =~ = Fo= =19,95

Finalmente, de la definicién del nimero de
Fourier s2 puede calcular el tiempo necesatio para
Ia coccién de la judia:

L*Fo
F =— |5 e—=
E T
pe,
2
=(&°°—2{%@:m,41s < > 3,9 minutos
13004500

B) Sistemas con resistencia interna significativa
(Bi>01)

En estos sistemas, la temperatura del sdlido
serd funcién del tiempo y de la posicién T = fire).
La ecuacién general de conduccién [5.16] consi-
derando conductividad constante con la tempe-
ratura se siraplifica a 1a ecvacién [5.17]:

kVT=pc, -aali

Esta ecnacién ha sido resuelta de forma ana-
litica para ciertas geometrias sencillas como: rec-
tangular, cilindrica y esférica. Considérese el mis-
mo ejemplo del apartado anterior, sélido de
geometrfa esférica que se sumerge en un fluido
a mayor temperatura. Expresando la ecuacién
anterior en coordenadas esféricas y teniendo en
cuenta que la transmisién de calor se realiza
exclusivamente en la direccién radial:

[5.46]

Porl o) ea

19 (r;, T ] _1ar
donde se ha introducido nuevamente la difusivi-
dad calorifica, a. Para resolver esta ecuacién se
requiere de una condicién inicial y dos condicio-
nes limite ya que hay que resolver una derivada
respecto al tismpo y dos respecto al radio. La con-
dici6n inicial que se utiliza es la de temperatura del



sélido conocida a tiempo inicial. Como condicio-
nes limite se establece que para cualquier tiempo
Ia derivada de la temperatura en el centro del s6li-
do es cero (condicién de simetria) y que en la
superficie externa los flujos de calor por convec-
cién desde el fluido exterior y por conduccidn a
través del sélidos han de ser iguales. Matemadtica-
mente estas condiciones se expresan como:

t=0: R 2rx20: T=T, (547}
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t>0 : r=0: a—T =0
‘:)r.-o

=Ry

[5.48]

ecuaciones que constituyen el modelo matem4-
tico representativo del sistema en estudio. De
forma andloga se plantean las ecuaciones para

CUADRO 5.5

Soluciones riguroso y aproximada para conduccién

i ol en régimen no estacionario

Geometria

Solucién andlifica rigurosa

Solucién aproximada {Fo > 0,2)

Pared plana (direccion: x)
espasor = 2x,

b= x/x
. hx, 4sen(2,)
Bi=—1 = Sentivl
=3 Cw 22, +sen(24,)
Fo= 2 Antglind = Bi

o= iCN expl-A2Fo)cos{nt) "

8 = C, exp[-A3Fo)cos{AL)
o, 8 =6,cos{il] o

N Py
e ER

Cllindro {direccién: 1)
radic cilindro = R,

8=3.Cyexpl-AFolhitd)
N»)

@ =C exp[-A¥F o))y |1,L)

E=1/R
14
L 2 il a
O =Ty P 0, 9=8,J,(2
" " Ay Jg“N)“‘JE(J-N} oJol ML)
3.4
% Ak gy a2,
- YTl o, =3

Esfera [direccion: 1]
radio esfera = R,

0=3 Cyexpl-2Fol——senl2yd]
= Mg

6=C, SXP(-AFOD——senlm

E= /Ry
. hR 4fsen{A,) — Ay cos(iy)l
Bi=—2 o ZBCMANI T~ Ay COSLANH o, 8=8,—-sen{A
=T = g ven2h,) ¢ 1.; { '“
Fo=2 1= Ay collAy) = Bi Q- %lmw Incosia)]
Ry Qe
o T, -T
[: Temperalura adimensionak: 8= 7
w T 0

1; Temperatura adimensionat en el centro del sélido: & =C, EXP('zvaOJ .

B Calor de referencla: ey = pe VT, =T} .
H1: Funciones de Besssl.
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otras geometrias sin mas que cambiar el sistcma
de coordenadas elegido.

Las soluciones del modelo para las tres geo-
metr{as bésicas se expresan en funcién de tempe-
raturas () y distancias (£) adimensionales y de los
ntimeros adimensionales de Biot y Fourier. Estas
adoptan la forma de series, por lo que son incé-
modas de utilizar, Por ello, también se han de-
sarroliado soluciones aproximadas de fécil mane-
jo ¥ que consisten en tomar como solucién el valor
que proporciona tinicamente el primer término de
la serie. En el cuadro 5.5 se indican las soluciones
aproximadas y rigurosas para tres geometrias dife-
rentcs con indicacién de los pardmetros y cons-
tantes que contienen, Hay que destacar que la defi-
nicién del nimero de Biot es diferente en este caso,
respecto al utilizado en cl apartado anterior, debi-
do a que las longitudes caracteristicas de la geo-

metria plana, cilindrica y esférica se definen como
1a mitad del espesor de la pared, y los radios del
cilindro y esfera, respectivamente.

Los pardmetros 4, se denominan auiovalores
y toman valores distintos para cada término de
la scrie, calculdndose segin su ecuacion de defi-
nicién. En el cuadro 5.6 se resumen los valores
del primer autovalor, 4,, y coeficiente, C,, con los
cuales se pueden utilizar las soluciones aproxi-
madas.

Estas soluciones proporcionan resultades
aceptables para valores del ntimero de Fourier
superiores a 0,2, situacién muy habitual. Asi pues,
la ecuacién que define 8, (cuadro 5.5) permite
obtener la temperatura en el centro del sélido
utilizando los valores de las constantes C, y 4,
del cuadro 5.6, en funcién del mimero de Biot y
el tipo de gcometria. A modo de ejemplo, en las

CUADRO 5.6
Coeficientes ulilizados en las soluciones gproximadas para conduccibn unidimensional en régimen no estacionario
Pared plana Cilindro Esfera
Bitn
Ay frad) (o A [ad) [ 4, (rod) C,

0,01 0,0998 1,0017 0,1412 1,0025 0,1730 1,0030
0,02 0,1410 1,0033 0,1995 1,0050 0,2445 1,0060
0,03 0,1732 1,004% 0,2439 1,0075 0,2989 1,0090
0,05 0,2217 1,0082 0,3142 1,0124 0,3852 1,0149
0,08 0,279 1,0130 0,3960 1,0197 0,4860 1,0239
0,10 0,311 1,0160 0,4417 1,0246 0,5423 1,0298
0,20 0,4328 1,0311 0,6170 1,0483 0,7593 1,0592
0,30 0,5218 1,0450 0,7465 1,0712 0,9208 1,0880
0,40 0,5932 1,0580 08516 1,0932 1,0528 1,164
0,50 0,6533 1,0701 0,9408 1,143 1,1656 1,1441
0,80 0,7910 1,1016 1,1490 1,1725 1,4320 1,2236
1.0 0,8603 11191 1.2558 1,2071 1,5708 1,2732
20 1,0769 1,795 1,5995 1,3384 2,0288 1,4793
3,0 1,1925 1,2102 1,7887 14191 2,2889 1,6227
40 1,2646 1,2287 1,9081 1,4698 2,4556 1,7201
5,0 1.3138 1,2402 1.9898 1,5029 2,5704 1,7870
8,0 1,3978 1,2570 2,1286 1,5526 2,7654 1,8921
10,0 1,4289 1,2620 2,1795 1.5677 2,8363 1,9249
20,0 1,4961 1.2699 2,2881 1,5919 2,9857 1,9781
30,0 1,5202 1,277 2,3261 1,5973 3,0372 1,9898
40,0 1,5325 1,2723 2,3455 1,5993 3,0632 1,9942
50,0 1,5400 1,2727 23572 1,6002 3,0788 1,9962
100,0 1,5552 1,2731 2,3809 1,6015 3,1102 1,9990

N; B = hx,/k para pared plana y Bi = hRy/k para esferas y cilindros.



figuras 5.11 a 5.13 se muestran los diagramas de
Heisler que representan la variacién de la tem-
peratura en el ceniro del sélido, 8, en funcién
de los nimeros de Fourier y Biot, en los tres
casos considerados.

Ejemplo 5.4. Transmision de calor en régimen no
estacionario para nimeros de Biot elevados.

Calciilese el tiempo de coccidn de una patata por
inmersién de la misma en agua caliente a 120 °C.
Considérese que el proceso finaliza cuando la tem-
peratura en el centro de la patata de 85 °C. Supé6n-
gase que la patata tiene forma esférica con un radio
de 4 cm y que antes de introducirla en €l agua se
encuentra a 20 °C.

Datos
— Patata: k = 0,6 Wm K'; p = 1.100 kg m3;

¢,=3,5 kI kgt K-,
- Agua: T, =120°C; A, = 1.500 J m2 5T KL,
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Solucién
El nimero de Biot en este caso es:

pi = Lt _ 0,04-1500

=100
k 0,6

y la temperatura adimensional en ¢l centro dela
patata:

Gy = = =T 10,35

Conocido el Bi y la temperatura adimensional,
se pucde obtener el nimero de Fourier despejan-
do de la solucidn para particulas csféricas (cuadro
5.5):

ln'g" 1 0,35
Foz—l-_-..__.li?&_()’lgm

1,0 7 T
T-7T 77 S e
g, = NS U | sr=001 ‘
T,-7, 09 < SRR -t
\\ \\ N Pared plana
0.8 S
0,02
I\ NN
N * 05 \ N 0,03 N

0,6 4 N\

3 m—% \ 0,05
05
1 RN BN
v a t

E |10¢ h\ \ s 0,1 |
3 X \
0.2 E N \
: N

4
0.1 \ N \G’2 \\ AN h
& NI \ \\\\ il \\ N

0.0

01 1 10 100

o=

xlz

FiGURA 5.11. Evolucidn de la lemperatura en el centro de una pared plana de espesor 2x1 en funcion
del nimero de Fourier {Fo) para diferentes relaciones de resistencia interna/externo {8i).
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FIGURA 5.12. Evolucion de la temperatura en el centro de un cilindre de radio Ry en funcidn
del nimero de Fourier (Fo] para diferentes relaciones de resistencia interna/externa {Bil.
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FigUra 5.13. Evolucién de la temperatura, en el centro de une ssfera de radio Ry en funcién
del nimero de Fourier [Fo) para diferentes relaciones de resisiencia interna/externa (Bi).




donde los parametros C, y A, se han obtenido del
cuadro 5.6. Finalmente, de la definicién del nime-
ro de Fourier se puede calenlar el tiempo necesa-
rio para la coccidn de la patata:

f=—— =t 218495 <> 30 minutos

pc,  1100-3500

Finalmente, y de forina similar al anélisis rea-
lizado en régimen estacionario, una vez conocida
1a distribucién de temperataras en funcidn de la
posicién y del tiempo se puede determinar el cau-
dal de calor total transferido en cada instante de
tiempo. El principio de conservacion de energfa,
aplicade a un intervalo diferencial de tiempo com-
prendido entre el instante inicial (r=0) y un tiem-
po diferencial (dt), conduciria al valor del calor
intercambiado entre el sélido y el fluido, en dicho
intervalo diferencial.

Por integracién, utilizando los perfiles de tem-
peratura de las soluciones aproximadas, se obtie-
nen los valores de Q, que se resumen en el cuadro
5.3,y que representan el calor total suministrado
al sélido en cada instante de tiempo. Este calor se
expresa de forma normalizada en funcién de un
calor de referencia, Qp,,, definido como:

QR:[ = pCpV(T:v _T:)) [5-49]
que expresa la cantidad de calor intercambiada
por el sélido y el fluido para un tiempo finito para
el cual la totalidad del sélido se encuentraa T,

5.4, Transmisién de calor sélido-fluido:
cambiadores de calor

En la mayoria de los procesos industriales es
necesario calentar o enfriar una corriente fluida
poniéndola en contacto con otra corriente flui-
da a mayor o menor temperatura, respectiva-
mente, en aparatos que se denominan cambia-
dores de calor.
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Habitualmente se emplean tres tipos de cam-
biadores: a) regeneradores, 5) cambiadores abier-
tos ¥ ¢) cambiadores cerrados. En el primer tipo,
los fluidos caliente y frio circulan a través del
regenerador alternativamente. Cuando circula el
fluido caliente, éste se enfria en su paso a través
del regenerador, acamuldndose la energia en el
dltimo. A continuacién circula el fluido frio que
aumenta su temperatura recuperando la energia
almacenada previamente en el regenerador. En
los otros dos tipos de cambiadores ambos fluidos
circulan simultineamente por el cambiador inter-
cambiando calor. La diferencia estriba en que en
los abiertos los dos fluidos estdn en contacto
directo, mientras que en los cerrados el contac-
to se realiza a través de una pared sélida que evi-
ta la mezcla de ambos fluidos.

En este apartado nos centraremos exclusiva-
mente en los cambiadores cerrados, describien-
do los principios necesarios para realizar el dise-
fito de estos cambiadores.

54.1. Coeficientes globales de transmisién
de calor

Considérese un sistema constituido por dos
fluidos (caliente y frio) que se ponen en contac-
to para intercambiar calor a través de una pared
sélida, en régimen estacionario. Existen dife-
rentes tipos de cambiadores de calor, pero como
en la mayoria de ellos los fluidos circulan a tra-
vés de tubos cilindricos se considerara geometria
cilindrica, circulando el fluido frio por el interior
del tubo y el caliente por el exterior. En la figu-
ra 5.14 se muestra el perfil radial de temperatu-
ras en un elemento diferencial de longitud, df,
para ambos fluidos. Légicamente, la temperatu-
ra mds elevada del fluido caliente, T, serd lige-
ramente superior a la temperatura media o mési-
ca del mismo, T, y la temperatura mds baja del
fluido frio, Tp, algo inferior a su temperatura
media, T,

Debido a la diferencia de temperaturas se
transmitird un caudal de calor, dQ, desde el flui-
do caliente al frio, a través de tres etapas en serie.
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FiGURA 5.74. Perfil radizl de fempsraturas en un elemento diferenciol de longitud de un cambiador de calor.

Lz primera y dltima corresponden a los fluidos
caliente y frio, respectivamente, donde el calor
se transmite por los mecanismos de conduccién
y conveccién, predominando claramente el
segundo, y con fuerzas impulsoras: AT = T"— T,
yAT”=T",~T", respectivamente. La segunda
implica la transmisién a través de la pared séli-
da, mediantc conducci6én debido a la diferencia
de temperaturas a ambos lados de la misma, AT}
=T~ I, Enlos cambiadores de calor esta iilti-
ma resistencia es mucho mas pequeiia que las
que oponen ambos fluidos debido a que se utili-
zan materiales con clevada conductividad tér-
mica y un espesor de tubo suficientemente peque-
fio para que ¢l caudal de calor sea el miximo
pusible.

Teniendo en cuenta que los cambiadores de
calor operan normalmente en régimen estacio-
nario, el caudal de calor transferido en el ele-
mento diferencial de longitud serd constante e
igual al caudal que atraviesa las tres resistencias
en serie. Recordando las expresion de caudal de
calor como cociente entre la fuerza impulsora y
la resistencia [5.12] y las resistencias correspon-
dientes a los mecanismos de conduccién y con-

veccion [5.13], el caudal de calor intercambiado
en una longitud diferencial de cambiador puede
expresarse Como;

TR LT 5.50
0= &l 1 [550]
Wax Tda, HdAr
~ 7"
T dl 1
WdA kAL, | WA

donde "y h_" representan los coeficientes de
transmisién de calor individuales de los fluidos
caliente y frio, respectivamente; k y dl la con-
ductividad térmica y el clemento diferencial de
longitud de tubo; d4 "y dA ~"las 4reas de trans-
misién de calor referidas al fluido caliente y frio
(pared exterior e interior del tubo), respectiva-
mente, y dA, , el drea media logaritmica de las
dos anteriores. La tltima de las igualdades de 1a
ecuacién [5.50] expresa el caudal de calor como
la fuerza impulsora total dividida por la resis-
tencia total que opone el sistema, Normalmen-



te, dicha resistencia se expresa en funcién de un
nuevo coeficiente, de 1a forma:

a0-T=T

[5.51)
UdA

donde U es el coeficiente de transmisién de calor
global y que tiene en cuenta las tres resistencias
conjuntamente, El drea, dA, que aparece en esta
ecuacién puede ser cualquiera de las tres dreas
mencionadas antericrmente, denominéndose los
coeficientes globales como referidos al drea exter-
na, media logarftmica o interna, segtin cudl de ellas
se utilice, En cualquier caso, el producto de cada
coeficiente global por el 4rea cortespondiente siem-
pre debe tencr ¢l mismo valor, pudiendo utilizar-
se de forma independiente cualquier combinacién
de ambos:

UdA=UdA'=U, dA,, =U"dA" [5.52)
Comparando las ecuaciones [5.50] y [5.51],

fdcilmente puede deducirse la relacién entrc el
coeficiente global y los individuales:

1 1 i 1
—_—= + +— :
UdA  hdA' kdA,, HAA” [5-53]
L1 1 !
v h;ﬂ dem/ rﬂi‘f‘:
dA " dA dA
11 i 1
D D D

ecuacién que permite calcular el cocficiente glo-
bal a partir de los individuales y los pardmetros
geométricos del sistema.

Si el espesor de la pared del tubo es reduci-
do, las relaciones entre las dreas, y en conse-
cuencia entre los didmetros, son préximas a la
unidad, con lo que la ecuacién anterior se sim-
plifica a:
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=1

1
_ 5.54
U K 1554

1. 1
—t—

kK K
en cuyo caso también se cumplirfa la igualdad de
coeficientes globales: U=U"=U"=U,,

5.4.2. Disefic de cambiadores de calor

El diseic de un cambiador de calor consiste
fundamentalmente en elegir el tipo de cambia-
dor de calor y calcular el drea necesaria de con-
tacto para conseguir transferir un caudal de calor
determinado. Normalmente se conocen las tem-
peraturas de entrada al cambiador de ambos flui-
dos y la temperatura de salida de uno de ellos,
dependiendo de si se pretende calentar o enfriar
a una temperatura determinada el fluido frio o
caliente, respectivamente. Asf pues, un simple
balance entdlpico en el cambiador permite deter-
minar el caudal de calor necesario para enfriar 0
calentar dicho fluido y la temperatura descono-
cida del otro fluido:

G =m e (IV-T)=m"c(;-T))  [5.55]
donde Q, es el caudal de calor total transferido
en el cambiador y T, m y ¢, la temperatura, el
caudal mésico y la mpacidadﬂ calorifica de los flui-
dos, refiriéndose los superindices "y ““al fluido
caliente y frio, rcspectivamente, y los subindices
1y2alaentrada y salida del cambiador, respec-
tivamente. La aplicacién de la ecuacién anterior
al fluido del cnal se conocen las temperaturas de
entrada y salida permite determinar el caudal de
calor total, y una vez conocido éste, con la otra
igualdad se obtiene la temperatura de salida del
segundo.

Los cambiadores de calor operan normal-
mente en régimen estacionario, con lo cual las
temperaturas de ambos fluidos cn una seccién
determinada permanecen constantes con el tiem-
po. No obstante, dichas temperaturas varfan con
la posicién de ambos fluidos en el cambiador, Por
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tanto, para calcular el drea del cambiador de calor
es necesario integrar la ecuacién diferencial fun-
damental [5.51] a lo lazgo de toda la longitud, L,
del cambiador. Separando variables, dicha ecna;
cién se convierte en:

A

U(T' T") ! 5361

la integracién del primer miembro para cada tipo
‘de cambiador permite determinar el drea del mis-
mo.

A) Cambiador de tbos concéntricos

El cambiador de tubos concéntricos es el més
sencillo de todos los cambiadores cerrados. Bési-
camente consiste en dos tubos cilfndricos coa-
xiales. Uno de los fluidos circula por el interioy
del tubo pequefio, mientras que el otro circula
por el espacio anular que queda comprendida
entre ambos, Segiin el sentido relativo de circu-

lacién de los fluidos se distinguen entre: a) flujo
en paralelo, si ambos fluidos circulan en el mis-
mo sentido, y b) flujo en contracortiente, cuan-
do circulan en sentidos opuestos.

En la figura 5.15 se muestran esquematica-
mente ambas disposiciones asf como la variacién
de temperatura de Ios fluidos frio y caliente. En
la secci6n de entrada del cambiador en paralelo
se ponen en contacto el fluido caliente a su tem-
peratura mas elevada con ¢l frfo a su tempera-
tura menor. Este hecho provoca que como la
fuerza impulsora, diferencia de temperaturas, es
la méxima posible el caudal intercambiado sea
muy elevado. Segtin se desplazan ambos fluidos
y como el caudal de calor intercambiado es alto,
la temperatura de los mismos cambia rapida-
mente y se aproximan de forma agintética. Las
temperaturas se igualarfan para hipotética lon-
gitud infinita. Debido a esto, la diferencia de tem-
peraturas entre ambos fluidos disminuye rapi-
damente, y en consecuencia el calor transferido.
Por otro lado, en el cambiador en contracorriente
se ponen en contacto ambos fluidos a sus mayo-
res temperaturas posibles en el cambiador. Esto

8 A
:
r
AT
1"
g
7 %
b - —>
— Flujo paralelo e
LR i
sL=T-7" AL =T -7

"

g
T EE Y
—> Fluio contracorriente
<
T ¥
aT=T-7 AT, =TT

F16URA 5.15. Cambiador de calor de lvbos concé viricos: o) flujo en p

lek .'b,ﬂuiognr .......




hace que la fuerza impulsora en esta seccién sea
menor que en paralelo, pero, sin embargo, la
variacién de la diferencia de temperaturas es
mucho menor y permite la posibilidad de calen-
tar el fluido frio a una temperatura superior a la
de salida de! caliente. En general, la disposicién
de los fluidos en contracorriente proporciona
mayores caudales de calor intercambiados que
en paralelo.

Si en un cambiador de tubos concéntricos las
variaciones de temperaltura y presién a lo largo
del mismo son moderadas, se puede suponer sin
gran error que las propiedades fisicas de ambos
varfan relativamente poco. En estas condiciones
se pueden utilizar valores medios y constantes
de los coeficientes de transmisién de calor, cal-
culados a las temperaturas extremas de ambos
fluidos. La integracidn de la ecuacién general
[5.56] resulta entonces sencilla, pues al no variar
el coeficiente glabal, puede salir fuera de la inte-
gral resultando:

A= 1% _do
_U{ .

En los cambiadores de tubos concéntricos,
cn paralelo y contracortente, se puede demos-
trar fAcilmente que la diferencia de temperatu-
ras entre ambos fluidos varfa linealmente con
el caudal de calor intercambiado segiin Ia ecua-
cidn:

-1t

Jar (5.57]

dAT _ AT, - AT,

) o [5.58]

donde las diferencias de temperaturas en las sec-
ciones I y II tienen expresiones diferentes para
el cambiador en paralelo y en contracorriente
(figura 5.15). Despejando de esta ecnacién dQ,
sustituyendo la expresion resultante en la ecua-
ci6n [5.57] e integrando para la nueva variable
de integracidn (dAT) entre los limites A7, y AT,
se obticne la siguiente expresion para el cdlculo
det érea del cambiador:
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aTy
A=t G {daT

U ATy ~ ATI AT, AT
10

= AT =
“Uar, - AT[n L

[5.59]

UAAT,,

=—--——'Qu

que constituye la ecuacién de disefio bésica de
un cambiador de tubos concéntricos, supuesto
que el coeficiente de transmisién de calor global
permanece constante. Si dicho coeficiente no es
constante pero su variacién es pequefia, en pri-
mera aproximacién puede utilizarse la ecuacién
anterior con un valor medio del mismo.

Cuando la variacién del coeficiente global es
apreciable pero no muy elevada, puede realizarse
la integracién de la ecuacién general dividiendo el
cambiador en una serie de elementos de menor
longitud, de tal forma que en cada uno de ellos se
pueda considerar un coeficiente global constante.
Aplicando la ecuacién anterior a cada elemento se
calcula el 4rea de cada una de estas secciones y el
4rea total del cambiador como suma de todas ellas.

Otra forma de realizar la integraci6n es con-
siderar que el coeficiente global varia de forma
lineal con la diferencia de temperaturas de ambos
fluidos, segrin una ecuacidn del tipo:

U=a+bAT [5.60)

En estas condiciones, sustituyendo el valor
del coeficiente global por la relacién anterior ¢
integrando la ecuacién general [5.56] de forma
similar al caso de U constante, se obtiene asi
siguiente ecuacidn:

Q, = A(UAT),,;,

donde UAT,, se denomina la media logaritmica
cruzada de ambas vartables y se define como:

[5.61]

- ATHUI "‘ATJUI(
AT U,

AT,

(UAT),. [5.62]

in
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donde U,y Uy, son los valores de los coeficien-
tes globales calculados en las condiciones de las
secciones I'y 1I, respectivamente.

En el caso de que 1a variacién del coeficiente
global con la diferencia de temperaturas no sea
lineal, se pucde realizar la aproximacién de divi-
dir ¢l cambiador en elementos en cada uno de
los cuales dicha variacién sea aproximadamente
lineal. La aplicacidn de la ecuacién [5.61] per-
mite calcular e] 4rea total del cambiador como
suma de las dreas de cada clemento,

Como se indicé anteriormente, el coeficiente
global se puede obtener mediante la ecuacién
[5.53] a partir de los coeficientes individuales de
cada fluido y la conductividad térmica del tubo
que los separa. Dichos coeficientes individuales
se pueden calcular mediante correlaciones obte-
nidas para cada tipo de sistemas especifico, En
el cuadro 5.3 se resumieron algunas de las més
utilizadas para fluidos que circulan por condug-
ciones cilndricas.

B) Cambiador de carcasa y tubos

Los cambiadores de carcasa y tubos se utili-
zan cuando se requiere un drea de calefaccién
elevada, pues tienen un volumen més reducido
para igual superficie que los correspondientes de
tubos concéntricos, y por ello son ampliamente
utilizados en la industria. Basicamente consisten
en una carcasa estanca en el interior de la cual
se introduce un haz de tubos cilindricos en para-
lelo situados horizontal o verticalmente. Uno de
los fluidos circula por el interior de los tubos
mientras que el otro lo hace por el espacio libre
entre la carcasa y el exterior de aguéllos (figura
5.16). Normalmente se utilizan pantailas o tabi-
ques de distintas formas geométricas situadag
entre los tubos con objeto de aumentar ei coefi-
ciente de transmision de calor ¢n el fluido exter-
no, Este hecho se debe a que por un lado se dis-
minuye la seccién de paso del fluido, lo que
conduce a una mayor velocidad y en consecuen-

FIGURA 5.16. Cambiadares de calor de car-
casa y tubos de fujo revertido: aj flujo sim-
ple {1-1), b} flujo miftiple {1-2} y ¢ fisjo mil-

tiple {2-4}.



cia mayor turbulencia, y ademés en algunas sec-
ciones del cambiador se produce un flujo cruza-
do entre ambos fluidos que proporciona mayo-
res coeficientes que cuando el flujo es paralelo.
En otros cambiadores el flujo entre ambos flui-
dos es siempre en direccién perpendicular, deno-
minédndose cambiadores de flujo cruzado, mien-
tras que los primeros se denominan de flujo
revertido.

Por otro lado, el flujo de ambos fluidos a tra-
vés del cambiador puede ser simple o miiltiple.
En este dltimo caso, uno o ambos fluidos circu-
lan a través del cambiador varias veces, cam-
biando de direccién cuando recorre toda la lon-
gitud de] mismo. Los cambiadores se denominan
por dos nimeros separados por un guién, n-n’,
significando el primero el nimero de pasos del
fluido externo y el segundo el nimero de pasos
del fluido interno. A modo de ejemplo, en la figu-
ra 5,16 se muestra el esquema de un cambiador
de flujo revertido simple: 1-1, y dos de flujo
revertido miltiples; 1-2, un paso por carcasay
dos por los tubos; y 2-4, dos pasos por carcasa y
cuatro por los tubos.

En estos cambiadores, la integracién de la
ecuacién de disefio bésica [5.56] resulta extre-
madamente dificil debido a la variacién del tipo
de flujo de ambos fluidos en distintas secciones
del cambiador (paralelo, contracorriente y cru-
zado). Desde un punto de vista prdctico resulta
aconsejable estimar un coeficiente global medio
para todo el cambiador, mediante la ecuacién
[5.53], eligiendo adecuadamente las correlacio-
nes para ¢l caleulo de los coeficientes individua-
les, y calcular el 4rea del cambiador con una ecua-
cién similar a la del cambiador de tubos
concéntricos, modificada con un factor correc-
tor, Fy:

Q,=UAF,AT,, {5.63)
donde AT, ,, es la media logarfimica de la dife-
rencia de temperaturas de ambos fluidos entre
las secciones de entrada y salida, suponiendo que
el cambiador cs de tubos concéntricos con flujo
en contracorriente. Teniendo en cuenta que en
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estos cambiadores el flujo no es en contraco-
rriente, este factor tiene el significado de la rela-
cién entre la temperatura media real del cam-
biador y la diferencia de temperatura media
logaritmica en contracorriente:

AT, AT,

FT = AT,:‘. (T’ T') (T' Q [5‘64]
wn{fi=T)
(1;-1)

Se han desarrollado expresiones algebraicas
para el cilculo de este factor en diferentes cam-
biadores de carcasa y tubos que normalmente se
encuentran representadas de forma grifica en
funci6n de dos pardmetros adimensionales Z y
7. El primero se define como la relacién entre
las capacidades calorificas por unidad de tiem-
po (me,) de ambos fluides, y teniendo en cuen-
ta cl balance entalpico [5.55] se puedc expresar
COmo;

PR 1
LA 1‘2 -T"
_ Descenso de temperatura del fluido caliente

Ascenso de temperatura del fluido frio

[5.65]

El segundo se denomina eficacia del cambia-
dor, o rendimiento de calefaccionsiZ < 1,y se
define como la relacién entre el caudal de calor
realmente transmitido al fluido frio y el médximo
transmisible con superficie de calefaccién infi-
pita:

o o MET-T) (@ T)
WG @1

[5.66)

Enla figura 5.17 se muestran a modo de ejem-
plo los factores de correccién para algunos cam-
biadores carcasa y tubos en funcién de dichos
pardmetros.
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FiGUrA 5.17. Faclores de correccién Fr para cambiodores de carcasa y fubos y flujo reverfido:
a) Cambiader 1-2, 14, 146,...; b} Combiador 24, 2.8, 2.12,... y ¢) Cambiader 36, 3-12, 3-18,...



Ejemplo 5.5. Diseiio de in cambiador de calor de
tubos concéntricos y uno multitubular.

Se desea calentar una corriente de un fluido
con un caudal de 4.000 kg b desde una tempera-
tura de 30 °C hasta 70 °C, utilizando agua lfquida
caliente a 100 °C. Teniendo en cuenta que el agua
a la salida del cambjador se utiliza en otro proce-
so, por lo que su temperatura no debe ser inferior
a 80 °C, calcular el minimo caudal de agua calien-
te necesario y el drea det cambiador en los siguien-
tes casos:

a) cambiador de tubos concéntricos con flujo
de los fluidos en contracorriente,

b) cambiador multitubular de flujo revertido
2-4.

Datos

- Capacidad calorifica de los fluidos (kcal kg™
Clhe, =107 = 0,8.

— Coeficiente global de transmisién de calor cons-
tante e igual en ambos cambiadores: U = 850
keal h-t m2°C-L,

Solucidén

En ambos cambiadores, el caudal de calor
necesario para calentar el fluido frio es:

Qo =m"c(T{=T)=
= (4.000)(0,8)(70 - 30) = 128000 keal b

Este calor debe ser aportado por ¢l fluido
caliente. Por ¢llo:

Oy= m'c; (T,-T)

Rl mfnimo caudal de agua necesario corres-
ponde con una temperatura final de agua igual a
la minima permitida T," = 80 °C. As{ pues, el can-
dal de agua necesaria serd:

.0, _ 128000

= - =6.400 kg h
CT-T)  1(100-80) &

n
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caudal que es el mismo independientemente del
tipo de cambiador utilizado. Sin embargo, el 4rea
necesaria sf depende del tipo de cambiador.

a) Cambiador de rubos concéntricos. La ecua-
cién de disefio de este tipo de cambiadores
€85!

QD = UAATJHI«

donde la diferencia de temperatura media
logaritmica ¢n contracorriente se calcula
(fgura 5.15):

a7, —AL=AT, (=T~ (T-T})
" AL nT=T)

AT, (-1
(100—70)— (80 - 30)
zr T AV T =391°
n 160-70 1°C

80-30

In

y despejando de la ecuacién de diseiio, el
drea del cambiador sera:

Q, _ 128000

= 22200 4,09 m?
UAT,,. 800-39,1

A

b) Cambiador multitubular de flujo revertido
2-4, En este caso la ecuacién de diseiio es:

&= UAF, TA'I:WIM

El caudal de ¢alor, coeficiente global y
la diferencia de temperatura son iguales
que en el caso anterior. Para calcular el fac-
tor Fy, es necesario determinar previa-
mente la eficacia del cambiador y la rela-
cién de capacidades calorificas horaria,
definidas como:

LTI T0-30 oo

T 10030

z-LizTy _100-80 4
T/-T7 70-30
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y de Ia figura 5.17b se obtiene Fp=0,97. En
consccuencia, despejando el drea de la
ecuacién de disefio:

de D 128.000

TR ———r T ———— e e SR, 2
TaT, F, ~ @0)@0.0007) e

Esta 4rea resuita ser igeramente superior (3%)
4 la necesaria con up cambiador de tubos concén-
tricos, por lo que se justifica la utilizacién de un
cambiador multitubulay, el cual tiene un tamaiio
mucho menor,

C} Cambiador de placas

Los cambiadores de placas planas consisten
bésicamente en un bastidor y un conjunto de pla-
c¢as. Bl bastidor est4 formado por una placa fija y

otra mévil, con conductos para entrada y salida
de los fluidos, asi como un sistema para ajustar fa
presion de Jas placas. Por otro lado, las placas estén
provistas de juntas para dirigir el flujo de los Oui-
dos en un sentido u otro y son presionadas por el
bastidor, de manera que forman un paguete com-
pacto e independicnte de canales para la circula-
ci6n de los fluidos frio y caliente (figura 5.18).
La superficie de las placas es acanalada y los
fluidos circulan de forma alternativa entre cada
dos placas por los canales que quedan entre ambas
(figura 5.18). Las placas tienen espesores reduci-
dos, entre 0,5 y 3 mm, con una distancia entre ellas
que varia entre 1,5 y 5 mm y dreas de placa com-
prendidas entre 0,03-1,5 m?. Su superficie acana-
lada permite obtener flujo turbulento de los flui-
dos para niimeros de Reynolds superiorcs a 10
500, dependiendo del disefio de las mismas, limi-
te bastante inferior al correspondiente al flujo de
fluidos en conducciones cilindricas (Re > 2.100).

b) Fluje de los fluidos
entre placas

a) Gonjunts montado

caliente

FIGURA 5.18. Coam-
Fl;:fi:ﬂ biador de placas pla-
nas; g} Conjunto mon-
tado, b] Circulacién
de los fluidos en un
oumblado;'o de fujo




Como consecuencia, se obtiene facilmente flujo
turbulento para tluidos muy viscosos, habituales
en Ja industria alimentaria, y que normalmente
circulan en régimen laminar en conducciones cilin-
dricas. Por ello los coeficientes de transmisién de
calor resultan considerablemente superiores a los
de cambiadores de carcasa y tubos. Ademés, aun-
que se reduce el problema del ensuciamento debi-
do a2 que ]a alta turbulencia dificulta que se acu-
mulen depésitos sélidos sobre la supetficie de las
placas, estos cambiaderes de placas son muy.ver-
sdtiles, pues el 4rea total se puede modificar sin
més que cambiar el nimero de placas, y por ello
son facilmente adaptables a cambios en las con-
diciones del proceso. El drea total en estos cam-
biadores puede alcanzar incluso 1.500 m? por cam-
biador. Por todo ello, los cambiadores de placas
son muy habituales ¢n la industria alimentaria,
sobre todo en aquellos procesos que se requicre
calentar o enfriar répidamente y mantener la tem-
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peratura alcanzada durante un corto espacio de
tiempo (procesos HTST).

Existen diferentes alternativas para el flujo de
los fluidos en su interior, como combinacién de dos
tipos basicos de flujo y diferente niimero de pasos
de los fluidos por el cambiador. Los tipus bésicos
son: a) flujo en serie: el fluido circula alternativa-
mente entre placas, cambiando de direccién des-
pués de cada recorrido vertical, y b) paralelo: el
caudal total se divide en partes iguales, circulando
entre las placas y finalmente éstos convergen en
una corriente tnica. Por combinacién de estos dos
flujos bdsicos para cada fluido y cambiando ¢l
numero de pasos surgen miltiples posibilidades,
representdndose en la figura 519 algunas de ellas.

El disefio de los cambiadores de placas se rea-
liza de forma anéloga a los cambiadores de carca-
sa y tubos, mediantc la ecuacién de cambiador de
tubos concéntricos modificada con el menciontado
factor de correccidn, Fp, ecuacion [5.63]:

¢) Paralelo (111}

¢) Seria-paralelo (2/1)

d) Paralelo (2/2)

FiGURA 5.19. Ejemplos de flujo en cambiodores de placas planas.
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QD = UAFTATmIc

Los valores de dicho factor de correccion
dependen del tipo de flujo de los fluidos y del
niimero de pasos por el cambiador, representdn-
dose en forma de gréficas andlogas a las comen-
tadas para cambiadores de carcasa y tubos. En el
caso particular y mas habitual de flujo paralelc y
un dinico paso de los fluidos por el cambiador,
dicho factor es muy préximo a la unidad. Como
puede apreciarse en la figura 5.194, el flujo rela-
tivo entre: ambos fluidos es en contracorriente e¢n
todas las secciones del cambiador. Por ello, la dife-
rencia de temperaturas real entre las seccionss
de entrada y salida practicamente coincide con
la media logaritmica, de forma similar al cara-
biador de tubos concéntricos en contracorriente,
y segtin la ecuacién de definicién del factor de
correccidn {5.64] éste vale la unidad. Esquemas
de flujo diferentes y mis de un paso de los fIti-
dos por el cambiador se utilizan cuando la rela-
cion de caudales de ambos fluidos es superior a
1,5 o inferior a 0,66. En este caso, en la biblio-
graffa se puede encontrar informacién en forma
de gréficas para determinar los factores de correc-
cién, para cada tipo de cambiador.

El célculo de Jos coeficientes globales se reali-
za a partir de los coeficientes individuales y la resig-
tencia por conduccidn de la placa (ecuacidn 5.57].
Como ya se ha visto anteriormente, en el caso de
placas planas el drea de transmisién de calor no
varia con la distancia entre los fluidos, a diferen-
cia de las geometrias cilindrica y esférica, con lo
cualel drea cle transmisién de calor referida al flui-
do frio y caliente coinciden, con lo que la ecua-
cién general [5.53] se simplifica a la [5.54].

Los coeficientes individuales se estiman a pay-
tir de correlaciones especificas para flujo de fluj-
dos entre placas planas, presentdndose a conti-
nuacién las mds utilizadas en funcién de los
nimeros adimensionales de Reynolds (Re) y
Prandtl (Pr):

Re>400 hc=0,2536£)—€Re°”5Pr"’“ [5.67]

(3

para régimen turbulento, donde D, es el didme-
tro equivalente, que se define como cuatro veces
el cociente entre la seccién de pasc del fluido y
el perfmetro de mojado:

Seccionde paso . ab 2%
Perimetro de mojado  2a+2b

[5.58]

D,=4

donde a es la anchura de Ja placa planay b esla
distancia entre placas. Como esta iiltima es muy
pequefia respecto a la primera, se pucde aproxi-
mar el didmetro egnivalente a dos veces la dis-
tancia entre placas. Para régimen laminar, se pue-
de utilizar [a correlacién:

Re<400 h =0, 742CPGRE—D.62P’.—D.667 ﬁ_{
0

(5.69]

donde G, ¢s la velocidad mdsica (G=Vp)yuy
g 1a viscosidad del fluido evaluada a la tempe-
ratura meclia y a la temperatura de la pared de
la placa.

5.4.3. Ensuciomiento de cambiadores

Durante el funcionamiento de un cambiador
de calor se produce ensuciamiento de las super-
ficics en contacto con los fluidos debido a la
deposicién de sales y microorganismos, gene-
ralmente bacterias, que crecen sobre las pare-
des del cambiador. Hstos depdsitos generalmente
tienen una conductividad térmica baja y ofrecen
una resistencia adicional a la transmisién de
calor. En consecuencia, ¢l calor transferido en
el cambiador disroinuye, y las temperaturas de
ambos fluidos a la salida del mismo se modifi-
can respecto a los valores originales. Ademds,
la formacién dé estos depdsitos aumenta con el
tiempo de funcionamiento del cambiador, por lo
que cada cierto tiempo es necesario proceder a
su limpieza.



La transmisi6n de calor a través de los depd-
sitos se realiza mediante el mecanismo de con-
duccién y la resistencia depende de su naturale-
2a, del tiempo en servicio y temperaturas de
trabajo, entre otros factores. Sin embargo, como
el 4rea y espesor de los depésitos no son conoci-
dos y varian con el tiempo de utilizacién, esta
resistencia es dificil de predecir teéricamente.
Por ello, la resistencia de los depésitos se deter-
mina experimentalmente a partir de los coefi-
cientes globales del cambiador en uso, U, y del
limpio, U,, mediante la expresién:

11+1 1

— 570
UA UA RA R'A”

donde R’y R”, son los denominados factores de
ensuciamiento del cambiador del lado de los flui-
dos caliente y frfo, respectivamente, y A"y A~
las dreas de la pared en contacto con ambos flui-
dos. En ¢l cuadro 5.7 se resumen valores experi-
mentales de dichos faclores de ensuciamiento
para distintos fluidos.

5.5, Vapor de agua en la Industria
Alimentaria

El agna, generalmentc en estado vapor, es uno
de los fluidos mds empleados como agente de
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calefaccién en la industria alimentaria. EHo se
debe a su bajo coste, facilidad de obtencién y a
excelentes propiedades, entre las que se pueden
destacar: su elevado calor latente (permite libe-
rar una gran cantidad de energia durante la con-
densacion), los altos valores de los coeficientes
de transmisién que se consiguen, asf como la posi-
bilidad de ser utilizado en un amplio intervalo de
temperaturas (20-250 °C) sin més que modificar
1a presién.

En la figura 5.20 se muestra el diagrama tem-
peratura-entropfa especifica ( 7-s) del agua, don-
de también se han representado algunas lineas de
presién constante (isobaras). En este diagrama se
distinguen claramente cuatro regiones que repre-
sentan diferentes estados fisicos del agna. Estas
zonas estan delimitadas por tres lineas caracterfs-
ticas: g) la linea AB, denominada curva limite infe-
rior y que représenta las propiedades del liquido
saturado (agua lfquida a su temperatura de cbu-
ilicién); b) 1a linea BC, denominada curva limite
superior y que representa las propiedades del
vapor saturado seco (vapor de agua a la tempe-
ratura de condensacién), y c) linea DBE, deno-
minada isoterma critica y que se define como la
isoterma que pasa por el punto critico (B), cuyas
condiciones para el agua son: T, = 374,14 °C, P_=
220,9 barys, = 4,43 kJkg K. A la vista del dia-
grama podemos distinguir los siguientes cuatro
estados para el agua:

CUADRO 5.7
Foctores de ensuciamiento experimentales

Floido Foctor de ensuciomiento (W/mK-f}
Agva de rio 3.000-12.000
Aguo de mor 1.000:3.000
Agua whana (blanda) 3.000:5.000
Agua uibana [dura) 1.000-2.000
Condensado de vapor de ogua 1.500-5.000
2.000-10.000
Aire y goses indusfriales 5.000-10.000
Gases de combustion 2.000:5.000
Vaporos y liquidos orgénicos 5.000
Producios orgdinicos hicviendo 2,500
Condensado de prodi 5.000
Disoluciones salinos acuosas 3.000.5.000
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a) Agua en estado liquido: regién definida
por el érea bajo la isoterma critica y por
encima de la curva lfmite inferior.

b) Mezcla bifasica liquido-vapor: drea bajo
las curvas limite inferior y superior, deno-
minada también zona de vapor himedo.

¢) Agua en estado vapor: regién definida por
el 4rea bajo la isoterma critica y por enci-
ma de la curva limite superior. También se
conoce como zona de vapor recalentado.

d) Agua en estado gas: regién por encima de
la isoterma critica (DBE).

En la zona de vapor hiimedo, el agua coexis-
te en los estados liquido y vapor en equilibrio tér-
mico. Un punto situado sobre la linea AB (pun-
to a, figura 5.20) representa agua en estado
Ifquido a su temperatura de ebullicién sin canti-
dad alguna de vapor (l{quido saturado), otro
situado sobre Ia lfnea BC y a Ia misma tempera-
tura que el anterior (punto b, figura 5.20) repre-
senta agua vapor a su temperatura de condensa-
cign sin nada de agua liquida (vapor saturado
seco). La linca recta que unc ambos puntos cons-
tituye el lugar geométrico de las mezclas de agua

%
O‘ .°°

50 oY
° 0330
c.. 00%h

o o

liquida y vapor en equilibrio, es decir a la misma "
temperatura y presion.

En el diagrama comentado resulta sencillo
distinguir la difcrencia entre ¢l estado gas y vapor,
Considérese un vapor recalentado representado
por el punto ¢ (presién: 1 bar) y que s¢ sometea
upa compresi6n isoterma. El vapor aumenta sy
presién hasta llegar al punto b (presién: 10 bar),
donde se encuentra en condiciones de saturacién,
pero todavfa en estado vapor (vapor saturado
seco). Si se contintia cumpnmxendo, inicialmen-
te no se produce dep i
dose todo el txabajo ¢ condensar ¢l vapor has-
ta alcanzar ¢l punto a, correspondiente al agua
en estado de liquido saturado (presion: 10 bar),
y a partir de este punto, el agua qumda conti-
nuarfa aumentando sa p El cami-
no puede recorrerse en scatido inverso para pasar
de un liquido a un vapor recalentado mediante
expansion isoterma. Sin embargo, si 1a compre-
sién isoterma se realiza desde un punto situado
en la zona del gas (punto ¢’), el gas se comprime
pero nunca se produce la condensacién al esta-
do liquido, pues no existe posibilidad de que cru-
ce las curvas limite superior e inferior. De esta

LIQUIDO + VAPOR

q

8 (K/kg )
Ficura 5.20, Diagrama temperatura-sniropia del agua.



forma, la diferencia entre un vapor y un gas es
gue ¢l primero es un fluido que puede pasar de
estado gaseoso a estado liquido o viceversa
mediante una compresidn o expansién isoterma,
mientras que en un gas dichas transformaciones
no son posibles.

De todo lo anterior, se deduce que el agua en
estado vapor puede encontrarse como vapor
seca, vapor hiimedo y vapor sobrecalentado o
recalentado. A continuacion se comentan bre-
vemente las caracteristicas y usos fundamenta-
les de los diferentes tipos de vapor y c¢émo cal-
cular las propiedades de los mismos en unas
condiciones determinadas, mediante el uso de
las denominadas tablas del vapor de agua.

5.5.1. Vapor saturado seco

Se entiende por vapor saturado seco un vapor
de agua saturado a su temperatura de ebullicién
y sin nada de agua en estado liquido. Como con-
secuencia de las condiciones de saturacién, exis-
te una relacién fija cntre la presidn y la tempe-
ratura, aumentando esta dltima cuanto mayor
sea la primera. Como se observa en la figura 5.21

Capitulo 5: Transmisién de calor 163

esta relacién es exponencial, de tal forma queel
aumento de presion necesario para producir un
mismo incremento de temperatura es mucho
mayor cuanto mayor es esta tiltima. As{ por ejem-
plo, para aumentar la temperatura de un vapor
saturado seco 20 °C se necesita aumentar la pre-
sién de 1 a 2 bar, si €l vapor estaba inicialmente
a 100 °C, y de 15 a 23 bar si el vapor estaba ini-
cialmente a 200 °C. Este hecho limita Ia utiliza-
¢i6n del vapor saturado seco en aplicaciones que
requieran altas temperaturas ya que €l aumento
de presién necesario eleva considerablemente
los costes de la instalacidén necesaria. Asf pues,
el vapor saturado seco se utiliza hasta tempera-
turas de 250 °C (40 bar) y para temperaturas
superiores se sustituye por aceites minerales.
Otro aspecto practico importante a conside-
rar es la presencia de aire en el vapor, pucs éste
disminuye la temperatura del mismo a una pre-
sién determinada. Por ejemplo, considerar la
mezcla de vapor saturado y aire a una presion de
5 bar conteniendo un 10% cn volumen de aire.
La presion parcial de agua scrd: 0,9 x 5 = 4,5 bar
y la del aire: 0,1 x 5 = 0,5 bar. En consecuencia, la
presencia de aire reduce la presién parcial del agua
de 5 bar (T, =151,9 °C) a 4,5 bar (T, = 147,9 °C)
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y en consecuencia la temperatura del vapor en
4 °C. Este descenso es importante en la indus-
tria alimentaria pues incluso una pequeiia reduc-
cién en la temperatura del vapor puede dar
como resultado una considerable disminucién
del tratamiento térmico de productos enlatados
y embotellados. Ademds, la presencia de aire
también reduce ¢l caudal de calor transferido
debido a las propiedades aislantes del aire.

El céleulo de las propiedades del vapor: ental-
pfa, volumen, entropifa y presi6n o temperatura
de saturacién, para una temperatura o presién
determinadas se realiza con ayuda de las deno-
minadas tablas del vapor saturado {Apéndice).
Parala generacidn de dichas tablas se requiere
fijar un estado base o de referencia que en este
caso es que laentropfa y entalpia del liquido satu-
rado a una temperatura de 0 °C son iguales a 0.

Las dos primeras columnas de las tablas dan
la relacidn entre la temperatura y la presién del
vapor saturado, y las siguientes los valores del
yolumen, energfa interna, entalpfa y entropia
especificas del agua como liquido y vapor satu-
rados, También es muy comun dar la diferencia
entre la entalpia en ambos estados, pues repre-
senta el calor latente de vaporizacién del agna
en dichas condiciones.

La informacién que proporcionan las dos pri-
meras colummas (presién y temperatura de ebulli-
cién) son itiles para determinar la temperatura de
ebullicién del agua y disoluciones dilnidas a dife-
rentes presiones o la presién necesaria para obte-
ner un vapor saturado seco a una temperatura
determinada. Muchos procesos de evaporacién se
realizan a presiones inferiores a la atmosférica para,
reducir el punto de ebullicidn, lo cual reduce sig-
nificativamente las pérdidas de calor, incrementa
el caudal de transferencia de calor y puede mejo-
rar la calidad del producto. En otros procesos,
como por e¢jemplo los tratamientos UHT, se requie-
ren temperaturas del vapor superiores a 150 °Cy
es muy importante realizar un control de la pre-
sién muy preciso para impedir la ebullicién de la
leche o los zumos de frutas. Las tablas del vapor
son itiles para predecir la presién minima que se
requiere para evitar este fenémeno.

Ejemplo 5.6. Cilculo de propiedades de un vapor
de agua saturado y seco.

Calcular la temperatura de ebullicién de up
vapor satarado y seco a 15 bar. ;Qué cantidad de
calor puede ceder como méximo dicho vapor cuan-
do condensa a esa temperatura?

Solucién

Leyendo en 1a Tabla A-1, para una presion de
saturacién de P, = 15 bar, la temperatura de satu-
racién det vapor es: T, = 198,3 °C, y la entalpfa de
vaporizacidn: 1 =1.947,3 kT kg,

Como es un vapor saturado y seco, segiin inter-
cambia calor parte del vapor condensa a liquido,
cediendo el calor latente, pero manteniéndose la
Ppresién y la temperatura constantes, Este proceso
continita hasta que alcanza las condiciones de un
liquido saturado. A partir de este momento, si con-
tintia la cesidn de calor, el liquido se enfriaria. Por
ello, Ja maxima castidad de calor que podrfa ceder
a esta temperatura seria la correspondiente para
condensar todo el vapor:

Qo =y =1y =0,(15 bar) = 14,(15 bar) =
=4=19473 kI kg™

5.5.2. Vapor himedo

El vapor himedo es una mezcla bifésica de
agua lfquida y vapor en equilibrio térmico en las
condiciones de saturacién. Desde un punto de vis-
ta practico no es més que un vapor saturado acom-
paiiado de una mayor o menor cantidad de agua
liquida en forma de gotas a la misma temperatu-
ray presién que el vapor. Para caracterizar la can-
tidad de agua en estado vapor de un vapor nime-
do se utiliza un parametro denominado calidad o
titulo del vapor, x, que se define.como:

masa de vapor saturado

= masa total (vapor més liquido) (5731



Ficilmente se entiende que este pardmetro
varia entre 0 para un lquido saturado y 1 para
un vapor saturado seco. Asf, por ejemplo, un
yapor hiimedo con un titulo de 0,6 consiste en
una mezcla del 60% de vapor y 40% de liquido.

Las propiedades de los vapores himedos se
determinan mediante las siguientes ecuaciones
y los valores de las tablas del vapor saturado:

v, =v x+(1-x)v, [5.72]
w, =u x+{1-x), (5.73]
fy =h, x+(1-x)h, {5.74]
5, =5, + (1~ X)s, [5.75]

donde v, 4, i1 y s son el volumen, energfa inter-
na, cntalpia y entropia especificas, respectiva-
mente, y los subindices A, vs y Is se refieren a
vapor himedo, vapor saturado y Hquido satura-
do, respectivamente.

A partir de la ecuacidn [5.74], y teniendo en
cuenta que la entalpia del vapor es mucho més
elevada que 1a del liquido, puede deducirse que
el calor liberado por unidad de masa de vapor
hiimedo depende del titulo o calidad. Asi pues,
cuanto m4s himedo es el vapor (menor titulo)
la cantidad de calor cedido es menor. Por ello,
normalmente se tiende a utilizar vapor satura-
do seco con fines de calentamiento, obtenién-
dose como resultado un vapor hiimedo o agua
liquida dependiendo de 1a cantidad de calor libe-
rado en el proceso en cuestion. Por ejemplo, en
el tratamiento de la leche por el método UHT,
el vapor se inyecta en Ia misma, precalentada
previamente a 75 °C, con lo que se consigue un
calenfamiento répido hasta la temperatura de
esterilizacion (140-150 °C). El contacto entre
ambos se realiza durante un perfodo reducido
de tiempo (1-10 s), transcurrido el cual se eli-
mina el exceso de vapor no condensado median-
te un enfriamiento stibito. Dicho enfriamiento
se produce por cxpansion de 1a mezcla de agua
y leche en una cdmara mantenida a presién
reducida.
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Ejemplo 5.7. Célculo de propiedades de un vapor
de agua hiimedo.

Calcular el titulo de un vapor himedo que se
encuentra a 50 bar y cuya energia interna es 2,300
kJ kg!. ;Qué cantidad de calor habria que apor-
tar para obtener un vapor saturado seco?

Solucion

La energfa interna de un vapor himedo se cal-
cula mediante la ecuacién:

u, =u,(1-x)+u,x

Asi pues, conocida i, y calculando de la Tabla
A-1, 14,y u,, paraun vapor a 50 bar:

_uy,-u, _ 2300-1.147,8
N “v: - ulx 2'597;1— 1.147,8

=0,795

La cantidad de calor necesaria para transfor-
marle en un vapor saturade y seco, sera:

Q=h,~h,=h,~(h,(1-x)+H x)=
=(h,, —h,)(1~x)=A(1-x)=1.640,1-(1-0,795) =
=336,22 klkg™

5.5.3. Vapor sobrecalentado

Un vapor sobrecalentado es un vapor que se
encuentra a una temperatura superior a Ia corres-
pondiente de saturaci6n a la presién del mismo.
La diferencia entre ambas temperaturas se cono-
ce comtinmente como grado de sobrecalenta-
miento o simplemente sobrecalentamiento. Asi,
un vapor a 200 °C y 10 bar (temperatura de satu-
racion: 180 °C) tiene un sobrecalentamiento de
20°C.

Cuando un vapor sobrecalentado se pone en

" contacto con un fluido o s6lido a menor tempe-

ratura, le cede energia en forma de calor sensi-
ble, y, en consecuencia, disminuye su tempera-
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tura. El calor cedido se puede calcular a partir
de la variacién de entalpfas del vapor, segtin:
Q= 'n(hrl ~h,)= mcp(Tvl -T,) [5.76]
donde los subindices 1 y 2 hacen referencia al

vapor antes y después de la cesién de calor, res-
pectivamente (figura 5,22).

s

FIGURA 5.22. Enfriamlento de un vapor recalentado.

Sin embargo, un vapor saturado seco no dis-
minuye su temperatura en el proceso de trans-
ferencia dc calor, pues la energfa liberada en for-
ma de calor proviene de la condensacién del
mismo (calor latente), fenémeno que se produ-
ce & presién y temperatura constantes. Ademds,
teniendo en cuenta que el calor latente del agua
es muy elevado, la cantidad de energia cedida
durante €l cambio de estado es grande. Asf, para
1a transformaci6n VS5-2° de la figura 5.22:

=m(h,-hy)=m{l-x )2 [577]
donde x,. es la calidad del vapor después de la
cesién de calor y A el calor latente del agua. Siel
requerimiento de calor excede al disponible para
condensar totalmente el vapor, dicho exceso se
cede como calor sensible del liquido condensa-
do y en consecuencia la temperatura de este iilti-
mo si disminuye (puato 2”). En este caso el calor
cedido se calcula como:

= - + — Ay )=
m(1=0)A+m(k, — hy) 578
=mlA+c, (T, 1))
donde el primer sumando representa el calor
cedido durante la condensacién del vapor y el
segundo el calor sensible cedido durante el enfria-
miento del liguido condensado.
Las propiedades termodindmicas de los vapores
I dos suelen presentarse también en for-
ma de tablas. Estas tablas presentan las propieda-
des del vapor para diferentes presiones y, para cada
una de &stas, diferentes temperaturas a partir de la
de saturacién correspondientc a dicha presién. El
valor de la propiedad deseada sc obtiene para unas
condiciones dc presién determinadas localizando el
valor de la propiedad que intercepta la columna de
temperatura descada. Si el requerimiento de calor
para un vapor sobrecalentado es muy elevado, pue-
de ocurrir que el calor sensible del vapor no sea suﬁ
ciente para proporcionar toda la f;
En este caso, el vapor cede calor cn forma de calor
scasible (ecuacion [5.76]), disminuyendo su tempe-
ratura hasta alcanzar las condiciones de saturacién.
En dicho punto se convierte en un vapor saturado
seco y la cesion de calor se produce como se ha
comentado anteriormente segiin las ecnaciones
[5.77) 0 [5.78}, dependiendo del estado final: vapor
hiimedo o liquido subenriado.

sob

Ejemplo 5.8, Célculo de propiedades de vapor de
agua recalentado.

Un vapor recalentado a 10 bar y 200 °C se uti-
liza para esterilizar unos envases de vidrio. Sabien-
do que el vapor debe ceder 100 kI kg de vapor,
¢cudl sera estado final del vapor una vez realiza-
do dicho intercambio de calor?

Solucion

Las cesiones de calor con vapores recalentados
transcurren con disminucitn de su temperatura has-
ta alcanzar el estado de saturacién (vapor saturado
y seco), A partir de ese punto, si continda la cesién
de calor, ésta se realiza a temperatura constante,



transformandose en un vapor himedo, con mayor
o menor proporcion de liguido.

De las tablas del vapor saturado podemos obte-
ner la temperatura de saturacién de un vapor a 200
°Cy la entalpia del vapor y liguido saturado:

P,=10bar kA1, T -179.9°C

o kb =T76281 kI kg™ . b, =277181 K kg

luego el vapor tiene un recalentamiento de 200 —
179.9 = 20,1 °C. La entalpia de dicho vapor, segin
fas tablas del vapor recalentado, es:

P, =10 bar
o T,=200°C —Me &3, jy =2.R27,9 kI kg™

y en consecuencia ¢l calor que cederia dicho vapor
hasta las condiciones de saturacién es:

0, =h, ~h, =2821,9-2778,1=49,8 kI kg’

cantidad que es inferior a 100 kT kg, con lo cual
el vapor se convertird en un vapor himedo, cuya

Capitulo 5: Transmisién de calor 167

entalpia especifica seria: 2.827,9 - 100 =2.727.9
J/kg. Su titulo se obtiene a partir de esta entalpfa,
con ayuda de los valores de h,, y h, para una pre-
sién de 10 bar: 0, = 100— 49,8 = 50,2 kJ kg-*.

27279=h,x+h,(1-x)
o 2.727,9=27781x+ 762,81(1-x)
x, =0,975

El titulo de dicho vapor hdmedo serd pues: 0,975,

En las instalaciones industriales normalmente
el vapor estd disponible como un servicio gene-
ral, como el agua de refrigeracion, gas, etc. El
vapor se genera en una caldera y se hace circu-
lar a través de conducciones formando un anillo
por toda la extensién de la instalacién y con pun-
tos de consume ubicados en las localizaciones
deseadas (figura 5.23). Las conducciones del

Vapor recalentado
Cambiador
Gases de calor
combustion
{200-300 °C) X X
G| Vapor saturado
Vélvula de presién Anilio de vapor
Agua |
Vélvula de fresca X X X
seguridad L
Nivel de
agua ~"7 Vapor \ T
sobrante J Tomas de vapor
Aire v
Elemento a |
: calentar | i
quemador | Gases combustion B \
{B00-900 °C) Agua | |
condensada |
Combustible

FiGURA 5.23. Esquema de fiujo de calefaccion Industrial con vapor de agua.
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vapor estdn aisladas térmicamente para minimi-
zar las pérdidas de calor con el exterior, lo que
adem4s de perjudicar la economia del proceso
produce la condensacién de parte del vapor en
las tuberfas. Debido a esto, el vapor que aban-
dona la caldera (vapor saturado y seco) se sobre-
calienta en un cambiador de calor, y en conse-
cuencia el calor perdido en las conducciones se:
produce a expensas del calor sensible del vapor
sobrecalentado (disminuye su temperatura) y se
evita la condensacién del vapor.

Resumen

L.

El calor es una forma de energia en rdnsitc
como consecuencia de la existencia de una dife-
rencia de temperaturas entre dos puntos de un,
sistema,

. Existen tres mecanigmos diferentes de trans-

misién de calor: conduccién, conveccitn y radia-
sidn, El primero se basa en el transporie de
energfa 2 nivel molecular y se presenta en séli-
do y fluidos estéticos. El segundo, que se pre-
senta en sistemas fluidos se lleva a cabo por
mezcla de porciones del sistema con distinta
temperatura, debido al movimiento del fluido.
Finalmente, el mecanismo de radiacién se pro-
duce mediante ondas eleciromagnélicas emiti-
das por la superficie de los cuerpos, no necesi-
tando un medio material para su propagacién.

. De forma generel el candal de calor pede expre-

sarse como el cociente entre una fuerza impul-
sora y una resistencia. La fuerza impulsora esla
diferencia de temperaturas, mientras que Ia resis-
tencia que opone el sistema depende del meca-
nismo a través del cnal se realice la transmisidn
de calor. Bsta forma de expresar el caudat de
calor es muy itil cuando se estudian sistemas
complejos en los cuales la transmision de calor
se produce a través de diferentes medios mate-
riales dispuestos en serie uno detris de otros. En
este caso, el caudal de calor puede calcularse
como la fuerza impulsora total, diferencia de tem-
peraturas entre los extremos del sistema, y Ia
esistencia total, sama de las resistencias indivi-
duales de cada medio material.

La conductividad térmica es una caracterssti-
ca representativa de la facilidad de un cuerpo

para la transmisi6én de calor por conduccién a
su través, Cuanto mayor es la conductividad
térmica de un cuerpo, menor ¢s [a resistencia
que ofrece a la transmisién de calor por con-
duccién.

. Los coeficientes individuales de transmisién de

calor cuantifican la facilidad de un sistema flui-
do para transmitir calor por conveccion a su tra-
vés. La resistencia ofrecida por dicho sistema
es inversamcente proporcional al producto de)
cocficiente individual de transmisién de calor
y el 4rea de transmisidn.

. Bl disefio de no cambiador de calor implica el

conocimiento de los coeficientcs globales de
transmisién de calor, que representan la mayor
o mencr facilidad que ofrece a la transmisién
de calor ¢l conjunto de los dos fluidos y 1a pared
que fos separa. Los valores de los coeficientes
globales se calculan a partir de Jos cosrespon-
dientes coeficlentes individuales y de las carac-
teristicas conductoras de la pared-

. Los cainbiadores de calor multitubulares y de

placas planas tienen un volumen mucho menor
que el de tubos concéntricos, para un mismo
caudal Je calor transfcrido. Por eflo, s utilizan
prefereatemente cuando sc requieren caudales
de calor muy elevados.

8. Ll agus en estado vapor ¢s uno de los fluidos

m4s ampliamente utilizados en fa industria
como agtente de calefaccién, ea un amplio inter-
valo de temperaturas: 50-250 °C. Desde un pun-
to de vista préctico, se distinguen tres tipos de
vapores: hiimedo (mezcla bifdsica de agua liqui-
da y vapor a la temperatura de saturacién),
saturado y seco (vapor a la temperatura de sat-
raci6n sin cantidad alguna de liquido) y sobre-
calenta:o (vapor a tempcratura superior a la
de saturacién).

Los vapores hiimedo y saturado seco ceden
calor a otro sistema, mantcniendo su tempera-
tura constaute, puesto que la cesién de energia
proviene de la condensacién del vapor a esta-
do liquido (calor latente), proceso que se rea-
liza en condiciones de presién y temperatura
constante. Sin embargo, el vapor recalentado
disminuye su temperatura durante ¢} proceso
de cesifn de calor hasta aleanzar la tempera-
tura de saturacién (calor sensible), momento a
partir del cual se convierte en un vapor satura-
do seco.



problemas propuestos

1. Se desea calentar 1.200 kg h! de un jarabe des-

de 20 a 60 °C en un cambiador de calor, para
lo cual se utiliza vapor de agua saturado a una
temperatura de 12{) °C. El vapor se obtiene
en una caldera de vapor conectada con el cam-
biador mediante una tuberia de acero de 6 cm
de didmetro interno (0.8 cm de espesor} y 75
m de longitud. La cnnduccién estd recubieria
con una capa de lana de vidrio de 3 cm de
espesor que actia como aislante. Suponiendo
que la temperatura en la superficie externa
del aislante es de 18 °C, calcular:

a) Pérdidas de calor en la tuberia que conec-
ta la caldera con el cambiador.

b} Caudal de calor necesario para compensar
las pérdidas de la tuberia y calentar el jara-
be.

Datos

- Capacidad calorifica del jarabe: ¢, = 1,3
keal kg °CL

— Calor latente de condensacidn del vapor:
A=530kecal kg, ’

- Conductividad térmica del acero: &, = 40
kcalh-' m?°CH,

— Conductividad térmica de la lana de vidrio:
k,=0,07 keal h-* m? °C-1,

. Untubo de 3 cm de didmetro estd recubierto
con un aislante de 7,5 em de espesor. En un
experimento se determind que las pérdidas de
calor eran de 23,8 kJ h-1 por cada metro de
tubo, y las temperatiras en el interior del tubo
y exterior del aislante 200y 35 °C, respectiva-
mente. Se desea aislar un tubo de mayor dié-
metro, 20 em, con una capa del mismo aislan-
te de 30 cm de espesur, siendo las temperaturas
en el interior del tubo y en exterior del aislan-
te {as mismas que en ¢l caso anterior. Supo-
niendo que la resistencia que ofrece la pared
del tubo es despreciable, calcular:

&) Conductividad térmica del aislante.
£) Pérdida de calor por metro de tubo en la
conduccién de 20 em de didmetro.
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3. Por una cenduccién de acero (k, = 45,28 W

m °C1) de 14 y 15 cm de didmetro interno y
externo, respectivamente, circula vapor de
agua a 120 °C. La conduccién se encuentra ais-
lada con fibra de vidrio de 3 cm de espesor (k,
= 0,0418 W m-? °C). Suponiendo que la tem-
peratura del aire exterior que rodea a la tube-
ria es de 18 °C, calcular:

a) La distribucién de temperaturas en la con-
duccidn y en el revestimiento de fibra de
vidrio.

) Flujo de calor desde el tubo de acero ala
fibra de vidrio.

¢) Pérdidas de calor por metro de tuberia,

Datos
- Coeficiente de transmisién de calor desde

el aislante al aire exterior: /i_= 61,54 W m™
°C-1,

. Un bleque paralelepipédico de mantequilla

de 5 cm de espesor se encuentra inicialmente
a una temperatura de 4 °C. En un momento
dado se saca del refrigerador y se sitda a tem-
peratura ambiente, 20 °C. Considerando que
los lados laterales del bloque se encuentran
aislados calcular:

¢) Temperatura en el centro del bloque de
mantequilla después de 1 hora.

&) Temperatura en el borde exterior para ese
mismo tiempo.

¢) Silamisma operacidn se hubiera realiza-
do con una temperatura exterior de 30 °C,
calcular €l tiempo necesario para que en la
superficie exterior de la mantequilla alcan-
ce 20 °C.

Datos

- Coeficiente de transmisién de calor desde
el aire exterior: A, = 8 Wm=°CL.

- Mantequilla: k=02 Wm1°CL; p=990 kg
m? ¢, =23kIkg? °CL

. Enun proceso de caldeo de guisantes, éstos

se introducen en agua a 100 °C. El didmetro
de los guisantes suponiendo que tienen forma
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esférica es de 0,4 cm y se encnentran a una
temperatura inicial de 20 °C. Calcular:

a) Tiempo necesario para que la temperatu-
ra en el interior sea de 80 °C.

b) Repetir el apartado anterior pero supo-
niendo que Los guisantes son mds grandes:
D=0,6cm.

¢) Temperatura en el centro de los guisantes
de mayor tamaiio para el tiempo calcula-
do en el apartado a).

Datos

- Guisantes: £ = 0,333 W K-; ¢, = 3.200
J kgt K p=920kg ;™.

- Coeficiente de transmisién de calor del
agua: iz, =500 W m=2 K,

. En un cambiador de tubhos concéntricos, el

fluido caliente circula por el interior de un
tubo de 2 emn de didmetro y el frio por el exte-
rior del tubo, cuyo espesor es de 0,1 cm y con-
ductividad 43 W m™! °C-!. Caleular:

a} Resistcncia opuesta por ambos fluidos y la
pared de acero del tubo por metro lincal
de tubo.

b) Coeficiente global de transmisién de calor
referido al 4dxrea interna del tubo.

Datos
- Suponer que los coeficientes individuales de

transmision de calor son constantes e iguales
ath =1000 Wr2°Chh,"= 10 W m2°C,

. Se desea calentar un fluido frio con un cau-

dal de 10 kg s y que estd a 25 °C con un flui-
do caliente de 15 kg s y que se encuenira a
150 °C. Calcular:

a) Temperatura méxima a la que se puede
calentar el fluido frio mediante un cam-
biador de tubos concéntricos con flujo
paralelo de ambos fluidos.

b) Areas de transmisién de calor para calen-
tar el fluido frfo hasta 75 °C mediante un,
cambiador de tubos concéntricos en con-
tracorriente y en paralelo.

Datos

- Fluido frio: ¢,” =1 kJ kg °CY; k" =1.341
kj h-'m2°CL

- Fluido caliente: ¢," =2 kI kgt °C L A, =
2000 kT bl m2°C,

- Suponer despreciable Ia resistencia que
ofrece la pared de los tubos y que el 4rea
en contacto con ambos fluidos es la misma.

. Se desean condensar 500 kg h-! de vapor de

agua sobrecalentado a 140 °C y 1 bar (tempe-
ratura de condensacién: 100 °C), utilizando
un cambiador de tubos concéntricos por el que
circula en contracorriente un caudal de 5.000
kg h! de agua a una temperatura inicial de 15
°C. El cambiador se puede considerar dividi-
do en dos zonas: una primera zona (a) para
enfriar el vapor desde 140 °C hasta la tempe-
ratura dc condensacién y una segunda zona
(b) para condensar el vapor a liquido a tem-
peratura constante, 100 °C, y a Ja cual aban-
dona cl cambiador. Considerando desprecia-
ble el espcsor de la pared y la resistencia
opuesta por ésta, calcular:

a) Caudales de calor transferidos cn cada zona.

b) Coeficiente global de transmision de calor
en cada zona.

¢) Areas de transmisién de calor en cada zona.

Datos

- Vapor de agua: ¢, = 1,92 kJ kg °C};
h’(zona a) = 100 W m2K-}; 2 (zona b) =
5.000 W m2K1,

- Agua liquida: ¢,” = 4,0 kJ kg °C;
h”=1.000 W m2K-.

. Se desea condensar un vapor saturado y seco

a 100 °C en un cambiador de carcasa y tubos
de flujo revertido 1-1 (¥, = 0,96). Como flui-
do frio se utiliza agua que entra al cambiador
a27°Cy sale a 52 °C con un caudal de 12.500
kg hrL. Los tubos son de acero (k = 90 kcal i
m! °C-) con un didmetro interno de 0,0232
m y un cspesor de 0,125 cm. El vapor de agua
condensa en el exterior de los tubos y ¢l agua
de refrigeracién circula por el interior de éstos.
Calcular:
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a) Caudal de vapor condensade,
b) Coeficiente global de transmisién de calor
referido al drea exterior de los tubos.

¢} Area del cambiador (interior de los tubos).

Datos

- Calor latente de condensacion: A = 525 keal
kg,

- Coeficiente individual (kcal b m=2°C-):
h,"=9.720; k"= 7.000.

- Factor de ensuciamiento (keal h' m=2 °C-1):
By = b, = 9.000.

— Capacidades calorificas (keal kg™ °C): ¢,
=0,46; cp” =1

Determinar ¢l estado del agua como liquido
subenfriado, Hquido saturado, vapor lnimedo,
vapor saturado seco o vapor recalentado en
las siguientes condiciones:

a) T=200°C, P = 100 bar.
b) T=200°C, s = 6,4323 kJ kgt K-'.
¢} T'=200°C, u = 1.200 kJ kg-'.

d) P=0,10 bar, & = 90 kJ kg,

11,

12,
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Calcular Ia entalpia del agua en [os siguientes
estados:

a) P =10 bar, u=2.300 kJ kgL
b) P =30bar, T =360 °C.

¢) T=80°C;s=8kJ kg,

d) T=10°C;x=09.

Se introducen 20 kg de agna en una caldera
cerrada de 6 m? de volumen til y todo elcon-
junto se calienta hasta una temperatura de
160 °C. Se desea calcular:

a) Volumen especifico del liquide y vapor
saturado.

b) Titulo del vapor y masas de liquido y vapor
presentes.

¢) Presion reinante en la caldera.

d) Entalpia del sistema.

¢) (Que temperatura se deberia haber alcan-
zado para tener linicamente vapor saiura-
do y seco?

) A qué temperatura habria que recalentar
el vapor para que la vilvula de seguridad
de que va provista la caldera, taradaa 10
kg cm?, se abriese?
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cilla, el estudio de los dos mecanismos res-
ponsables de lo fransferencia de moferia enfre
fases inmiscibles, es decir la difusion y la convec-
cién, Tras una intreduccién a ambos mecanismos,
se planteon ejemplos simples de difusion, en los
que se introducen los conceptos de coeficiente de

E n el presente capitula se aborda, de forma sen-

difusién molecular y de coeficiente de difusién efec.
tivo. Para el transporte por conveccién, se intro-
ducen los conceptos de coeficientes individuales y
globales de transferencia de materia, que se par-
ticularizan para sistemas gasdiquido. Finalmente
se establecen los coeficientes volumétricos de frans.
ferencia de materia.

NOMENCLATURA

a Superficie especifica (m-1)

A Superficie transversal (m2)

¢,  Concentracién de componenie A (mol m-3;
kg m3)

¢ Corcentracién de componente A eq la inter-
fase (mol m; kg m)

¢,  Concentracién de componente A en el seno
de la fasc liquida (mol m3; kg mr3)

¢, Concentracién de componente A en el seno
de la fase 1 (mol m-3; kg m-3)

c, Concentracién de componente A en el seno
de la fase 2 (mol m™3; kg m3)

¢ Concentracién de equilibric del componente
A en la fase 1(mol m-% kg m-2)

c, Concentracién de equilibrio del componente
A en Ja fase 2 (mol m-3; kg m=?)

¢,y  Concentracién de componente A en 1a inter-
fase, del lado de 1a fase 1 (mol m3; kg m3)

¢;,  Concentracién de componente A en la inter-
fasc, del lado de la fasc 2 (mol m-3; kg m)

D Dimensién caracteristica (m)

D, Coeficientc de difusién molecular del com-
ponente A (m?s™!)

(D). Coeficiente de difusién efectivo del compo-
nente A (mts)

g Aceleracién de la gravedad (m 572)

Gr  Niimero adimensional de Grashof

H Constante de Henry (bar m*mol™)

J4  Flujo de componente A (mol m2sT)

¢  Coeficiente individual de transferencia de
materia en la fase gas (mol m2sbar?)

k;a Coeficiente volumétrico individual de trans-
ferencia de materia en la fase gas (mol m3s-!
bar?)

k,  Coeficiente individual de transferencia de
materia en la fase liquida (m s-1)

k,a Cocficiente voluméirico individual de trans-
ferencia de maleria en la fase liquida (s~!)
Coeficiente individual de transferencia de
materia cn la fase 1

Coeficiente individual de transferencia de

maleria cn la fase 2

Coeficiente de reparto

Coeficicnte global de transferencia dc mate-

ria referido a fuerzas impulsoras de la fase 1

Coeficiente global de transferencia de materia

referido a fuerzas impulsoras de la fase 2

Coeficiente global de transferencia de mate-

ria referido a fuerzas impulsoras dc la fase

gas (mol m2s1bar)

K, Cocficiente global de transferencia de mate-
ria referido a fuerzas impulsoras de la fase li-
quida (m s)

Ka Coeficicnte volumétrico global de transferen-
cia de materia referido a fuerzas impulsoras
de 1a fase gas (inol m-3s-bar)

K,z Coeficicnte volumétrico global de transferen.
cia de materia referido a fuerzas impulsoras
de la fase liquida (s7)

L Longitud (m)

N,  Caudal molar de componente A (mol s!)

Pe  Presion parcial del componente A en el scno
de Ja fase gas (bar)

b Presién parcial del componente A en la in-
terfase gas-liquido (bar)

Re  Nfimero adimensionaf de Reynolds

$c  Nimero adimensional de Schmidt

Sh  Numero adimensional de Sherwood

v Velocidad (m s7!); volumen (n?)

Kol

REOF

2

N

P Densidad (kg m)
B Viscosidad (kg m-'5-')



difusién molecular: Transporte de un dcterminado
componente a fravés de un sistcma debido al
movimiento de las moléculas individuales, sin
existir desplazamiento neto de la masa de fluido.

convecciém: Traasporte de un determinado compo-
nente a través de un fluido debido al desplaza-
miento de la masa fluida,

conveccién naturak: Transporte convectivo de mate-
ria cuando el movimiento del fluido se debe a
una diferencia de densidades entre diferentes
partes del sistema.

conveccidn forzada: Transporte convectivo de materia
cuando el movimiento del fluido es causado por
medios externos como un agitador, bomba, ete.

[ Gosario -
SARIO

7 GLO. |
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coeficiente individual de transferencia de materia:
Coeficiente relacionado con la dificultad para el
transporte de un determinado componente a tra-
vés de una vnica fase, La inversa de su producto
por la superficie representa la resistencia que
ofrece dicha fase al transporte del componente
considerado.

cocficiente global de transferencia de materia: Coe-
ficiente rclacionado con la dificultad para el
iransporte de un determinado componente entre
dos fases inmiscibles. La inversa de su producto
por la superficie representa la resistencia total
que ofrecen ambas fases al transporte del com-
ponente considerado.

6.1, Introduccion

En numerosas operaciones bdsicas de proce-
sado y conservacién de los alimentos sc produ-
cen fenémenos de transferencia de materia entre
fascs no miscibles, es decir, existe un transporte
de determinados componentes desde una a otra
fase, debido a una diferencia entre las concen-
traciones de dichos componentes en ambas fases
y las correspondientes concentraciones de equi-
librio. A modo de ejemplo se pueden citar, entre
otros: la extraccién de aceites de semillas median-
te disolventes; la liofilizacién dc alimentos s6li-
dos, en la que el componente que cambia de fase
es el agua y la obtenci6n de bebidas alcoh6licas
por destilacion.

Los fenémenos de transferencia de materia se
encuentran asociados muy frecuentemente a los
de transmisi6n de calor. Asi, durante el secado de
alimentos por contacto con una corriente de aire,
¢l calor latente de vaporizaciGn, que es necesario
aportar para vaporizar el agua, ha de ser cedido

por el aire que rodea al sélido htimedo, por lo que
la velocidad de desecacién ¢stard, en muchos
casos, limitada por el caudal de calor recibido por
el sélido. También es habitual que la transferen-
cia de materia se acople a fenémenos de reaccién
quimica, como es el caso del enranciamiento de
aceites causado por reacciones de oxidacién debi-
das al oxigeno que se transfiere desde el aire, si
éste estd en contacto con el aceite. En este tipo de
operaciones en las que existen varias etapas en
serie, la velocidad del praceso global (secado o
enranciamiento) viene determinada por la etapa
més lenta del conjunto, denominada efapa con-
trolante. Asi, para el diseilo de determinadas ope-
raciones de los procesos alimentarios, resulta indis-
pensable el conocimiento de los mecanismos y
leyes que rigen ia transferencia de materia entre
fases, con miras a poder actuar sobre dichas eta-
pas, favareciéndolas o impidiéndolas, segin con-
venga en cada caso concreto.

Las leyes que rigen la transferencia de mate-
ia entre fases resultan similares, como poste-
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riormente s¢ verd, a las de la transmisidn de calor
estudiadas en ¢l capitulo anterior, si bien las pri-
meras resultan mds complejas de aplicar debido
a lamayor dificultad en el establecimiento de las
condiciones de equilibric. En el caso de trans-
misién de calor. la condicién de equilibrio corres-
ponde alaigualdad de temperaturas entre ambas
fases. Por el contrario, el establecimiento de las
condiciones de equilibrio desde el punto de vis-
ta de latrans{erencia de materia no resulta tan
evidente, pues generalmente no implica la igual-
dad de concentraciones de los diferentes com-
ponentes en ambas fases. Es bien conocido que,
cuando se pone en contacto una diselucién acuo-
sa de yodo con una determinada cantidad de clo-
roformo, se agita el conjunto y se deja decantar.
s¢ obtienen dos fases en equilibrio, siendo la con-
centracién de yodo en la fase orgdnica alrededor
de cincuenta veces saperior a la correspondien-
te en la fase acuosa. Lo mismo oculre €n un pro-
ceso de destilacion, si se hace hervir un liquido
constituido por dos componentes A y B, siendo
el primero mas voldtil que el segundo, el vapor
en equilibrio que se obtiene serd mas rico en el
componente A que la fase liquida de partida.

De esta forma, el equilibrio de concentracio-
nes suele cuantificarse mediante una constante
de equilibrio o coeficiente de reparto, &, defini-
da como:

[
3

k=5 [6.1)

Byl

“donde ¢, y ¢, representan las concentraciones del
componente que se transfiere entre ambas fases,
una vez alcanzado elequilibrio. El coeficiente de
repartosuele variar con la temperatura y con las
concentraciones de los diferentes componentes,
si bien para intervalos limitados d¢ dichas varia-
bles puede considerarse un valor medio cons-
tante.

A continuacién se clasifican las operaciones
bdsicas, de mayor aplicacién en la industria ali-
mentana, en las que interviene la transferencia
de materia, utilizando como criterio la naturale-
7a de fases irnplicadas en ellas.

a) Operaciones gas-liguido

s Evaporacion. Eliminacién del disolvente

de una diselucién iiquida por paso a una
fase vapor obtenida por ebullicion de la
disolucién. Por ejemplo, la concentra-
cidn de zumos de frutas por eliminacién
de parte del agua.

Destilacion. Separacion de los compo-
nentes mas voldtiles de una mezcla liqui-
da por ebullicién de la misma. Se obtie-
ne asi una fase vapor mids rica ea los
componentes voldtiles que la fase {{qui-
da original, que posteriormente se con-
densa. Este es el caso de la obtencién de
bebidas de alta graduacion alcohdlica.

b) Operaciones liguido-liquido

* Extraccién. Separacién de los compo-

nentes de una mezcla liguida mediante
un disolvente especifico de alguno de
ellos, que sea inmiscible con la mezcla
a separar.

¢) Operaciones solido-liquido

« Lixiviacidn. Separacién de los compo-

nentes de una mezcla sélida mediante
un disolvente especifico de alguno de
los mismos. Se conoce tambien con ¢l
nombre de extraccidn solido-liquido.
Por ejemplo, el agotamiento final de los
aceites de semillas mediante disolven-
tes orgdnicos.

Adsorcion. Separacién de los compo-
nentes de una mezcla liquida mediante
un sélido adsorbente gue retiene algu-
nos componentes de la misma. Por
ejemplo, la decoloracién de aceites y
vinos mediante bentonitas.
Cristalizacién. Separacion de un com-
ponente de una disolucién generando
una fase sélida cristalina por evapora-
cion parcial del disolvente o por dismi-
nucién de la temperatura hasta alcan-



zar la saturacién. Por ejemplo, la sepa-
racidn de cristales de sal en las salinas,

d}  Operaciones gas-sclido

»

Adsorcion. Separacién de los compo-
nentes de una mezcla gaseosa median-
te un sélido adsorbente que reticne
algunos componentes de la misma. Por
ejemplo, la eliminacién de contaminan-
tes en corrientes gaseosas por trata-
miento con carbdn activa,

Secado. Eliminacién del liquido {gene-
ralmente agua) que humedece un ali-
mento so6lido, mediante una corriente
de gas (generalmente aire caliente).

¢ Liofilizacién. Separacidn del liquido que
impregna un sélido mediante congela-
cién del mismo y posterior sublimacidn
a vacio. Se trata de una técnica de seca-
do ampliamente utilizada cn la indus-
tria alimentaria para la preparacion de
sopas, café en polvo, cacao, extractos de
carne, etc.

6.2. Mecanismos de la transferencia
de materia

Para que un determinado componente de una
fase pase a otra, es necesario que se desplace a
lo largo de la fase que originalmente le contiene,
atraviese la interfase entre ambas y finalmente
alcance el seno de la segunda fase. Asi pues, en
cada una de las fases deberd existir una fuerza
impulsora, es decir una diferencia de concentra-
ciones del componente que se transfiere, res-
ponsable del transporte de dicho componente
hacia o desde la interfase.

El transporte de materia en el seno de una
fase fluida puede ser debido al movimiento indi-
vidual de las moléculas de los diferentes compo-
nentes, sin que exista un movimiento neto de la
masa de fluido. Este mecanismo, conocido con
el nombre de difusidén molecular, es el equiva-
lente al de conduccion en transmisidn de calory
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sélo se produce puro en fluidos estdticos o per-
pendicularmente a las lineas de corriente en un
flujo laminar.

Un ejemplo de difusiéon molecular se esque-
matiza en la figura 6.1. En ella s¢ presenta un
recipiente dividido en dos partes iguales, sepa-
radas por una pared, a cada uno de cuyos lados
existen inicialmente dos gases puros A y B.

o A puro B puro
Ca=Cy Ca=Cyg
A
A —_— Ca
b2
B
-—
CamiC ol 2
c) Cy="Cpf 2
{en todo.el sistemna)

Ficura &.1. Ejemplo de difusion molecular a Iravés de un gas
o] estaco inicial; & transporte de los componentes A y B; ¢} esto-
do final de equilibrio.

Si en un momento determinado se retira la
pared gue separa ambos gases, las moléculas de
A comenzardn a desplazarse hacia la derecha y
las de B hacia la izquierda, es decir en ¢l sentido
decreciente de sus concentraciones hasta alcan-
zar la condicidn de equilibrio, es decir hasta que
las concentraciones de ambos componentes sean
homogéneaas en todo el sistcma. Generalmente
el transporte por difusidn es un fenémeno lento,
cuya velocidad disminuye al aumentar ¢l tama-
fio molecular y la viscosidad del medio fluido.

El segundo mecanismo de transferencia de
materia es la conveccion, es decir el transporte
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de componentes debido a un desplazamiento glo-
bal de la masa de fluido.

Andlogamentc al caso de la transmisién de
calor, cuando el movimiento del fluido se debe a
una diferencia de densidades, la conveccidn sc
denomina natral, mientras que si se provoca por
la accién de fuerzas externas, por ejemplo
mediante un agitador, la conveccién se denomi-
na forzada. Si en el ejemplo de la figura 6.1 la
pared separadora se situara paralclamente ala
base y el reciplente se calentase por su parle infe-
rior, se produciria un movimiento ascendente de
la masa inferior de gas, cuya densidad seria
menor que lade la parte superior (a menor ten-
peratura), provocando un transporte del com-
ponente A por conveccidén natural. La convec-
cion forzada se produciria si en el recipiente
anterior se introdujese un ventilador que provo-
cara un desplazamierto del fluido.

Por dltimo, y a diferencia con la transmision
de calor, en el caso de la transferencia de mate-
ra no existe un mecanismo equivalente a la radia-
cion.

6.3. Difusidn

Como se ha comentado anteriormente, la
transferencia de materia por difusién es un meca-
nismo similar a la transmisién de calor por con-
duccion. Por ello, en un sistema en el que exista
un gradiente de concentraciones de un compo-
nente A, el flujo de dicho componcente pucde
expresarse mediante |a ley de Fick de la difusion:

de
J,=-D, d_; [6.2]

similar a la ey de Fourier para transmision de
calor,en la que z representa la direccion del trans-
porte y I, la difusividad o coeficiente de difusion
molecular del componente A, cuyas dimensiones
son L2tL, La difusividad es funcién tanto de las
caracteristicas del componente que se difunde
como de las del medio en el que se produce la
difusién. En la bibliografia se ofrecen métodos

para la estimacidn de los coeficientes de difusion,
que caen fuera del alcance de esta obra. Los valo-
res de la difusividad ticnen un orden de magni-
tud de 107> m¥/s para sistemas gaseosos y de 107
m-~/s para sistemas liquidos.

Consideremos a continuacién dos tipos de sis-
temas de difusién, que habitualmente se encuen-
tran en procesos relacionados con la industria ali-
mentaria.

é.3.1. Difusidn a trovés de una fase fluida

LLa aplicacion de la ey de Fick a la difusién
de un componente A en el seno de una fase flui-
da, constituida por una mezcla de dicho compo-
neate con otro B, conduce a diferentes expre-
stones, dependiendo de cuédl sea el movimiento
relativo de las moléculas del componente B, res-
pecto de las de A. Distinguiremos dos casos:

A) Contradifusion equimolecular

La difusién del componente A en la mezcla
estd equilibrada por un flujo molar det compo-
neate B de igual valor y de sentido ¢ontrario, no
existiendo un desplazamiento neto de la masa de
fluido. Ejemplos de contradifusion equimolecu-
lar son: el sistema presentado en la figura 6.1, v
la operacién de destilacidn, en la que se inter-
cambian componentes entre las fases liquidas y
yapor.

En estas condiciones, el flujo de componen-
te A puede expresarse de la siguiente forma:

Jy= %(C; —¢) [6.3]

donde L representa el espesor de la capa tluida
y ¢, ¢, las concentraciones extremas del compo-
neate A en los extremos del sistema.

El caudal de componente A transportado
{¥,), se obtendrd como producto del flujo por
la superficie transversal (A), es decir:



DA
N, = _]—4———(1':1 -¢) {64

B) Difusién de un componente a través de otro
estacionario

En este caso la difusion del componente A se
produce a través de un segundo componente (B),
que permanece estacionano, es decir no se difun-
de en sentido contrario.

Considérese el sisterna representado en la figu-
ra 6.2, constituido por una probeta, que en su par-
te inferior contiene una cantidad de un liquido
vol4til (A), mientras que por su parte superior
fluye lentamente, para no provocar efectos de
conveccidn, una corriente de nitrégeno (B).

Cp= O,

§ ALiquido -

i
'

FIGURA 6.2, Difusidn de un componente A
a través de una fase fluida estacionoria.

Existird un gradiente decreciente de concen-
traciones del componente A, alo alto de la pro-
beta, asi en la interfase gas-liquido la concentra-
cidn de A, c,,serd igual a la de saturacion en !
gas, mientras que en el punto mds alto de la pro-
beta su concentracion serd ¢,, préxima a cero,
dada su dilucién en el aire.

Una vez alcanzado el régimen estacionario,
es decir que las concentraciones c, y ¢, permane-
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cen invariables con el tiempo, el flujo ascenden-
te de componente A, constante alo alto de la
probeta, puede expresarse de la siguicate forma:

;2D = _Digmo [6.5]
M = ~
L ocy-cy, L {cy)m
[5
In<&L
Cga

donde (cg),, representa la media.logaritmica de
las concentraciones del componente B en los
extremos del sistema.

El caudal de componente A evaporado (V).
se obtendr4, andlogamente al caso anterior, como
producto det flujo por la superficie transversal
de [a probeta (A), es decir:

D,Ac -c¢
N, =J A="2"22 6.6
4 * L (¢l (6.6}

6.3.2. Difusion a través de una fase solida
permeable

Supdngase una pelicula de un material sélido
poroso, de espesor L, que separa dos fases flui-
das 1y 2, y que permite el paso a su través de un
componente A, que se transfiere desde la fase 1
hasta la 2, tal como se muestra en la figura 6.3.

Fase 1

A 4

FiGURA 6.3. Tronsporte de un componente A
a través de un sélido permeable.
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Si las concentraciones de componente A a
ambos lados de la pared s6lida son ¢, y ¢,, res-
pectivamente, la aplicacion de la ley de Fick a
este sistema conduce a:

(D,l) A

Ny= =22 =¢,) (6.7]

donde (D), representa la difusividad efectiva o
coeficiente de difusion efective del componente
A através de la pelicula sélida. )

En el caso de que la pelicula sea esférica, por
ejemplo ta simulaci6u de la piel de un guisante,
o la membrana exterior de un microorganismo,
la ecuacién anterior se transforma en:

(D,l

N ) (c ~c,)

R, R2

[6.7a]

A

donde R, y R, son los radios interior y exterior
de la membrana.

Los coeficientes de difusién efectivos en peli-
culas porosas son significativamente inferiores
a los coeficientes de difusién molecular en un
fluido libre. Esta diferencia es consecuencia tan-
to de la resistencia adicional que ocasiona la tor-
tuosidad del camino que han de recorrer las
moléculas del componente que se transfiere,
como de interacciones entre las météculas det
componente A con las paredes de los poros,
cuya importancia es mayor cuanto mayor sea el
tarafio de las moléculas que sc transportan y
cuanto menor sea €l didmetro de los poros.
Ejemplos de transferencia de materia por difu-
sidn a través de peliculas sélidas son la difusion
de sustratos’y metabolitos a través de las pare-
des celulares en procesos fermentativos, o la
difusion de componentes gaseosos a través de
los cnvases que los conticnen. En este Ultimo
caso, en ocasiones la difusién se debe a una solu-
bilidad de determinados gases en la pared soli-
da, como ocurre con jos envases de pléstico, que
no SON POrosos.

¢ =

o=

Ejemplo 6.1. Difusién de un gas a través de una
pelicula sélida.

Se utiliza una pelicula de polietileno, de 0,15 mm
de espesor, para eavasar un alimento troceado en
forma de cubos, de 10 cm de arista. La presién par-
cial de oxigeno en ¢l aire que rodea a la pelicula es
de 21.280 N/m*®, mientras que dicha presidn parcia
¢n el interior del envase es de 1.000 N/m>. Calcule
¢l caudal molar de oxigeno que atraviesa la pelicu-
la suponiendo que se mantienen constantes los ante-
riores valores de las presiones parciales.

Datos

Suponga que la temperatura a ambos lados de
la pelicula permanece constante ¢ igual a 30 °C.

Coeficiente de difusién efectivo del oxigeno en
polictileno, a 30°C. 4,62 - 10 mss-\.

Solucion

Se aplica la ecuaci6n [6.7], ley de Fick, cntre
los extremos de la pelicula de polietileno:

(Dy,), A

Ny, = I3

(Cy _cz) (1)

Suponiendo comportamiento ideal para el aire,
sc calculan las concentraciones de oxigeno, ¢,y ¢,,
a partir de los valores de las presiones parciales:

— Aire exterior:

P 21280

B =§45-10 Kmol/m®
RT  (8.314)(30+273)

- Alre interior:

P, 1.000

= i = 3,97 107 Kmol/in®
RT (8.314)(30+273)

£l drca de transferencia es:

A=6{0.1)? =0,06 m’



Sustituyendo valores en la ccuacidn (1), se
obtiene:

(4.62-107°)0.06) ., ,~ 11 "
N o= T (R45-10° =397 107) =
o 0,00015 (335 107
=1,49-10™" kmolss

6.4. Conveccién

El estudio de a transferencia de materia por
conveccidn entre dos fases se aborda, de forma
similar a la traniferencia de calor, mediante la
utitizacién de los conceptos de coeficientes indi-
viduales y globales de transferencia de materia,
relacionados respectivamente con las resisten-
cias ofrecidas por cada fase independiente y con
Ja resistencia total ofrecida por ambas fases a la
transferencia de materia ‘

é.4.1. Cosficientes individucles de transferencia
de materia

Enla figura 6.4 se esquematizan dos fases
fluidas 1y 2, circulando en régimen turbulento,
separadas por una interfase, a través de la cual
s¢ transfiere un componente A desde la prime-
ra en la que su concentracién es ¢, hasta ia
segunda en la que dicha concentracién es c,.

1

i !
i ¢ ;
! & ? i
|
| j

fiGURA 6.4, Transparte de un camponents A
entre dos foses 1 y 2 por conveccion.
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Para analizar la resistencia ofrecida por una
de las fases, por ejemplo la fase 1, al transporte
delcomponente A, en la figura 6.5 se presenta el
perfil de concentraciones de dicho componente.
Légicamente la concentracién de A es mdxima
en ¢l seno de dicha fase, c,. y minima en la inter-
fase de separacion con la fase 2, ¢, ;.

Regién
laminar

P S
o« >

Regidn

transicion

r Region
turbulento

|
:

Y

Fasell |
) i Gy

Intesfase

FIGURA 6.5, Perfil de conceniraciones del compoaente A
enlafase 1.

Asi pues, el componenle A se transfiere en
el sentido de Ias concentraciones decrecientes,
encontrando tres resistencias en serie al atrave-
sar la fase 1, que son las correspondientes a la
region laminar inmediata a la interfase, a la re-
gion de transicion y a a regién mrbulenta. La pri-
mera de ellas sucle ser especialmente impor-
tante. ya que en la zona laminar no existe
componente turbulento del transporte, por lo
que fa fuerza impulsora gue ha de vencer esta
resistencia (c,, - ¢, ;) ha de ser sensiblemente
superior a las fuerzas impulsoras responsables
del transporte a través de lus regiones turbulen-
tay de transici6n, (¢, = ¢, )y (¢, - €;,), Tespec-
tivamente.
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El caudal de componente A que abandona la
fase 1 a través de Ia superficie interfacial se expre-
sa como cociente entre fuerza impulsora total en
dicha fase (€, - ¢, ;} y la resistencia que ofrece
“icha fase al transporte del componente A:

GGy

N, =

A

(6.8]
LA

donde k, representa el coeficiente individual de
transferencia de materia en la fase 1. Puede
abservarse que la inversa del producte de este
coeficiente por el drea interfacial representa la
resistencia total que ofrece dicha fase a que el
componente A se transfiera a través de ella,
suma de las resistencias parciales correspon-
dientes alas ires regiones anteriormente comen-
tadas.

Los coeficientes individuales de transferencia
de materia (&) son funcién tanto de la naturale-
za del componente que se transfiere como de las
propiedades de la fase a través de la cual se trans-
porta. Concretamente depende de las siguicntes
variables:

p: densidad del fluido

u: viscosidad def fluido

D difusividad molecular del componente A
en el fluido

V: velocidad relativa del fluido respecto de la
interfase

D: dimensién caracteristica del sistema de flu-
jo (didmetro de la conduccién por la que cir-
cula el fluido, si el flujo es interno; didmetro
de la particula sélida en flujo externo séli-
do-liquido o didmetro de la burbuja de gas,
en flujo éxterno gas-liquido).

Ef anilisis dimensional conduce a expresio-
nes entre nimeros adimensionales, de 1a forma:

Nu=gRe*Sc* [6.9]

siendo:

Sh= -kDE : el nimero adimensional de Sher-

s wood, en el que se incluye el
coeficiente individual de trans-
ferencia de materia,

Re= : el mimero adimensional de Rey-
B nolds, y
Sc=—£— : el ntimero adimensional de Sch-
D, midt.

En la bibliograffa puede encontrarse abun-
dante informacién sobre correlaciones del tipo
de la ecuacién [6.9] aplicadas a sistemas muy
variados, obtenidas tanto mediante experimen-
tacién como a partir de las analogias entre los
fenémenos de transporte.

En aqucllos casos en los que la transferencia
de materia por conveccion natural sea impor-
tante, es decir cuando el movimiento del fluido
se debe a una diferencia de densidades, en el
sezundo miembro de la ecuacién [6.9] aparece-
rd, en lugar del nimero de Reynolds, €l nime-
ro de Grashof (Gr), cuya expresién es la siguien-
te:

Gr= £é~p_g_l)_J
o’

en la que Ap representa la diferencia entre los
valores de la densidad de la fase fluida en el seno
de la misma y en la interfase, mientras que p
representa un valor medio de la densidad para
la totalidad de la fase.

Ejemplo 6.2. Aplicacion del concepto de coefi-
cieate individual de transferencia de materia.

Calcular 1a velocidad de disolucién de un cris-
tal de aziicar cuya forma puede considerarse esfé-
rica, de 3 mm de didmetro, cuando se encuentra
sumergido en el seno de una corriente de agua
cuya velocidad es de 1 em/s.



Datos

Estimese el coeficiente individual de transfe-
rencia de materia mediante [a siguiente correlacidn
propuesta para particulas sélidas individuales:

Sh=2+0,6Re'"Sc"”

- Concentracién de azucar ¢n {a interfase sdlido-
agua: 660 kg/m®

— Densidad del agua: 1.000 kg/m®.

- Viscosidad del agua: 10-* kg/ms.

- Coeficiente de difusién molecular del azicar en
agua: 3+ 1079 mYs.

Solucion

El caudal de disolucién del anicar vendrd
expresado por la ecuacién [6.8] modificada, tenien-
do en cuenta que, en este caso, el azicar se incor-
pora a la fase acuosa, es decir:

i~ G

N, =

=k Alc;—¢c) {
kA
L4 concentracidn de aziicar en la interfase es:
¢,; = 600 kg/m? micntras que en €l seno de [a fase
liquida puede considerarse despreciable (¢, ;= 0).
Eldrea de transferencia de materia sera:

A=xD?=mr(0,003)° =2,83 107 m®

ILos valores de los numeros adimensionales son
los siguientes:

. kD K{0,003) "
Sh=Ll =R 6. 10™ &,
D, 5107 ‘
Re=YDp _ L-00(0.003)(1.000) _,
2 1-107
. =3
D S L P e,
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Utilizando la ecuacion propuesta:
6107k =2+0,6(30)"*(2.000)"° =433

se obtiene: &) =722 106 m/s.
Sustituyendo en la ecuacidn (1) se deduce el
valor del caudal de disolucién del azicar:

No= (722 105)(2,83 - 10)(660 - 0) = 1,35 - 107 kgls

6.4.2. Coeficientes globales de transferencia
de moteria

En el apartado anterior se ha abordado el estu-
dio de la transferencia de un componente A a tra-
vés de una iinica fase, estableciéndose el concepto
de coeficiente individual de transferencia de mate-
Tia y las principales variables de las que depende.

Supdngase ahora el sistema constituido por dos
fases fluidas 1 y 2 inmiscibles entre si, y en contac-
1o, entre las que existe el transporte de un compo-
nente A, que pasa por cenveccion de la primera a
lasegunda, tal como se representa en la figura 6.6.

En dicha figura se representan los perfiles de
concentracion de diche componente a {o largo
de las dos fases, pudiéndose apreciar en cada una
de ellas las tres regiones laminar, de transicién y
turbulenta, asi como las concentraciones de com-
ponente A en cada una de las superficies inter-
faciales.

St se considera alcanzado el régimen estacio-
nario, el caudal de componente A que abando-
na la fase 1 ha de ser igual al que recibe la fase
2, pues en caso contrario se producirfa una acu-
mulacion a fo largo del tiempo de dicho compo-
nente en la interfase, entre ambos fluidos. Asi-
mismo, se considerard que en la interfase 1-2 se
alcanza instantdncamente el equilibrio, es decir,
dicha interfase no ofrece ninguna resistencia al
transporte del compeonente A. Por lo tanto, en
cualquier momento, el cociente entre las con-
centracioncs de A a ambos lados de la interfase
sergigual al coeficiente de reparto &, entre ambas
fases, ecuacién [6.1]
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Region 1 Region 1 Region 1 Region2 Regién 2 fegion 2
turbuiento transicion  laminar laminar  transicién turbulento
- 3 L |4 .t e -« >
c'|
—— G Fase 2
\ . .
A \ >
\ .
C‘J 2"\
"Fase 1 ' fi'._____cz__
FIGURA 6.6. Transporte de
te A -
Interfase com;_a‘cmen ° por con
veccién entre dos fases
inmiscibles 1y 2.
c La utilizacidn de cualcsquiera las dos ecua-
e . . .
ke, =—= {6.10] ciones anteriores, para el cdlculo del caudal de
¢

Dicho caudal de componente A podra expre-
sarse en funcién de la fuerza impulsora y de la
resistencia correspondientes a la fase 1. Es decir,
de acuerdo con la ecuacidén [6.8] e introducien-
do el coeficiente individual de transporte corres-
pondiente a dicha fase, se tendra:

[6.11]

Anilogamente, el caudal de componente A
también podrd expresarse en furicién de la fuer-
za impulsora y del coeficiente individual corres-
pondientes a la fase 2. Por tanto,

Cy, —0C,
— 6.12
1 [6.12]

1. A
Py

NA

componente A transferido entre ambas fases,
presentaria el inconveniente de la necesidad de
cstablecer las concentraciones de dicho compo-
nente a ambos lados de la intetfase (¢, ;y ¢, ), lo
que experimentalmente resulta inviable. Por
ello, en la préctica, el caudal de componente A
se establece utilizando la fuerza impulsora glo-
bal entre ambas fases, utilizando las concentra-
ciones correspondientes al seno de cada una de
ellas, que pueden-ser facilmente establecidas
mediante toma de muestras y posterior andlisis.
Por tanto, la fucrza impulsora a utilizar debera
de ser la suma de las correspondientes a ambas
fases.

En el caso general de que el coeficiente de
reparto, &, sea distinto de la unidad. es decir en
el caso de que el equilibrio se alcance para valo-
res distintos. de las concentraciones del compo-
nente A en ambas fases, {a fuerza impulsora glo-
bal deberd expresarse de alguna de las dos
siguientes formas:

*

£, =c —¢

(6.13)

i



donde ¢ * representa la concentracién de com-
ponente A que tendria que existir en la fase |
para que estuviera en equilibrio con la fase 2,
cuyo valor serfa:

(6.14]

o bien:

F,=6-c [6.15)
€N cuyo caso, ¢,’, representa la concentracién de
componente A que tendria que existir en la fase
2, para que estuviese en equilibrio con la fase 1,
cuyo valor vendria dado por:
.=k [6.16]
Con la introduccidn de los equivalentes de
equilibrio ¢," y ¢, se estd refiriendo la fuerza
impulsora global, suma de las correspondientes
a ambas fases, a unidades de concentracién
correspondientes a una inica fase, las de la fase
1, si se utiliza la ecuacién [6.13), o las de la fase 2,
si se emplea la ecuacién [6.15].
Asi pues, el caudat de componente A trans-
ferido puecde expresarse, utilizande ambas for-

mas de establecer la fuerza impulsora global, de

la siguiente manera:

c -
-
k ke —c
N, = e 6.17
AT 1 [6.17]
KA K.,A

donde K, y K, representan los coeficientes glo-
bales de transferencia de materia referidos a con-
centraciones del componente que se transfiere,
correspondientes a las fases 1 y 2, respectiva-
mente. Es importante resaltar que, tanto K, como
K, son coeficientes globales y como tales, cua-
lesquiera de ellos, multiplicados por el drea inter-
facial, representan la inversa de la suma de las
resistencias ofrecidas por ambas fases a la trans-
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ferencia del componente A. Por lo tanto debe-
ran utilizarse uno u otro, dependiendo de las con-
centraciones que se empleen para expresar la
fuerza impulsora global.

8.4.3. Relacién entre los coeficientes individuales
y globales de transferencia de materia

Los coeficientes globales de transferencia de
materia, anteriormente definidos, dependen de
las variables correspondientes a cada una de las
fases, asi como de la velocidad relativa entre ellas.
Para su estimacion, resulta conveniente estable-
cer la relacidn entre ellos y los correspondientes
coeficientes individuales que, al depender exclu-
sivamente de las propiedades de una de las fases,
son mas facilmente calculables mediante corre-
laciones existentes en la bibliografia.

Para ello, si se igualan las expresiones del cau-
dal de componente A transferido entre ambas
fases. ecuaciones [6.11], [6.12] v [6.17], se tendrd:

e
N = G =0y _ GG _ _ul(L: K6 —¢c
S ! LS.
kA kA K A K, A
[6.18]

Ademds, al considerar que en la interfase se
alcanza instantancamente el equilibrio, deberd
curnplirse la relacidn:

c,, =kc;

puaty

[6.19]

Sustituyendo la ecuacién [6.15] en la tercera
igualdad de }a ecuacién [6.18] y dividiendo nume-
rador y denominador de la quinta igualdad por &,
se obtiene:

Ca s

¢, —C ke . ~c¢ v -kw “ _z’
1 L - LA . {6”0J

1 1 [ SR

kA kA K A K Ak,
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o lo que es lo mismo:

¢ c, s
CamTT GoT G
ey . k, _ k, 621
T T
ke, kk, K, K.k,

Sise suman los numeradores y denominado-
res de las dos primeras igualdades de la ecuacién
anterior, se obtiene:

c, C, C.
¢, —== Cy——= ¢ ——=
. b 6.22
1 1 1 6.22]
—_— + —_—
k, ki, K,

expresion de la que sc obtiene la siguiente rela-
cién entre los coeficientes individuales y globa-
les de transferencia de materia:

Asi pues, para el cilculo del caudal del com-
ponente que se transfiere entre ambas fases se
utilizar4 la ecuacion [6.17}, empleando los valo-
res de los coeficientes globales de transferen-
cia de materia K, o K,, estimados a partir de los
valores de los coeficientes individuales y del
coeficiente de reparto mediante la ecuacidn
[6.23].

En el caso particular de que el coeficiente de
reparto, entre ambas fases, del componente que
se transfiere, k. fuese tgual a la unidad, la ecua-
cién [6.23] se simplifica a la siguiente:

(6.24]

donde se pone de manifiesto Ja coincidencia de
los valores de los coeficientes globales, indepen-
dientemente de la fase a que sc refieran, es decir:

K=K,=K [6.25]

La expresion [6.24] resulta similar a la obteni-
da cn el capitulo 3 para relacionar los coeficientes
individuales y el global de transmisién de calor. La
Unica diferencia radica en que, cuando de trans-
mision de calor se trataba, aparecia la resistencia
correspondiente a la pared solida que separaba a
ambas fases fluidas. En transferencia de materia
la (nica separacion entre ambas fases es la super-
ficie interfacial, cuya resistencia se ha considera-
do nula en el planteamiento del presente estudio.

De la ecuacién [6.23] puede deducirse la
importancia relativa de las resistencias ofrecidas
por ambas fases al transporte del componente A.
Si el valor del coeficiente individual k| resuita
muy superior al producto &,k , el coeficiente glo-
bal K, resulta pricticamente coincidente con el
individual k,, es decir, 14 resisiencia total corres-
pondiente a las dos fases resulta muy semejante
a la debida exclusivamente a la fase 2. Asi pues,
en esta situacion, la resistencia opuesta por la
fase 1 resulta despreciable, porlo que la veloci-
dad con que se desarrolla el transporte se encuen-
tra controlada por la fase 2.

Por el contrario, si el valor del coeficiente indi-
vidual &, resulta ser muy inferior a def producto
kyk , el vaior del coeficiente individual de la fase
1 pricticamente coincide con el coeficiente glo-
bal K, es decir la mayor parte de Ia resistencia al
transporte del componente A se encuentra con-
centrada en la fase 1, resultando despreciable la
resistencia opuesta por la fase 2. Se trataria, por
lo tanto, de un sistema controlado por la resis-
tencia de la fase 1. Légicamente, en aquellas situa-
ciones en las que la resistencia opuesta por una
de las fases sea la controlante, si se desea incre-
mentar el caudal de componente a transpertar
habrd que actuar para reducir la resistencia de
dicha fase controlante, por ejemplo aumentando
su velocidad de circulacidn. No se conseguiria un
efecto apreciable de mejora si las actuaciones se
realizaran con miras a disminuir la resistencia de
la fase no controlante.

La utilizacién de sistemas controlados por la
resistencia de una de las fases sucle ser la técnica



habitual para la determinacion experimental de los
coeficientes individuales de transferencia de mate-
ra y st posterior correlacién con las variables de
las que dependen con miras a la obtencién de ecua-
ciones empiricas del tipo de 1a ecuacién [6.9]. Para
ello, elegido un sistema de contacto en el que se
conozca con exactitud el valor del drea interfacial
de contacto (A), se realizan experimentos ¢n los
que se miden las concentraciones ¢, y ¢, del com-
ponente que se transfiere, en ambas fases, y se cal-
culan los caudales (¥,) de dicho componente,
generalmente por aplicacién de balances de dicho
componente en el sisterna. A partir de estos valo-
res y del correspondiente al coeficiente de repar-
to, por aplicacién de la ecuacidn [6.17], se obtie-
nen, para cada uno de los experimentos, los valores
de los coeficientes globales de transferencia de
materia K| o K, segiin cudl de las dos fases sea la
controlante, que a su vez coincidirdn con los corres-
pondientes coeficientes individuales &, 0 k,.

Ejemplo 6.3. Aplicacion de los coeficientes de
transferencia de materia a sistemas sélido-fluido.

St extrae un acgite poniendo en contacto semi-
llas, cuya concentracidn inicial de aceite es de 12
/1, con un disolvente adecuado. Las semillas pue-
den considerarse esféricas, de 2 em de didmetro.

En las condiciones de trubajo los valores de los
coeficientes individuales de transferencia de mate-
ria en las semillas y en el disolvente son 2.5 - 1077
m/s ¥ 2+ 10-% mJs, respectivamente. El coeficiente
de reparto del aceite entre el disolvente v las semi-
Has tiene un valor de 25,

Calculdar:

a) Los coeficientes globales de transferencia
de materia, referidos tanto a la semilla como
al disolvente.

b) Elcaudalinicial de aceite extraido por cada
semilla.

¢} La concentracién de aceite quc resta en las
sernillas al cabo de una hora de extraccion.

Nota: Supdngase que, por utilizar un elevado
volumen de disolvente, la concentracion de acei-
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te en la fase externa puede considerarse despre-
ciable en todo momento.
Solucion

Denominaremos fase 1 a la semilla y fase 2 al
disolveate.

a) Elcoeficiente global referido a la fase 1 s¢
calcula a partir de la ecuacién [6.23]:

TR TRE ()

De la primera igualdad de esta ccuacidn;

! 11

~ K, =2,49-107 mis

+ Fae ”
25107 (2-10°%25) K,

De la segunda igualdad de (1):

1 | _
——— = . K. =9.96.107 m/s
249107 K23y ¢ m/s

b) Elcaudal de aceite extraido de cada semi-
lta puede expresarse como:

N, =kaza = 2 K Ake, ~c.) @
KA
donde:

A=rD'=n (0,022 =126-10"m?

En el momentoe inicial:

c, =12 g1 =12kg/n¥?
c,=0

Ml

Sustituyendo los valores anteriormente
calculados en la ecuacidn (2}, se obtiene:

N, =(9,96-10°)(1.26-107)[(25)(12) ~ 0] =
=3,76-107 kefs
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¢) La concentracidn de aceite en el interior de
las semillas disminuird a lo largo del tiem-
po. Por tanto. también disminuird el caudal
instantdneo extraido. En un momento
determinado, la disminucién de la masa de
aceite contenida en una semilla serd igual
al caudal de aceite extraido, es decir:

s

v [d_f] =-KAke~0) (3
di

donde V, representa el volumen de una
semtlia, cuyo valor es:

g =%(o,02)‘ =4,19-10 m’

Sustituyendo valores en la ccuacion (3).
se obtiene:

de, i
8 o 7,49.10
de “

La integracién de esta ecuacidn, con la
condicién Kmite:
(=0 ¢, = 12 kg/m?
conduce 2 la signiente expresidn de la varia-
cidn de la concentracion de aceite, en ¢l
interior de la semilla, con el ticmpo:

¢,=12 exp(-7.49-107"¢)

Ecuacién que, particularizada parat=1h
(3.600s), conduce a:

e, =12 exp[(~7.49-107)(3.600)] = 9,164 kg/m*

6.4.4. Sistemas gas-liquido

Ejemplos importantes de transferencia de
materia entre dos fases inmiscibles y muy habi-
tuales en la industria alimentaria, se basan en la
absorcién de un componente de una fase gasco-

sa por contacto con una fase liquida a la que se
transfiere. A modo de ejemplo se pueden citar:
el aporte de oxigeno en fermentadores haciendo
pasar a {ravés del medio de fermentacién una
corriente de burbujas de aire o la eliminacién de
compuestos contaminantes de los gases de com-
bustién de las calderas (CO,, SH,, etc.) median-
te absorcidn en disoluciones alcalinas.

Una de las peculiaridades de los sisternas gas-
liquido radica en el hecho de que las unidades que
se utilizan para expresar las concentraciones en las
dos fases son diferentes. Asf, en la fase liquida se
emplean concentraciones molares (mol/L) o mdsi-
cas (g/L), mientras que en la fase gaseosa suelen
utilizarse presiones parciales (bar, atm, etc.).

Supdngase una fase gas (G) cn contacto con
otra fase liquida (L), de forma que un componente
A pasa de la primera a la segunda. Los perfiles de
presiones parciales y de concentraciones de dicho
componente sc presentan en la figura 6.7, una vez
se ha alcanzado el estado estacionario.

Fase liquida

Fase gas

FIGURA 6.7. Transporte de un ccmponente A desde una fase
gas {G) a una fose liquide ().

El caudal de componente A transportado a
través de un elemento de superficie interfacial
A, podré expresarse en funcién de los coeficien-
tes individuales de transporte correspondientes
a ambas fases y de sus correspondientes fuerzas
impulsoras. es decir:
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N, = Pe=P: _G T4 [6.26]

donde p . representa la presién parcial del com-
ponente A en el seno de la fase gas; p, la presidn
parcial de dicho componente en la interfase gas-
lfquido; ¢;, la concentracion de A en la interfase
¥ ¢, la concentracién de A en el seno de la fase
liquida.

A la hora de expresar el caudal de componen-
te A transportado entre ambas fases en funcién
de coeficientes globales de transferencia de mate-
ria, se presenta Ja dificultad de expresar la fuerza
impulsora global, ya que no puede establecerse
como simple diferencia entre p; y ¢, , que en cste
caso no tienen siquiera unidades coherentes. Seria
pues necesario definir los correspondientes equi-
valentes de equilibrio, tal como se hizo en e] apar-
tado anterior.

En el caso de sistemas gas-liquido, siempre
gue no existan variaciones importantes en las
concentraciones de la fase i{quida, el equilibrio
puede representarse mediante la ley de Henry,
por lo que en la interfase se cumpliria:

p.=He, {6.27)
donde H representa la constante de Heory. cuyo
valor es funcion de la solubilidad en la fase liqui-
da del componente que se transfiere, disminu-
yendo al aurnentar dicha solubilidad. Asiparala
absorcion del oxigeno en agua el valor de H es
del orden de 2,1 - 10 atm/mg L.

Sise compara la ley de Henry con la definicidn
de coeficiente de reparto, ecuacion [6.1], puede
observarse que €ste es el cociente entre la concen-
tracidn del componente que se transfiere en el seno
de lafase a la que llega y la concentracidn de dicho
componente en la fase de la que sale, una vez alcan-
zado el equilibrio. Por el contrario, la constante de
Henry se define como cociente entre la presion par-
cial en la fase gas (de la que sale el componente
que se transfiere) y la concentracion en la fase liqui-
da (a la que llega dicho compenente), también al
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alcanzarse el equilibrio. De esta forma, si se apli-
ca el concepto de coeficiente de reparto a sisternas
gas-liquido, se tendr:

[6.28)

es decir, el coeficiente de reparto representa Ia
inversa de la constante de Henry para sistemas
gas-liquido.

De esta forma, en sistemas de absorcién de
gases en liquidos, muy habituales en la industria
alimentaria, serdn aplicables cualesquiera de las
dos versiones de la ecuacién [6.17), para cilculo
del caudal de componente A transferido entre
ambas fases, sin mis que sustituir el valor del coe-
ficiente de reparto por la inversa de la constan-
te de Henry. Por o tanto, se tendré:

donde K y K, representan los coeficientes glo-
bales de transferencia de materia referidos a fuer-
zas impulsoras globales expresadas en unidades
correspondientes a la fase gas (presiones parcia-
les) v ala fase liquida {(concentraciones molares
o mésicas), respectivamente.

Los valores de estos coeficientes globales se
pueden obtener a partir de la ecuacidn {6.23], en
laquek, =k k,=k, yk, =1/H, es decir:

1.2 1.2 [6.30]
kG kf_ KG KL

La ecuacién [6.30] permite, asimismo, obte-
ner informacién sobre |a importancia relativa de
las resistencias individuales al transporte del com-
ponente A correspondientes a [as fases gas y liqui-
da. En aquellos casos en que el componente que
se transfiere sea muy scluble en la fase liquida,

es decir cuando se alcanzan en ¢l equilibrio con-
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centraciones elevadas de componente A en la
fase liquida para presiones parciales bajas de
dicho componente en la fase gas (valores peque-
fios de la constante de Henry, de acuerdo con la
ccuacién [6.28]), la ecuacién [6.30] se reducc a la
siguiente:

—=— 1 ks=K;

(6.31]

que pone de manifiesto la prdctica coincidencia
entre la resistencia total ofrecida por ambas fases
y la resistencia correspondiente a la fase gas. Se
trataria por lo tanto de sistemas controlados per
la velocidad de transporte del componente A a
través de la fase gas, como es el caso de la absor-
cién de didxido de carbono cn sistemas acuosos.

Por el contrario, cuando el componente que
se transfiere sea poco soluble en la fase liquida,
¢s decir, valores elevados de la constante de
Henry, la ecuacién [6.30] se reduce a:

= . k=K, [6.32]

Se trata pues de sistemas controlados por la
resistencia ofrecida por la fase liquida, como es
el caso de la absorcién de oxigeno en sistemas
acuosos, dada la baja solubilidad de dicho gasen
agua, cuyo valor es de alrededor de 103 g/L. a pre-
sién y temperatura ambientes.

Fjemplo 6.4. Aplicaci6n de los coeficientes indi-
viduales y globales de transferencia de materia a
un sisterna gas-liquido. .

Un gas posec una sustancia tgxica contaminan-
te cuya presién parcial es 0,08 atm. Para eliminarla
se pone en contacto con agua a 25 °C. Sabiendo que
1a constante de Henry tiene un valor de 0,005 at m*
molt y que los coeficientes individuales de trans-
ferencia de materia son respectivamente:

kg=38mol bl m? atm
b =1mh!

Culcular:

a) Los cocficientes globales de transferencia
de matedia, referidos tanto a la fase liquida
como a la fase gas.

b) Elcaudal de sustancia contaminante trans-
ferido al agua por metro cuadrado de super-
ficie interfacial.

Nota: Supdngase régimen estacionario.

Solucion

a) Elcoeficiente global referido a la fase gas
se calcula a partir de la ecuacién {6.30):

L . @

De la primera igualdad de esta ecuacién:

1,005 1
% 1 K,

o K =33,76 molhm*atm

De la segunda igualdad, se obtiene el
coeficiente global referido a la fase liquida:

1 0,005 0005
—_— =

B 1 K,

-~ K, =028 m/h

b) Elcaudal de contaminante transferido se
calcula utilizando la ecuacién [6.29), tenien-
do en cuenta que su concentracién en la

fase liquida es nula:
N, = _Ov:ﬁ_ =2,7 molhm?
(33,76)(1)

6.5. Coeficientes volumétricos
de transferencia de materia

En gran parte de los equipos en los que se lle-
van a cabo operaciones de transferencia de mate-



ria gas-liquido resulta dificil establecer el valor
del drca interfacial de contacto. Asi ocurre en
columnas de relleno o en tanques agitados con
burbujeo de una corriente gaseosa en el seno del
liquido.

En tales casos, en las expresiones para el cdlcu-
lo del caudal de componente que se transfiere,
ecuaciones [6.26] y [6.29], se sustituye ¢l valor del
area A por el producto ¢V, donde V representa el
volumen de la instalacion (torre de relleno, tan-
que agitado, etc.) y a la superficie interfacial espe-
cifica, es decir el 4rea interfacial por unidad de
volumen del sistema. Con ello el caudal de com-
ponente A puede expresarse de cualquiera de las
siguientes formas:

N, = Pe—P _G=C¢ _Ps —HC{_ —
W= = = =
1 1 i
koaV  koaV K.aV
Pa
.——..—CL
= H1 [6.33]
-I:’LHV

A los valores de los productos de los cocfi-
cientes individuales por las dreas interfaciales
especificas se les denomina coeficientes voltime-
tricos de transferencia de materia (ka). Al igual
que ocurre con los coeficientes de transferencia
de materia, existirdn coeficientes individuales
volumétricos en la fase gas (kga) 0 en la fuse
liquida (&, a), asi como coeficientes globales volu-
métricos referidos a la fase gas (Ka) o referidos
a la fase liquida (K a}. que se utilizan en diseiio
como si fueran un Gnico elemento.

Légicamente los coeficientes volumétricos de
transferencia de materia dependen tanto dc las varia-
bles que afectan al coeficiente de transferencia de
materia como de aguellas que afectan al valor del
drea interfacial especifica, Un tratamicnto similar
al realizado en el apartado anterior permite esta-
blecer las relaciones entre los coeficientes volumé-
tricos individuales y globales, que puedan resumir-
se en la siguiente expresién:
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Resumen
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. Se entiende por transferencia de materia el

transporte de determinados componentes entre
dos fases inmiscibles que no se encuentran en
equilibrio.

. La transferencia de materia entre fases inmis-

cibles determina la velocidad con que transcu-
rren muchas de las operaciones de procesado
y conservacion de alimentos. En ocasiones, Jos
fenémenos de transferencia de materia se
encuentran asociados a los de transmision de
calor y a reacciones quimicas, pudiendo cons-
tituir la etapa controlante de ia velocidad glo-
bal del proceso.

. Existen dos mecanismos para la transferencia

de materia: difusidn, cuando el transporte se
debe al movimiento individual de las molécu-
las, sin existir un movimiento neto de la masa
de fluido, y conveccicn, cuando existe movi-
miento del fluido. Cuando el movimiento del
fluido es consecuencia de la existencia de dife-
rencias de densidad en su seno, la conveccidn
se denomina naturagl, mientras que si se pro-
duce por la aplicacidn de fuerzas externas, la
conveccidn se denomina forzada.

. Elflujo de un determinado compenente por

difusién es proporcional al gradiente de con-
centraciones de dicho componente. La cons-
tante de proporcionalidad se denomina difusi-
vidad o coeficiente de difusidn molecular.

. El flujo de un determinado componente, que

s¢ transfiere por conveccién entre dos fases
mmiscibles, se expresa como cociente entire la
fuerza impulsora {diferencia de concentracio-
nes de dicho componente en ambas fases) y la
resistencia total del sisierna. Esta tltima viene
representada por la inversa del producto de un
coeficiente global de transferencia de materia
por ¢l drea interfacial de contacto.

. Los coeficientes globales de transferencia de

materia se calculan a partir de los valores de
los coeficientes individuales, que. al estar rela-
cionados con las resistencias correspondien-



192

Ingenierio de la Industrict Alimeniaria

tes @ cada una de las fases, son méds faciles de
estimar

. En aquellos sistemas en los que resulta difi-

¢il establecer el valor del drea interfacial de
contacte entre ambas fases, se utilizan los coe-
ficientes de transferencia de materia volumé-
tricos, definidos como productos de los coefi-
cientes de transferencia de materia, indivi-
duales o globales, por la superficie interfacial
especifica,

Problemas propuestos

1. Dos depésites, cuya presién total es de 101

kPa, contienen sendas mezclas de CO, y Ny,

con presiones parciales de CO, de 430y 70
mmHg, respectivamente. Ambos de pdsites se
encuentran cenectados mediante un tubo de
20 ¢m delongitud y 1 ¢m de didmetro, encon-
trandose todo el conjunto a una temperatura
de 298 K. Suponiendo régimen estacionario y

.contradifusién equimotecular, calcular el cau-

dal molar de difusion del CO, a través del
tubo.

Datos

- Ladifusividad molecular del CO, en N, tie-
ne un valor de 1,67 - 10+ m?s™.

2. Repetir el ejercicio anterior, suponiendo que

en la entrada del dep6silo con menor conteni-
do en N,cxiste una membrana impermeable a
este componente pero que permite pasar el
CO,. De esta forma ¢l CO, se difunde a través
de nitrégeno estacionarnio.

. Se uttliza papel de celofdn, de espesor 3,1 mm,

para mantener la humedad de un alimento cuya
temperatura cs de 30 °C. Calcilesc ¢l caudal
de vapor de agua que se pierde a través de una
envoltura de 0,1 m? de superficie, sabiendo que
la presidn parcial de vapor de agua en el inte-
tior es de 12 mmHg y que en el aire exterior,
que se encuentra también a 30 °C, la presién
parcial de vapor de agua es de ¢ mm Hg.

Datos

- Considérese que el aire se comporta como
gas ideal.

— Difusividad efectiva del vapor de agua en el
celofdn: 1,5+ 101+ mis.

. Un tubo de pequefio didmetro y de 5 cm de

longitud contiene un gel estacionario. Dicho
tubo une dos depodsitos que contienen sendas
disoluciones acuosas de glucosa, una de con-
centracién 0,5 mol/L y la otra de concentracidn
0,2 mol/L. Suponiendo que las concentracio-
nes de glucosa se mantienen constantes ¢n
ambos depdsitos y que el coeficiente de difu-
sién de la glucosa en el gel es de 0,8 - 10-* mis,
calcular el flujo de glucosa en el tube.”

‘Una mezcla gaseosa constitvida por 2.5% de

amoniaco y 97,5% de aire, se pone en contac-
to con agua liquida, en la que se desea absor-
ber el amoniaco.

Los coeficientes individuales volumétricos
de transferencia de materia tienen los siguien-
tes valores:

k,a=38h" .
ko =55 kmol NH; - b~ i® atni

Calcule los valores de los coeficientes glo-
bales K ay K, g, sabiendo que la constante de
Henry para el sistéma amoniaco-agua, tiene un
valor de 0,018 atm - m¥*kmol NH,™.

. Un alimento liquido contiene una concentra-

cién de 20 mg/L de un compuesto volatil que
la comunica mal olor. Para reducir su concen-
tracién a un nivel aceptable (0,01 mg/L) se sitia
el liquido en el interior de un tanque y se hace
burbujear una cortiente de aire a su través. En
las condiciones de operacion, la resistencia
opuesta por la fase gaseosa puede considerar-
sc despreciable.

Calculc el tiempo de burbujeo necesario
para alcanzar la concentracion de la sustancia
volétil desada. suponiendo que el coeficiente
individual volumétrico de transferencia de male-
ria en la fase liquida tiene un valor de 0,04 s-t.
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ntre los procesos de fabricacion donde se pro-
™ ducen transformaciones de fipo quimico se
%==a encuentran numerosos procedimientos de la
industria alimentaria, como son fermentaciones por
midoorganismos, reacciones enzimdticas, esterili-
zacién, desarrollo de sabores y olores, etc. Para
llevar a cabo estas transformaciones de forma eco-
ndémica y segura es primordiol conocer aquellos
aspecios relativos a las reacciones quimicas que
se producen y a los equipos —reactores quimicos—
‘unde éstas tienen lugar.

En general, los equipos donde tiene lugar la reac-
cidn quimica ~reactores quimicos~ estan situados
znlre ofras efapas del proceso en las que se produ-
cen transformaciones de fipo fisico para el acondi-
zionamiento de reactivos y producios. los reactivos
son llevados a unas ciertas condiciones antes de su
climentacién al reactor, para que la reaccién se pro-

duzca en los condiciones de temperatura, presian,
fose, elc., mas adecuada. Lla corriente de salida del
reactor, o la mezcla que hay en el reactor a un cier-
to tiempo de reaccién —si el reactor funciona por car-
gas—, se somefe a un proceso de separacién y puri-
ficacién de los productos, con una posible
recuperacién y reutilizacién de los reactivos par-
cialmente convertidos. Este proceso productivo se
esquematiza, de acverdo a lo propuesto por Levens.
piel {1972}, enla figura 7.1.

En este capitulo se aborda el andlisis de las reac:
ciones quimicas y en el siguiente el estudio de los
reactores quimicos. Hay que tener en cuenta que
en muchos procesos de la industria alimentaria las
reacciones que lienen lugar son complejas y no se
conocen en profundidad, lo que obliga, a menu-
do, a recurrir a importantes simplificaciones en su
desaripcion.

Materias | Tratamientos
Fisicos

primas

Proceso
Quimico

Tratamienios| Productos
Fisicos

L

Recirculacion

FIGURA 7.1. Esquema general de un proceso quimico.

NOMENCLATURA

Actividad, coeficiente geométrico o arca in-
terfacial en reacciones heterogéneas (m? m3)
Relacién superficie externa/volumen de par-
ticula (m® m3)

Concentracion (mol m3o0 g L-1)

Calor especifico molar (J mol! K-')

Calor especifico mdsico (J kg ! K1)

Energia de activacién (J mol-)

Energia libre de Gibbs de ia Reaccion
(J mol™)

AH, Entalpia de Reaccién (J mol?)

Emo o0 poow
w

H Entalpia (J/mol). consiante de Henry
(Pa m*mol)

k Constante cinética

Parametro cinético

a Coeficiente global volumétrico dc transporte
Constante de equilibrio

. Coeficientes individuales de transporte entre
fases
Constante de Michaelis (mol m~)
Constante del modelo cinético de Monod

gLt

xax

o
=
Rl

8

fala

P
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Potencial quimico

k, Factor preexponcncial de la constante cinéti- B
ca v Coeliciente estequiométrico
L Longitud caracteristica de la pasticula (m) p,  Densidad de particula (kg m™)
M;  Cociente de concentraciones iniciales del r Distribucidn final de productos en reaccioncs
compuesto j y ¢l reactivo A (Cy/C o) multiples
n,n, Ordenes de reaccién en las reacciones 102, @ Orden de reaccion
réespecuivamenic
"y Ny Nimero de molesde Ao
P Presion (Pa) Subindices
R Velocidad de produccidn (mol m=3 s-)
r Velocidad de reaccién (mol m~ s-1) A, B, C,D, R, S Relativo a las especies A, B, C, D,
R, Velocidad de produccién referida a volumen R yS, respectivamente
de particula (mol m? cat s71) B Relativo 2 la biomasa
AS, Entropia de reaccién (J mol! K-1) E Relativo a la enzima
' Temperatura (°C, K) I Relativo a la fase 7
! Tiempo (s) i Relativo a la reaccidn { (0 la interfase en
v Volumen (m’) reacciones heterogéneas)
V,  Volumen de particula i Relativo a la fase IT
X, Conversién fraccional del reactivo A j Relativo al compuesto j
Y Rendimiento a biomasa (g Biomasa genera- N Relativo al nutriente limitante
da/ g Nulriente consumido) 0 Relativo al valor inicial
obs  Relativo al valor observado
P Relativo a los productos
Lerras griegas P Relativo al producto
q Relativo al valor de la etapa quimica
o4 Orden de reaccién ’ Relativo a los reactivos
B Orden de reaccidn S Relativo al sustrato
¢,  Factor de expansiéa v Relativo al volumen de particula
&  Porosidad de lecho (m?® vacio m~3 de reactor) w Relativo a la masa de catalizador
) Rendimiento fraccional instantineo, médulo
de Thiele
®  Rendimicato fraccional global Superindices
n Factor de efectividad interno
1 Factor de efectividad global f Relativo al sceo del fluido
P Extension de reaccién i relativo al interior de la particula
A Calor latente de fusion o de vaporizacion 0 Relativo al valor estindar
(J mol') o velocidad relativa de formacién s Relativo a la superficie externa de la par-
de productos en reacciones miltiples ticula
GIOSARD |

§

reaccidn quimica: Es la reordenacion de los enlaces
de fas moléculas de reactivos para formar otros
enlaces que den lugar a las moléculas de produc-
tos. Una reaccion quimica puede representarse

por una ecuacidn estequiométrica, que relaciona
¢l cambio de reactivos a productos manteniendo
constante ¢l ndmero de dtomos de los distintos
elementos.
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reaccién simple: En este caso para predecir el cam-
bio de composicién de un sistema sé6lo es necesa-
rio emplear una ecuacién estequiométrica y una
ecuacién cin€tica.

reaccibn miiltiple: La reaccién es miltiple cuando
para representar los cambios observados en el
sistema se necesita mds de una ccuacidn este-
quiométrica y para predecir sus variaciones de
composicién soa necesarias varias ecuaciones ci-
_néticas.
reaccion homogénea: Una reaccin es homogénea si
© seefectiia en una fase y heterogénen si para su
transcurso requiere al menos la presencia de dos
fases.

extensién de reaccién: La extensién de la reaccién i
¢s el cambio en el nimero de moles del compo-
nente j debido a la reacciéu i dividido por el coe-
ficiente estequiométrico de j en esa reaccién i.
Es, por tanto, un valor tinico y no depende de
qué compuesto /. de los que aparecen en la ecua-
cién estequiométrica de Ja reaccidn i, se emplee.

velocidad de reaccion: Es el cambio de la extensidn
de reaccién con.el tiempo, referido a una varia-

ble extensiva, que suele ser el volumen en reac-
ciones homogéneas.

velocidad de produccién: La velocidad de produc-
cién de un compuesto j es el cambio del atimero
de moles de’ese compuesto § con cl tiempo debi-
do a todas las reacciones ¢n las que j participa y
referido ese cambio a ina magnitud extensiva
{por ejcmplo. ¢l volumen de la fase en reaccio-
nes homogéneas).

ecuacién cinética: Es 1a ecuacién algebraica que
permite predecir de forma satisfactoria la vefoci-
dad de reaccién, en funcién de las variables que
modifican dicha velocidad. Estas variables son la
temperatura y las concentraciones de reactivos,
productos y catalizador.

parimetvos cinéticos: Estos parimetros aparecen en
Ia ecuacién cinética para cuantificar el efecto de
las variables en la velocidad de reaccién. Son la
constante cinélica y los 6rdenes de reaccidn de
los reactivos y los productos. En general, estos
pardmetros no se pueden estimar a prioti y de-
ben obtenerse de modo empirico por ajuste de
datos experimentales.

7.1. Generalidades de la reaccién
quimica

Las reacciones quimicas suponen la reordena-
<idn de Jos enlaces de las moléculas de reactivos
formando nuevos enlaces que dan lugar a las molé-
culas de productos. En este proceso hay que con-
siderar los aspectos termodindmico y cinético.

La termodindmica determina los valores del
equilibrio, tanto fisico como quimico, que se pue-
den alcanzar a partir de unas condiciones inicia-
les, es decir, permite calcular el limite del sistema.
Por ¢jemplo, en ¢l caso del equilibrio quimico la
termodindmica predice la médxima conversién que
puede obtenerse fijados uga composicién inicial,
una temperatura y una presién. También informa
de! calor de reaccién, cuyo valor es necesario cono-

cer para disefiar un sistema de intexcambio de
calor en el reactor quimico que permita controlar
fa temperatura de forma adecuada.

La cinética informa de la velocidad con la que
el sistema evoluciona hacia el equilibrio. Cuan-
do el sistema de reaccion es heterogéneo, es
decir, cuando interviene més de una fase, la ciné-
tica debe considerar no sélo la velocidad de la
etapa de reaccién quimica sino también la velo-
cidad de los procesos ffsicos: transporte de mate-
ria —reactivos y productos— y de calor entre las
fases presentes en el sistema.

Para abordar el estudio de las reacciones qui-
micas desde un punto de vista ingenieril se reali-
za primero una clasificacién de estas reacciones,
atendiendo a diversos criterios. A continuacidn,
se tratan los aspectos de la termodindmica mas



Capitulo 7: Ingenieria de las reacciones quimicas 197

relevantes en el proceso quimico y este andlisis
se realiza de forma breve ya que un estudto ter-
modindmico més profundo queda fuera del alcan-
ce y objetivo de este libro. Posteriormente, se
estudian aquellos aspectos relativos a la cinética
de la etapa quimica, denominada también cinén-
ca intrinseca, y por Gltimo se comentan de forma
simplificada y bastante descriptiva los sistemas
de reaccidén heterogéneos, en los que son varias
ias fases involucradas.

7.2. Clasificacién de las reacciones
quimicas

Las transformaciones quimicas se clasifican
de acuerdo a diversos criterios, CoOmo son:

A) Fenomenologia

Las reacciones quimicas pueden producirse
en sistemas monofésicos —-reacciones homogé-
neas— o multifdsicos —reacciones heterogéneas—.
Cuando el sistema es homogéneo basta conocer
€l equilibrio quimico y la cinética quimica. Por
el contrario, en sistemas heterogéneos hay que
acoplar los fenémenos fisicos de transporte entre
fases y los fenémenos quimicos y, para ello, es
necesario tener en cuenta si la reaccién se pro-
duce en una o mas de una fase.

Los sistemas monofasicos son los gaseosos o
los constituidos por liquidos miscibles. Los sis-
temas heterogéneos pueden estar constituidos
por dos fases: gas-liquido, gas-sélido, liquido-sdli-
do, liquidos inmiscibles; o por tres o mds fases,
como por ejemplo, gas-liquido-sélido.

B) Caracteristicas de la reuccién quimica

Las reacciones quimicas se clasifican a su vez
atendiendo a sus caracteristicas:

— Térmicas. Las reacciones pueden ser exo-
térmicas 0 endotérmicas, seglin que al pro-

ducirse desprendan o absorban calor, res-
pectivamente. El signo y el valor del calor
de reaccion deben tenerse en cuenta para
disefiar ei equipo de intercambio de calor
mds conveniente en el reactor dondc la
reaccion se lleva a cabo. La reaccidn pue-
de producirse en el reactor de forma iso-
terma (temperatura constante), adiabatica
(sin intercambio de calor con el exterior),
o con un cierto intercambio de calor.

Constante de equilibrio. Si la constante de
equilibrio es elevada la reaccidn es irre-
versible y se produce practicamente en el

-sentido directo (reactivos a productes). Por

el contrario, si su valor es bajo, la reaccion
es reversible y debe considerarse también
la reaccidn en el sentido inverso (produc-
tos a reactivos).

Presencia o no de catalizador. El paso de
reactivos a productos puede producirse en
presencia de una sustancia que acelera este
proceso, que no se modifica de forma per-
manente, y que al final de {a reaccidn se
recupera en su estado original. Estas sus-
tancias se denominan catalizadores y pue-
den estar en la misma fasc que los reacti-
vos y productos (catdlisis homogénea) o
en otra fase, generalmente sélida (catdli-
sis heterogénea). Cuando el propio pro-
ducto de la reaccién actlia como cataliza-
dor la reaccién se denomina autocatalitica.

 El catalizador influye sobre la velocidad

de la reaccién pero no modifica el equili-
brio ni los pardmetros termodindmicos;
calor de reaccidn, etc.

A = R reaccién no catalizada
A -maliador B repecién catalizada
A+R— R+ R reaccion autocatalizada

Esquema de Reaccidn. Conjunto de reac-
ciones o relaciones estequiométricas que
permuten vincular las especies quimicas que
aparecen y desaparecen en el sistema. De
estas relaciones hay que distinguir aqueiias
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que son independientes y aquellas que
resuitan como una combinacién lineal de
las primeras. Se habla de reacciones sim-
ples cuando sélo hay una ecuacion este-
quiomsétrica inde pendiente, y de reacciones
miultiples cuando fas reacciones indepen-
dientes son varas. Las reacciones muiltiples
son un caso bastante habitual en la indus-
tria alimentaria, bien porque la reaccién se
produce en varias etapas o chando ademds
de la reaccidn deseable existen reacciones
laterales a ésta.

Estas reacciones secundarias se pro-
ducen de forma independiente a la reac-
¢ién principal o de forma competitiva, En
este iltimo caso, cuando {as reacciones
secundarias se producen a partir del reac-
tivo se denominan en paralelo y cuando se
obtienen a partir del producto en serfe.

7.3, Termodindmica: calor de reaccién
y equilibrio

Para una reaccién genérica
v A+vB-v.C+v,D

donde A 'y Bson los reactivosy Cy D los pro-
ductos de reaccin, ef calor de-reaccion se define
como el calor absorbido por el sistema cuando
la reaccidn se produce de forma completa, en la
direccién que indica la flecha, a temperatura y
presion constantes. Es decir, el calor de reaccidn
se calcula como el cambio de entalpia, a las con-
diciones de temperatura y presién (7'y P) espe-
cificadas, de acuerdo a la siguiente ecuacidn:

(:_\.HR): =W He+ v Hp) (v H, +v )=
= YvH,— YvH, [7.4

producior reackivas

a suvez las entalpias de los reactivos y de los pro-
ductos, H, y H, tespectivamente, a los valores de
Ty P, se calculan a partir de las entalpias de for-

macién estdndar, (A/{Y%),, correspondientes a los
compuestos en su estado normal (1 atm) y para
una temperatura de referencia, 7, por ejemplo
298 K, y de los calores especificos molares de cada
compuesto j, C, mediante la siguiente expresién:

H, =01 + [ C,dT = AH? +C (T ~298)
[72]

La ecuacién [7.2] es vdlida cuando no existen
cambios de fase en el intervalo de temperatura
considerado y no tiene en cuenta el efecto de una
presion distinta de la atmosférica. La influencia
de la presién, salvo a valores muy elevados de
ésta, no suele ser importante, por lo que el error
cometido al emplear la ecuacién [7.2] es peque-
fio. Si se producen cambios de fase, hay que intro-
ducir los sumandos correspondientes al calor de
fusidn oy vaporizacidn, A, y considerar por tra-
mos ¢l término del calor especifico, un tramo
para cada fase:

H, =8H° +Cu(T,~298)+ 2, +Cpp(T-T,)
{7.3]

siendo T, la temperatura a la que se produce el
cambio de fase. Teniendo en cuenta las ecuacio-
nes [7.1] y {7.2], y en ¢l caso mds simple de que
no haya cambio de fase, el calor de reaccidn se
expresa como:

AHL =AHS +0C,(T-298)  [14]

siendo AC, la diferencia de capacidades calori-
ficas, que sc calcula como:

EP = vazp,— ZV,E,,, [7.5]

prodiucios reactives

aunque ¢l calor especifico es funcion de la tem-
peratura, su variacién con ésta suele ser peque-
fia, lo que justifica el empleo de tos calores espe-
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cificos promedios que aparecen en las ecuacio-
nes anteriores.

E! cuanto al signo del calor de reaccidn, se
adopta el siguiente criterio:

— AH, > 0 si la reaccién es endotérmica
(absorbe calor del exterior).

— AH, < 0 silareaccidn es exotérmica (des-
prende calor al exterior).

Se dice que un sistema ha alcanzado el equi-
libric cuando la.temperatura y la presién per-
manecen constantes en el sistema y la variacién
de energia libre es nula. El estado de un sistemna
en equilibrio es tal que no puede experimentar
cambios espontdneos. En el caso de una reaccién
quimica reversible:

—

VoA +veB voC+ v 0D

el equilibrdo se produce ceando las velocidades
del sentido directo e inverso son iguales, y las
concentraciones de las especies no cambian con
el tiempo.

La propiedad termodindmica que indica la
tendencia de una sustancia j al cambio quimico
se denomina potencial quimico, g4, y se define
coma: ’

=4 +RTng; [7.6}

sienda ¢ la actividad del compuesto. Seglin se tra-
tc de un gas o un liquido, 2 corresponde a la fuga-
cidad (o presion) o a la fraccion molar de ese
compuesto, respectivamente. El potencial qui-
mico ,uj" es el que corresponde a las condiciones
estdndar o normales: @ = 1 y a la temperatura 7.
Aungue la eleccidn de las condiciones estdndar
cs relativamente arbitraria, lo habitual es consi-
derar el estado estdndar para un compuesto gaseo-
so cuando ticne una presién parcial de 1 atm,
mientras que ¢l estado esténdar para liquidos y
solidos corresponde a 10s compuestos purosy a1
atm de presién.

La energia libre de Gibbs de la reaccién, AG ],
a la temperatura T, se calcula como:

AGR = (veile +Volip) = (Vatta +Vatls) =

o e A AP
=AG, +RTIn = [7.7]
EI:‘ (I‘;

y la energia libre de (3ibbs estdndar a la tempe-
ratura T, AG Y, viene expresada por:

AGRE = (vettd Tvpity) = (vl +v,hig) =
= AHD -T-AS® 7.8]

donde los valores con el superindice 0 se refie-
ren a condiciones estdndar y deben determinar-
se a la temperatura T del sistema.

Cuando se aicanza el equilibrio AG,7 debe ser
cero y, por tanto, se cumple gque:

AGy=-RTInf %20 | ~-RTInK,
atag
[7.9]

donde K, es la constante de equilibrio de la reac-
cién considerada.

La influencia de la temperatura en la constante
de equilibrio se puede obtener, en forma diferen-
cial, a traves de la conocida ecuacion de Van't Hoff:

d(inK,) _AH

7.10
ar  RT? [7.10)

La constante de equilibrio es, evidentemen-
te, una funcién de la temperatura. De acuerdo a
la ecuacion {7.10], cuando la reaccidn es exotér-
mica la constante de equilibrio disminuye al
aumentar fa temperatura mientras que en una
rcaccidn endotérmica ocurre 1o contrario, tal
como se muestra en la figura 7.2,

En reacciones exotérmicas, st el calor des-
prendido por la reaccion no se elimina del siste-
ma, la temperatura aumenta y [a constante de
equilibrio disminuye, con Jo que es menor la
méxima conversion de reactivo que puede alcan-
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zarse. En este caso serd necesario disefiar un
equupo de intercambio de calor adecuado, para
eliminar parte del calor generado por la reaccidn,
como se comentard en el capitulo 8.

A. Exotérmica

R. Endotdrmica

T

FIGURA 7.2. Variacién de la constante de equilibrio
con lo temperatura.

En el desarrallo anterior se ha considerado que
s6lo se praduce una reaccidn quimica. Si en el sis-
tema se producen varias reacciones de forra simul-
tdnea habrd que aplicar la ecuacidn [7.9] a todas
las reacciones quimicas independientes (aquellas
que no sean combinacién lineal unas de otras). La
cornposicién de sistema en el equilibrio, dadas unas
condiciones iniciales y de operacidn, se obtiene
resolviendo el sistema de ecuaciones que resulta al
aplicar [7.9] a tbdas las reacciones independientes.

Ejemplo 7.1. Determinacién de la composicién de
equilibrio.

En un recipiente agitado se introduce una diso-
lucién de glucosa de concentracién 2 mol/L y se

afade una enzima que cataliza la isomerizacion de
glucosa a fructosa. La reaccién transcurre de for-
ma isoterma y a la temperatura utilizada la cons-
tante de equilibrio es la upidad. ;Cudl es la com-
posicidn del sistema en el equilibrio?

Solucidn

La reaccién se puede esquematizar como: G2 F
y la constante de equilibrio serd el cociente de con-
centraciones de los aziicares en ] equilibrio

K

3

C,
=4=[
C‘-

Las concentraciones en el equilibrio se pueden
relacionar por estequiometria

C,; (mol/L) | C.(mol/L)
inictalmente 2 0
equilibrio 2—x x

con lo que se puede expresar K, en funcién de xy
calcular x

con Jo que la composicién del equilibrio es C;, =
2-1=1mollLyC,, _, {moll.)}.

7.4. Velocidad de reaccion y cinética
quimica

La velocidad de reaccion indica la cantidad
de reactivo formado o de reactivo desaparecido
(normalmente en moles) por unidad de tiempo,
y con una base de referencia que haga de la velo-
cidad de reaccién una magnitud intensiva. Esta
base de referencia puede ser el volumen (V) en
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sistemas homogéneos u otra variable en sistemas
heterogéneos, como se comentard posterior-
mente.

Si se considera la reaccién genérica i

vud+vB—=v . C+v,D
la extensidn de la reaccidn / se define como:

(= 1), - 1y — g0 _ (g —ngy); _

@, =
V4 ~Vai Vei
_ (ny—ngy) :(’7/*”10}5 [7.11]
v, tv,

siendo n; el nimero de moles del compuesto j,
indicando con el subindice 0 el valor inicial, y
donde el signo * s negativo cuando j se refiere
a un reactivo y positivo cuando j se refiere a un
producto. El numerador de la ecuacién [7.11]
indica el cambic de moles en la especie j debido
a la reaccién { y la velocidad de la reaccién f se
define como el cambio diferencial de la exten-
sién de esa rsaccion:
do

r=0 712
o Xdr (7-12]

La magnitud X, que se utiliza para hacer
intensiva la velocidad puede ser el volumen, V,
en sistemas homogéneos, la masa de catalizador,
W, en sistemas heterogéneos con catalizadores
sélidos, la superficie donde se produce la reac-
cidn quimica, S, etc.

La velocidad de produccidn de una especie j
indica la aparicién de los moles de una sustancia
j por unidad de tiempo y referido a la magnitud
X,y se define como

R Ldn [7.13]
! (Y dt

donde la variacién total de los moles de J, dni., se
debe a la contribucién de todas las reaccionss M
donde el compuesto j participe, es decir:

(7.14)

aplicando el criterio establecido anteriormente
para el signo de v,

Cuando en el sistema se produce una dnica
reaccién, cuya velocidad se denomina r, la rela-
cion entre las velocidades de produccién y'la
velocidad de reaccidn se reduce a:

R =%v,r

(7.15]

La velocidad de reaccién, tal como estd defi-
nida en la ecuacton [7.12], es siempre positiva, y
por tanto, cuando j es un reactivo {v; < 0) su velo-
cidad de produccién es negativa mientras que si
es un producto (v, > 0) tendrd una velocidad de
produccién positiva.

La cinética quimica estudia, ademas de la velo-
cidad, el mecanismo por el cual una especie qui-
mica se transforma en otra. El mecanismo de reac-
cién es la secuencia de sucesos quimicos
individuales cuyo resultado global produce la reac-
cién observada, es decir, el mecanismo de reaccion
indica todes los procesos individuales colisionales
o elementales en los que intervienen moléculas (o
dtomos radicales o lones) que se verifican simul-
tinea o consecutivamente, produciendo la veloci-
dad total observada.

El mecanismo es a menudo una teoria idea-
da para explicar los resultados finales observa-
dos en los experimentos. Conocer el mecanismo
puede ser de gran utilidad para extrapolar los
datos de velocidad a otras condiciones diferen-
tes a las utilizadas para su obtencidn, ya que per-
mite generalizar o sistematizar la cinética de las
reacciones. Sin embargo, esta tarea es una labor
tediosa y requiere un gran esfuerzo de tiempo y
medios, de forma que sen muy pocas las reac-
ciones donde se conoce de forma fiable y exhaus-
tiva el mecanismo.

Las reacciones de interés en la industria de ali-
mentos son un caso tipico de sistemas de gran
complejidad quimica y por tanto de dificil des-
cripeion mecanistica. Afortunadamente, el dise-
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flo de un reactor quimico para la produccion
requerida no requiere conocer ¢l mecanismo: bas-
ta con disponer de una scuacién que perrmita pre-
¢acir la velocidad de reaccion, en funcién de las
variables que modifican dicha velocidad, de for-
ma satisfactoria. Esta cxpresidn ¢s lo que se deno-
mina ecuacidn cinética, y su funcién y determi-
nacion experimental son los aspectos que se tratan
2n los siguientes puntos.

7.4.1. Fcuacién cinética: variobles que influyen
en la velocidad de reaccién

£n el siguiente desarrollo se considera que
=z produce una reaceidn simple . Como se indi-
¢ en e apartado 7.1, la velocidad a la que trans-
curre la reaccidn i cngloba tanto ta velocidad de
la etapa quirnica como la velocidad a la que ocu-
rren Los fendmenos de naturaleza fisica de trans-
porte de materia y calor. Este transporte debe
considerarse cn aquellos sistemas donde en ta

eaccidn intervienen compuestos que se encuen-
tran en distintas fases, es decir, en sistemas hete-
rogéneos.

En este punto no se consideran los fendéme-
nos de transporte entre fases y sélo se analiza la
velocidad de la etapa quimica, que es. por otra
parte, la inica que tiene lugar en sistemas homo-
géneos. El acople de esta velocidad quimica o
intrinseca con el transporte de materia y calor en
sisternas heterogéneos sc analizard en puntos pos-
teriores.

La ecuacidn cinética permite predecir la velo-
cidad de la etapa de reaccion quimica —o etapa
quimica—y se denomina también cinética intrin-
seca o verdadera (al no estar enmascarada por
otros fendmenos) v, de modo general, se consi-
dera funcion de las siguientes variables:

— Temperatura.

— Presién (en el caso de gases).

— Concentraciones de las especies j que inter-
vienen en la reaccidn, expresadas también
como fracciones molares, presiones par-
ciales, etc.

— Concentracidn de sustancias que actlen corho
catalizadores o inhibidores, si es el caso.

Seg(in sea la funcidn de la composicién y tem-
peratura, las ccuaciones cinéticas se clasifican en

dos tipos, gue se analizan a continuacion:

— De variables separables:

r= (D) [7.16}
— De variables no separables:
r=fH(T.C) 7.17)

A) Ecuaciones cinéticas de variables separables

La funcién f, de la ecuacidn [7.16] sigue un
modelo potencial, y es el tipo de cinética mds fre-
cuente en reacciones homogéneas y no cataliza-
das. Para una reaccidn irreversible, la funciéa f,
S€ eXpresa comaor

f=CoCy = TICT [7.18]
es decir, £, es el producto de la concentracidn de
tos reactivos J elevadas a unos clertos drdenes de
reaccion ¢ El orden global serd la suma de dichos
érdenes parciales. Los exponentes ¢ son empiri-
cos, y s6lo serdn idénticos a los coeficientes este-
quiométricos v, si la ecuacidn estequiométrica
representa el mecanismo verdadero por el que
transcurte la reaccion. En el primer caso, los expo-
nentes indican el orden y en el segundo la mole-
cularidad de la reaccion.

En reacciones reversibles en la funcién f, apa-
rece un término restando, que es funcidn de las
concentraciones de los productos y de la cons-
tante de cquilibrio, K.

fi=TCT -TCH K, {7.19]
donde con el subindice r se hace referencia a los
reactivos y con p a los productos,
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La funcidn de la temperatura, f,(T), corres-
ponde a la constante cinética, . Para describir
la influcncia de la temperatura cn esta constan-
te se utilizan dos tipos de expresiones:

— Ecuaciones con fundamento tedrico, como
las obtenidas a partir de la teoria de coli-
sién o del complejo activado. que expre-
san k como:

k =k, T exp *—gj‘—_} [7.20]

siendo ku es el factor preexponencial, £,
la energia de activacién y R la constante
de los gases. Elorden z varfaentre 1/2 v 1.
segin se aplique la teorfa de colisién o del
complejo activado, respectivamente.

— Ecuaciones de tipo empirico, siendo la més
utilizada la ecuacidn de Arrhenius, va que
es vdlida para la mayoria de Jas reacciones.
donde la funcién de k es.

k=Fk,exp 7}?”—‘] [7.21]

comparando las ecuaciones [7.20] y [7.21]
se deduce que la ecuacién de Arrhenius es
una simplificacion de la ecuacidn {7.20].
donde se ha eliminado el término 77, Esta
simplificacion es vdlida en la mayoria de
los casos, ya gue el término potencial tie-
ne un peso considerablemente menor que
el exponencial en la variacién de kconla
temperatura.

La importancia del término exponencial pue-
de apreciarse en la figura 7.3, donde se muestra
el incremento de temperatura requerido para
dobiar la constante cinética, con la energia de acti-
vacion como pardametro. En esta figura se obser-
va que, al aumentar ia energia de activacion, dis-
minuye el incremento de temperatura necesario.
Es dectr, el aumento relativo de & con T es mayor

cuanto mayor sea la energia de activacién. Por
ejemplo. para doblar la constante cinética a una
temperatura de referencia de 60 °C, es necesario
uin aumento de unos 16 y 4 °C. cuando las ener-
gfas de activacion son 10 y 40 Keal/mol, respecti-
vamente.

T T T T T
AT °C)
100
£, =10 Kealmol
10 F
1 L | i " . L
0 103 200 300 400 500
T{0)

FIGURA 7.3. Aumento de temperatura requerido para doblar
la constante cinética k. £a en Keal/mol.

De acuerdo a la teorfa de colisidn el término

ex (~-§“
fP\ R

representa la fraccién de las colisiongs bimole-
culares que tienen una energfa superior a £, qug
es la energfa minima requerida para que el cho-
que sea efectivo v s¢ formen los productos.
Dicho de otro modo. la energia de activacidn
constituye una barrera de energia que las molé-
cutas deben superar para que se produzca la
reaccion.
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Cuanto menor sea esa barrera mds ficilmen-
te —a menor tempcratura— ocurrira la reaccidn
quimica. De hecho, el mecanismo por cl que se
describe la accién del catalizador es precisamente
la disminucion de esa barrera energética, ya que
sc¢ forma un compuesto intcrmedio Teactivo-cata-
lizador, que posteriormente evoluciona a pro-
ducto, y que tienen una energia de activacién
mencr que la de la reaccidn no catalizada, como
se representa en la figura 7.4, y permite que la
reaccién transcurra a menor temperatura. La
constante cinética se ve por tanto intrinsecamente
modificada por la presencia de un catalizador.

Energia de las pariculas

sin calatizador

con catalizador

Transcurso de la reaccidon

FIGURA 7.4. Energia de activacién con catalizador
y sin cotalizador.

Ejemplo 7.2. Variacién de la constante cindtica

Solucién

Para determinar ¢l AT se puede utilizar |a figu-
ra 7.3 o emplear la ecuacidn [7.21},

En la figura 7.3 hay que buscar la curva que
corresponda a una energia de aciivacién de

K kel
mol 4,18k}

= 38,27 kcalmol”’

y una abcisa de 121 °C. La ordenada que corres-
ponde a estas condiciones es aproximadamente
5,5 °C, que scria ¢l AT necesario para doblar la
constante a 121 °C.

El valor exacto de AT se puede obtener a par-
tir de la ecuacién 7.21. Denominando

T,=121+273 =394K

aplicando la ecuacién [7.21]a T\ + ATy T, y me-
diante el cocicnte de constantes, se obtiene que:

M cexg B[ L _1)|-2
ks, RT\T, #aT T,

Sustituyendo los datos del problema en esta
ecuacioén (£, = 160.000 J mol-!, R =831 J mol™!
K-, T, = 394 K) se puede despejar 7, + AT,

T, +AT=399,6 K
de donde
AT=3996-394=56K=56°C

El valor aproximado obtenido graficamente es
bastante cercano a este valor.

B} Ecuaciones cinéticas de variables no separables

En las reacciones quimicas catalizadas, tanto

con la temperatura.

Lacoccién de zanahorias tiene una energia de
activacion de 160 kJ mol”! y un valor de 1a cons-
tante ciné€tica a 121 °C de 1,64 min!. ;Cuil debe
ser el aumento de temperatura para gque la cons-
tante cinética se doble?

con el catalizador en la misma fase —catalisis
homogénea— o en otra fase —catilisis heterogé-
nea—, la ecuacidn cinética suele ser de este tipo.
La funcién f; de Ia ecuacién [7.17] puede expre-
sarse como se indica:
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5= (G - nce/K,)

7.22
(1+ Y K, Chy 7:22]

La constante k que aparece en la ecuacién
[7.22] es la constante cinética, funci6n de la tem-
peratura mediante la ecuacion [7.21). Las cons-
tantes del denominador pueden, a su vez, ser fun-
ciones de otras constantes: cinéticas o de
adsorcion fisica, y su dependencia con la tempe-
ratura puede no seguir la ecuacién de Arrhenius.
En general, la dependencia de las constantes K i
.con la temperatura se expresa como: .

AE;
K’« = Ko/ exp(—ﬁ]

donde AE; pucde tener signo positivo o negati-
vo seglin los casos.

Aligual que ocurrfa con la funcién f; en ¢ciné-
ticas de variables separables, la funcion f, se
obtiene a partir de un mecanismo de reaccion o
de forma meramente empirica. Como gjemplo,
se consideran dos reacciones quimicas de gran
importancia en la industria de alimentos cuya
ecuacidn cinética es de variables no separables:
una reaccidn catalizada por una enzima y el cre-
cimiento de microorganismos.

(7.23]

o Cinética de una reaccién enzimdtica

En este caso la ecuacién cinética de uso més
general se obtiene a partir del mecanismo pro-
puesto por Michaelis-Menten. que considera que
la enzima (o biocatalizador), denominada E, se
combina de forma reversible con el sustrato, S,
para formar un complejo, ES.

kl
E+S = ES [7.24]

Este complejo E£S s¢ descompone posterior-
meate dando el producto, P, y liberando de nue-

vo la enzima al medio de reaccién. La descom-
posicién puede darse de forma irreversible, de
acuerdo a:

ES—LLE+P [7.25]
o reversible, de acuerdo a:
k?
ES = E+P {7.26]

>

En el mecanismo antertor se supone estado
pseudoestacionario, siendo por taniwo cero la
velocidad global de formacién del complejo enzi-
ma-sustrato. Con esta hipétesis, las ecuaciones
cinéticas que se deducen del mecanismo repre-
sentado en las ecuaciones |7.24] a [7.26), corres-
ponden a la expresién [7.27] (para una descom-
posici6n irreversible a producto) o {7.28] (para
una descomposicion reversible a producto).

k.CeoCs
=2k 727
4 K,+C, 21
r= kl kzcﬁncs - k7| k—zcsaCP

{7.28]
k_ +k,+Ci +k,C,

siendo Cg, la concentracion total de enzima (en for-
ma libre o formando complejo), Cs y C,, las con-
centraciones de sustrato y producto, respectivamente,
y k, ky k_p, ¥ k_, las constantes cinéticas de las reac-
ciones directas o inversas, de acuerdo al mecanismo
representado en las ecuaciones [7.24] a {7.26].

La constante K, ¢s la constante de Michaelis
que, para una descomposicién irreversible a pro-
ducto es funcion de k,, &, yk, de acuerdo a:

K = k., +k,

w==b [7.29

y que da idea de la estabilidad del complejo £S.
A mayor valor de K . menos estable es este com-
plejo enzima-sustrato.
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Es evidente que, si se manipulan adecuada-
mente las ecuaciones [7.27] y [7.28], se llega a una
-Zpresién como la representada de forma gene-
:al en la ecuacidn [7.22).

» Cinética de un crecimiento microbiarto

El crecimiento de microorganismos median-
ie unas sustancias orgénicas, denominadas nu-
trientes, es un tipo de reaccién autocatalizada,
ya que uno de los productos de la reaccién (los
microorganismos o biomasa) actia como cata-
lizador del proceso. Se representa de la siguien-
te forma:

nutrientes + nricroorganismos —
productos + microorganismos

La ecuacidn cinética que mds s¢ utiliza para
predecir la velocidad de esta reaccién es una
empfr'ica propuesta por Monod, donde la velo-
cidad de crecimiento de la biomasa se expresa:

RB - !lmCN CU
Ky+C,

(7.30]

siendo g, ¥ K, los parimetros cinéticos del cre-
cimiento del microorganismo con ese sustrato
N. Es habitual introducir una simplificacién que
consiste en asumir una relacién estequijomeétri-
ca constante entre la biomasa, B, y los nutrien-
tes, N:

oy o (-RO=Re (131
dC, ' Y

El pardmetro Y ¢s ¢l rendimiento a biomasa,
definido como la cantidad de biomasa formada
por masa de nutriente consumida. Puede obser-
varse que la ecuacién [7.30] tiene un forma and-
loga ala de la cinética enzimitica de Michaelis-
Menten (7.27]. La principal diferencia entre
ambas es que, mientras la concentracion de enzi-

raa (que actiia como catalizador) permanece inal-
terable tras la reaccidn, la cantidad de biomasa
(que también actiia como catalizador) se ve modi-
ticada durante el proceso.

En efecto, cuando en un medio con una con-
centracion inicial de nutrientes se siembra una
pequeiia cantidad de microorganismos, se obser-
va que al principio la velocidad con la que se
convierten los nutrierites es muy baja (ya que la
cantidad de catalizador es pequefia). Al ir
aumentando el tiempo, aumenta la concentra-
cidn de microorganismos, y por tanto la veloci-
dad con que se convierten los nutrientes, hasta
que llega un punto donde la concentracién de
nutrientes es tan baja que la velocidad practi-
camente se anula y se alcanza un méximo para
la biomasa. En la figura 7.5 se ha representado
de forma esquemadtica esta diferencia en la evo-
lucidén con el tiempo de un proceso enzimitico
y otro microbiano

En el cuadro 7.1 se ofrecen a modo de resu-
men zlgunas expresiones cinéticas de variables
separables y no separables, expresadas tanto en
funcidn de la concentracion como de la conver-
sién fraccional del reactivo elegido como clave.
Para un reactivo genérico A la conversion, X ,,
se define como:

X =l

A [7.32]
o

siendo n,, y n , los moles de A iniciales y a un
cierto tiempo, respectivamente. Si el volumen V
de reaccién es constante, como ocurre siempre
en reacciones en fase liquida, al dividir por Vel
numerador y denominador de la ecuacién {7.32]
se puede expresar la conversion de A en funcidn
del cambio de concentracion mediante:

Para relacionar las concentraciones del resto
de los compuestos con la del reactivo A, en sis-
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proceso enzimatico

Producto

Sustrato

Enzima

fermentacién microbiana

Nutriente

Biomasa

Producto

FiGURa 7.5. Diferencia enlre un procese enzimdtico y microbiano.

temas a volumen constante, se utiliza la siguien-
te expresién:

[7.34]

donde el signo + seré positivo cuando j se trate
de un producto y negativo cuando se trate de un
reactivo. i se introduce el pardmetro M, que
representa el cociente:

L [7.35]

M, ==
' CAO

la ecuacién {7.34] se puede escribir de nuevo
como:

/ v
C,= CA,JLM,. s X, (7.36]
’ v

A

con ¢l critetio de signos antes indicado para los
coeficientes estequiométricos.

7.4.2. Determinacion de la ecuacidn cinética

La determinacion de la ecuacidn cinética de
la reaccidn considerada supone obtener una rela-
cidn o ecuacién algebraica —enunciada de forma
genérica en las ecuaciones {7.16] y [7.17]- que
permita predecir de forma cuantitativa la velo-
cidad de reaccién en funcién de las variables. Por
tanto, hay que determinar la forma dc la ecua-
cidn cinética y calcular el valor de los pardme-
tros cindticos que aparecen en ella.

Desafortunadamente. la ecuacién cinética de
una reaccién no se puede predecir o estimar a
priori. por lo que, o bien se dispone de infor-
macidn bibliogrifica para el mismo sistema e
intervalo de las variables considerado, o bien la
ecuacidn cinética se debe determinar de forma
experimental.

El procedimiento a seguir en esta determina-
cidn experimental implica la realizacién de las
siguientes etapas:

1. Eleccidn del tipo de recipiente (reactor)
donde ilevar a cabo la reaccién quimica.
Estos equipos, que se tratardn con mayor
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CUADRO 7.1

Reacciones simples. Expresion de la velocidad de reaccin en funcidn del compuesio clave

ViA+ v BTy C+vpD
Sistemas o volumen constante
COrden 1, A r=kC, [7.37] r=kCl1-X,) [7.38]
Orden 2, A r=kCl [7.39] F=kC =X [7.40]
Orden 1Ay B r=kC,C, [7.41] r=kCh{t-X, I[M.-ﬁix‘] (7.42)
A
Elemental r=kCpCr  [7.43) r=kCH(- XA)V‘(M,—?-X‘} [7.44)
A
Reversible . ™
Elemental r= k[Ci‘C;' - CCKCD } Cuaafla XA}"(M, —{iXA] -
* /(749 A [7.46]
ve o
C,':f,"’”(Mc + !sx,\] (Mo + 2 x,] /K,
Va Va
Michaalis-Menten
i = Hoals = Lol = Xs) 7.4
{irreversible} f= A [7.47] r K.+ Conll=Xs [7.48]
Monod = HC ke HeCaell= )
TN PR =R Col = Xl

E;M [7.49)

(Can +[Coo = Cornlt = X NY) [7.50]
Y

profundidad en el capitulo 8, se pueden
clasificar en dos tipos extremos:

~ Reactores discontinuos. La reaccion se
efectiia por cargas, sin enirada ni salida
durante el tiempo que dura’la reaccién.
Por tanto, la composicién en el reactor
varia con el tiempo.

~ Reactores continuos. Los reactivos se ali-
mentan de forma continua al reactor y
los productos y reactivos parcialmente
convertidos salen, también de forma
continua, del reactor tras un cierto tiem-

po dec permanencia en éste, ©. La com-
posicién en el reactor depende del valor
de 7y de las condiciones de entrada,
pero no del tiempo. Ambaos equipos se
representan de forma esquemdtica en [a
figura 7.6.

2. Seleccién de las condiciones de operacidn

o campo de las variables. Hay que delimi-
tar el intervalo de temperatura y de con-
centraciones de aquellas especies que influ-
yan en la ecunacidn cinética: reactivos,
productos y catalizador, si el caso. La ecua-
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FIGURA 7.6. Equipos en contfinuo y
discontinuo donde llevar a caboe lo
! reaccidén quimica.

cidn cinética serd vdlida en el intervalo de
variables en el que se haya obtenido y
extrapolaciones fuera de este intervalo han
de emplearse con precaucién.

. Seguimiento de! transcurso de la reaceidn,

analizando cémo varia la composicién del
reactivo clave con el tiempo de reaccidn
o con el tiempo de residencia -segin se
trate de reactores discontinuos o conti-
nuos, respectivamente— La composicién
del resto de los componentes se determi-
na por relaciones estequiométricas de
acuerdo a la ecuacién [7.36]. En cuanto a
Ia temperatura, la tictica mds frecuente es
mantener un valor constante en el reactor
durante el experimento ~funcionamiento
isotermo- y realizar ensayos a diversas
temperaturas para analizar la influencia
de gsta variable.

. Interpretacidn de los datos experimenta-

les. La interpretacion de los datos obteni-
dos en el apartado anterior: datos inte-
grales a temperatura constante (C , frente
ato C, frente a 1), se puede realizar por
dos métodos. En el primer método los
datos se interpretan a través del cdlculo de
la velocidad de reaccion. convirtiendo estos
datos integrales en datos diferenciales y
aplicando el método diferencial para deiar-

minar los pardmetros cinéticos. En el
segundo método, denominade método
integral, los datos obtenidos se interpre-
tan directameite, sin manipularlos, para
obtener la velocidad de reaccién.

A continuacion se desarrollan ambos méto-
dos para el caso de una experimentacion en reac-
tor discontinuo, que es, por otra parte, el equipo
mds utilizado en la determinacién de ecuaciones
cinéticas.

A) Método diferencial

Se establecen como etapas generales las si-
guientes:

[

w

. Ciélculo de la velocidad de reaccidn.

Propuesta de uno o varios modelos que
proporcionen una ecuacion algebraica que
relacione la velocidad con las variables
(concentracion y temperatura).

Cilculo de los parametros cinéticos de los
modelos propuestos por ajuste de los datos
experimentales.

. Discriminacién del modelo cinético mds

adecuado.
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Las anteriores etapas se comentan, breve-
mente, a continuacién.

1. Cilculo de la velocidad de reaccion. La cur-
va C, frente a ¢sc ha obtenido en un reactor dis-
;ontinuo y a temperatura constante. La veloci-
zad de desaparicion de A en cada tiempo, (-R ,),,
12 calcula.como la derivada de esta curva. Una
vez determinada (-R ), la velocidad de reaccién
a e8¢ tiempo, 7,, s¢ relaciona con la de desapari-
<id6n de A a través de la ecuacién [7.15]. Por tan-
to, el valor de ral tiémpo ¢, ,, se obticne median-
te la siguiente expresién:

» ==Ra .1[10_]

v, v\ dt

[7.51]

Laderivadade lacurva C, al tiempotesla
pendiente de larecta tangente, tal como se mues-
tra enls figura 7.7. La evaluacidn de los valores
de r,se realiza por un procedimiento gréfico o
numérico. Dos de los métodos numéricos fre-
cuentemente aplicados son:

~ Incrementos finitos. En cada intervalo de tiem-
PO £, — £, s¢ supone que la curva es préctica-
mente una recta (simplificacién que es mds
correcta cuanto menor sea Af) y se calcula la
velocidad como la pendiente de dicha recta:

- — _ACA — C‘L: _Cr'v..!

"= 7.52)
. V'\A[ v_'l(lu-l - {t) [

~ Ajuste de CA a una funcién del tiempo ¥
derivacidn analitica en cada tiempo. Los
datos experimentales de C, frente a ¢ estdn
afectados siempre de un cierto error expe-
rimeatal que, aun siendo pequefio, puede
introducir un error significativo en el cdlcu-
1o de la velocidad por derivacién. De hecho,
ésta es la principal fuente de error en la
determinacién de la ecuacién cinética cuan-
do se aplica el método diferencial a los da-
tos de unreactor discontinuo.

cutva de ajuste de los datos

pendiente
R,),

I . A ¢

FIGWRA 7.7. Procedimiento para determinor la velocidad
de rececidn con datos de reaclores discontinuas.

2. Propuesta del modelo cinético. Una vez que
se ha determinado la velocidad de reaccién, se
proponen uno o varios modelos cinéticos que rela-
cionen la velocidad con las variables. La propuesta
del modelo debe tener en cuenta las caracteristi-
cas de la reaccion. Por ejemplo, si la constante de
equilibrio no es elevada hay que introducir el tér-
mino correspondiente a los productos, si la reac-
cién se Heva a cabo mediante catalizadores Ia ciné-
tica suele ser de variables no separables, etc.

En ocasiones, para proponer los modelos ciné-
ticos es conveniente analizar de forma cualitati-
va la influencia de las variables en la velocidad
de reaccion. Este andlisis suele realizarse a par-
tir de las velocidades iniciales, 7, que son las obte-
nidas a tiempos cortos, por tanto ¢n el tramo ini-
cial de la curva C, frente a 1, cuando ¢l cambio
relativo de concentracién, o conversién, ¢s peque-
fio y la concentracién es pricticamente la inicial:
C,y Purejemplo, para la reaccién gendrica

viA+vyB = v .C+vpD
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se puede representar la variacién de r, frenle a
C,y & partit de experimentos llevados a cabo a dis-
tintas concentraciones iniciales de un compuesto
j {mantenicndo constante la temperatura y el res-
to de las concentraciones), Si la curva obtenida
es como la representada en la figura 7.8a signifi-
ca que hay una dependencia lineal de la veloci-
dad con esa concentracién, en la curva 7.8b la
dependencia es potencial y en la curva 7.8¢ hiper-
bélica. En este dltimo caso, la funcién debe ser
de variables no separables, con la concentracién
de ese compuesto incluida en el denominador.

El uso de las velocidades iniciales puede supo-
ner una experimentacién adicional considerable,
pero cn ocasiones es muy litil para determinar ia
forma correcta del modelo cinético.

3. Calewlo de los pardmetros cinéticos de los
modelos propuestos. Ha de realizarse un ajuste
de los datos experimentales a los modelos pro-
puestos en la etapa anterior. Si se han llevado a
cabo experimentos en un reactor discontinuo
similares al representado en la figura 7.7, se dis-
pone de los valores representados esquemadtica-
mente en el cuadro 7.2, Como se observa en este
cuadro, en cada experimento se obtiene un valor
de velocidad inicial y diversos valores de la velo-
cidad con el tiempo.

n

ot
o

o

a )

CUADRO 7.2
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Experimentas realizados en reactor discontinuo

para la determinacion de ecuaciones cingticas

f Caar PGy Cr e
Corli=8.C 0 0C, Gy g

o - - -

i'.z - - -

- - -

CADK' HCy G

Caclf= 8,C 0O CCpCo g

h—~ - -

L~ - -

fak e

K=, 1, efc. t- - -

7 Car 1 Cy G o,
1=1,23 C.‘or[f;B'C«DT 0 Aucp 5
= = -

Tor f-g - - -

Lom m =

CAoa_ PGS
Coxli=BC.Ol 0 CuCy 1y

h- - -

- = -

fax

K=1l, 1, etc. E- - =

r=KCo (n>1)

g
r=kCylll+ KCy)
s
Vo

CA Iv)

]

Fiaura 7.8, Influencia de la concentracién en la velocidad inicial. Dependencia: af lineal; b) poencial y ¢f hiperbdlica.
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Si se ha realizado ¢l andlisis de velocidades
iniciales comentado en el punto anterior, se dis-
pone de datos procedentes de experimentos rea-
lizados a diversas concentraciones iniciales
{subindice K).Sino se ha realizado este estudio,
basta con los datos de un tinico experimento K
a cada temperatura J.

Cuando la reaccidn sea irreversible y siga una
cinética de tipo potencial —ecuaciones [7.16] y
[7.18]- que sdlo sea funcién de la concentracién
de 4, la ecuacidn ¢inética viene representada por:

r=kCi [7.53]

Los pardmetros cinéticos de este modelo son
el orden o, y la constante cinética k. Si se escribe
la ecuacién [7.53] en forma logaritmica se obtiene:

logr=logk+a, logC, [7.54]

Al representar, para cada experimento del
cuadro 7.2, los valores de log r, frente a log C,,
tal como se muestra en la figura 7.9, se obtiene,
mediante regresién lineal, el valor de la constante
k, a partir de la ordenada en el origen, y el orden
cinético o, como el valor de la pendiente.

A partir de experimentos realizados a varias
temperaturas J se obtienen grupos de valores 7,
~k,~{a,) . El orden o, no debe variar con la
temperatura. Una variacién significativa de este
orden con dicha variable puede deberse al error
introducido en el cdleulo de la velocidad, o a que
el modelo de la ecuacidn [7.53] no sea el ade-
cuado. En el primer caso la variacion de @, sue-
le ser aleatoria, mientras que, en el segundo, se
observa generalmente una tendencia en los valo-
res de &, con la temperatura.

En el caso de que o, sea razonablemente
constante cdn 7, se pueden calcular el factor pre-
exponencial y la energfa de activacion de la cons-
tante &. Si se aplica la ecuacién de Arrhenius en
forma logaritmica a los valores obtenidos de &,
frente a T, resulta:

E, 1
Ink, =nk, - == [7.55]
! ° RT,

log f

log k;

leg k,

log &,

log C,

FiGURA 7.9. Célculo de la constante cinética y ef orden
de reacclan. Método diferencial y cindlica potencial.

si el modelo considerado es correcto, al repre-
sentar In k, frente a /7, se debe obtener una rec-
ta, tal como se muestra en la figura 7.10, donde
el factor preexponencial y la energia de activa-
cién se calculan a partir de la ordenada en el ori-
gen y de la pendiente, respectivamente.

Cuando el modelo potencial inicialmente
supuesto no es vilido, han de proponerse otros
modelos y calcular los pardmetros cinéticos que
aparecen en ellos. Por ejemptlo, si se puede supo-
ner que fa ecuacion cinética para la reaccién con-
siderada viene expresada, de forma general, por
la ecuacién [7.36]:

. K(CoCo —CoeCoo /K )
1+ K, C8 + K Ol + K .Clk + K, ChP )
{7.56]

siendo ky K ,, K, K.y K, constantes que son
funciones de la temperatura de acuerdo a las
ecuaciones [7.21] y {7.23], respectivamente.
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°T

FIGURA 7:10. Dependencia de la constonte cinélica con
la temperatura de acuerde o la ecuacion de Arrhenius.

En este caso, no es posible calcular los para-
metros medianie una simple inealizacién, como
se realizé con el modelo potencial de la ecuacion
[7.53], y se proponen las siguientes alternativas:

a) Se suponen unos valores para los drdenes

o, fB; y @ que aparecen en la ecuacidn
[7.561. En cada uno de los experimentos del
cuadro 7.2, realizados 2 una temperatura
T, los valores experimentales de C.{j = A,
B, C, D) y de r obtenidos a cada tiempo ¢
se ajustan mediante alguna técnica de
regresion: regresion no lineal si se utiliza
directamente la ecuacidn [7.56] o regresion
lineal miltiple si se manipula adecuada-
mente esta ecuacion, y se calculan a cada
temperatura los pardmetros k y K. Este
procedimiento se repite a todas las tempe-
raturas empleadas y finalmente sc deter-
minan los correspondientes factores pre-
exponenciales y energias de activacion
correspondientes a los pardmetros & y K.
Se supenen valores para los drdenes ; §;
y @ que aparecen en la ecuacién {7.56], sus-

o

tituyendo las constantes & y K por funcio-
nes de la temperatura de acuerdo a las
ecenaciones [7.21] y [7.23], respectivamen-
te. Se ajustan los valores de Cj (j=A, B, C
£} y de ren cada tiempo ¢, analizando a la
vez los resultados de todos los experimen-
tos recogidos en el cuadro 7.2, siendo la
temperatura, por tanto, una variable mds.
En este procedimiento la técnica de regre-
sién es siempre no lineal. Los pardmetros
que se obtienen por regresién son kg, £,
Ky vy AE,.

Por cualquiera de los dos métedos anteriores,
y si se suponen otros valores de los érdencs ¢,
ﬁj ¥ ¢, se calculan otros valores de los pardme-
tros cinéticos. Es evidente que el nlimero de com-
binaciones que se puede utilizar para los érde-
nes ¢, ﬁ/ y o da lugar a un nimero muy elevado
de modelos cinéticos.

Por ello, en casos de cinéticas complejas resul-
ta conveniente utilizar algiin andlisis preliminar.
que permita restringir los valores de estos érde-
nes (disefio factorial y secuencial de experimen-
tos, analisis de velocidades iniciales en funcidn
de las variables, propuesta de un mecanismo de
reaccidn, etc.), o bien utilizar expresiones exis-
tentes en bibliografia para reacciones del mismo
tipe o similares, calculando los pardametros ciné-
ticos por ajuste de los datos experimentales.

4. Discriminacion del modelo cinético. Si se
han considerado varios modelos cinéticos posi-
bles y se han determinando los valores de los
pardmetros cinéticos para cada uno de estos
modelos, la seleccién o discriminacién del mode-
lo mds adecuado se realiza aplicando criterios de
tipo estadistico y fisico.

Debe obtenerse un buen ajuste del modelo a
los datos experimentales y los parametros deben
tener sentido fisico. El grado de ajuste se deter-
mina examinando los pardmetros estadisticos
propios de la regresion utilizada, que informan
sobre el grado de confianza de los pardmetros
obtenidos. y calculanda el residuo total genera-
do. Este residuo se define como:
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RES = Z(ye.rp = .ng‘)z [757]

:iendo y la funcién a gjustar, en este caso la velo-
+is1add de reaccidn, y donde los subindices exp ¥
= se refieren alos valores experimentales y a
:0s valores calculados aplicando el modelo ciné-
‘iro a estudio, respectivamente. Los valores de
w3 residuos (3., = ¥,,,) deben ser aleatorios con
-138 las variables que engloba la ecuacién ciné-
: concentracién y temperatura.
Para que los pardmetros tengan sentido fisi-
. ias constantes k y K, deben ser positivas y
*s2r una variacién adecuada con la temperatu-
1. £ el caso de la constante cinética &, su valor
iebe aumentar con la temperatura, mientras que
oara los valores de la constante X no existe un
<riterio de aplicacidn general.

Efemplo 7.3, Aplicacién del método diferencial
con datos de velocidad inicial.

La obtencion de un producte £ a partir del sus-
trato § se lleva a cabo mediante una enzima. Se
han realizado experimentos en un reactor discon-
tinuo empleando diversas concentraciones inicia-
les de sustrato, C,, ¥ la misma condentracién de
enzima, Cg,- Las curvas obtenidas de Cg freate a
¢ se han dertvado numéricamente y los valores de
la derivada obtenidos en cada experimento a tiem-
po cero, cambiando el signo, son los valores de
velocidad inicial 7, que aparecen en la tabla,

e 1| 2V 3] 5 | 7|10

A 10,191 0,261 033; 0,4 | 043 | 0,45
1

Determinag la ecuacion cinética'y caleular los
parametros del modelo.

Solucién
Alrepresentar 7, frente a Cg, se obtiene una

curva como la representada en la figura que apa-
rece a continuacion. Se observa que al aumentar la

concentracién de sustrato la variacion se va hacien-
do menos lineal.

Variacion de la velocidad inicial con la concentracion
inicial de sustrato.

El orden cinético para el sustrato oscila entre
1, a bajas concentraciones, y 0, a elevadas con-
centraciones, lo que puede ser explicado median-
te el modelo cinético de tipo Michaelis-Menten de
la ecuacidn {7.27]. Para los valores de tiempo cero
de la tabla este modelo corresponde a:

Denominando . = k,Cp, y manipulando la
ecuacién anterior para convertirla en una ecuacion
lincai se obtiene la siguiente expresidn (linealiza-
cién de Eadie-Foster)

;
Ty = Mo = K
('SQ\

Ajustando mediante regresion lineal los valo-
resde r, frente ry C,,de la tabla se obtienen los
siguientes pardmetros:
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ordenadaen el origen=p =054
pendiente =~ K, =-1,917
correlacion’ = 0,97

Con estos pardmetros, y para cada valor de Cg,
de la tabla se han reproducido los datos de r,,. Los
valores calculados se muestran en la figura en linea
continua. Se observa un excelente ajuste de los
datos experimentales por lo que el modelo cinéti-
co de Michaelis-Menten propuesto reproduce ade-
cuadamente los datos experimentales.

B) Méwdo integral

La diferencia entre este método y el método
diferencial radica en que en el método integral
los datos de C, frente a f se analizan directa-
mente ¥ no a través del cdlculo de la velocidad.
En las etapas generales propuestas en el méto-
do diferencial, empleando un reactor disconti-
nuo, los pasos 1 y 2 se pueden sustituir ahora por
los siguientes:

1. Propuesta de un modelo cinético que pro-
porcione una ecuacidn algebraica que rela-
cione la velocidad con las variables (con-
centracién y temperatura), sustituyendo la
velocidad r, que aparece en la ecuacién
[7.51] por dicha expresion, resultando:

l[_d_(l] =f(1.C) {7.58]
PR:Ls
La funcién A7, C) de la ecuagion [7.58]
se puede supener de variables separables
(ecuaciones [7.16], [7.18), [7.19]) 0 no sepa-
rables (ecuaciones [7.17]y {7.22}).

2. Iategracidn de la ecuacién [7.58], sepa-
rando las variables dependientes {C, T) e
independientes {¢}. Si la temperatura es
constante durante el experimento, las ini-
cas variables son C;y ¢ A su vez, las con-
centraciones de todos los compuestos |

pueden relacionarse con la concentracién
del reactivo clave A por estequiometria
mediante las ecuaciones [7.34] a [7.36],
validas cuando el volumen del sistema de
reaccidn sca constante. De este modo, en
la ecuacidn [7.58] las variables se reducen
ala variable dependiente C, y a la varia-
ble independiente ¢, con lo que la funcién
fIT, C}) se puede expresar como ¢! pro-
ducto de una constante cinética & por una
funcién de ¢(C,}:

J‘qu :l dCA___ T Vetes ljcl ~_1~dCA__:
wv, f(T,C,) ko v, w(Cy)

= L dt=1 [7.59]

La integracidn de la ecuacidn [7.59] serd mds
o mecnos compleja segdn sea la funcion propues-
ta para y (C,). Como ejemplo, y al igual que en
el método diferencial, se considera una cinética
potencial como la representada en la ecuacién
[7.53], con lo que la ecuacidn [7.59] se puede
reemplazar por:

[ Ziac, [[dr=t [7.60}

Cau VH. Cgal

ecuacién que se integra en funcidn del orden ¢
obtenie ndo las siguientes expresiones:

a, =1 —L—ln(gﬂ] =ki
C

vrl A

[7.61]

1 1 1
a, =l e s
vi{o, =DLC Co [7.62]

Es evidente que en el método integral el valor
del orden o debe ser introducido corno dato. Un
valor orientativo para este orden es el que se
obtienc al aplicar el método diferencial (recuér-
dese la ecuacidn [7.54] y la figura 7.9).
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Cuando la cinética no es potencial la intcgra-
cién de la ecuacién [7.59] es numéricarnente mas
compleja. En el cuadro 7.3 se muestra el resulta-
do de la integracidn de algunas de las ecuaciones
cinéticas propuestas en el cuadro 7.1. Esta inte-
gracidn se ha realizado con datos obtenidos en un
reactor discontinuo, y en experimentos a tempe-
ratura y volumen constantes. Las expresiones inte-
gradas’se dan en funcién de la conversidn (y en
algunos casos también de la concentracién) del
reactivo elegido como compuesto clave.

En cuanto a las etapas 3 y 4 son, escncial-
mente, las mismas que las comentadas en el
método diferencial, Brevemente, se resumen en:

3. Calcular los pardmetros cinéticos (cons-
tantes & y K} de los modelos cinéticos pro-

puestos. En este caso la regresion se rea-
liza con las ecuaciones integradas y no con
la velocidad de reaccidn, Para el ejemplo
de cinética potencial irreversible de la
ecuacidn [7.60], el valor de la constante
cinética k se obtiene ajustando por regre-
sién lineal el primer miembro de las ecua-
ciones [7.61] o {7.62] frente al tiempo, tal
como se¢ muestra cn la figura 7.11. El orden
cinético sera correcto si los datos de esta
representacién se alinean en una recta,
para todas las temperaturas consideradas.
En caso contrario, deberdn probarse otros
maodelos.

El ajuste de los datos se lleva a cabo
temperatura a temperatura, o introdu-
ciendo la temperatura como variable

CUADRO 7.3
Expresiones integradas de la velocidad en un reactor discontinuo isotermo y a volumen constante.
Reaccion simple y coeficiente estequioméirico v, = 1

v A+v Br——y C+v,D
Orden 1, A e 7.63] ot 7.64]
F"C, FT-X,
Orden 2, A r:l[L- ! ] [7.65] ;=_-4.[ L--l) 7.66]
k CA Cau AQ I—XA
Orden nrespectoa A {n= 1) f:—a]-—-I/v—L— 17.67) :A]—-—‘r——]——~-—l] {7.68}
ToRlCTCn T T
] | M- 2 X,
Orden 1 respectoa Ay B = fn| — Ya_ . {7.69]
vy My  1-X,
KCoo| M, - 22
Va
Cingtico de MichaelisM 1 . Cu ! ] -~
inética de MichaelisMenien f=— KmlnErerng—CS) 7.70] f= i X +CoX; | 7.77]
(lireversible} mex s nox =X

1

Cinética de Monad ——
#,(Cy +Y Cyo)

Y{C o = Cul+ Gy

LYKNIniHYKch +«.mnn‘——c——4j 7.72)
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mediante las ecuaciones [7.21] y {7.23]. Al
emplear las ecuaciones integradas, el cdlcu-
lo de los pardmetros cinéticos se realiza
directamente a partir de los datos experi-
mentales C frente a t. Se evita, por tanto,
el cdlculo de la velocidad de reaccion, eta-
pa necesaria en el método diferencial, v el
error que esto puede introducir, En otras
palabras, los parametros cinéticos se obtie-
nen con menos error en el método integral
que en el diferencial, aunque el método
diferencial proporciona informacién cua-
litativa y cuantitativa que puede ser dtil
para aplicar el método intcgral.

Joives
£a ¥a WiC)
<
o}
k
o/ 0

t

FIGURA 7.11. Delermingcion de ung ecuacion cinélica
por el método integral.

4. Discriminaciéa del modelo cinético. Esta
ctapa resulta préicticamente idéntica a la
comentada en el método diferencial. Varfa
es que ta funcién a ajustar en la ecuacién
[7.57] no es la velocidad, sino la concen-
tracidn o el tiempo. segtin se manipulen
las ecuaciones integradas del cuadro 7.3.

Ejemplo 7.4, Aplicacién del método integral para
determinar la ecuacidn cinética.

La hidrélisis de un éster A con hidroxido sddi-
co 8 para dar la sal sédica Cy el alcohol D se ha
estudiado en un reactor discontinuo isotermo. La
mezcla inicial ticne la siguiente composicion C,,,
= Cpy = 02 mol L' y se ha obtenido la variacion
de la conversin de A4 con el tiempo que se mues-
tra en la tabla:

i e@iny | o | 60 {110 |39 770(

X, 0 (0,133 0,213 10437 0,566‘

Determinar la ecuacién cinética.

Solucion

La reaccién puede representarse por A + B —
C + D. Considerando que la ecuacién cinética es
de tipo potencial

r=kCiCy

Relacionando las concentraciones de A y B con
la conversién de 4 mediante las ecuaciones [7.33)
¥y [7.35-7.36), respectivamente:

Co=Cull~X,): M, =g—8"v =L C, =C~,[l—%X,,)
" A

]

€N este €aso, para cualquier tiempo, s¢ cumple que:
C,i=Cy

Sustituyendo en la ecuacion cinética, s¢ pucde
simplificar ésta a una ¢xpresién que sélo es fun-
cién de C

r=kCICh = kC™ =kCS

Para calcular 1a constante cinética k y el orden
global p se utiliza el método diferencial y/o el méto-
do integral.
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- Método diferencial I ;
P romol Ltmin? (4,43 10713,20- 10+ 1.60- [04/0.68 10~

A partir de los datos de la tabla se calculan ;

tos valores de r en cada tiempo. Como el coefi- &, mol LY 0,187 | 0165 | 0135 | 0100
ciente estequiométrico de A es v, = 1, la velo-
ridad de reaccidn es igual a la de desaparicién

de A:

Tomando logaritmos a la ecuacidn cinética
c,

[
r=(~R,)=-—4 _ _
de logr =logk +plogC,

La derivada de la curva C, frente a ¢ (curva ) N I _
) . : y ajustando mediante rcegresion lincal log r vs. log
yue se muestra en la figura que aparece a conti- P, 100 4
s - P < C , se calcula la constante cinética y el orden de
nuacidn) se calcula por diversas técnicas numé- A

- reaccion, S¢ obtiene:
ricas.

log k = 1,14 (k = 0,071)

p=3
correlacion® = 0,99.

C,(Kmel / m?)

.20 <| - Método imegral

Ya que ¢l método diferencial ha proporciona-
do una buena correlacién en el ajuste, se puede
emplear el orden calculado en el método diferen-
cial, p = 3, para integrar la ecuacion [7.60]. La

% expresion integrada es la ecuacién [7.67] del cua-
dro 7.3 para un orden de 3.

0.15

T 3 T T ¥ 1 1 l
0 200 400 600 800 ==kt
2CL Ch

f{min}

Concentracidn del reactivo A frente a tiempo. representando el miembro de la izguierda frente
a tiempo (como se muestra ¢n la que aparece a
continuacién) se observa que los valores s¢ aline-
an en una recta, lo que confirma el orden supues-
to p = 3. Ajustando por regresién lineal el primer
micmbro de esta dltima ecuacién frente al tiempo
se calcula la constante cinética como la pendiente
de la recta, obteniendo

Los valores obtenidos por ¢ método de incre-
mentos, 7,, (eguacion 7.52) se presentan en la
siguiente tabla. Estos valores se refieren ala con-
centracién de A promedio en Af, calculada como
ia media aritmética de concentraciones en este

intervalo de tiempo:
k =0,07 L2 mol-2min-t

C. = CutCh La ordenada en el origen es =0 y la correla-
AN sz
2 cién? = 0,9999.
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80, (12)(VCI-1702% (morLY)
p=3
pry s
20 +
of /
L 1 1 1 p— A

t{min)

Aplicacién del métode integral para un orden p = 3.

C) Sitaciones particulares en la determinacién
de ecuaciones cinéricas

Para finalizar se considera cOmo se modifica-
rian los apartados anteriores si

1. En lugar de utilizar un reactor discontinuo
se emplea otro tipo de reactor para obte-
rer datos cinéticos. En esta situacién, la
diferencia en el método diferencial es que
la velocidad de reaccién no se obtendria
mediante la ecuacion {7.51), sino realizan-
do ¢l balance de materia para el reactivo
A que corresponda al reactor utilizado.
Estos balances se analizardn en ¢l capitu-
lo 8. Al aplicar el método integral, la ecua-
cidn a integrar ya no es la ecuacién {7.58]
sino la que corresponda al balance mate-
na del reactor considerado.

2. Respecto a la hipétesis realizada de supo-
ner que el volumen del medio de reaccion

permanece constante durante el experi-
mento, si este supuesto no se cumpliera y el
volumen cambiase durante la reaccién no
podria calcularse r mediante Ja ecuacién
[7.51] y, por tanto, tampoco podria utilizar-
se la expresién integrada de la ecuacidn
[759]. Cuando las reacciones s llevan a cabo
en fase liquida el volumen del sistema se
puede considerar constante. Por el contra-
rio, en reacciones en fase gas y a presién
constante. se debe considerar la variacién
del volumen cuando s¢ producen cambios
significativos de la temperatura o del nime-
ro de moles del sisterna con la conversién
del reactivo. Para una reaccion simple homo-
génea, cuando el volumen del sistema varia,
la velocidad se define como:

re——s (7.73]

El cambio de volumen, en fase gasy a
presi6n constante, se calcula como:

V=V,(1+6,X, )}7: (7.74]

[

siendo V, y T, €l volumen y la temperatura
iniciales, respectivamente. La concentracién

_de A puede expresarse en funcién de la con-

version a través de la siguicnte ecuacién:

L Cu-X)T,
¢ =SallzX) L 7.75
U (lve, X)) T (775]

donde ¢, es el denominado factor de expan-
sién, que se calenla como:

€= z Vipv_z % Yao [7.76]
A

donde el numerador corresponde a la suma
de Jos coeficientes estequiométricos de los pro-
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ductos (p) menos la suma de los coeficientes
estequiométricos de los reactivos (r), siendo
¥, la fraccion molar inicial del reactivo A.

Hay que destacar que las reacciones en
fase gas raramente se llevan a cabo en reac-
tores discontinuos, y cuando se emplean
estos reactores para fase gas lo aormal es
trabajar a volumen constante, dejando variar
la presion cuando hay cambios en la tem-
peratura o €l nimero de moles con la exten-
sién de la reaccion.

3. Silareaccidn no es simple sino que hay que
utilizar mds de una ecuacién estequiométri-
ca para describir la evolucidn del sistema,
no se puede establecer la relacién entre ry
(-R ) de la ecuacidn {7.15] y, por tanto, no
se puede aplicar ta ecuacién {7.51}. Dado
que lo que se mide experimentalmente es el
cambio en la concentracién de un compuesto
j el valor que se puede determinar de modo
directo csla velocidad de produccidn de ese
compuesto, R,. En reacciones homogéneas
y para sistemas de volumen constante, la
ecracion [7.13] se puede escribir como:

ac,
= —t [7.77]
dt
Elvalor de r; para cada una de las reac-
ciones independientes i, se obtiene resol-
viendo el sistema de ecuaciones que se
plantea a partir de la ecuacién [7.14], una
vez conocidas las velocidades de produc-
cién de los compuestos clave, R, para las
condiciones de reaccidn utilizadas. En ci
punto siguiente se aborda, brevemente, ¢!
estudio de algunos casos particulares de
reacciones complejas o multiples.

7.5. Reacciones moltiples

Cuando se producen varias reacciones indepen-
dientes la reaccidn no es simple sino multiple y son
necesarias tantas ecuaciones cinéticas comao reac-
ciones independientes se produzcan. La clasifica-

cidn de las reacciones complejas se puede realizar,
de forma simplificada, atendiendo a que las reac-
ciones para dar productos a partir de un reactivo A
se produzcan de forma simultinea o consecutiva.
En el primer caso, el esquema de reaccion es
en paralelo y en el segundo en serie, y ambos
esquemas se representan a continuacion:

- Lsquema de reaccién en paralelo:
A——R

R
A—H5
- Esquema de reaccion en serie:
A—-LSR255

Cuando el preducto que se desea obtener es R
y no S, es evidente que no sélo es necesario alcan-
zar una conversion del reactivo A, sino que debe
procurarse que esta conversidn se logre con el
mayor rendimiento posible al producto deseado R.

De hecho, el criterio de obtener un rendi-
miento mdximo suele ser el controlantc para ele-
gir el tipo de reactor y disefiar su tamafio. Este cri-
terio prima sobre el de realizar el proceso en el
minimo tiempo de reaccién o de residencia, que
es el aplicado en reacciones simples. Sobre este
aspecto se reincidird en el capitulo 8, una vez ana-
lizados 1os distintos tipos de equipos o reactores
que pueden utilizarse.

Para determinar la distribucidn de productos
que se alcanza a un cierto valor de la conversién
del reactivo A se definen dos rendimicntos:

a} Rendimiento fraccional instantdneo, ¢

= 9 [7.78]
=-dC,
que corresponde a la cantidad de producto
R formado cuando ha desaparecido una con-
centracién diferencial de reactivo A. En un
reactor discontinuo este rendimjento corres-
ponde al cambio relativo de concentracio-
nes producido en un diferencial de tiempo.
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b) Rendimiento fraccional global, @

(D:Ckf"cﬁo: 1 J'C«fa,(_, -
\ACA "AC" Cr TR

5 dC

T E : [7.79)

A

que corresponde a la cantidad total del
producto R obtenido al tiempo final de la
reaccidn, en el que la cantidad de A que
ha reaccionado es AC .

El rendimiento que hay que optimizar es el
global, ®, pero ello supone conocer la historia de
los rendimientos instantdneos, ¢. También es con-
veniente analizar cudl es la velocidad relativa de
formacién de R respecto a 5, o selectividad a R,
que se puede determinar como el cociente:

7.80]

y cudl es la distribucién final de productos, que
se calcula como:

I U
AC,  AC %cw *
1 5F "
2dC, (7.81]

(Cy —Cyp)6sn

El valor de T debe ser el miximo posible si inte-
resa el producto R. En los puntos siguientes se van
a particularizar los rendimientos de los esquemas
propuestos para paralelo y serie, utilizando cinéti-
cas potenciales sencillas para las velocidades de las
reacciones 1 y 2 que aparecen en dichos esquemas.

7.5.1. Reacciones en paralelo
Se considera et caso de un reactor disconti-

nuo donde se iniroduce inicialmente una con-
centracién de reactivo C,,, siendo cero las con-

centraciones iniciales de los productos R y §. Para
el esquema de reacciton en paralelo considerado:
A —l) R
A28

la eyolucion de los productos con el tiempo
podria ser la represcntada en la figura 7.12.

Cuo
At 4
A—t..5
Cs
Ce
—
Cs

t

Ficuza 7.12. Curvas caracteristicas para reacciones
en paralelo y en reactor discontinuo.

Las velocidades de produccién de A, R y‘S,
s¢ pueden expresar como:

(-R)=n+n
Re=r [7.52)
Ry=n,

donde, como es evidente, una de las velocidades
de produccidn es linealmente dependiente de las
otras dos. ya que s6lo hay dos reacciones inde-
pendientes.

Si se suponen cinéticas de tipo potencial € irre-
versible para las reacciones 1 v 2, el rendimien-
to fraccional se puede calcular de acuerdo a la
siguiente expresion:
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¢ =—_._ﬁ£2:——_

[7.83]
kCh +kCo

vl rendimiento giobal seré:

e

1 Cas 1
= IC
T -Catles T T G
[7.84]

: Ja velocidad relativa de produccidn de R res-
pecto a 8, o selectividad a R, corresponde a:

A= %c;m [7.85]

2

Al analizar las eguaciones [7.83] a [7.85], se
sXtraen las siguientes conclusiones:

a) A unatemperatura determinada, segtin sea
el valor de los drdenes r, y #,, serd conve-
niente trabajur a concentraciones aitas o
bajas de A. Sin, > n, es preferible utilizar
concentraciones elevadas del reactivo A.
Por el contrario, cuando 1, < n, serd mds
adecuado trabajar a concentraciones bajas
de A. Enel supuestode que n, = n, 1a con-
centracién de reactivo no tiene influencia
sobre la distribucion de productos.

b) Fijada una concentracién de 4, la influen-
cia de la temperatura en el rendimiento a
R depende de las energfas de activacién de
las constantes k, ¥y k,. Si E,; > E,, un
aumento de temperatura favorecers la
reacci6a 1 respecto a la 2, con lo que
aumenta ¢l cociente k/k, v, por tanto, se
eleva el rendimiento al producto deseado
R.Si E, < E,,, ¢l efecto es ¢l inverso, y
cuando E,, = E_; la temperatura no influ-
ye sobre la distribucién de productos.

Estas consideraciones deberdn tenerse en
cuenta al seleccionar el equipo de reaccién o
reactor mas adecuado, como se comentari en el
capitulo 8.

7.5.2. Reacciones en serie

Para el reactor discontinuo considerado en ¢l
que se introduce inicialmente una concentracién
de reactivo C ,,, con conceniraciones iniciales
nulas de los productos Ry S, y cuando el esque-
ma de reaccion es en serie:

A~ R—5§

fa variacién con el tiempo de las concentracio-
nes de reactivos y productos puede ser la que s¢
muestra en la figura 7,13, Se observa que la con-
centracién del reactivo A y la concentracion del
producto S siempre disminuyen y aumentan, res-
pectivamente, al aumentar el tiempo.

A—mRA-1as§

Cn

t

FiGUra 7.13. Curvas coracteristicas para reacciones
en serie y en reqgior disconlinuo.

Sin embargo, la concentracién de R puede pre-
sentar un maximo, ya que, al principio, la concen-
tracién de A es elevada y se forma principaimen-
ie R, pero llega un momento que la concentracién
de R eslo suficientemente elevada y la de A lo sufi-
cientemente baja como para que 1a velocidad de
desapariciéa de R sea mayor que su velocidad de
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formaci6n, y entonces aparece ¢l médximo en la
concentracién de R.

En el esquema de scrie propuesto, las veloci-
dades de produccién de A, R y S, suponiendo
cinéticas potenciales irreversibles para las velo-
cidades de las reacciones 1y 2, se expresan como:

(‘“RA)”: =le:’
Rey=n—n=kC-kCq
Ry=r,=kCg

[7.86]

Los rendimientos fraccionales instantdneos y
globales y la velocidad relativa de formacién de
Ry S resultan ser:

o= iCa = CY

7.87
k,C [7:87]

1 b k.Cx
[+ T —— 1-=22)dC, {7.88
T M 1788

kG~ kCo

7.89
e [7.89)

A=

Las ecuaciones anteriores son més complejas
de manipular, para obtener expresiones en fun-
cién de C,,, que las ecuaciones correspondientes
al esquema en paralelo ([7.83} a [7.85]).

Para determinar el miximo de Cy, hay que
hacer cero la velocidad de produccién de R, Ry,
La solucidn de las condiciones del mdximo en Cp
si la reaccién se lleva a cabo en un reactor dis-
continuc para s, y 1, igual a la uno y cuando no
hay producto R en la mezcla inicial, resulta ser:

CRmn =~ CAD{ :‘ }"3_'*1 [790]
¢ = l{l(kX /k;) {791]

max k[ _ kz

cuanto mayor sea C,, mayor serd la concentra-
cién de¢ R en el méximo. En general, como se
comentard en el capitulo 8, cuando la reaccion
se produce en serie ¢ interesa el producto inter-
medio R, el equipo de contacto mds adecuado es
aquel donde la mezcla sea minima, ya que es don-
de se obtienen los mayores rendimientos R.

Respecto a la influencia de la temperatura en
el rendimiento, cuando k/k, aumenta al aumen-
tar 7 (Io que supone que Ea, > £a,), el cociente
CrmalC 4o también aumenta y viceversa.

Es evidente que los esquemas y ecuaciones
cinéticas utilizados en este breve estudio de reac-
ciones complejas se caracterizan por una gran
simplicidad, por lo que el anilisis realizado es
vélido para extraer conclusiones generales y cua-
litativas. Un estudio més riguroso y profundo estd
fuera del objetivo de este libro, pero se puede
encontrar en varios de los textos recomendados
(Levenspiel, 1972; Smith, 1981).

Ejemplo 7.5, Reacciones en serie: hidrogenacién
de aceites insaturados.

Enla hidrogenacidn de aceites insaturados para
uso alimentario es necesario hidrogenar el 4cido
linoleico, A, que contiene tres dobles enlaces insa-
turados. El procese de hidrogenacién debe ser sclec-
tivo, para obtener los aceites diinsaturados, R, y, en
menor proporcion, los manoinsaturades, S.

At gt ¢

Mediante el empleo de un catalizador de Pd cn
carbdn activo se consigue mejorar la selectividad
a R. La reaccidn se lleva a cabo en un reactor agi-
tado con el sélido en suspension, El aceite se intro-
duce en discontinuo y se alimenta en continuo una
corriente de hidrégeno. La composicién del acei-
te inicial es 75% A, 15% R y 4% § (porcentajes
molares). La temperatura utilizada es de 122°Cy
la presién de hidrégeno de 2,4 - 1(° Pa. Las reac-
ciones del esquema propuesto son de primer orden
en el dcido y el hidrogeno:

n= klch‘;cﬂ = kZCH_-CR
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En las condiciones de elevada velocidad de agi-
tacion empleadas, la concentracién de hidrogeno
disuelto es constante con el tiempo, C,, = 6,88 - 1073
mol L'!. Con el catalizador utilizado se ha obteni-
do un valor del cociente &, 7k, de 100. ;Cuil es la
selectividad a R? ; Cudnto vale el rendimiento ins-
tantdnco y global a R? ;Cémo cambiarfan estos
resultados para otros valores del cociente &, /.7

Solucion

Las velocidades de produccion de A, Ry Sde
acuerdo a la ecuacién [7.86] corresponden a:

ac
(_'R.-l) = '"Ei =h= k'.CH:CA

Ry =d—d;&=’: —r=kC,C, -0, Cp

Ry = %‘ r=kCpCh

y la sélectividad a R se puede calcular de acuerdo
a la ecuacidn [7.80] come

dC, _k, C,

A= Bia g

dC, &, C,

El rendimiento instantdneo o diferencial a R
viene dado por la ecuacién [7.78], que en este caso
correspondce a:

¢=LC-R—:]__£_C_‘!.
ZaC. kC,

El rendimiento global se calcuia, de acuerdo a
la ecuacién {7.79], como:

®= C‘, =Cro _ C”-Cn;q,
'Cau "C,v CoXa

Para calcular cémo varian 4, ¢ y & con ia conver-
$ion de A hay que obtener la variacién de C en fun-
cién de C,, lo que se realiza resolviendo la ecuacién

integrando {mediante factor de integracién o en
] dominio de Laplace) entre Cpyy C, y Cpy C,
s¢ obtiene la siguiente expresion:

siendo

K="

y ¢l rendimiento global serd. por tanto:

¢=££m=
CAOXA
X T K .
gg(g) J1fe [QL] _S
C,m C.w 1-K L C,m Cao

‘YA

sustituyendo los datos del problema

K (con el catalizador de Pd/C) = 100~ = 0,01
Cpo/Cap = 15/75=02

y expresando C,/C  en funcion de X,

)

|

4 =1—X:l

AQ

)

se puede calcular la variacién del rendimiento glo-
bal a R con la conversién de A, cuyos resultados
se muestran en la figura que aparece a continua-
cion. En esta figura se han representado también
los valores de ¢ para otros valores del cociente K.
Como puede observarse cuanto mds bajo sea K (lo
que corresponde a un aumento de Ia constante de
la reaccién 1 respecto a la de la reaccién 2) mayor
es el rendimiento obtenido en R. El empleo de un
catalizador adecuado permite lograr este efecto.
En ausencia del catalizador de Pd/C activo el valor
de K aumenta y disminuye el rendimiento a R del
reactivo A convertido.
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Xy &
0,8 % .
e
’\\x

06 — . T~

ll—x— X=035 |

- @— Km0t |
D4 O— x=001 |
0.2 T T T R S S R e

0.0 02 04 0.6 a8 1.0

Variacién def rendimienio global a R con la conversion
del raactive A para varios valores de K = k,/k,.

7.6. Reacciones heterogéneas

En un sistema homogéneo los reactivos, pro-
ductos ~v catalizador, si es €] caso— se encuentran
en Ja misma fase. En consecuencia, la velocidad
a la que ocurre el proceso es la de la etapa qui-
mica, descrita mediante la ecuacién cinética ana-
lizada en el punto 7.4.

En sistemas heterogéneos, no todos los reac-
tivos o productos se encuentran disponibles en
una unica fase. Por ejemplo, considerando ef caso
de una reaccién entre dos reactivos A y B que
ocurre en una fase 7f, cuando el reactivo A se

encuentra en la fase /, la reaccidn en la fase I/ no
tendrd lugar hasta que el rcactivo 4 se transfiera
de la fase / ala fase I/ y alli reaccione con B.

Es evidente que la velocidad a la que se pro-
duce el transporte de A de la fase 7 a la fase [/
pucde modificar la conversidn de reactivo B
observada en la fase /[, Sila velocidad de laeta-
pa quimica en la fase /7 es muy rapida compara-
da con la velocidad de transportc entre las fases,
la concentracidén de A en la fase [f serd siempre
muy pequeiia, y la velocidad observada de reac-
cidn estard controlada por los fendmenos de
transporte entre fases. Si, por el contrarig, [a velo-
cidad de reaccidn quimica es muy lenta compa-
rada con la del transporte, la concentracién de
A en la fase [1serd la que corresponda al equili-
brio entre las fases, v la reaccién estard contro-
lada por la velocidad de la etapa quimica.

Por tanto, en sistemas de reaccién heterogé-
NeQs es necesario encontrar expresienes que pro-
porcionen la velocidad de reaccidn global u
observada, funcidn no solo de la velocidad de 1a
etapa quimica (dada por la ccuacién cinética del
punto 7.4} sino también de la velocidad del trans-
porte entre fases. Algunas de las ecuaciones gue
describen este transporte se han analizado en el
capitulo 6.

I.a expresion de la velocidad global se va a
desarrollar para algunos de los sistemas hetero-
géneos de mayor importancia. Estos sistemas se
pueden clasificar, atendiendoe al ndmero de fases,
como se muestra en el cuadro 7.4.

CUADRC 7.4

Clasificacion de los sisiemos de reoccion heterogéneos

Sisternas bifasicos

Sisternas trifasicos

Gas-liquide-Solido

{Sélido cotalizador o no)

Fluido-Fluida Gasligquido
liquide-liquido (lamiscibles)
Fluido-Sélido Fluido-Sélido No Cataliticas

Liquide-liquide-Solido

Gas-3élida o Liquido-Sélido

Fluido-Sélido Cataliticas

{Sélido catalizadar o ne}

Gas-Sélido o Liquide-Sélida
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4.1, Reacciones Auide-flvido

Este es el caso de las reacciones gas-liquido y
tido-liquide (inmiscibles), como por ejemplo
. fermentaciones llevadas a cabo con microor-
..ismos, la hidrogenacidn de grasas, etc. Seala

iecidn A g, + By, — Productos, donde se supo-
- jue la reaccion sélo se produce en la fase /1.
1 secuencia de etapasen la conversion de reac-
3 a productos son:

~ Transporte de A desde la fase [ a la inter-
fase.

- Transporte de A desde la interfase hasta
la fase I1.

— Reaccidn en la fase /1.

Para describir la velocidad con la que ocurren
:0s fendémenos se plantean las correspondien-
w23 ecuaciones de transporte o cinéticas, segin el
caso. Considerando estado estacionario y que las
etapas anteriores ocurren en serie, la velocidad
observada serd igual a la de cualquiera de las eta-
pas, y a su vez este valor vendrd determinado port
ia de la etapa mds lenta (o controlante). Es decir:

(-R, )‘.m.= (R )= (R =(=Ry), [7.92]

siendo (-R )5, la cantidad de A que se observa
que desaparece de la fase / por unidad de tiem-
po y volumen (—R,),;la cantidad de A que se
iransporta desde la fase [ a la interfase / por, uni-
4ad de tiempo y volumen (-R ), , la cantidad de
A que se transporta desde la interfase a la fase
I por unidad de tiempo y volumen, y (-R ), la
cantidad de A que desaparece de la fase // por
reacclén quimica con B por unidad de tiempoy
velumen de reactor.

Para describircada una de estas velocidades
se puede utilizar ¢l modelo de la doble pelicula,
esquematizade enla figura 7.14. Se considera que
2n las fases / y I7 existe una concentracién uni-
forme de A: P, vy C, . respectivamente, y que
en la interfase { la concentracién de A es P, 0
C,, (relacionadas entre si por la correspondien-
te constante de equilibrio entre fases).

interfase
.~
Fase |
Fase li
Fa.
I B
Ca; :
T — Car

Ficura 7.14. Modelo de la doble pelicula en reacciones
Ruido-fluido.

Los gradientes (P,, - P, ) y (C ;- C,pp) se
preducen en dos peliculas de espesor muy peque-
fio, que se encuentran a cada lado de la interfa-
se, tal como se muestra en la figura 7.14. Segin
este modelo, y suponiendo una ecuacién cinéti-
ca de primer orden respecto a A, la ecuacién
[7.92] se puede escribir como:

(-R)w=ka(Py - P,) =kna(c,tr -Cun) =kq Con
[7.931

siendo &,y k;, los coeficicntes de transporte indi-
viduales, en las fases I'y I/, respectivamente, y
donde a es el drea interfacial por unidad de volu-
men y k, es la constante cinética o de la etapa
quimica (referida también a unidad de volumen
de reactor). ‘

El problema para predecir cudl serd la velo-
cidad observada es que se conoce P, pero es des-
conocida la concentracién de A en la interfase y
en la fase /1. Hay que escribir la ecuacion {7.93]
en funcién de variables conocidas. Para ello, pri-
mero se relacionan C,; y P,; mediante la cons-
tante de equilibrio entre fases —constante de
Henry-, H, de acuerdo ala expresién:

P, =HC, [7.94]
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con lo que a partir de las ecuaciones [7.92] y [7.94]
se deduce que:

(_RA o= (Ka)(Pyy 1H -C ) quC.\M =
_ PyIH
1/{Ke}+ l/kq

donde (Ka)} es el coficiente global volumétrico
de transporte, definido en funcidn de los indivi-
duales como:

[7.95}

1 1 1
(Ka)

[7.96]

Hka kua

Si la ecuacidn cinética no es de orden 1 res-
pecto a A, la ecuacién [7.95] tiene una expresidn
mds compleja.

7.6.2. Reacciones fluido-sélido

En estas reacciones el sélido puede ser un
reactivo o un producto de la reaccidn, o bien
intervenir como catalizador, sin modificarse irre-
versiblemente durante el proceso. En el presen-
te andlisis sélo se considera este 1iltimo caso, es
decir [as reacciones flnido-sélido cataliticas. El
andlisis serd breve, y para estudios de mayor pro-
fundidad se recomiendan algunos de los textos
propuestos en bibliografia (Smith, 1986; Levens-
piel, 1981). Como ejemplo de estas reacciones se
puede citar el empleo de enzimas inmovilizadas
en un soporte poroso, y por tanto distribuidas en
toda la masa del soporte,

Para la reaccion, A—=2*2 >R el reactivo
A se encuentra en la fase fluida y debe reaccio-
nar en la fase s6lida para dar el producto R y éste
debe alcanzar de nuevo la fase fluida.

Las etapas que se suceden en este proceso se han
representado en la figura 7.15 y se resumen como:

— Transporte de A desde el seno del fluido
hasta la superficie externa del catalizador
o interfase fluido-sélido. Para describir este
transporte se supone que la caida de con-

centracién de A se produce sélo en la peli-
cula de fluido que rodea la partfcula, En
esla pelicula no hay reaccién quimica y, por
tanto, el transporte se describe mediante un
modelo de gradiente maximo.

— Transporte de A desde la superficie exter-
na hasta el interior de la particula, Esta
etapa se produce en simultineo con la
reacciéon quimica. El reactivo reacciona
mientras se difunde.

— Reaccidn en la superficie del catalizador
para dar los productos. A su vez, esta eta-
pa puede descomponerse en varios even-
tos (adsorcion de los reactivos, reaccién en
superficie y desorcién de los productos).

— Transporte de R desde cl interior de la par-
ticula hasta la superficie externa.

— Transporte de R desde la superficie exter-
na hasta el seno del fluido.

‘ Seno del fluido

Catalizador

Pelicula
externa

FIGURA 7.15. Efapas por las que transcurre una reaccion
catalizada por sélidos.

En estado estacionario, la cantidad de A que
desaparece del fluido por unidad de tiempo y
volumen de particulas dc catalizador, (=R ),
es igual a la cantidad de A que se transporta a
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través de la pelicula externa (segundo término
ide la ecuacion [7.97]) e igual también a lo que
.zacciona dentro de la particula de catalizador
‘tercer término de la ccuacién [7.97]):

(_Rll)vabf:' kfam{cfrl ”C:) = n(iRA)': {797J

donde & es ¢l coeficiente individual de transporte
=i la pelfcula externa, y a,, un coeficiente geo-
sétrico, coclente entre la superficie externa y el
~stumen de la particula. La velocidad (—R )7,
- ferida también a volumen de particulas de cata-
sador, esla velocidad quimica que se obtendria
. a3 condiciones de concentracidn y temperatu-
‘2 de la superficie externa, C 7y 7°. El término
7 ¢s el factor de efectividad en el interior de fa
particula, que se define como el cociente:

(—R,\ )f

Como se deduce de la ecuacién [7.98], el valor
de 1) da idea de si existen imitaciones importantes
al transporte intemo del reactivo. En particulas iso-
termas 77 toma valores entre 0 y 1. Cuando existen
sradientes importantes de concentracién de reacti-
vo en el interior de la particula, es decir cuando C /f
<< C 7, lavelocidad de reaccion en el interior de la
particula es mucho menor que la que se produciria
en condiciones de superficie, y, por tanto, el valor
de nj disminuye. Sise considera como ¢jemplo una
ecuacién cinélica de primer orden, la velocidad en
condicioncs de superficie vendra expresada como:

(=R). =k.p,C (7.99]
donde k, cs la constante cinética referida a peso de
catalizador y p, la densidad de la particula s6lida.

Siguiendo con esta cinética de primey orden, la
velocidad observada se puede escribir en funcidn
de las concentraciones de A en la fase fluida, CJ/,
mediante un factor de efectividad global, n,;:

(=R)s ob= NP ,Cl {7.100]

Este coeficiente de ¢fectividad global tiene
en cuenta las resistencias tanto externas como
internas al transporte de A. A partir de las ecua-
ciones {7.97}, {7.99] y [7.100), para una cinética
de primer orden, 7,; puede calcularse como:

1 ko, 1
==y 2 [7.101]

Ne kfam n

Si la ecuacién cinética no fuese de primer
orden, la relacién [7.101) serfa mas compleja, y
en la mayoria de los casos sin solucién analitica.

Para calcular el factor de efectividad interno
{definido en la ecuacién {7.93]) hay que determi-
nar la velocidad en condiciones de superficie y cal-
cular la velocidad global u observada (-R )}, .-
Esta tltima puede obtenerse como tna estima-
cidn ponderada de las velocidades que se produ-
cen en el interior de la panticula. Por ejemplo, para
la cinética de primer orden utilizada hasta el
momento, la velocidad (R}, ,_se calcula como:

Yy abs
17

B v =75, kap,,CLdV,, [7.102]
PO

siendo C,! la concentracién en cada punto del inte-
rior de la particula y V_ el velumen de particula.

Para predecir el valor de (-R ), ,,hay que cal-
cular el perfil de concentracién y de temperatura
en el interior de la particula. El cdleulo de los per-
files de C,‘y T' es numéricamente compiejo: hay
que resolver el balance de materia de A (y el
balance de calor si ia particula es no isoterma) en
el intertor de la particula de catalizador.

Estos balances resultan ser ecuaciones diferen-
clales de segundo orden en las que aparecen los tér-
minos de reaccion y difusion. Sélo tienen solucidn
analitica en casos particulares y la mayoria de las
soluciones se obtienen de forma numérica y se
representan en grificas, para varios tipos de ecua-
ciones cinéticas. En estas gréficas se presentan los
valores del factor de efectividad 7 (en ordenadas)
frente a el médula de Thiele ¢ (en abscisas).

El médulo de Thiele es un pardmetro que resul-
ta al escribir en forma adimensional el balance de
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materia de A en el interior de la particula, y que
en el caso de cinéticas potenciales corresponde a:

_L [kp, (€ (ne)
ay D 2

<

[7.103]

donde L es la longitud caracterfstica de la parti-
cula {espesor en placas o radio de particula en
cilindros y esferas) a es un coeficiente geométri-
co que vaie 1, 2 o 3 para placas, cilindros o esfe-
ras, respectivamente; 7 es el orden de reaccién y
D, es el coeficiente de difusion efectwo de Aen
el interior de la particula.

El médulo de Thiele da idea de cémo es la velo-
cidad de la etapa quimica respecto a la de etapa
fisica de difusién interna. Asf, vaiores altos de ¢
indican que la reaccion es muy rdpida respecto a
la difusidén y, por tanto. esta 1iltima serd la etapa
controlante (al ser la mds lenta) y apareceran
importantes gradientes en la intrafase (n < 1). Por
el contrario, valores bajos del médulo de Thiele
indican que controla la etapa quimica y apenas exis-
tirdn gradientes internos de concentracidn {5 =1).

En el caso de particulas isotermas la tempe-
ratura no varia con la posicién y, por tanto, la
constante cinética k , es la misma para cualquier
posicién en la particula. Para cinéticas potencia-
les de primer orden y cuando la particula es iso-
terma existe solucién analitica para el perfil de
C 'y, por tanto, también para cl valor de 7, para
el que resulta la siguiente expresidn:

_tanh ¢
[}

[7.104]

Ejemplo 7.6, Resistencia a la difusion interna de
un sustrato en una reaccidn con enzimas inmovi-
lizadas.

La isomerizacién de glucosa (A) a fructosa (R)
se lleva a cabo de formna industrial mediante una
enzima inmovilizada en un soporte esférico de den-
sidad 900 kg m>, .2 ecuacién cinética puede apro-
ximarse a una de primer orden

,w=.--;—1c5nc =k,C, molkg b

Zsopuite
£

siendo C,,, la cantidad de enzima inmovilizada por

masa de soporte.
Se conoce el valor de
. C,,=0.461 m’kg  h™
A T 7(“ PTIL gwpoﬂc

¢ Cudnto vale el factor de efectividad en las par-
ticulas de soporte cuando el radio de particulas de
soporte, RP, es de

2} 1-10*'m
b) 2-10~m
€) 3-10*m?

Dato: Coeficiente de difusidn efectivo de la glu-
cosa: D, = 15107 m?ht.

Solucion

Para reacciones de primer orden, ¢l factor de
efectividad puede calcularse en funcién del médu-
lo de Thiele, ¢, mediante la ecuacidn [7.104]. El
valor de ¢ se calcula mediante la ecuacion [7.103].
Para orden 1 y geometria esférica, y para los valo-
res del problema:

0,461 90018
10461—900
_R, [kp, R,(m) keh  ml_j765 %
B 1{ w
i L5107 -

para 1os valores del radio dcl probelma se obtie-
nen los siguientes valores del médulo de Thiele y
del factor de efectividad:

Rom) g ! nec. [7.104]
s | 175 0,53
210~ 35 0,28
3- 10 525 0,19
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Se observa que el factor de efectividad dismi-
auyc al aumentar ef tamailo de particula. La velo-
cidad real u observada es el producto de n por la
velocidad quimica para el valor de la concentra-
+i6n de sustratoque hay =n la superficie de la par-
ticula. Al disminuir 7, y por tanto la velocidad real
J observada, se obtiene —para la misma cantidad
de enzima- unacantidad menor de producto.

6.3. Reocciones gosiiquido-sélido

Se considera el caso mds habitual en el que el
s4do es un catalizador, Un ejemplo es la hidro-
s2nacién de grasas medignte catalizadores soli-
:i0s, etc, Este sistema se puede describir de for-
.:a andloga al desarrollo realizado para las
ceacciones fluido-fluido, pero considerando que
.2 reaccién no se produce en la segunda fase flui-
da sino en interior del catalizador.

Hay que considerar las resistencias ai trans-
~orte descritas en las reacciones fluido-fluido y
Juido-s6lido catalfticas, tal como se muestra en
la figura 7.16. En el caso de que el reactivo B se
vncuentre en exeesoy A sea el reactivo limitan-
1e, las etapas por las que transcurre la reaccidn
se pueden ahora resumir como:

- Transporte de 4 desde la fase [ (gas)a la
interfase i (gas-liquido).

— Transporte de A desde la interfase ¢ al seno
de la fase I7 (liquido).

— El reactivo A debe llegar desde ¢l seno de
la fase f7 a la superficie externa de las par-
ticulas cataliticas.

~— Difusin de A hacia el interior de la particula.

— Reactidnde 4 en ¢! interior del cataliza-
dor con ¢l reactante B del liquido.

Para los productos, se puede suponer que se
producen las etapas anteriores (al menos hasta lle-
gar al seno de la fase JI) pero en orden inverso.

Cada una de las etapas anteriores se puede des-
cribir mediante las ecuaciones correspondientes,
va indicadas en las reacciones F-F y F-S.

Ny

FiGura 7.16. Perfil de concentraciéon de A en sistemos
cataliticos trilasicos.

Para relacionar la velocidad observada refe-
rida a volumen de particulas de catalizador,
(R ), oy €on la velocidad observada referida a
volumen de reactor, (-R,),,,,, s¢ emplea Ia poro-
sidad de lecho, &, que se define como la fraccién
del volumen del reactor que ocupan las fases gas
y liquido. por lo que la fraccién ocupada por las
partfculas serd (1 - ;), de lo que resuita que:

(-RA )nbr = ("RA )v ob:(‘l - el.)

De nuevo, la velocidad observada serd igual
a la velocidad de cualquiera de las etapas antes
citadas (como es evidente, referidas todas las
velocidades a la misma magnitud, por ejemplo,
volumen de reactor).

[7.105]

Resumen

1. Las transformaciones quimicag s¢ producen a
una cierta velocidad. Esta velocidad depende
de las condiciones en que se llsva a cabo la reac-
cién y su valor es nulo cuando ¢l sistema s¢
encuentra en equilibrio.

2. Para predecir la velocidad de reaccién es nece-
sario disponer de una ecuacién cinética que
proporcione una relacidn cuantitativa entre la
velocidad y las variables que la afectan. La
determinacién de la forma de esta expresién y
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el cdlculo de los pardmertros que en ella apa-

*recen se lleva a cabo mediante el ajuste de los
datos expenimentales obtenidos en un equipo
de reaccidn. Uno de los equipos mds utilizados
para obtener datos cinéticos es el reactor dis-
continuo y los dos métodos habitualmente apli-
cados para analizar estos datos son el método
integral y el método diferencial, E1 método
diferencial puede introducir un error numéri-
co considerable en el cdlculo de la velocidad,
lo que supone obtener pardmetros cindticos
menos fiables.

. Cuando para describir los cambios de compo-
sicién det sisterna es necesano emplear mas de
una relacién estequiométrica, la reaccidn se
denomina miltiple y hay que determinar las
ecuaciones cinéticas de todas las reacciones
independientes que se den en ¢l sistema. Aun-
que las reacciones mdltiples pueden ser muy
complejas, se consideran dos esquemas simpli-
ficados: reacciones en paralelo (cuando las reac-
ciones se producen a partir del mismo reactivo),
o reacciones en serie (cuando el producto de
una reaccién evoluciona para dar otros com-
puestos). La eleccion de las condiciones de reac-
cidn se hard teniendo en cuenta cémo influyen
las variables concentracion y temperatura en el
rendimiento al producto deseado, que es el para-
metro cuyo valor se desea maximizar.

. Cuando son necesanas dos o mds fases para que
transcurra la reaccién, para predecir la veloci-
dad global u observada hay que acoplar la ciné-
tica de transporte entre fascs y 1a cinética de la
etapa quimica.

E\J

de glicerina cuando la conversién de hidroxido
sddico es del 20 y del 90%7?

La destruccién del C. sporogenes sigue una cing-
tica de primer ordent. A 121 °C y en ocho minu-
tos se ha lograde reducir 4 drdenes la concen-
tracién inicial de este microorganismo.

a) ;Qué tiempo serd necesario para logra una
reduccién de 6 ordenes de magnitud a la
temperatura de 121 °C?

b) Sise mantiene el tiempo de esterilizacion
de 8 minutos ;Cudnto habria que aumentar
la temperatura para reducir la concentra-
¢idn inicial en 6 6rdenes de magnitud? La
encrgia de activacion es de 230 kJ mol-'.

3. La velocidad de la reaccidn de hidrdlisis de lac-

tosa por B-galactosidasa se puede describir de
acuerdo a la ecuacién de Michaelis-Menten. En
la siguiente tabla se recoge la variacion de los
parametros de dicha ecuacion con la tempera-
tura (g, K, ).

a) Analizar la dependencia de estos pardme-
tros con fa tcmperatura.

b) ;Cudl sera la velocidad de reaccién a una
temperatura de 42 °C?

Ternperatiira Hoe 1P K, §
°C) (m mol min-t L) | (m mol L)
27 2,21 10,45
32 2,74 12,84
37 3,36 13,66
47 4,97 22,88
52 6,01 2741

Problemas propuestos

4. En la conversion, por medio de una enzima, de
un substrato § a 37 °C y pH = 6.5 se han abteni-
do los valores de velocidad frente a concentracion
de la tabla. Determinar los pardmetros cinéticos.

1. El jabdn congiste en sales sddicas y potdsicas de
varios dcidos grasos: oleico, estednico, palmitico,
ldurico y mistirico. La reaccién de saponificacion
para formar jabdn a partir de una disolucion acuo-

sa de sosa y un triglicérico del dcido estedrico es: ke
C,(mM} |r(mMmin?) | Cg(mM) | r (mM min™)
3NaOH +{C,,H,,CO0),C,H; — s ;
. 192 80 11,2
3 Nz : : .
3 C,,H,;COONa + C,H(OH}, 10 15 100 100 |
Si la mezcla inicial contiene 400 g L-! de in 16‘3 %’00 6.z 5
hidréxido sédico v 1.780 ¢ L-! del triglicérico ‘0 lj@ 1300 33
del dcido estedrico. ;Cudl es la concentracion 60 12 1.000 L8
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S. Ei reactivo liquido A se descompone siguien-

do una cinética de primer orden. En un reactor
discontinuo isotermo 1a conversidn que se obtie-
ne alos 5 minutos es del 50%.

a) ;Qué tiempo es necesario para alcanzar una
conversidn del 757 ;Y si la concentracién
iniciat de reactivo sc duplica?

b) Repitase el apartado segundo cuando !a ciné.
tica es de segundo orden.

6. La hidrélisis de un compuesto A se ha estudia-
do en discontinuo y a temperatura constante.
Los resulitados obtenidos se mugstran en la
tabla. La reaccidn es irreversible y sigue una
cinética potencial. Comprobar si la reaccién es
de primer o segundo orden.

[ £ (s) C,(M)
0 0,05
100 0,035
200 0,027
30 0,023
400 0,018
500 0,016
600 0,015
700 0,014

7. La hidrdlisis de sacarosa, S, es catalizada por
una enzima. En un experimento realizado en
discontinuo se han obtenido los datos de C;
frente a £ de la tabla. Comprobar si los datés sc
ajustan aceptablemente a una ecuacion del tipo
Michaelis-Meanten.

tmin) | C,0M) | t(min) | (M)
0 1 6 015
1 084 7 009 .
2 0,68 8 0,04 :
3 0,53 9 0018
4 038 10 0,006
5 07 | 1 0.0025

8.

En un biorreactor tipo tanque agitado traba-
jando en continuo se ha llevado a cabo una fer-
mentacién. Para diversos valores del ticmpo de
residencia en el reactor (7 = Volumen reac-
tor/Caudal de entrada) se han obtenido los valo-
res de concentracion de sustrato a la salida del
reactor. C,, que aparecen ¢n la tabla. Deter-
minar los pardmetros cinéticas considerando
que el modelo cinético propuesto por Monod.
es vdlido para describir el crecimiento del
microorganismo.

| T (h)

77 |53 [ 43 | 28 | 15 1.4

CogLh| 1t [ 14 | 18 | 38 | 85

ny

Nota: En un tanque continuo, para esta cinéti-
cay cuando la concentracién de microorganis-
mo a la entrada es despreciable, la ecuacién de
conservacion del sustrato N es

= Ke +Cy
ﬂx"'Cv

. El reactivo A puede evolucionar a los iséme-

ros C'y D de acuerdo al siguiente esquema

A=—C
A=25D

En un experimento realizado en un reactor dis-
continuo, partiendo d¢ 1 moi/L de A y a una
temperatura 70 °C, se ha obtenido que la mitad
de A desaparece en 20 minutos siendo la rela-
c¢i6n de isomeros Cy D del 93 y 7%, respectiva-
mente. Cuando la temperatura aumenta 10°C
la concentracién de A es la mitad de la inicial a
los 10 minutos y la proporcién de los isémeros
Cy D aese tiempo es 60 y 40%. respectiva-
meate. Suponiendo que ambas reacciones siguen
una cinética dc primer ozden en A, determinar -
las constantes de velocicad a las temperaturas
indicadas y analizar la influencia de esta varia-
ble en la selectividad.
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8.1. Clasificacién de los reactores quimicos
8.2. Reactores homogéneos discontinuos
8.3. Reactores homogéneos continuos

8.4. Reactores heterogéneos

REACTORES
QUIMICOS
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§ os reactores quimicos son los recipientes donde

se lleva @ cabo aquella etnpa del proceso en que
o s@ producen las transformaciones quimicas. Para
lisefar el reactor, es decir, para determinar su tama-
oy seleccionar las condiciones de operacidn mas
- Jecuadas para una obtener una cierla produccion,
23 necesario desarrollar modelos mateméticos que
‘ascriban el funcionamiento del reactor.

Estos modelos pueden ser més o menos com-
slejos, seglin consideren el sistema real o ideal,
ruspectivamente. En este capitulo se presta espe-
zial atencién al disefio de los reactores idedles,
aunque también se realiza un breve comentario al
-lisefio de recctores reales. _

Ademés, en ciertos procesos de la industria ali-
nentaria puede ocurrir que la reaccién quimica se
wroduzea en un elemento que no ha sido disefia-

do como reactor quimico sino como equipo para
llevar a cabo alguna transformacién de tipo fisico.
Este es el caso de la esterilizacion, donde la reac-
cién quimica se produce en un equipo disefiado
fundamentalmente para el intercambio de calor.

El modelo de disefio del reactor debe ser copaz
de predecir cédmo varian la composicién y la tem-
peratura con la posicién en el reactor y con el tiem-
po. De acuerdo con el esquema propuesto por
Levenspiel para representar el comportamiento del
reactor quimico (que se muestra en la figura 8.1],
hay que especificar el tipo de reactor, las condi-
ciones de entrada —o inicicles— de la mezcla de
reaccién, y deben conocerse la velocidad de la reac-
cién quimica, la velocidad de transporte de fa pro-
piedad {materia y energia}, y el modelo de circu-
lacién y contacto entre los fases.

entrada REAC | OR

Quimica
—  Cinética ETransporte materia

salida

Transporte calor

Contacto

Ecuacion del modelo:
salida = f (entrada, cinética, contacto)

FGuRA 8.1. Esquema del comportamiento del reactor.

NOMENCLATURA

(AH ), Calor de reaccion por mel de A (J mol™')

A Area de intercambio de calor (m?} .

A Reactivo clave en una reaccidn simple

Cj  Concentracidn del compuesto j (mol mP o g
1

Calor especifico molar (J mol~t K-}
Calor especifico referido a masa (J kg™ K1)

D Didmetro del reactor (m)
E(t) Curva de distribucién de tiempo de residen-
cia (57)

Fa  Energia de activacién (J moi™)
£ Integral de E(deentre O vt
F, Caudal molarde A(mol s}
F,  Caudal mdsico (kgs)



Constante cinética

Factor preexponencial de la constante cinéti-
ca k '

Longitud del reactor (m)

Masa introducida al reactor (kg)

Niimero de tanques

Ntimero de moles de A

Producci6én del producto de reaccién £ (mol
s

Caudal volumétrico de entrada al reactor (m3
s1)

Caudal de calor aportado al reactor (Js-!)
Relacion de recirculacion al reactor
Velocidad de produccién de A (mol m-3 s-!).
Temperatura (°C, K)

Tiempo (s}

Primer momento de la curva £(¢) (s)
Temperatura del fluido refrigerante (°C, K)
Temperatura de referencia (°C, K)
Coeficiente global de intercambio de calor
(I m2K s)

Volumen del reactor (m*)

Conversiodn fraccional de A

S ZI~ Fw

o ©

=

—f -~
q"i ~

XoaN

Copitvlo 8: Reaclores quimicos 235

Coordenada longjtudinal en el reactor {m)

v Coeficicnte estequiométrico

] Tiempo adimensional

P Densidad (kg m-3)

ot (1) Segundo momento centrat o varianza de la
curva E(f) (s*)

&*(8) Segundo momento de la curva £(#), adimen-
sional

14 Tiempo de residencia del fluido que entra al
reactor (s)

Subindices

A, B, C, D, R, § Relativo a las especies A, B, C, D.
Ry S, respectivamente.

E Relativo a la entrada al reactor

FP  Relativo al reactor de flujo pistén

/ Relativo al compuesto j o al tanque j

MC  Relativo al reactor de mezcla completa

o Relativo al valor inicial o de referencia

R Relativo a un valor de referencia

S Relativo a 1a salida del reactor

[

GLOSARIO ¢

reactor discontinuo: Aquel que funciona por ciclos.
Se carga la mezcla de reaccién y el proceso de
transformacién quimica de reactivos a productos
transcurre sin que existan entradas ni salidas de
corrientes del reactor.

reactor continuo: Aquel donde s introduce de for- .

ma continua la corriente de alimentacién. Esta
permanece un cierto tiempo en €l reactor y sale
también de forma continua con los productos y
reactivos parcialmente convertidos.

tiempo de residencia (de un reactor continuo): Tiempo
promedio que la alimentacion al reactor permanece
en éste antes de salir. El tiempo de residencia espe-
rado es el cociente entre el volumen del reactor y el
caudal volumétrico que entra al reactor.

produccién: Cantidad de producto que se desea ob-
tener en un perfodo global de tiempo. Si ¢l reac-

tor es discontinuo la produccién en el tiecmpo
global debe incluir les tiempos muertos eatre ci-
clos, en los que no hay reaccién quimica.

circulacion (en el reactor): Tipo de flujo que tiene
una fraccién de fluido desde que entra al reactor
cn un determinado momento hasta su salida de
éste. Un extremo ideal es }a mezcla completa del
fluido que entra con el que babia en ¢l reactor y
el otro extremo es la mezcla nula. St la circula-
cién corresponde a uno de estos extremos ¢l re-
actor es jdeal, si la situacion es intermedia entre
los extremos cl reactor es real.

distribucién de tiempos de residencia: Mcdiante la
curva de distribucién de tiempos de residencia se
puede conocer y caracterizar la circulacidn real en
el reactor. Esta curva se obtienc mediante el uso
de trazadores ¢n técnicas de estimulo-respuesta.
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Clasificacion de los reactores
guimicos

Antes de desarrollar el modelo de disefio del

“actor, ¢s necesario realizar una clasificacién de

iy distintos tipos de reactores. Esta clasificacién
« realiza atendiendo a diversos criterios:

aj

b)

cl

El niimero de fases. Si el sistema de reac-
cién estd constituido por una sola fase el
reactor es homogéneo, si coexisten varias
fases el reactor es heterogéneo. Si ¢l siste-
ma de reaccidn estd constituido por una
finica fase, para describir el funciona-
miento del reactor no es necesario consi-
derar la velocidad de transporte de pro-
piedad entre fases, ni el tipo de contacto
entre éstas.

Tipo de operacién. Cuando los reactivos
se introducen de forma continua al reac-
tor, y los productos y reactivos parcial-
mente convertickos salen del reactor, tam-
bién de forma continua, sc¢ trata de
reactores continios. Por el contrario, cuan-
do se introduce al reactor una carga dc
reactivos, v sc deja evolucionar la mezcla
reaccionante hasta un cierto tiempo en ¢l
que se descarga el reactor, sin entradas ni
salidas del reactor durante ese periodo, los
reactores se denominan discontinios. Los
reactotes s¢ denominan Semicortiniuos
cuando se produce en continuo sélo la
entrada o salida de alguna de las corrien-
tes.

Tipo de circulacion de la/s fase/s. Este cri-
terio se aplica a aquellas fases que circu-
lan de forma continua a través del reactor.
Se pueden establecer dos situacjones 1imi-
te o extremnas. En uno dc los ektremos la
cantidad de fluido que entra al reactor en
un diferencial de tiempo no se mezcla con
la porcidn que habifa entrado en el inter-
valo de tiempo anterior ni con la que
eantrard en el intervalo de tiempo siguien-
te. Por tanto, existe una mezcla nula entre
las fracciones de fluido que atraviesan el

reactor, que se representa de modo idea-
lizado como una serie de seccicnes donde
¢] fluido de una seccién no se mezcla con
el de la seccidn anterior ni con el de la pos-
terior. Al avanzar por el reactor el reacti-
vo va reaccionando y resulta un gradicn-
te de composicion a lo largo del reactor.
Esta circulacién con mezcia nula se deno-
mina flijo piston (FP). En el otro extre-
mo, se considera que la porcidn de fluido
que entra al reactor en un diferencial de
tiempo se mezcia completamente con ¢l
fluido que habia dentro del reactor, y la
¢circulacién se denomina en mezcla com-
pleta (MC). Cuando la mezcla es comple-
ta la composicién y la temperatura no va-
rfan con la posicidn en el reactor. Estos
extremos se consideran idealizaciones, y
los reactores a los que se atribuye alguno
de estos extremos de flujo se denominan
reactores (deales. Entre las situaciones
limite de circulacién (flujo pistdén o mez-
cla completa) se encuentra a menudo la
circulacidn real, enla que la mezela no es
nula ni completa sino intermedia, y los
reactores se comportan como reactores
reales.

En los siguientes puntos se desarrollan los
modelos de disefio para fos reactaores citados. De
acuerdo con {a clasificacion realizada, se anali-
zan dos tipos de reactores homogéneos: los reac-
tores discontinuos y los reactores continuos y.
para estos {iltimos, se considera la circulacién del
fluido en mezcla completa y en flujo pistdn. Por
tltimo, se tratard el caso de los reactores conti-
nuos con flujo real, para 1o que serd necesario
determinar el grado de mezcla que se produce
en el reactor.

8.2. Reactores homogéneos
discontinuos

Como se ha comentado anteriormente, en
estos reactores se Hevan a cabo reacciones de {or-



ma discontinua, es decir, los reactivos se intro-
ducen por cargas, se espera un cierto tiempo
mientras se produce {a reaccién en la extensién
deseada v se descarga la mezcla de reaccion. Exis-
ten tiempos muertos entre una produccidn y ia
siguiente. ya que debe realizarse la descarga, lim-
picza del reactor y nueva carga. Estos tiempos
muertes —sin produccién- y el coste laboral que
ltevan asociado bajan la rentabilidad respecto a
un proceso continuo, por lo que el empleo de
¢stos reactores estd indicado en ciertos casos y
no en otros.

Su uso estd aconsejade para producciones de

pequeiia escala y con productos de un alto valor-

aradido. También son aconsejables en aquellas
instalaciones en las que se producen pequenas can-
tidades de numerosos productos como ocurre a
menudo en muchos procesos de la industria de
alimentos, ya que son reactores muy versatiles.
También son aconsejables cuando el flujo conti-
nuo de un reactivo es diffcil de obtener, como pue-
de suceder al utilizar fluidos de alta viscosidad.
Las principales caracterf{sticas de estos reac-
tores, esquematizados en la figura 8.2, son:

— El reactor puede describirse. esencial-
mente, como un recipiente donde ocuire/n
la/s reaccidn/es quimicals.

— Su contenido estd completamente mez-
clado, lo que se logra mediante el emplec
de agitadores, con lo que la composicidn
y la temperatura son los mismos en cual-
quier punto del reactor. Sin embargo, la
composicion en el reactor no se mantiene
constante con el tiempo, ya que s¢ va
medificando al aumentar la conversion de
los reactivos a productos con el tiempo de
permanencia en el reactor. Respecto a la
temperatura, £sta s¢ mantendrd o no cons-
tante a lo largo del tiempo dependiendo
de qué ststema se utilice para intercambiar
calor con el exterior. Este intercambio de
calor determinard la velocidad con la que
el calor generado o absorbido por la reac-
cion es extraido o aportado a la mezcla de
reaccion.

Capitulo 8: Reaclores quimicos 237

iluido

rekigerarﬂ

|

mezcla de reaccion

FIGura 8.2. Esquema del reactor discontinue,

Para predecir la conversidn que se alcanza a
un cierto tiempo, ¢s necesario plantear y resol-
ver Jos balances de materia y energfa ¢n cl reac-
tor. Cuando sélo se produce una reaccion basta
con plantear ¢l balance de materia para un com-
puesto clave, por ejemplo, el reactivo A. Sise
producen simultdneamente vatias reacciones hay
que plantear tantos balances de materia (a tan-
tos compuestos clave) como reacciones inde-
pendientes se produzcan.

Considerando el caso mds sencillo, en el que
se produce una lnica reaccidn,

v,A+v, B=—v . C+v,D

siendo el reactivo A el compuesto elegido como
clave, la conversion de A a un cierto tiempo vie-
ne dada por la ecuacion [7.32], donde n , son los
moles de A iniciales y n , son los moles que que-
dan sin convertir de A4 en el reactor al tiempo ¢.
En sistemnas de volumen constante, como suelen
ser los procesos quimicos que se llevan a cabo en
reactores discontinuos, la ecuacion {7.32} se con-
vierte en la ecuacion [7.33], en la que se expresa
la conversidn de A en luncidén de la concentra-
c19n. Para la reaccidn considerada, la relacidn
entre las concentraciones del resto de los com-
puestos v la concentracion de A se obtiene
mediante las ecuaciones [7.34] a [7.36].
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“Zn el siguiente andlisis se plantean de forma
~=ral log balances dc materia y energia, parti-
~rizando la solucién de estas ecuaciones para
:as situaclones del balance de energia.

.fulance de materia del reactivo A

e considera tiempo cero aquel en el que los
stivos se introducen al reactor. En un dife-
»al de tiempo dt se produce un diferencial
"+ composicién en ef reactor dn . Para calcu-
usta variacién de composici6n se plantea el
nnce de A en ese dr, en términos de moles/
L0,

‘rntradade Al + [Generacion de A] = [81]
= [Salida de A]+ [Acumulacion de A]
Los términos Entrada de A 'y Salida de A en

At son cero pueste que el reactor funciona por

cargaes, La Generacién de A son los moles de A

producidos por reaccién quimica en ese dr. En

sistemas homogéneos, como ¢l considerado en

este punto, la velocidad de produccién de A,

denominada R, son los moles de A generados

por unidad de tiempo y volumen de reactor, por
it que el término de generacién ¢n di se escribe
coOmao:

|Generacion de A]= R,V [82]
Laacumulacién de A en dt corresponde a:

[Acumudacidn de A} =

[83)

¥ sustituyendo las expresiones anterioresen la
uaciéa [8.1], ¢l'balance de materia de A se
.duce alasiguiente ccuacidn:

Si el volumen es constante, la ecuacién [8.4]
se convigrte en lasiguiente:

X,

d
=CuTt (B3]

(R)—

que en forma integrada, entre tiempo ¢cero y ¢,
resuita ser:

%0 CdX

e dC,
e bl e

donde (R ) es funcién de la concentracién de
A y de la temperatura de acuerdo a la ecuacién
cinética que le corresponda a esa reacci6n.

Para integrar la ecuacién {8.6] s necesario
conocer la temperatura y su variaciéa con la com-
posicién. Para ello, hay que plantear el balance
de energia, que en este caso se reduce a un balan-
ce de calor.

* Balance de calor

También se plantea, al igual que el balance de
materia, en un diferencial de tiempo. dr, y en tér-
minos de caudal de calor. Se puede aplicar de
nuevo la ecuacién [8.1], con las siguientes consi-
deraciones:

— El término de {Entradaj-{Salidaj, al no
entrar ni salir calor con la corriente de flui-
do, es igual al caudal de calor intercam-
biado con el exterior, Q,, que serd positi-
vo cuando se aporte calor al sistema y
negativo cuando se elimine calor del sis-
tema de reaccion.

— El término de generacién es el mismo que
ei del balance de materia, ecuacién {8.2],
pero multiplicado por et calor de reaccién
referido a A, (AH,),.

— El término de acumulacién corresponde a:

ar

[Acumulacion}= Y n,C,, {8.71



donde »; y C, son los moles del compues-
to j en la mezcla de reaccién y su calor
especifico, respectivamente, a un cierto
tiempo ¢. El sumatorio de la ecuacion [8.7]
esta extendido a todos los compuestos pre-
sentes en el medio de reaccién. Para sim-
plificar la ecuacion [8.7], dado que la masa
del sistemna, m, permanece constante, se
puede utilizar un calor especifico prome-
dio de la mezcla referido a masa, c.en
lugar de calores especificos molares C,.

Sustituyendo los términos anteriores en la
ecuacién general [8.1] se obtiene para el balance
de calor la expresion dada por la ecuacién [8.8]:

(-AH)(~RIVA0, =S nC, T

di -
dar
=mec, — 8.8
P odt (8]

El criterio de signos para (-Af ), es el comen-
tado en el capitulo 7: positivo cuando la reaccidn es
exotérmica, negativo cuando es endotérmica. En un
tratamiento riguroso, los valores de (-AH), y de
¢, varian con la temperatura y, ademas, el valor de
¢, (cal/g K) también varia con la composicién de la
mezcla. Por tanto, si durante el transcurso de la reac-
cidn la composicidn o la temperatura variasen, tam-
bién lo harian (-AH), y ¢, Sin embargo, en la
mayoria de los casos esta variacida no es importante
y se utiliza un valor promedio de (-AHg), ¥ ¢,
durante todo el progreso de la reaccién.

Elbalance de calor dado en la ecuacién {8.8]
permite encontrar una relacién entre la variacién
de la composicidn de A y la variacién de la tem-
peratura, relacidn necesaria para resolver la ecna-
¢idn [8.6]. A continuacidn se consideran algunas
situaciones particulares de la ecuacién [8.8]:

8.2.1. Reactor {sofermo

En este caso la temperatura permanece cons-
tante durante el transcurso de a reaccion. Esto
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supone que el segundo miembro de la ecuacidn
{8.8] se anula. Para lograrlo, y de acuerdo a la
ecuacion [8.8]. el caudal de calor intercambiado
en dt debe ser de igual valor y de signo contrario
al calor generado por la reaccidn en ese dz.

Alser constante la temperatura es facil inte-
grar la ecuacion [8.6]. Por ejemplo, para las ciné-
ticas dadas en el cuadro 7.1 se obtendrian las
expresiones del cuadro 7.3.

8.2.2. Reactor adiabatico

En esta situacién el caudal de calor inter-
cambiado, Q,, es cero, ya que el reactor estd per-
fectamente aislado del exterior. Si en la ecuacion
[8.8] del balance de calor el término (-R )V sc
sustituye por la ectaciéa [8.4] —balance de mate-
ria— s¢ obtiene la siguiente expresidn:

(~AH ) ndX, = > n,CdT [8.9]

Aceptando que los valores de (~AHg) v ¢,
son constantes durante el progreso de la reac-
cidq, fa ecuacidn {8.9] se pucde integrar fdcil-
mente entre los valores iniciales de conversion y
temperatura, Oy T;, respectivamente, y los valo-
res de estas variables correspondientes al tiem-
po £ X, vy T. De esta forma se obtiene la relacidn
[8.10], en términos de conversiones o de con-
centraciones si el volumen V permanece cons-
tante.

[8.10)

La ecuacién [8.10] proporciona una relacidn
lineal de la temperatura con la composicion, que
puede sustituirse en aquellos términos que sean
tuncién de la temperatura en la expresion de
(-R,), con lo que puede integrarse la ecuacién
[8.6] v obtener el tiempo necesario para una
determinada conversidn. Esta integracidn no tie-
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.2 solucién analitica, incluso para cinéticas sen-
“las, y debe realizarse de forma grifica o numé-
i,
Como ejemplo, se considera una cinética de
.:mer orden irreversible. En este caso, para un
-« tor discontinuo adiabético, y cuando el volu-
..i¢n de reaccién cs constante, la ecuacién [8.6),
:cnicndo en cuentala ecuaciGn [8.10), resulta ser
ia siguiente:

f -dC

.1’ 3

""“"LR(T FCAH ) X Tmey)

1- Xn)

(8.11)

Comao se observa en la ecuacién [8.11] la com-
piejidad en la integracion se debe a que apare-
cen términos exponenciales y potenciales para la
variable dependiente X,. En general, y para una
cindtien cualquiers, ¢l tiempo de reaccidn reque-

‘rido se puede calcular grifica o numéricamente
como el 4rea bajola curva 1/(-R ) frente a C,
tal como se muestra en la figura 8.3, una vez sus-
titwida T en funcién de X, (o de C,) mediante
la ecuacién {8.10].

-t
R |5 a) T
(-aH,)
1»0
2=0
2\ | 3<0

En la figura 8.3 se ha utilizado una cinética
potencial de orden I considerando valores de
{-AH,), mayores de cero (reaccidn exotémmica),
iguales a cero (sin efectos térmicos) y menores
de cero (endotérmica), y se ha representado la
correspondiente variacion de T con X ,. Se obser-
va que, cuando la reaccion es endotérmica y el
reactor adiabético, el tiempo necesario para
alcanzar una determinada conversién aumenta
respecto al caso exotérmico e isotermo. .

8.2.3. Coso general de inlercambio de calor

La temperatura afecta de forma importante
a la constante cinética y, en reacciones reversi-
bles, influye positiva o negativamente sobre la
constante de equilibrio. En algunos casos, si la
temperatura sobrepasa un cierto valor, puede
modificar el rendimiento al producto deseado al
aparecer reacciones secundarias indeseables. Por
ello, es [recuente que sea nezesario controlar la
temperatura del reactor, mantenicndo €sta en un
valor constante, o trabajando en un cierto inter-
valo.

Para controlar la variacién de la temperatu-
ra se utilizan sistemas de intercambio de calor,
normalmente camisas y en algunos casos ser-

Area bajolacurva = t

o>

FiGura 8.3. Operacidn
adiabética en reacter dis-
continue. g} Tiempo da reac-

cién. bl Variacién de lo tem-
G peratura con la compasicion,



pentines. Por la camisa y/o ¢l serpent{n circula
un fluide refrigerante o calefactor y el término
de intercambio de calor de la ecuacién [8.8] se
puede eseribir como:

Q, =UA(T.-T) [8.12]
siendo T, y T las temperaturas del flujdo refri-
gerante —o calefactor— y del sistema de reaccién,
respectivamente, y donde U es el coeficiente glo-
bal de transmisién de calor y A el drea de inter-
cambio de calor. Si se supone que la temperatu-
ra del fluido refrigerante o calefactor es constante
con la posicién y el tiempe —como ocurre cuan-
do se emplean vapores a su temperatura de con-
densacidn o guando los caudales de fluido que
circulan por la cemisa y/o el serpentin son ele-
vados-, resulta que 7, no varfa durante el trans-
curso de la reaccién. En easo contrario, es nece-
sario realizar un balance adicional de calor a este
fluido para determinar c¢dmo varfa T, con el tiem-
po y/ola posicién.

Alsustituir la ecuacidn [8.12] en la ecuaci6n
[8.8] la relacidn entre la conversidn y la tempe-
ratura no es tan facil de obtener como en el caso
adiabitico. Lo mds habitual es resolver simult4-
neamente los balance de materia (ecuaciones
[8.4] u[8.5]) y calor (ecuaciones [8.8] y [8.12]) en
forma diferencial y mediante algdn método
numérico, y calcular la variacion de la tempera-
tura y la conversion con el liempo.

8.2.4. Dimensionado del reactor

Una vez determinado el tiempo necesario
para alcanzar la conversion requerida, en la
situacidn particular del balance de calor que
corresponda (isotermo. adiab4tico o intercam-
bio de calor), es necesario determinar el volu-
men de reactor requerido para una cierta pro-
duccién, a lo que sc denomina dimensionado del
reactor.

Los valores especificados son la produccion
requerida del producto D, P, (mol D/tiempo) y
la conversiGn del reactivo, X ,. El volumen de la
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masa de reaceién que debe introducirse al reac-
tor en cada carga viene dado por la ecuacion:

= Dao [8.13)

AU

donde se conoce C, pero no n,, Para calcular {os
moles iniciales de A por carga, se establece Ja rela-
cién de éstos con la produccién requerida de pro-
ducto D. Para ello, bay que tener en cuenta que el
tiempo de un ciclo de reaccién no es s6lo el tiem-
po de reaccién, dado por la ecuacién {8.6), sino que
a éste hay que sumarle los tiempos muertos de des-
carga, limpieza y nueva carga. Es decir, suponien-
do que la cantidad de D es cero en la mezcla ini-
cial de reaccion, los moles dc A por carga son:

M= (ii}{h{&ﬂ + tavga +fw.. + (thvgc )
X, v *
(8.19]

Con la ecuacidn [8.14] y la ecuacién [8.13] se
obtiene el volumen que ocupa la mezcla de reac-
cién. El volumen de reactor es mayor que dicho
valor ya que debe incluir el volumen de los ele-
mentos mecénicos y del posible serpentin y/o
camisa, Y un cierto sobredimensionado para evi-
tar reboscs. Los elementos mecdnicos mas habi-
tuales a considerar son:

— El agitador, que consiste en un eje, accio-
nado por un motor y couectado a éste bien
directamente, o, como c¢s més habitual, a
través de una caja de engranajes y reduc-
tores. En ¢l eje se encuentran los disposi-
tivos que originan la mezcla. Estos dispo-
sitivos, denominados rodetes de forma
genérica, se pueden clasificar en hélices,
paletas o turbinas, y se analizan con deta-
lle en el tema relativo a agitacién y mez-
cla del segundo volumen de este libro.

— Tabiques deflectores. El flujo tangencial y
los remolinos son un efecto indeseable en
cuanto a la mezcla. Para evitar que se pro-
duzcan se coloca el agitador horizontal o
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excéntricamente, o bicn, se instalan tabi-
ques deflectores. Estos tabiques consisten
en placas verticales perpendiculares a la
vared del tanque y rompen las lineas de
flujo tangenciales, con lo se que evitan la
aparicion del vértice. Excepto en tanques
muy grandes, cuatro placas deflectoras
situadas a 90° son suficientes. La anchura
de laplaca deflectora suele estar airede-
dor de 1/12 a1/8 del didmetro del tanque.

] volumen del reactor suele estar entre un
un 33% por encima del volumen calculado
:uante la ecuacion [8.13). Estos reactores son

. ipientes cilindricos y el procedimiento habi-
i para determinar la altura y didmetro es el
ente:

— Se calcula el volumen de Ia mezcla de reac-
cién mediante la ecuacién [8.13)].

— Se supone una geometria cilfndrica y una
relacién didmetro/altura igual a la unidad,
calculando ambas dimensiones.

— Se sobredimensiona la longitud del reac-
tor entre un 20 y 30% del valor calculado
en el punto anterior.

Fjemplo 8.1. Produccién en reactor discontinuo.
Proceso de fermentacién.

La fermentaci6n de un sustrato N para obte-
ner el producto P se lleva a cabo mediante una
levadura en un reactor discontinuo. La concen-
tracién inictal de biomasa es Cy,=0,5gL ' ylade
sustrato Cpy = 150 g L+ El proceso sigue una ciné-
tica de Monod (ecuacién [7.49]) con los siguientes
valores de los pardimetros:

- #,=02h"'y K, ,=30gL"

— Rendimiento de sutrato a biomasa ¥ = 0,4 B/
gN

— Rendlimiento de sustrato a producto Y ., =
03gPigN

;Qué volumen de reactor es necesario utilizar
para jograr una produccién de £ de 1 kg h~! con
una conversién del sustrato del 90%?

Datos

Tiempos muertos por ciclo =4 h.

Solucion

Para calcular el volumen de reactor (ecuacin
[8.13]) es necesario conocer ia cantidad de sustrato
que hay que introducir al reactor por ciclo, y este
valor es funcién del tiempo total de un ciclo, suma
del tiempo de reaccién y los tiempos mucrtos (ecua-
ci6n [8.14]). Para calcular el tiempo de reaccion nece-
sario para alcanzar la conversién de NV requerida se
utiliza el balance de materia de N en un reactor dis-
continuo {ecuacién [8.6]}, integrando entre la con-
centracidn inicial de N {150 g L) y la concentracién
final, que para la conversién requerida es

Cyp= (150)(1-0,9) = 15 g L

- 35 -dCN
e

La velocidad de desaparicién del sustrato,
(-R,), de acuerdo a la ecuacion [7.49] del cuadro
7.1, viene dada por:

CR,y=02Cx_05+(150-C)0.9)

= L—lh—1
(30+C,) 0,4 En

Esta expresion se sustituye en la integral anterior
y se calcula ¢ como el resultado de la integral. Este
valor se puede obtener mediante intcgracion anali-
tica (ecuacién [7.72] del cuadro 7.3) o numérica.

Solucitn analitica

Con la ecuacién [7.72] y para los valores dados
en el problema se obtiene ¢ = 30,35 h,
Solucidn numérica

El valor de la intcgral corresponde al drea bajo
la curva

i
(_RN)




frentc a C,, entre los valores dc concentracién de
N ded150 y 15 g L-\. Esta curva y el drea corres-
pondiente se ha répresentado en la figura que apa-
rect a continuacion. Se abtiene un valor de tiem-
po de ¢ = 31,04 h, muy parecido al valor de la
solucién analitica.

U-R,) (L hg™}

Aea= { =3104h

0,14 —

0,01

—T——— T Y

0 20 40 G0 80 100
Celal™

120 140 160

Tismpo necesarlo pars sleanzar una conversion
de!l susirato del 90%.

Una vez conocido el tiempo de reaccidn (30.35
h), el tiempo total de un ciclo serd la suma de éste
y los ticmpos muertos.

fito=3035+4=345h

La cantidad de sustrato que hay que introdu-
<ir por ciclo al reactor se calcula mediante la ecua-
ci6n [8.14], sustituyendo A por Ny D por P. El
cociente de coeficientes estequiométricos es

vy 1 | .
— B — = = = 3,33 g,
vy = yrl.\l 0,3 > g ,gP

Por tanto

3
ny, = %i- 3,33 gNfgP (34,35 h) = 127.222 gN

y ¢l volumen del reactor, de acuerdo a [a ecuacién
[8.13]. resulta:
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1m0
150 gN /L

8.3. Reactores homogéncos continuos

En estos reactores la comrientc con los reacti-
vos se alimenta continuamente al reactor y per-
manece un cierto tiempo en éste, durante el cual
se convierte parcialmente. Del reactor sale, tam-
bién continuamente, una corricate con el pro-
ducto y la parte de reactivos sin convertir. Ambas
corrientes de entrada y salida fluyen en condi-
ciones estacionarias salvo en los periodos -peque-
fios em comparaciéa con los de operacién~ de
puesta en marcha y parada del reactor.

Debido a que estos reactores funcionan en
condiciones estacionarias, la variable tiempo dcl
reactor discontinuo es reemplazada por el deno-
minado tiempo de residencia, 7, que correspon-
de al tiempo que los reactivos permanecen por
término medio en el reactor. Este tiempo de resi-
dencia se calcula como:

=2 (8.15]
2 :

Al tiempo 7 no hay que sumarle tiempos
muertos. ni hay que contar con los costes labo-
rables que dichos tiempos muertos generaban en
los reactores discontinuos. Es evidente, por tan-
t0, que el empleo de reactores continuos dismi-
nuye los costes de mano de obra, permite un con-
trol automdtico del proceso, con lo que mejora
la constancia en las especificaciones requeridas
al producto, y aumenta la produccidn. Son, por
otra parte. menos versatiles que los reactores dis-
continuos y su eleccion frente a éstos depende
del nivel de produccion requerido. Los reactores
continuos parecen ser los méds adecuados en pro-
cesos con producciones elevadas del mismo pro-
ducto y para condiciones de operacién constan-
tes.
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A contisuacion se anzlizan los dos extremos
cactores continuos ideales, de acuerdo al régj-
men de circulacidn del fluido. distinguiendo entre
reactores de mezela completa y reactores de flu-
o pistén. Por dltimo se considerardn dos casos
paurtculares de asociacién de reactores continuos,
la bateria de tanques en serie y el reactor de recir-
ailacton.

Ademas de desarrollar el modelo matemati-
=0 jue permite determinar la conversion a la sali-
.=, se compara el funcionamiento de los diver-
.Js reactores considerados, analizando sus
ventajas e inconvenientes, con una breve refe-
~-icia a suempleo en reacciones complejas.

1o
i

8.3.1. Reactor de mezcle completa

Como su nombre indica, el contenido del
reactor estd perfectamente mezclado, y el reac-
tor tiene la geometria cilindrica descrita para el
reactor discontinuo, de ahf que también se deno-
minen reactores tipo tanque. Entre otros proce-
s0s, este reactor es utilizado coo frecuencia en
fermentaciones.

Debido a que la mezcla es completa las con-
diciones de composicién y temperatura son las
mismas en cualquier punto del reactor, y por tan-
to, lambién a la salida, como se muestra en el
esyuema de la figura 8.4,

Algunas consideraciones sobre el disefio de
estos reactores son: :

— Hay que evitar que los reactivos pasen
répidamente por el reacter sin mezclarse
consu contenido, 2 decir, se debe preve-
nir el cortocircuito de la corriente de ali-
mentacién. Para cilo, los puntos de entra-
da y salidd deben situarse ‘de forma
correcta. A su vez, la agitacion debe ser
suficiente para que se consiga la mezcla
total, v no aparezean zonas estancadas en
la parte inferior del reactor. Los elemen-
Los mecdnicos que se utilizan para alcan-
zar esta mezcla son los mismos que los
comentados en efreactor discontinuo,

Heactivos

Productos

QT Cis Xos
Fre=0Q5 G

FIGURA B.4. Esquema del reactor de mezclo completa.

— Estos reactores son relativamente baratos y
de tdcil funcionamiento. Ademds, una forma
senciffa de modificar una detcrminada pro-
duccién es construir baterfas de estos reac-
tores.

— El control de la temperatura es mas facil
que en los reactores de flujo pistén o tubu-
lares. Se utilizan camisas y serpentines, al
igual que cn el reactor discontinuo. En
general, la respuesta a la perturbacion de
alguna variable para volver al estado esta-
cionario es mas rapida que en los reacto-
res tubulares. .

— Eltanque es mds (icil de limpiar que los
reactores tubulares.

— No son los més adccuados para reacciones
en fase gas.

Para describir ¢l funciosamiento de estos reac-
tores se resuclven los correspondientes balances
de materia y energia. De nucvo, sc considera una
reaccion simple, eligiendo el reactivo A como
compuesto clave:

——

“v.C+vp,D

v, A+v,B



o Bulance de muteria

S¢ plantes para el reactivo A, en términos de
caudales molares, y considerando que el reactor
opera en estado estacionario. En este caso. los
términos de la ecuacion general [8.1] son:

[Entrada Al=F,¢ [8.16]
[Salida A}=F,g [8.17)
[Generacién A)l= R,V [8.18)
[Acurndacion A]=0 {(8.19]

Los caudales molares de A a la entrada y sali-
da del reactor, F,; y F, ¢ respectivamente, se pue-
den expresar en funcion de un caudal molar de
referencia, F,, 2 través de la conversion de A.

Fop=F(1-X ;)

F

[8.20)
Foo= Fll=Xy) '[8.2]]

siendo X, y X ;s las conversiones de entrada y

salida. respectivamente. De esta forma se consi-’

dera el caso general de que el reactivo entre par-
cialmente convertido respecto at caudal de refe-
rencia F,o. Si F,, y F.; son los mismos. ¢s
evidente que X, . es cero.

Como indican las expresiones de las ecuacio-
nes {8.20] y [8.21] la conversidn en sistemas de
flujo continuo ya no viene expresada por la ecua-
cion [7.32] sino por la siguiente relacion:

[822)

La relacién entre ¢l caudal molar y la con-
centracion viene dada por el ceudal volumétri-

co. @

F,=QC, [8.23]
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Cuando los valores de los caudales volumé-
tricos de entrada y salida son iguales, como ocu-
rre stempre que la mezcla de reaccion esté en fase
liquida, la ecuacidn [8.22] se convierte en la [7.33],
y pueden emplearse también las ecuaciones [7.34)
a[7.36].

Con las consideraciones anteriores, el balan-
ce de materia de la ecuacion [8.1) se puede cxpre-
sar mediante fa ecuacion [8.24]:

Fu(l-X )+ R V=F(1-X5) [824]
o lo que es lo mismo:
QCas +RV=0,Cy [8.25)

donde la velocidad de reaccidn R es 1a que
corresponde a las condiciones de salida, tanto de
composicion, C,o como de temperatura, Ty

Cuando el candat volumétrico ¢s constante, y
teniendo en cuenta la ecuacién {8.15], el balan-
ce de materia de A de la ecuacion [8.25) se pue-
de escribir como:

Cie=Cyus — C.-M!(Xd{ ~Xag)

7T “R,)

8.26
(—RA) [ ]

Segin sea fa ecuacion cinética propuesta para
{-R,) se obtendrin diversas expresiones de X ¢
en funcién de las condiciones de entrada. del
tiempo ¢spacial y de 7. Por ejemplo, si se supo-
ne que la cinética es irreversible. y de primer
orden respecto a A, y cuando X, es cero, la con-

version a la salida se puede despejar de la ecua-
ci6n {8.26}. obteniendo:

(-R,)=k,exp(-E,IRT;) C,s |
Cot=Cyp = Xy =0 ’
L

X =TTk expl=E. IRT,)0) 21

.

De modo general (-R,,) es funciénde C 5y T
En consecuencia, para calcular el valor de X a
partir de! balance de materia de la ecuacién [8.26)
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:uy que disponer de una ecuacién que permila rela-

“onar la temperatura Tgeon C ;0 X, ¢ Paraello,
~ niecesario utilizar el balance de energfa, que se
shuce habitualmente a un balance de calor.

Balance de calor

i2n este caso, el término de Acumulacion es
=10, y los términos de Entrads menos Salida son:

[ Entrada] - [Salidal = F.C,(T; =T¢) -

_ZF}SCM(T} - TR) +Qﬂ
[828]

El primer y segundo sumatorios de la ecua-
190 [8.28] estdn extendidos a los compuestos j
.z se encuentren en las corrientes de entrada y
Jida, respectivamente, y T, es una temperatu-
- de reférencia, Sise toma un calor especifico
romedio referido a masa, €, ¥ como tempera-
tura de referencia se clige la de entrada. T, ta
ecuacidn [8.28] se puede escribir coimo:

Entradu] ={Salida] = F, ¢ (T, -T;) + Q, [8.29]

aendo F, el caudal misico que circula por el
reactor, y @, el caudal de calor intercambiado
con el exterior (con el mismo criterio de signos
Mue en el reactor discontinuo: positivo si es calor
sortado al sistema, negativo cuando es calor
itminado del sistema).

Eltérmino de gencracidn, teniendo en cuen-
ta in ccuacion [8.24], corresponde a:

[Generacidn] = (=AH ), (~R,)V =
= (‘-AHR)A ' F-\u()(.q,;—x_.m) [8-30}

Sustituvendo estos t€rminos en la ecuacidn
"4.1] se obtiene la expresién del balance de calor:

ﬁu- CF(TE —T-F) + Qu + (_AHR).-I ) F—m(XAS_‘Y.-IE) =0
(8.31]

De nuevo, al igual que se hizo con el reactor
discontinuo, sc pueden establecer varias situa-
ciones particulares del balance de calor.

@) Reactor isotermo. Se considera que este
reactor es isoterma cuando las tempeta-
turas de entrada y salida sean iguales (T,
= Ty). El valor de Q, requerido para cllo
s¢ puede obtener de la ecuacion [8.31],
conocida la conversién de salida, y hacien-
do nula la diferencia de temperaturas. Para
un sistema de intercambio de calor igual
al comentado para el reactor discontinuo,
el valor de @, se obtiene mediante la ecua-
cién [8.12], donde la temperatura en el
reactor, 7, es igual a la de entrada T, por
ser el reactor isotermo,

b) Reactor adiabdtico. El reactor se supone
perfectamente aislado del exterior, es decir,
@, es nulo. A partir del balance de calor
de la ecuacidn [8.31] se obtiene la siguien-
te relacifn entre 1a temperatura y la con-
versién a la salida.

T, =T, + (_AHR)A .MXAS'.X,M')

832
o [832]

Esta relacién se sustituye en la ecuacién
[8.26], en aquellos términos de la velocidad
de reaccidn que sean funcion de la tempe-
ratura. En la expresién que resulta la vini-
¢a incégnita es la conversion a lasalida.

c) Caso general de intercambio de calor. Sus-
tituyendo el caudal de calor 2, en la ecua-
cién [8.31] por la ecuacién {8.12] el balan-
ce de calor resulta ser:

[‘;, cp(TE _T-.\S)"'U/"(Z _]})"' [833‘]
H=AF ), Foy(X 35=X 1) =0

Suponiendo nula la conversién a la entrada.

se despeja la conversién a la salida en la ecua-

cidn [8.33], y se obticne la relacidn conver-

sidn—temperatura dada por la siguiente ecuacion:



Y F,c,+UA F, ¢ T, +UAT,
8 (-aH R )A Frn s (-af n)n -F, AD
(8.34)

donde ei flujo mdsico se puede sustituir ¢n fun-
cién del caudal volumétrico y de la densidad, de
acuerdo a:

i, =Qp [8.33)

Las ecuaciones del balance de materia (ecua-

cién 8.26) v de calor —en el caso mds general dado
por la ecuacién 8.34— deben satisfacerse simul-
tineamente. Un aspecto caracterfstico de estos
reactores ¢s el de su estabilidad, también deno-
minado multiplicidad de estados estacionarios.

En ta ecuacién del balance de materia [8.26]
la dependencia de la conversién con Ja tempera-
tura es exponencial, por lo que si se representa
la curva de X, frente a T obtenida del balance
de méteria se obtiene una funcion de tipo sig-
moidal. Por el contrario, en e{ balance de calor
—ecuacién [8.34]- la dependencia de la conver-
sién con la temperatura es lineal.

Eu la figura 8.5 se ha representado la funcién
de la conversion que se obtiene utilizando una
cinética de primer orden (ecuaci6n 8.27), con ¢l
tiempo espacial como pardmetro. Se observa que,
a temperaturas bajas, Ia conversion tiende asin-
téticamente a ceco y, a temperaturas altas, tien-
de, también asint6icamente, a la unidad, mos-
trando un perfil sigmoidal entre ambos extremos.
En [a misma figura s¢ ha representado el balan-
ce de calor dc la ecuacién [8.34), que resulta ser
una linea recta. La solucién es el punto de corte
de ambas curvas, punto que satisface los balan-
ces de materia y energia simultineamente.

En ciertos casos, este punto de corte no es dni-
co. Por ejemplo, para una cinética de primer
orden e} balance de materia y de calor pueden
cortarse cn tres puntos, dos de ¢llos situados en
tas zonas asintéticas y otro en la zona interme-
dia. Este 1ltimo punto no es estable, es decir, lige-
ras perturbaciones de la temperatura de entra-
da, Tp o de la temperatura del fluido refrigerante
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o calefactor, T,, pueden hacer que el sisterna evo-
lucione rdapidamente a una de las soluciones esta-
bles, como se muestra en la figura 8.6.

X

balance de calor
Eo, (8.34)

¢ r

Ficura 8.5. Multiplicidod de estados estacioncrios e reac-
lores de mezclky completo. Reaccidn ireversible exotran
de primer orden.

L, T

fiGUra 8.6. lnfluencia de la temp de doy de lo
temperaluro del Buido de religeracion en reactores de mez-

La soluci6n en la zona de bajas conversiones
esld favorecida por bajos valores de la constante
de velocidad. bajos tiempos de residencia, peque-
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#0s calores de reaccién, pequeiias concentraciones
del reactivo, valores bajos de las temperaturas de
entrada y de¢l refrigerant2 y por elevados valores
Jel drea de intercambio de calor o del coeficiente
de transmisidn de calor (esto ltimo en el caso de
fiuido refrigerante: T.< 7, y no calefactor). La
solucién de altas conversiones esté favorecida por
‘45 condiciones contrarias a las anteriores.

Sobre la cuestién de Ja estabilidad se pueden
cealizar analisis més completos, que quedan fue-
ta del alcance de este libro, en el que se preten-
de sdlo hacer notar la posible aparicion de este
iipo de problemas en el funcionamiento de los
-zactores de tanque agitado continuo. En la
avoria de los textos propuestos al final de este
:apitulo se pueden encontrar mayores desarro-
‘fus sobre €] tema. Para cerrar este punto, cabe
citar el criterio o condicién de estabilidad de un
reactor de mezcla completa continuo:

dQE < d(Qr + Q.f)
dT ar

(8.36]

donde Q, &s ¢l calor generado (ecuacién [8.30]),
Q, ¢l calor eliminado por el fluido que atraviesa
el reactor, y Q, el calor eliminado por el fluido
refrigerante. La suma de Q, y Q, viene dada por
los dos primeros sumandos de la ecuacién [8.33]
con el signo cambiado.

Ejernplo 8.2. Fermeniacion en tanque agitado con-
tinuo. Intercambio de calor para mantener una
determinada temperatura en el tanque.
Lafermentacién de un sustrato N para obte-
ner el producto P se lleva a cabo mediante un
microorganismo£u un tanque agitado continuo de
100 L cuya circulacion puede considerarse de mez-
cla completa. La concentracién de N a la entrada
¢s de 180 g L1y la concentracitn de biomasa a la
entrada es casi despreciable (0,5 g L-!). La tem-
peratura de la corriente de entrada es de 30°Cy
se desea que ésta sea también la temperatura en
el tanque de fermentacion. El proceso puede des-
ciibirse mediante una cinética de tipo Moned cuyos

pardmetros a30°Csonp, =084 h'ly K, =43¢
L-! siendo el rendimiento a biomasa Y = 0,45
gB/gN. En la conversion de sustrato a biomasa y
producto se genera una energia en forma de calor,
desprendiendo 1.200 cal/gh convertido.

a) ;Qué caudal hay que introducir al reactor
si s¢ desea que {a concentracién de Nala
salida sea de 36 g L-?

b) ;Oué calor debe eliminarse del reactor para
que la temperatura cn el tanque no exceda
de 30°C y cudl debe ser el drea de intercam-
bio de calor? Daios: Temperatura del fluido
refrigerante 7= 15°C, coeliciente global de
transmisién de calor U =500 W m=2 °C"L,

Solucién

a) @ Elcaudal de entrada puede obtenerse a
partir de la ecuacién de conservacion del sus-
trato que, cuando el caudal de entrada y sali-
da al tanque permanece constante, viene dada
por la ecuacién [8.26). Tomando los valores
de entrada al tanque como la referencia:

Cra=Cnp=180g L7 Xyp=0 Qy=0Q,=0Q,=0

Teniendo en cuenta que la concentra-
cién de sustrato a lz salida del tanque es

Cp=36gL"

la conversidn de sustrato resulta
X, =(180-36)180=0,8

La velocidad dc desaparicién del sus-
trato de la ecuacion [8.26] viene dada por
el modelo cinético de la ccuacion [7.49) del
cuadro 7.1, Sustituyendo los valores ante-
riores, el valor requerido det tiempo espa-
cial se calcula como:

r= Cio 'C_.v_‘ -
(_R.\')
_ (180 - 36)g L
*m&mxugmuw—%nﬁ)gL%
(43+36) 0,45 o

=260
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A partir de rse calcula el caudal de Esta drca se calcula sustituyendo valores en
eptrada, que resulta ser la ecuacion {8.12], obteniendo el siguiente
valor:
V 1 L oz -1
QP=—w—m=385Lh 4]
r 26h Azt
Ui, -7y
. . . < 1o - h 4,18J
b) Calor a intercambiar 0, y Area de inter- (6,652 10%cal b)) s = -
cambio de calor A necesaria, = AR L 103 m?

Pura calcular Q, se utiliza el balance de (500357 m=°C')(15-30)°C

calor en el reactor tanque continuo, que vie-
ne dado por la ecuacion [8.31). En este caso
las temperaturas de entrada y salida son 30
“C, por lo que se anula el primer sumando  §.3.2. Reaclores tubulares ds fufe pistén
del primer miembro

Foc (T ~Ty)=0 Eiste es el otro extremo de los regctores conti-
w6 Te =T nuos ideales, Un ejemplo tipico en la industria de
. alimentos son log esterilizadores de tipo tubular.
es ara el
y la expresion que resulta para el balance La mezcla del fluido entre dos scciones adya-

de calor, sustituido 4 por N es centes es nuls, es decir el Suido clreula como un
Q, #(~AH )y - EXpgm0 pistén que se va desplazando por el reactor, de ahi
su nombre. En la figura 8.7 se representa esque-
donde @, ¢s positivo sf se aporta caloral  méticamente un reactor tubular con este tipo de
sistema o negativg un ¢gg0 Contrario. flujo.
En la ecuacién anterior se pueden uti- Algunas caracteristicas de €510s reactores son;
lizar valores de entalpfa por mol y caudal
molar, 0 entalpfa por musa y caudal mési- — Pueden estar constituidos por un dnico
co. El caudal mdsico alinxatado de sustra- tubo 0 por una sesie de tubos cofocados en
toes

paralelo.
— Ea la direcci6n axial 12 mezcla es nula,
Frvy =Qy-Cog =(385LB Y180 2. L) =6930g, b pero en la direccién radial la mezcla es per-
fecta. Es decir, en una seccion 2, los valo-
res de composicién y temperatura son los

La entalpia por gramo de sustrato reac- > .

cionado es un dato del problema: mismnos para cualquier valor del sadio. Un

criterio simple y que se aplica a menudo

AHp), = 120cal g para considerar que el flujo es en piston es

que el miimero de Reynolds sca mayoe dc

por lo que l candal de calor Q, sers: 10°y que la refacién longitud/didmetro del
tubo sea mayor o igual a 50.

~— Dada una derta posicién en el reactor, si

Q, =(~1200 cal g7)6.930 2,0 (0.8)=
: el reactor trabaja en estado estacionario

=-6,652 10°calh” "
las variables no se modifican con el tiem-
; . . Existe un gradiente de composicion
Al ser el proceso exotérmico @, tiene po. gradie! -
signo negativo. es decir. es un calor que con la coordenada axla.l Zdebidoala mez-
cla nula entre las secciones. El gradiente

debe eliminarse del sistema. Para ello hay 2
que intercambiar calor con el fuido refri- axial de temperatura depende de cémo

gerante a través del drea de intercambio A. sea el calor generado por 1a reaccién y del
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fluido de
refrigeracion
’ Tc

camisa

Reactivos

Productos

OE TE' CAE XAE

OSTS CAS XAS

Fig=0:cCu

Fis= Qs Cas

reactor

FiGURA 8.7, Esquemo del reactor tubular con flujo pistén,

sistema de intercambio de calor. Como es
obvio, en estos sistemas no es posible
introducir serpentines, por lo que el flui-
do que circula por el tubo intercambia
calor con ef exterior s&lo a través de la
parcd del tubo. Esto hace que ¢l control
de temperatura sea mds complicado que
en los reactores tipo tanque. Para aumen-
tar el intercambio de calor puede redu-
cirse el didmetro de los tubos y aumentar
su longitud. Una solucidn equivalente es
cmplear reactores multitubulares. Ambas
posibilidades tienen la desventaja de que
aumentan la pérdida de presidn a través
del reactor {recuérdese lo visto en el capi-
tulo 4 para flujo de fluidos por conduc-
ciones) y los costes del material necesa-
T10.

Para describir el funcionamiento de estos reac-
tores se resuelven fos balances de materia y ener-
gla. De nuevo, se tonsidera una reaccién simplc
<on ef reactivo A como compuesto clave.

L.os balances se plantean en un diferencial de
volumen de reactor, dV, y en estado estaciona-
rio. como se muestra en la figura 8.7. El tiempo
de residencia en ese dVes (dVVQ, o dz, v es equi-
valente al diferencial de tiempo utilizado en el
reactor discontinuo.

* Balance de materia

La conservacion del reactivo A en dV, 0 lo
que es lo mismo en la correspondiente longirud
dz, se plantea en términos de caudales molares.
Al funcionar el reactor en estado estacionario la
acumulacion de A en 4V es cero. Los restantes
términos de la ecuacion general [8.1] entre z y
z + dz son

[(Entrada A]=F,, [8.37]
(Salida Al=F,_,,. =F, . +dF,  [838]
[Generacion A]= R dV [8.39]

Con lo que, teniendo en cuenta la relacién
entre caudal molar y conversién, dada en la ecua-
cién [8.22], el balance de materia resulta ser:

“dF,=FodX,=(-R)AV  [840]

Integrando el balance de materia de la ecua-
cion {8.40] entre las condiciones de entrada, £,
y de salida, F . y teniendo en cuenta las rela-
ciones dadas por las ecuaciones [8.20] y [8.21], la
ecuacion {8.40] se transforma en la siguiente
expresion:



" dX (8.41]

174 X
7=l

Cuando el caudal volumétrico, @, es constante
el balance de materia de la ecuacion [8.41], tenien-
do en cuenta la ecuacién [8.23], se convierte en:

r= Z - J._\“ugdndx,l s ~dC [542}
Q “Ru (=Ry) e (=Ry)

Comparando las ecuaciones del balance de
materia en un reactor discontinuo {ecuacion (8.5])
y la del balance de materia en un reactor tubu-
lar cuando el caudal es constante (ecuacidn
{8.42)), se concluye que ambas son equivalentes
si se sustituye ¢l tiempo de reaccién del primero
por el tiempo de residencia del segundo.

En la expresién de la velocidad (-R ;) apare-
cen términos cinéticos que son funcién de la tem-
peratura, La variacién de T con la longitud del
reactor se obticne a partir del balance de ener-
gia en el diferencial de volumen dV.

¢ Balance de calor

(Entrada) -[Salida)=~Y F,C,dT +Q, ([843]

El sumatorio de la ecuacion [8.43] se extien-
de a todos los compuestos f que atraviesan el dV,
siendo 4T la variacion de temperatura en ese
diferencial de volumen (salida-entrada). Si se uti-
liza, al igual que se hizo en el caso del reactor de
mezcla completa. un calor especifico constante
referido a masa y dado que el caudal mésico que
atraviesa el reactor, F,, es constante, la ecuacidn
[8.43] se simplifica a:
[Entradal—(Sakidal = ~F,¢,dT +0Q,  [8.4]
El término de generacion, teniendo en cuen-
ta la ecuacién [8.40] del balance de materia, se
puede expresar como:
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[Generacion}={—AH ) (—R,)AV =

=(-AH, ) FyudX,  [845)

donde dX, es la variacion de conversion que se
produce en ese dV.

Al ser cero el término de acumulacion, el
balance de calor en ¢V, de acuerdo a la ecuacién
general {8.1]. viene dado por:

~F,cdT+Q, +(~AH ), F,dX =0 [846]

En el balance general de calor de la ecuacién
[8.46] se pueden particularizar varias situaciones,
al jgual que se realizé en los reactores disconti-
nuos y de mezcla completa. Los casos particula-
res son: reactor isotermo (d T = 0), reactor adia-
bético (Q, = 0) y el caso general de intercambio
de calor de la ecuacidn [8.46].

Por un procedimiento similar al realizado cn
los reactores antcriores, se obtienen las ecuacio-
nes del balance de calor para estas sitvaciones
particulares.

A) Reactor isotermo

La temperatura es la misma en todo ¢l reac-
tor, es decir el dT de la ecuacién [8.46] es nulo.
El valor de Q, requerido para ello serd distinto
en cada seccién del reactor. El calor se inter-
cambia sélo a través de la pared. El drea de
intercambio en ¢V, denominada dA, es el peri-
metro del tubo (7ID) por su longitud (4z). El
calor aportado o eliminado en V viene dado
por:

Q, =UdA(T, -T)=UrDdz(T.-T) [8.47]
siendo D el didmetro del tubo. Para valores muy
elevados del coeficiente U o del drea de inter-
cambio de calor A, y sila temperatura del fluido
calefactor o refrigeranie T_ es constante, ¢l reac-
1T es isotermo ¥ su temperatura précticamente
coincide con 7.
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El aumento del area total A de transmision
de calot (zD L) se cousigue, para un mismo volu-
men total del reactor, al disminuir el didmetro
del tubo. Si el volumen del reactor (/4 DL} se
mantiene constante, una disminucion del dia-
metro del tubo /2 a la mitad hace quc 1a longitud
de L se multiplique por cuatro, por lo que A
aumenta. ’

Por otra parte, cuando el calor generado es
practicamente nulo y el reactor esté aislado del
exterior, el reactor tubular también es isotermo.
En este caso, |a temperatura en ¢l reactor serd
la temperatura de entrada T De forma gene-
ral, cuando la reaccidn presenta calores de reac-
cidn elevados, en valor absoluto, y las concen-
traciones de reactivos son lo suficientemente
altas, la isotenmicidad y, en generat, el control
de la temperatura, es mds dificil de conseguir en
ios reactores tubulares que en los tanques agi-
tados.

Si lacinética es de primer orden y no hay cam-
bio en el caudal volumétrico entre la entrada y sali-
da del reactor, la ecuacidn [8.42] se puede integrar
facilmente para-el caso isotermo, obteniendo:

—In

r=a Db 73 [8.48]
k X

Cr_iE = _1.; 1-
C ko 1-

Cuando la conecentracidn de referenciaes la
concentraciéa de entrada, (C,g=C ¥ X,z = 0)
la ecuacidn [8.48] es muy similar a la expresidn
obtenida para €sta cinética en un reactor dis-
continuo (ecuacién [7.63] del cuadro [7.3]): bas-
ta sustituir ¢t por 7. De modo andlogo, s¢ puede
establecer la cquivalencia para otro tipo de ecua-
clones cinéticas, obteniendo las correspondien-
tes expresiones del cuadro 7.3.

B) Reactor adiabdtico

Eneste caso @, es ceroy se puede integrar
tacilmente ¢l balance de calor de la ecuacion
[8.46], entre las condiciones de entrada (T, X, )
y las de cualquier seccidn del reactor (77 X}, con

lo que se obtiene la siguiente relacion lineal entre
Ty X,

( AH ) A
=T, hC,,L_—(X - Xap)=
=T ( ~8Hg),C ~(X, - X ) (849
pC

Es evidente que la iltima igualdad de la ecua-
cién [8.49] s6lo es vélida cuando el caudal volu-
métrico es constante,

Si se sustituye la ecuacién [8.49] en aquellos
pardmetros cinéticos que dependan de la tempe-
ratura en la velocidad de desaparicién de A, se
puede integrar —de forma gréfica o numérica- la
ecuacién del balance de materia (§8.41) u [8.42]),
con lo este balance resulta ser funcién de una dni-
ca variable: la concentracién o conversion de A.

C) Caso general de intercarnbio de calor

Cuando no se puede particularizar el caso
general a una de las dos situaciones anteriores
hay que resolver simultineamente los balances
de materia y calor {ecuacioncs [8.40] y [8.46], res-
pectivamente). El término dV del balance de
materia de la ecuacién (8.40] se puede sustituir
en funcidn de dz, y se obtiene la siguiente expre-
sién para el balance de matenia de A:

dX.—i = (_R )
dz F,

F. .
—D- 8.50
: (850

Por otra parte, en ¢l balance de calor de la
ecuacion {8.46], se sustituye el calor aportado
desde el exterior, ), por |a ecuacién [8.47], y se

obtiene la siguiente funcidn parala variacién de
la temperatura con la coordenada axial:

f{z= UED(T‘. "T) + (‘A[_IR),[ Fa d‘\/;l
dz £, c, F,c, dz

8.51]



las ecuaciones [8.50} y [8.51] se resuelven de for-
ma simulidgea, siendo las condiciones iniciales:

z=0, T=T£ ¥ "Y.-l:XAE

El control de la temperatura puede ser espe-
cialmente importante en ciertos procesos, don-
de por encima o por debajo de un nivel de tem-
peratura se producen reacciones secundarias no
deseadas. También es importante en el caso de
reacciones reversibles, cuando la temperatura
afecte significativamente al equilibrio.

Para favorecer un mejor contro! de fa tem-
peratura se recurre a los reactores multitubula-
res. En éstos, el volumen del reactor se reparte
en tubos de pequefio didmetro, refrigerados o
calentados por el fluido que circula por la car-
casa, como se muestra en {a figura 8.8, Otra posi-
bilidad es el empleo de varios reactores tubula-
res adiabdticos colocados uno tras otro (en
serie), con intercambio de calor entre cada reac-
tor, como se muestra en lz figura 8.9. En esta
tiitima figura se ha representado la operacion
para el caso de una reaccidn reversiblé éxotér-
mica.

fluido de
refrigeracion

carcasa

FiGURA 8.8. Reactor mulfitubulor.
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Yau Equilibrio

Enfriamiento
entre etapas
T

Operacidn
T adiabatica

X‘S x.l

mi ?,‘,“

FIGURA §.9. Recctores adiabdticos en serie con enfriamiento
entre efapas. Reaccion reversible.

8.3.3. Comparacién entre el reactor tubular
de fujo pistén y el reactor tanque agitodo
continuo de mezcla completa

Se trata de comparar el fuacionamiento de
ambos reactores para seleccionar cudl es el mas
adecuado en un determinado proceso. El anéli-
sis serd breve pero suficienlemente repcescata-
tivo.

¢ Reacciones simples y reactor isotermo

La comparacién se realiza para una reaccion
simple. donde el reactivo A es el compuesto cla-
ve. Se considera que ambos reactores operan de
forma isoterma y a Ja misma temperatura. por lo
que 5610 son necesarios los balances de materia
de cada reactor que, para caudales de enirada y
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salida constantes, vienen dados por las ecuacio-
nes [8.260] y {8.42].

E! tiempo espacial que se requiere en ambos

reactorss para alcanzar la conversion a la sali-

da X , .. dadas Ias condiciones de entrada C, . y
X ,£» 5¢ ha representado en la figura 8.10, don-
de se ha considcrado que la velocidad aumenta
al aumentar la concentracién de A (es decir, el
orden de reaccién respecto a A es mayor de
cero}. Como se obscrva en la figura 8.10, ¢l tiem-
po de residencia requerido en el reactor de mez-
cla completa, 7,;, corresponde al drea del rec-
tangulo y es mayor que el que se obtiene ¢n el
reactor tubular, 1., que corresponde al drea
bajo fa curva. Por tanto, si el caudal @ es el mis-
mo en ambos reactores, esto supone que et volu-
men del reactor tubular necesario para alcan-
zal una cierta conversién es menor gue el
volumen requerido en ug reactor de mezcla
completa.

La razdn es que el reactor de mezcla completa
opeTa a una tnica velocidad, que es la que corres-
ponde 2 las condiciones de salida C ;. Esta velo-
cidad es la minima en elintervalo de concentra-
cién C,,-C,;, ya que a menor concentracion de
A menor ¢5 la velocidad de reaccién.

Por el contrario, el reactor de flujo piston tra-
baja bajo un gradiente de concentraciones, sien-
do la méxima concentracién la de entrada -a la
que corresponde la médxima velocidad-y la mini-
ma concentracién la de la salida —con la que se
obticne la minima velocidad—. En el reactor de
flujo pistén las velocidades a través del reactor
son, por tanto, mayores que las de salida, que es
ladnica velocidad a la que trabaja ¢l reactor de
mezcla completa. Esta menor velocidad es la res-
ponsable del mayor tiempo espacial requerido
cn el reactor de mezcla completa para alcanzar
la misma conversién.

Si el orden de reaccidn respecto a A fuese
cero, el valor de 1 serfa el mismo en ambos reac-
tores, Sidicho orden fuera menor que cero la
situacion se invertiria, es decir, se obtendria
mayor tiempo espacial en el reactor tubular. Este
Gltimo caso, orden negativo respecto al reactivo,
se observa muy raramente,

V(-A,) Area bajo la curva = 1,

Area rectingulo = 1,

Fisura 8.10. Comparacion del Fempo espacial requerido

en el reactor de mezcela completa respecto al de flujo pis-

ton. Reactores isolermos con orden de reaccién pasitivo
respecio a A.

Ejemplo 8.3, Tamaiio del reactor requerido en
mezcia completa o flujo pistén para lograr una
determinada conversion. Aplicacién a un proceso
de esterilizacion.

Un csterilizador en continuo trabaja a 121 °C
y se ha disedado para tratar un caudal de 1L s7L,
La cinética del proceso de esterilizacidn del micro-
organismo C. botulinum es de primer orden y la
constante cinéticaa 121 °Ces & =12 minL

a) Sequiere reducir 6 drdenes de magnitud la
concentracién del microorganismo gue
entra al reactor. ;Qué volumen serd nece-
sariosi s¢ emplea un reactor de tipo tanque
agitado?;Y si se utiliza un reactor de flujo
piston?

) Repetir 1os cdleulos anteriores para una
reduccidn de 12 &rdenes de magnitud.

Solucion

aj Volumen del tanque continuo. V., y del

tubular, V. para reducir en 6 drdenes la
concentracién de entrada,

El volumen del reactor se determina a

partir de la ecuacidn de conservacion de



materia del reactivo A. ea este caso ¢l
microorganismo C. botutinum. Para los
reactores considerados, ¥ cuando los cau-
dales de entrada y salida permanecen cons-
tantes, i balance de materia vienc dado por
las ecuaciones:

- Tanque continuo idcal: ecuacién [8.26]
-~ Tubular ideal: ecuacién [8.42)

donde la velocidad de desaparicién de A
puede sustituirse por

(—R,)=kC o (1-X,)

Se toman como referencia las concen-
traciones de eatrada al reactor:

Cao=Cag Xpp=0

Una reduccién de 6 6rdencs de 1a con-
centracifn a la entrada corrcsponde a un
valor de la conversion de salida def reac-
tor de:

Las ecuaciones de conservacién de A en
el reactor tanque continuo y tubular, para la
cindtica de primer orden de este caso, son:

.[ﬂﬂu__-_.*...'l l’ﬁﬁ.: l{n__....._.l
Q Kl-X,) g k 1=X,

sustituyendo los datos del problsmu se cal-
cula el volumen requerido de cadn reactor:

1 L 60s,

=~ 108 = 5. 100

V
4712 min

con lo que el cociente de volimenes con
ambos réactores es
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72462 11

<=
‘,’i‘

Si se utiliza us reactor de mezcla com-
pleta su volumen debe ser serenia y dos mil
¥eces superior ai requerido con un reactor
tubular de flujo pistdn. Evidentemente cl
reactor més adecuado como esterilizador

¢s el tubular.
b) El procedimiento ¢s €1 mismo que en el
apartado a} pero para una reduccion de 12

Srdenes de magnitud.
CAQ = ] 2 1
a =l0" L X, = le—
Cy =X, w0

yLeos
Vie = 3188 0% 2 5. 40" L
12 min

L 60s

1=—

Vpp = —S00 10(10%) = 13815 L
712 min" (10%)=138.

con lo que el cociente de voldmenes con
ambos reactores ¢s ahora

Yoe _36.109 un

re

Es deeir, cuanto mayor sea la conver-
sién requerida mds conveniente yerd el
empleo del reactor tubular regpecto al de
mezcla completa.

Algunos de los conceptos anteriores se pue-
den utilizar para analizar comparativameate ¢l
funcionamiento de estos reactores en reacciones
complejas. Para ello se van a considerar los dos
esquemas de reaccién sencillos utilizados en el
punto 7.5.
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® Reacciones en paralelo y reactor isotermo

Seael esquema

A—3R
A—-=25S

donde el producto de interés es R, y en el que se
consideran cinéticas potenciales para las veloci-
dadesr, y r,. El rendimiento fraccional instantd-
neo a R, ¢, viene dado por la ecuacién [7.83] yel
rendimiento global, @, por laintegral de ¢, de
acuerdo a Ja ecuacién {7.84]. Dependiendo de la
influencia de la concentracién de A en ¢, o, dicho
de otro modo, seglin sean los Srdenes n, y #,, serd
mds o menos favorable el uso de reactores de
mezcla completa respecto a los de flujo pistén.
En condiciones isotermas, el tipo de contac-
to més adecuado es aquel al que le corresponda
un drea mayor en la representacion ¢ frentea C,,
ya que¢ serd ef reactor con ¢l que se obtenga el
mayer rendimiento global. Si #, es mayor que
el rendimiento a R estd favorecido por concen-
traciones altas de A, por tanto el reactor mas
favorable es el de flujo pistén. Si i, cs menor que
n, el reactor més favorable es el de mezcla com-
pleta. En la figura 8.11 se representan ambos

» Reacciones en serie y reactor isotermo

Sea el esquema de serie A—3R—25§,
Los rendimieatos fraccionales vienen dados,
cuando las cinéticas son potenciales, por las ccua-
ciones [7.87] y {7.88). Para simplificar ¢! anilisis
se va a particularizar éste al caso de reacciones
de primer orden y en el modelo cinético dado
por la ecuacion [7.86] se toman los valores r, =
n, = 1. Se considera, ademds, que el reactor es
isotermo y se plantean en cada reactor los balan-
ces de materia para los dos compuestos selcc-
cionados como clave (ya que hay dos reacciones
independicntes), por ejemplo A y R.

Cuando no entran productos con la alimen-
tacién (Cpp= Ce =0y C, = C,) la concentra-
cién de R que se obtiene en el reactor de mezcla
completa se calcula resolviendo los balances de
materia de A y R, llegando a la siguiente expre-
sidén:

Cas bty

C Wrkra)ikng B3

donde t,,, €5 ¢l tiempo de residencia en el reac-
tor de mezcla completay Cpgy C g son las con-
centraciones de R a la salida y de A4 a [a entrada

Casos. al reactor, respectivamente.
a) b
. Areabajo la curva = @,
Area
rectanguic
= QPuc

FiGuRA 8.11. Reaccio-
nes en paralelo. of Con-
taclo mas fovorable en
flujo piston. b Contac-

to mas fovorable en
J mezcla completo.




En ¢l reactor tubular de flujo pistén la expre-
sién que sexobtiene es:

. k '
Cji = ﬁ[ex}i’(—kﬂﬁ) - L‘.Xp(—-sz,fp)]

(8.54]

donde 7., ¢s el tiempo de residencia en el reac-
tor de flujo pistén. Fijados los valores de &, k&, y
T(Tye = Tpp = T) se caleula el cociente Cp/C
empleando las ecuaciones [8.33] y [8.54]. Para ¢l
reactor de flujo pistén los valores obtenidos de
este cociente son superiores a los que se calcu-
lan para el reactor de mezcla cornpleta. Por tan-
to, el rendimiento al producto intermedio R es
mayor cuanto menor sea la mezcla.

8.3.4. Asociacién de reactores continvos

Dentro de este apartado se analizan dos casos.
El primero es la disposicién donde varios tan-
ques de mezcla completa se sitian en serie, a la
que se denomina bateria de tanques. El segundo
corresponde a un tipo especial de operacion, en
la que parte de {a salida de un reactor tubular se
recircula al reactor junto con la corriente de ali-
mentacion fresca, a la que se denomina reactor
de recirculacion.

A} Baterias de tangues

Esta asociacién se ha representado en {a figu-
ra §.12. La composicidn de salida de un tanque
es la de la entrada del siguiente tanque. Una de
las ventajas de estos teactores €5 que, ademds de
aumentar la produccion, permiten operar a tem-
peraturas diferentes en cada tanque, controlan-
do esta secuencia de ternperaturas de modo rela-
tivamente sencillo.

Antes de plantear las ecuaciones de diseiio de
estos reactores, conviene realizar algunas consi-
deraciones. Por ejemplo, especificados ¢l volu-
men de reactor, ¢f caudal (7 de alimentacidn y las

Capitulo 8: Reactores quimicas 257

condiciones de entrada, se puede plantear qué
diferencia supone gue ese volumen corresponda
a un (nico reactor o sca la suma de los vollime-
nes de varios. tangues en serie, ambos operando
de forma isoterma.

Cuando ci volumen anterior corresponde a
an dnico reactor de mezcla completa, y el orden
de reaccidn ¢s positive, la conversidn que se
obtiene a la salida en ¢ste reactor s menor que
la que resulta al emplear un reactor de flujo pis-
t6n del mismo volumen.

Cuando ese volumen es la suma del volumen
de dos tanques en serie, el fluido que se alimenta
al primer tanque se mezcla con un fluido cuya con-
centracidn de reaccionante es mayor que ta del
segundo tanque, y la velocidad en el primer tan-
que es mayor que en la del segundo. Si se sigue
dividiendo el volumen tnicial del reactor en un
nlimero mayor de tangues, se llega a la situacién
limite de un nimero infinito de tanques, cada uno
de ellos con un volumen diferencial, En cada uno
de los tanques la conversion seria diferencial, y
equivaldria a una seccidn del reactor tubular.

Es decir, una sene infinita de tanques cuya suma
de volimenes fuese V, equivale a un reactor tubu-
lar de ese volumen. Por tanto, un ndmero finito de
tanques isotermos entre 1 e o=, con suma de volii-
menes V, rinde una conversidn intermedia entre
la obtenida en un dnico reactor de mezcla com-
pleta y en un reactor tubular, del mismo volumen
V'y operando ambos a la misma temperatura

Para desarrollar el modelo de disefio de estas
baterias se va a considerar una reaccién simple,
con ¢l reactivo 4 como compuesto ctave. Se plan-
tean Ios balances de materia cn un reactor j de
la bateria. A este reactor, de volumen V; entra
una concentracién C, , y sale €. La velocidad
de reaccion en ese tanque es (-R,,); y corresponde
a las condiciones de ;. Si el caudal volamétri-
co. {2, permanece constante, ¢l balance de mate-
ria de A en el tangue j se obtiene aplicando la
ecuacidn [8.26] a este tangue:

CAD(XA/ B XA;—l)
(NRA);'

1 - [8.55]

T =L

v,
’ Q (_RA. §

Cor=Cyy
},



258  ingenieria de la Indusiria Alimentoria

cﬂl CAE
T; T.
XM an

FiGura 8.12, Esquema de lo bateria de tanques en serie.

y ¢l balance de calor en ese tanque se obtiene al
aplicar la ecuacién [8.31]:

¢, (Tiq=T)+(Q,), + 256
+(=8H )  FoolX =X 4} =0 [8.5¢]

En 1z figura 8.13 se ha representado la opera-
cién en una bateria de tanques de mezcla comple-
ta que trabajan a temperatura constante. El drea
de cadarectdngulo es el tiempo de residencia en
cada tanque. La surna de estas dreas es mayor que
el tiempo de residencia del reactor tubular (drea
bajo 1a curva) pero menor que la de un tnico tan-
que. Por tanto, ef volumen total de la bateria ncce-
sario para alcanzar una determinada conversién es
un valor intermedio entre el que se obtiene en un
tanque y un tubo.

A continuacion se analiza un caso numérica-
mente sencillo. Se considera que todos los reac-
tores trabajan a la misma temperatura, tienen et
mismo volumen V y la cinética de reaccién es de
primer orden respecto a A. En el balance de
materia de la ecuadion [8.55) se sustituye (-R ),
por kC,; y se despeja la concentracién a la sali-
da del tanquc i Cap obteniendo:

Cam [8.57]

L+k-d

C,=

* Areabajo facurva = s

Y(=Ra) * Area rectangulo M =

* Suma de las Areas rectangulos = T

CM Cjﬂ ~1 CA' cA‘

FIGURA 8.13. Tiempo espacial requerido en uno boteria de
fonques respecto a los de un reactor de mezcla completa
[MC} y Hujo piston {FP).

Sise aplica la ecuacidn anterior al primer tan-
que, cuya concentracion a la entrada, C , es un
dato conocido se obtiene:

Cao

Cy=
|

1+k-+
1

[8.58)

Aplicando la ecuacién [8.57] al segundo tan-
que y sustituyendo C,, por la ecuaci6n [8.58], se



liega a una expresién de C,, en funcién de C
Sise r¢pite este procedimicnto para el tercer tan-
que y sucesivamente, hasta Hegar al dltimo tran-
que M, se obtiene la siguiente expresion de la con-
centracién de A a la salida del Gltimo tanque:

G S (559

[1+k%] [1+ kﬁvg—]

donde V es la suma de todos los volimenes V,
(V=NYV).

Cuando la cinética es compleja y/o los reac-
tores no son isotermos o de igual volumen, hay
que resolver las ecuaciones [8.53] y (8.56) para
cada tanque, comenzando por el primero hasta
legar al tanque N, Esta solucién puede ser ged-
fica o numérica y esté descrita en la bibliografia.

Can =

B) Reactor de recirculacion

Este tipo de reactor se ha representado en la
figura 8.14, Parte de la corriente de salida es recir-
culada al reactor de forma continua y se cousi-
dera que el reactor trabaja en estado estaciona-
rio. La relacién de recirculacién R se define
como:
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w1

R=

£ 8.60
F, [8.60]

siendo F,, v F,  los caudales molares de A recir-
culados y purgados de] reactor, respectivamente.
Al realizar un balaace de materiade A enla
salida del reactor, punto /{, se obtiene la siguien-
te relacién:
Fa=F+F,,=F(1+R) [8.61]
siendo F,, el caudal molar de A que sale del
1eactor.
La conversién de A a la salida se define como
la fraccién del reactante de la alimentaci6n fres-
ca que se encuentra convertida en la corriente

- que se purga de! reactor, es decir:

FU_FAS

Ky =t 862}
A

con lo que el caudal de A que sale del reactor
puede expresarse como:
Fro=F o (1+ R)(1-X 5) [8.63}
Si el balance de materia de A se plantea en el
punto de entrada I, se obtiéne que €l caudal motar
de A que entra al reactor, F,,, corresponde a:

Alimantacién
fresca

Fu

Recircutacién

Fa=AFg

FIGURA 8.14. Esquema del reactor lubular de racirculacion.
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Fo=Fu+ Fie= F,m +R‘FAD(]'_XAS) [864]

Para relacionar F,, y F,, a través dc la con-
versién hay que emplear un caudal molar de refe-
rencia comiin, Esta base se toma, de acuerdo a
la ecuacién (8.63], como F (1 + R). El caudal
molar que entra al reactor, F), tendré una con-
versidn X, o a-la entrada al reactor respecto a este
caudal molar de referencia. El valor X, se
obtiene a partir de la siguiente igualdad:

Fo=Fu+RF(1-X,)=
: 8.65
P RY1-X,) O

de donde se despeja la conversion & la entrada
en funcién de la relacion de recirculacién y de la
conversién a la salida:
R
1+R

X [8.66]

AE T

Como se deduce de la ecuacion [8.66], cuan-
to mds alta sea la razén de recirculacién mds pré-
ximas son las conversiones de entrada y salida al
reactory, por tanto, menor es ¢l cambio de com-
posicidn en el reactor. Por otra parte, al aumen-
tar R aumenta el caudal molar de entrada al reac-
tor y, en consecuencia, ¢l volumen de reactor
requerido para Hevar a cabo la reaccién.

El balance de materia en el reactor tubular
con recirculacién es andlogo al de la ecuacién
[8.41] pero tomando como caudal de referencia
F,(1 +R), con lo que se obtiene:

14 - Yas dX, - X dX,
Foo(L+R) *xua(-R,) %p%s (-R,)

18.67]

Si el reactor funciona de forma isoterma no
es necesario realizar el balance de calor y se puc-
de integrar la ecuacién [8.67] para cada ecuacion
cinética particular. Por ejemplo, para una cinéti-
ca potencial de primer orden respecto a 4, y
cuandono hay cambio en el caudal volumétrico

que atraviesa el reactor, J(1 + R), la integracién
de la ecuacién [8.67) conduce a:

R

1-_2
n——R
1-x,,

AS

v__1
Q(+R) k

[8.68)

8.3.5. Reactores reales

Hasta el momento se’han considerado los dos
extremos ideales de circulaciu en reactores con-
tinuos: mezcla completa y flujo pistén. En la préc-
tica, es frecuente que el reactor real no trabaje en
ninguno de los supuestos ideales anteriores. Por
una parte pueden aparecer problemas de mala dis-
tribucién del flujo, como la aparicién de canales,
regiones de flujo estancado, cortocircuito, etc., tal
como se muestra en la figura 8.15. Por otra parte,
y aun cuando se eviten los fendmenos indeseables
citados, lo habitual es que l1a mezcla del fluido no
sca ni nula (flujo pistén) ni completa, sino que
exista un grado de mezcla intermedio.

Dejando aparte las anomalias en la distribu-
cién del fluido {que en su mayor parte se pueden
resolver modificando alguno de los elementos
mecdnicos del reactor) en este apartado se con-
sidera c6mo determinar y tener en cuenta un gra-
do intermedio de mezcla del fluido que circula
por el reactor. Es necesario conocer este grado
de mezcla para predecir el funcionamiento del
reactor.

La determinacién del tipo de flujo se puede
realizar a partir de la curva de distribucién de
tiempos de residencia, £(¢)d¢. Esta curva repre-
senta la probabilidad de que un cierto elemento
de fluido permanezca en el reactor durante un
cierto tiempo.

Dado este significado de probabilidad, la dis-
tribucion debe estar normalizada, es decir, entre
tiempo O ¢ infiniro su drea debe ser la unidad.

[E(eyde =1

]

[8.69]
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[

i& I\—a Cortocircuito
Entrada —:L_._/ g
Zonas }
Zonas
estancadas
estancadas FIGURA 8.15. Esquema de una

mala distribucion del flujo en
J reactores: cortecircuito y zonas
estancadas.

El valor de E(f)dr corresponde a la fraccion de
fluido a la salida del reactor que ha estado en ¢l
reactor un tiempo entre ¢y £ +dt. A la fraccién del
fluido a la salida del reactor que ha permanecido
en el reactor un tiempo menor que ¢ se la denomi-
na F(7) y su valor se puede calcular en funcién de
E(¢) como:

]

F() = [E(e)dr

0

[8.70]

Teniendo en cuenta las ecuaciones [8.69] y
{8.70], la fraccidn de fluido que permancce en el
reactor un tiempo mayor que f corresponde a:

jﬁ(:}d::injs(r)dzzpjc [8.71]

4

Los conceptos anteriores se han representa-
do en la figura 8.16.

Para analizar cualitativamente las curvas £(z)
en los dos extremos de flujo ideales se puedce ima-
ginar un reactor en ¢l que se introduce y sale de
forma continua un caudal de agua. A un cierto
tiempo —considerado como cero- se introduce al
reactor ina cantidad de un trazador en forma de
inyeccidn instantdnea.

&)

Area bajo
la curva = F{t,}

Area baja la curva = F(1,)

FIGURA 8.16. Curva fipica de distribucion de tiempos
de residencia.

Si el flujo en el reactor es en mezcla comple-
ta el trazador introducido al reactor se mezcla
completamente con el agua que esta en ¢l inte-
rior. A tiempo cero la concentracion de trazador
en el interior serd mdxima y se ird diluyendo con
el tiempo debido al caudal de agua que entra.
Por tanto, la fraccion de trazador que ha perma-
necido un tiermpo entre ¢ v 7 + 4t en el reactor o,
lo que es lo mismo, £(r), tendrd una forma expo-
nencial decreciente con el tiempo.
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Por ¢l contrano, si el flujo en el reactores en
piston, el trazador introducido al reactor a tiempo
cero atraviesa éste en forma de pistén sin mezelar-
s¢ con las secciones anteriores y posteriores del flui-
do acuoso. Por tanto, todo el trazador saldrd del
reactor en un ¢ty a un vador de tiempo igual al tiem-
po de residencia 7, con lo que lacurva £(¢) serd, en
el caso de flujo piston ideal, un delta de Dirac.

Cuando la mezcla en el reactor sea interme-
dia se obtendré para £{#) una curva en forma de
campana, con una cierta amplitud. Cuanto mayor
sea la amplitud de la curva, mayor es el grado de
mezcla. Estas situaciones se han representado en
la figura 8.17.

4+ mezcla
complela

v/‘ flujo pistdn
Z} {& Dirac)

E()

mezcia

//_ Intermadia

t

fisUrA 8.17. Curva de distribucion de tiempos de residencia
en un reactor de mezcla completa, flujo pistdén y mezcla
intermedia.

A partir de los dos primeros momentos de la
curva E(¢) se pueden determinar algunos pard-
metros tiles para caracterizar ¢l flujo. Estos
momenios som.

— Primer momento o media de la distribu-
cién, 1.

t= ]zE(r)dr = (8.72]

Cuando no hay anomalias en la distri-
bucién del fluido (zonas estancadas o cot-
tocircuitos) el valor de esta media debe
coincidir con el ticmpo de residencia dise-
Aado para el reactor, que se calcula
mediante la ecuacion [8.15]:

(=1 [8.73]

— Segundo momento central o varianza, o3,
calculado por la ecuacidn [8.74]. Al aumen-
tar el valor de este pardmetro, aumenta la

amplitud de la curva y, por tanto, ei grado
dc mezcla en el reactor.

={(t ) E()dt [8.74]

Q,
C"‘*-—ﬁi

Si se define un tiempo adimensional 6
£Omo:

[8.75]

{os momentos de las ecuaciones [8.72] y
{8.74] se pueden expresar en forma adi-
mensional mediante {as ecuaciones:

D}
H

[8.76]

A

o2 =% {877

evidentemente, si no hay flujo andmalo y
se cumple la ccnacidn (8.73), el valorde ¥
es la unidad.

Para determinar experimentalmente E(¢) en
un reactor de volumen Ven el que un fluido circu-
la con un caudal O s¢ emplean técnicas de estimu-



lo respuesta. E! trazador se introduce a la entra-
da del reactor a tiempo cero y se determina la can-
tidad de trazador a la salida del reactor con el tiem-
po. El trazador no debe reaccionar ni adsorberse
dentro del reactor, v debe ser un compuesto con
una propiedad ficilmente medible por una téeni-
ca analitica sencilla {una sal, un colorante, etc.).

Existen dos formas principales de introducir
el trazador en el reactor. Cuando, a tiempo cero,
se realiza una inyeccién de una cantidad de tra-
zador en la corriente de entrada al reactor, el
experimento se denomina en impuiso.

El segundo tipo de experimento, al que se
denomina en escalon, es cuando a tiempo cero la
corriente de entrada, sin trazador hasta enton-
ces, s¢ sustituye por otra cormiente de iguai cau-
dal pero con una cierta concentracién de traza-
dor, ¢, A menudo, este Ultimo experimento se
realiza de forma inversa, es decir, hasta tiempao
cero al reactor se introduce {a corriente con el
trazador v, a dicho tiempo, esta corriente es sus-
tituida por una corriente jgual sin trazador, y el
experimento se denomina en escalén inverso.

Si el experimento se realiza en impulso se
obtiene directamente la curva C, normalizada y
definida como:

C=—n (8.78)

Jc(t)dl

[}

donde c es la concentracién de trazador medida
a la salida del reactor al tiempo «. Si se multipli-
ca numerador y denominador de la ecuacidn
[8.78] por el caudal Q, y el numerador se multi-
plica por di, el cociente que resulta es la fraccion
del fluido que ha permanccido en el reactor un
tiempo entre ¢ y 2 + dt. Por tanto, la curva C ()dt
es igual a la curva E(£)ds, o, 1o que es lo mismo,
las curvas C'y E coinciden. La curva F{r) se obtie-
ne por integracin de la curva £(¢) de acuerdo a
fa ecuacién [8.70].

Si el experimento s¢ realiza en escaldn, la cur-
va gque se obtiene directamente es la curva F(z),
que se calcula come:
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F = Esoida
cﬂ

[8.19]

donde c,,,, ¥ ¢, s0n las concentraciones de tra-
zador en las corrientes de salida y entrada, res-
pectivamente. Si no hay anomalfas en el {lujo,
F(z) vale cero a tiempo cero y la unidad a tiem-
po infinito. El valor de F a tiempo ¢ representa
—como ya se indicé~ ta fraccidn de trazador que
permanece en el reactor un tiempo menor o igual
que t. La curva E(¥) se obtiene, como se deduce
de ta ecuacién [8.70], derivando la curva F(1).

Una vez determinada la curva £(¢) para el reac-
tor considerado y a las condiciones de caudal
empleado O, y caracterizada esta curva por sus
momentos (media y varianza), se puede utilizar
esta informacién para determinar la conversién a
la salida del reactor cnando en éste se lleva a cabo
la reaccidn quimica utilizando el mismo caudal .
Hay dos fornias de utilizar esta informacién: direc-
tamente o a través de un modelo de flujo.

El empleo directo de curva de distribuci6n de
tiempos de residencia, £(¢), supone considerar
el fluido en el reactor como un conjunto de uni-
dades individuales (pequeiios reactores discon-
tinuos). Cada una de estas unidades permanece-
rd un cierto tiempo ¢ ea ¢l reactor y la fraccién
de reactivo no convertida en ese¢ elemento ¢s la
que corresponde a ese tiempo, 1 - X ,(¢). La frac-
cién del reactivo sin convertir, promedio en el
fluido que sale del reactor, 1 -X,, se puede deter-
minar como:

1-X, = [1-X, @, EQd:  [880)

donde con ¢l subindice D se hace referencia al
valor de la conversién que se obtendria en un
reactor discontinuo al tiempo «.

El empleo directo de la informacion de la cur-
va de distribucién de tiempos de residencia
(DTR) mediante 1a ecuacién {8.80] no es gene-
ral. Esta ecuacidn sélo es vdlida en cualquiera de
los tres supuestos siguientes:
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aj Sipuede aceptarse que los distintos ele-
mentos o agregados que evolucionan en
discontinuo no se mezclan entre si.

b) Sitodas las moléculas de fluido perma-
necen el misrmo tiempo en el reactor.

¢) Si, aun produciéndose mezcla entre los
agregados, ésta no modifica la conversidn.

El primer supuesto lo cumplen los denoma-
nados rmacrofiuidos, donde no hay micromezcla
sino que el flujo estd totalmente segregado, como
ocurre con fluidos muy viscosas. El segundo
supuesto sélo se cumple en el caso de que el flui-
do c¢ircule en flujo pistén. El tercero correspon-
de al caso de que la cinética sea de primer orden,
dado que en este caso la conversién depende sélo
de tiempo y no de la concentracidn de A. Para
una cinética de orden uno, 1a conversién de A en
el reactor discontinuo se calcula como:

n=1 - [1- X, ()], =exp(-ks) [8.81]
donde k es la constante cinética de la reaccidn.

Cuando no puede aplicarse ninguno de los
tres supuestos anteriores hay que proponer un
modelo de flujo adecuado para predecir la con-
version a la salida del reactor. Los dos modelos
que se’emplean con més frecuencia, para descri-
bir en reactores tubulares un grado de mezcla
intermedio entre flujo pistén y mezcla comple-
ta, son el modelo de dispersidén axial y el mode-
lo de tanques en serie, que se comentan breve-
mente a continuacidn. '

— Modelo de dispersion axial. Este modelo
resulta adecuado para reactores tubulares
enlos que el fluido circuia en condiciones
no muy alejadas del flujo pistén. Se consi-
dera que existe un cierto grado de mezcla
entre el fluido de una seccion con los flui-
dos de las secciones anteriores y posterio-
res. La mezcla se produce en la direccién
axial z, o de movimicnoto del fluido, y se
denomina mezcla axial o longitudinal. Este
mecanismo de dispersién es anilogo a la
difusidn molecular, pero viene caracteri-

zado por un coeficiente de dispersidn axial
D, . Ei término que indica el grado de dis-
persidn ¢s proporcional a este coeficiente.
El parédmetro de estos modelos es el médu-
lo de dispersion D Jul, donde u esla velo-
cidad del fluido y L la longitud del reactor.
También se utiliza el denominado niimero
de Peclet axial, Pe, que es la inversa del
médulo de dispersién. Cuando D Jul —0
(Pe — <o) la dispersidn axial es desprecia-
ble y el flujo es practicamente flujo pistdn.
Por el contrario, si 2, ful. — o< (Pe - 0)
la dispersién axial es muy importante y el
flujo es pricticamente en mezcla completa.
El valor de! médulo de dispersién sc calcu-
la a partir de la varianza adimensional ¢®,.
Cuanto mayor sea la varianza més elevado
es el médulo de dispersién y mayor el gra-
do de mezcla.

. — Modelo de tanques en serie. Cuando se ana-
liz6 esta asociacion de reactores se indicé
que daba resultados intermedios entre los
de un reactor tubular (mezcla nula) y un
reactor tanque agitado de mezcla comple-
ta. Por ello, es una disposicién valida para
describir un tipo de mezcla intermedia. El
parametro de este modelo es ef nlimero de
tanques, N, que se obtiene como la inver-
sa de la varianza:

N=— [8.82]

Al aumentar el nimero de tanques, el flujo se
acerca mds al flujo pistén, mientras que si NV =1
la circulacién es la que daria un dnico tanque de
mezcla completa.

La formulacién matemadtica de estos modelos
0o se va a plantear aqui pero s¢ encuentra exce-
lentemente desarrollada en los textos de Levens-
piel y Fogler.

La determinacién del grado de mezcla es muy
importante en algunos equipos empleados en la
industria alimentaria. Como ejemplo, puede con-
siderarse un equipo donde se Heva a cabo una



coccidn. Si la distribuci6n de tiempos de resi-
dencia es amplia, puede ocasionar serias conse-
cuencias en la eficacia del proceso. En este caso,
el material que sale del reactor y ha permaneci-
do en éste un tiempo de residencia pequefio, pue-
de que no haya alcanzado las condiciones de este-
rilidad requeridas, mientras que el material que
ha permanecido un tiempo muy elevado puede
haberse recalentado, perdiendo alguna de las cua-
lidades del producto. Por tanto, en el proceso de
coccién es mds conveniente una distribucion
estrecha de los tiempos de residencia, y, en cual-
quier caso, habria que determinar cudl es la dis-
tribucién real que se produce.

Ejemplo 8.4. Determinacidn de la desviacién del
flujo ideal en un reactor tubular.

La transformacién de un sustrato en un pro-
ducto se lleva a cabo mediante una enzima inmo-
vilizada en un soporte de vidrio poroso que se dis-
pone en un reactor tubular de 52,5 L de volumen
(entre las particulas de vidrio), siendo el caudal
alimentado al reactor de 0,7 L min\.

Para determinar el tipo de flujo en el reactor
st ha realizado un experimento de estfmulo-res-
puesta, sustituyendo el soporte con la enzima por
un vidrio no poroso del mismo tamaiio de parti-
cula y empleando ¢l caudal de 0,7 L min-! utiliza-
do en condiciones de reaccién. Sc ha realizado un
experimento en impulso, inyectando (tiempo cera)
200 mL de una disolucion de lactosa {trazador) de
40 g L' y se ha determinado la concentracion de
lactosa a la salida del reactor con ¢l ticmpgo, obte-
niendo los valores de la siguiente tabla:

¢ (min) c(mg LY ¢ {min) ¢{mgL)
0 4] 90 152
20 0 100 58
40 0 110 16
50 11 120 5
60 160 130 18
65 295 140 0
70 383 L 160 0
80 360 4
]
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;Se aleja el flujo del modelo de pistéa ideal
esperado en un reactor tubular?

Solucion

Para caracterizar el flujo necesitamos deter-
minar la curva de distribucion de tiempos de resi-
dencia, E(f), y analizar ¢l primer y segundo
momento central de dicha curva.

En un experimento en impulso la curva £(¢)
coincide con la curva C y se determina de acuer-
do ala ecuacién [8.78]. En esta ecuaci6én hay que
calcular la integral

Jetipa

que corresponde al drea bajo la curva ¢ frente a ¢,
curva que se ha representado en Ia figura que apa-
rece a continuacién. Esta drea se ha evaluado
numéricamente obteniendo un valor de 11.536 mg
L-! min. Por Ja forina de la curva ¢ freatc a ¢ se
deduce que el flujo es intermedio entre mezcla

completa y (fujo pistén.

clmg L)
400 = .
.
}
P Area = 11.536 mg min L'
/! 1
200 - ;’l /‘/—
! 1
;oo
100 \
/’/ N
° e | \.-“-— - .
0 50 100 150 200
t (min)

Curva concentracién frente a t obtenida en el experimento
en impulso.

Se puede comprobar que todo el trazador intro-
ducido al reactor sale de éste y no existe cortoar-
cuito en cl reactor.
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Trazador introducido = (0,2 LY(40 g L") =8 glactosa

Trazador gue sale del reactor = QJ- o()de =
a

= (0,7 Lmin"'}(11.536 mg L min) = 8,1 mg lactosa

La coincidencia entre ambos valores (las dife-
rencias se deben a errores numéricos de integra-
cién) permite eliminar la posibilidad de cortoeir-
cuito y cerrar el balance de trazador. Por tanto,
E(¢) s¢ calcula coma:

E(t)=C = ——%—min™

obteniendo los valores que aparecen en la siguien-
te tabla:

t(min} | E(1) (min~!)} ¢ (min} E(t} (min-)

0 0 90 1,32-102
20 0 100 5.03-10
40 0 110 1,39-10°3
50 9,54 . 10~ 120 433-10°
60 139102 130 156-107
65 256102 140 0

70 332-102 160 0

80 3,12-102

pudiendo deberse ia diferencia al error de la inte-
gral numérica de 7. La igualdad de Ty rindica que
no existen zonas muertas en ¢l reactor.

El segundo momento central o varianza se con-
sigue mediante la ecuacion [8.74] calculando
mediante integracién numérica el siguiente valor
de o)

ol= j (t-76,5)* E(t)dr = 143,7 min?
0

siendo el valor adimensional de estec momento cen-
tral:

_143,7 min? _

0.0255
T 75% min?

2
g,
|
o =—4

De acuerdo al modelo de tanques en serie, el
niimero de tanques en serie al que equivale este reac-
tor es la inversa de 6*(6), con lo que se obtiene:

N =39 tanques

~0,0255

Este nimero de tanques (39) es elevado, por
lo que el comportamiento del reactor no estd muy
alejado de! flujo pistén.

el prmer momento central de esta curva se obtie-
ne medijante la ecuacion [R.72], y realizando 1a inte-
gracién numérica, se obtiene cl siguicnte valor:

i= _[rv.E(r)d: =76,5 min
1]

gue coincide pricticamente con el tiempo de resi-
dencia tedrico cn el reactor

?=K=—-—5-2-3—3-I_-—'-—-—=75 min
Q 0,7Lmin™

Ejemplo 8.5. Empleo directo de la curva de DTR
para predecir la conversién en el reactor real.

El esterilizador tubular de 70 L del ejemplo 83
se ha sustituido por otro del mismo volumen en el
que se ha modificado la relacidn longitud/didme-
tro para ahorrar material. El nuevo didmetro es el
daoble del original y la loegitud, por tanto, la cuar-
ta partc de la inicial. En este nuevo esterilizador y
parz las mismas condiciones de caudal (@ =1L
s7!) del ejemplo 8.3 sc ha realizado un experimen-
to estimulo-respuesta introduciendo ua impulso
de un trazador inerte y se ha obtenido la curva de
respuesta correspondiente a los datos de la siguien-
te tabia.



Temenanl
) |EOEIr | B0
0 0 70 200,69
4 0 &80 180,39
8 0 86 137.55
12 2,25 88 112,74
16 2,25 91 96,96
20 4,51 4 72,16
18 3,61 98 56,37
24 947 105 24,80
28 15,78 106 21,20
31 2480 110 14,66
4 40,59 114 - 7.89
36 52,99 119 6,76
39 78,92 122 6,76
4] 101,47 127 541
47 130,78 135 4,51
52 160,10 136 0
58 184,90 149 0

; Qué reduccidn en la concentracion de entra-
da puede esperarse empleando este reaclor ¢n la
esterilizacién del mtsmo microorganismo (C. boru-
linum) del ejemplo 8.3

Solucion

Como la reaccion es de primer orden (ver
ejemplo 8.3} puede utilizarse directamente la cur-
va de TR obtenida. y caleular la fraccidn de reac-
tivo no convertido de acuerdo a la ecuacién [8.80].

En la cinética de primer orden del ejemplo 8.3,
la constante cinética a 121 °C era:

k=0,2s"

v la fraccién no convertida en un reactor disconti-
nuo, de acuerdo a 1a ecuacién [7.64] del cuadro 7.3,
corresponde a:

(1~ X, (r)]r; = ‘-‘KP(—kI) = exp(_{},zt)

la fraccién no eliminada del microorganismo a la
salida del reactor se evallia mediante integracion
numérica:

1- E = fexp(—O,Z OHE(dt=2,72-107
[}
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por lo que la reduccién del microorganismo €s

Co. 256310

= m————

C, 1-X,

valor inferior al que s¢ obtuvo en el ejemplo 8.3
para el reactor de 70 L y cuando el flujo en el reac-
tor se consideraba pistén ideal:

&)
C‘ FP .

Estas diferencias se deben a un cicrto grado
de dispersidn que existe en el nuevo esterilizador,
como puede apreciarse cn la figura que aparece
a continuacién. Aunque las diferencias obtenidas
en la conversién son pequeias pueden ser muy
importantes en €l caso de un proceso de esterili-

zacién.

0,625 - BnisT)

0.020 ﬁ -\

0,015 4 // ‘\;

4.010 4 // x;
; Y

0,005 - "- '\

0000 aay T T - >~

is)

Curva de DTR en un reactor tybular empleado como
esterilizedor.

8.4. Reactores heterogéneos

En estos reactores coexisten varias fases que
participan de alguna forma en la reacci6n qui-
mica. Uno de los reactivos se puede encontrar
en otra fase distinta de la fase en la que se pro-



268 Ingenieria de lo Industria Alimentaria

duce la reaccién quimica o bien, una fase, dis-
tinta de la fase fluida donde se encuentran los
reactivos, actia como catalizador. El concepto
unificador en ¢l tratamiento de estos reactores
es que en la velocidad del proceso no sélo inter-
viene la velocidad de la etapa quimica sino que
juega un papelimportante la velocidad de trans-
porte de propiedad (materia y/o energia) entre
las fases.

Los principales tipos de reacciones quimicas
heterogéneas se enumeraron en ¢l punto 7.6. Los
reactores heterogéneos, o multifdsicos, donde
estas reacciones tienen lugar se pueden clasificar
desde dos puntos de vista:

— Segtn qué fases intervengan y su papel en
la reaccion: reactivo o catalizador.

— Segtin el tipo de contacto y la circulacidn
de las fases en ¢l reactor.

Con el primer criterio se establece una clasi-
ficacién general, particularizando en cada gru-
po de acuerdo al segundo aspecto. Sin dnimao de
ser exhaustivos —es evidente que las combina-
ciones posibles son muy elevadas— en el cuadro
8.1 se enumeran algunos de los reactores hete-
rogéneos de mayor aplicacién. Muchos de los
reactores de esta tabla (clasificados en cada gru-
po por el tipe de contacto entre las fases) se
podrian seguir clasificando por el régimen de cir-
culacion de cada una de |as fases (discontinuc o
continuo).

La formulacién del modelo matematico que
permite describir el funcionamiento de estos reac-
tores es una tarea compleja. Hay que plantear el
balance del componente clave en cada fase, y rela-
cicnar estos balances a través del/los término/s de
transporte entre las fases. El balance en una de
las fases es, a su vez, funcion del régimen de cir-
culacién de ésta v del contacto entre la fases. Por
gjemplo, la circulacidn de una {ase del sistema
puede ser en discontinuo (como ocurre con el séli-
do que se utiliza en los reactores cataliticos de
lecho fijo, etc.) 0 en continuo, y el contacto entre
la fases puede ser en mezcla completa (tanques
agitados) o préximo al flujo pistén (columnas).

Uno de los mayores problemas en el trata-
miento riguroso de estos reactores es definir el
tipo de contacto entre las fases y calcular los
pardmetros fluidodindmicos que lo caracterizan.
A esta dificultad hay que afadir la determina-
¢i6n de la velocidad del transporte entre las fases,
realizada hasta el momento a través de coefi-
clentes de transperte estimados mediante corre-
laciones empiricas. Estas correlaciones se han
obtenido para los diversos tipos de reactores y
de contacto entre las fases y su generatizacidn es,
al menos, cuestionable.

Por ello, el andlisis de estos reactares es com-
plejo y adolece de un elevado grado de empiris-
mo. En este apartada no se van a formular los
modelos matematicos de funcionamiento del reac-
tor, desarrcllados en los textos de Levenspiel, Fro-
ment, etc., sino que estos reactores se tratan 4ni-
camente de modo descriptivo.

8.4.1. Reactores Auido-flvido

Los equipos enumerados en el cuadro 8.1 se
muestran de forma esquematica en la figura
8.18. Los principales pardmetros de estos reac-
tores, que determinan en gran-medida su elec-
cidn son:

— El hold-up de la fase liquida en la que se
produce la reaccion, A, , que corresponde
& la fraccién de volumen de reactor ocu-
pado por esta fase.

— El drea interfacial entre las fases por volu-
men de reactor, a.

El tiempo de residencia del reactivo ¢n el
reactor depende del primer pardmetro, y la velo-
cidad de transporte entre las fases es, funda-
mentalmente, funcidn del segundo. En el cuadro
8.2 se muestran algunos valores tipicos de dichos
pardmetros en estos reactores.

La eleccién de un tipo u otro de reactor depen-
de de las caracteristicas de la reaccidn, y es arries-
gado hacer generalizaciones.



CUADRQO 8.1
Clasificacidn de los reactores quimicos heterogéneos
de acverda al n.° de fases y ol contacto enkre éslas

Fluido-Fluido

liquidoliquido
Tanques agitadas
Columnas

Gasliquido

Tanques agitados

Columna de:
- Burbujeo
~Relleno
~ Airdifis
— Platos perforades
- Lluvia

Lovador de lluvia

Fluide-3élido

MNo catalitice

Lechos con los sélidos en contacto:
- Fijos
- Méviles [cintas ranspertadaras, home alie)
~ Agitador mecdnicamente (bandejas, rotato-

rios]

~ Agilados por vibracion

Lechos con los sélidas suspendidos:
~ Flvidizodos
~ De llyvia de solidos

Salides transpartados:
« Neumdticomente
~ Ciclones

Catgliticos
~ Lechos fijos
~ lachos Fluidizades
- Solides ngitadas en suspension [sfurries)

Gosdiquida-S6lida {Catalfticos}

Con el sélido en contacta
Lechos fijos:
~ Gas ascendentediquido ascendeate

~ G- descendente {Trickle Bed]
~ G ascendente-L descendente (Trickle 8ed)

.Con el sélide en suspensidn

Tangues agitados [slurries)
Lechos Auidizados
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' l

Columnas

It

Tanques ,
v Mezciador Tanque
L _t——l Sedimentador L~ agitado
L ’J;;i T
OO L iif' ;
G
f ‘ de Circulacién
Alr-Lift extema
LI o

FiGura 8.18. Principales tipos de reactores fluidoflvido.

Se podria decir que, en reacciones lentas, don-
de interesan tiempos de reaccién elevados (por
tanto, altos &, ). se emplean tanques agitados o
columnas de burbujeo. En reacciones rdpidas,
generalmeate controladas por la velocidad de
transporte entre las fases, se buscan equipos don-
de s¢ aumente el valor del 4rea interfacial por
volumen de la fase liquida. El drca interfacial a
del cuadro 8.2 viene referida a m? de reactor, por
tanto, hay que dividir ese valor por el del Aold-
up del liquido, para referir el drea de contacto al
volumen dJe liquido. En reacciones rdpidas. los
equipos mds utilizados son las columnas de Hu-
via, las de platos o las de relleno en contraco-
triente, donde la fase dispersa suele ser {a liqui-
da v la continua el gas,
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CUADRO 8.2

Parémeiros caraclerislicos de lfos reactores flyido-fluido
Reactor h % a {m2/m?)
Columnas de Nluvia 510 - 10-100
Columnos de burbujeo 60-98 20500
Columnas ds relleno

Flujo concurrente 5.20 50-300

Flujo contracorriente 295 200-2.000
Columnas de plato 1095 106-200
Tanques agitades 4098 200-2.000

8.4.2. Reactores fluidosélido no cataliticos

Los reactores fluido-sélido no cataliticos enu-
merados en el cuadro 8.1 se muestran en la figura
8.19. Mientras que en los reactores F-$ cataliticos
el/los producto/s que interesa/n siempre estéd/n en
la fase fluida, en estas reacciones puede/n estar
en la fase sélida, en la fase fluida, o en ambas.

Para producciones grandes tateresan los equi-
pos donde el sélido circule de forma continua,
mientras que, para producciones pequefias, se

Lechos fljos

Lechos agitados

Lechos
fluldizados Luviaga |p
sdlidos
*
1t
Transporte
naumatico

Ciclones

FIGURA 8.19. Principa-
les tipos de reaciores fuz-
do-sélido no catfificos.




suelen emplear equipos donde el sélido estd en
discontinuo,

Si el tamafio de particula es mds pequeiio se
favorece el contacto entre las fases —aummenta el
area interfacial- y, por tanto, mejora la velocidad
global de reaccién, pero aumenta el coste de tabri-
cacién y el mantenimiento del reactor. Los diver-
s0s equipos enumerados en el cuadro 8.1 y la figu-
ra 8.19 se emplean con tamaitos de particula
diversos. De menor a mayor tamario de sélido,
estos reactores se pueden ordenar en: ciclones,
transporte neumdtico, fluidizados recirculados y
no recirculados, cintas transportadoras, hornos
rotatorios y lechos fijos.

8.4.3. Reactores fluido-sélido cataliticos

Los reactores fluide-solido catalfticos citados en
el cuadro 8.1 se muestran en la figura 8.20. Aligual
que en los reactores F-S no cataliticos, ¢l tamado de
las particulas determina el empleo de reactores con
el s6lido en contacto (lecho fijo) o con el sélido en
suspensién (lecho fluidizado y tanque agitado).

Cuando los s6lidos estan en contacto, las par-
ticulas son de mayor tamaifio que para sélidos
suspendidos (eatre 1-20 mm y entre 1-200 pm,
respectivamente), La seleccién de uno u otro tipo
de reactor depende de las resistencias difusio-
nales, de las caracteristicas térmicas y/o de la
desactivacion del catalizador.

Cuando la reaccién quimica sea muy rdpida y,
por tanto, la tesistencia a la difusién en los poros del
catalizador puede ser elevada, cuando se produz-
can efectos térmicos importantes por Ia reaccién, o
cuando ¢l catalizador pierda su actividad rapida-
mente, el lecho fijo suele presentar problemas que
se resuelven al emplear los otros tipos de reactores.

En los sistemas con el s6lido en suspension es
mis viable y efectivo el sistema de intercambio
de calor, hay menores resistencias difusionales
en los poros ~al emplear sélidos de menor (ama-
fio- y el catalizador se puede reemplazar fécil-
mente cuando se ha desactivado.

Por otra parte, el fluido circula en eliecho fijo
con un régimen préximo a flujo pistén, mientras
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que un tanque agitado con el sélido en suspen-
sién lo hace en mezcla completa. Si la reaccién
quimica es lenta y no controla la difusién en poros,
la conversidn que s¢ obtiene en el tanque agita-
do es menor que 1a del lecho fijo. El lecho fluidi-
zado, cuyo coste de operacidn suele ser menor
que ¢l del tanque agitado con sélidos en suspen-
sidn, puede conducir a conversiones atin meno-
res que las de éste, debido a problemas de distri-
bucién de! fluido, que suelen aparecer cuando el
fluido es un gas a velocidades de paso elevadas.

Ademds, tanto en ¢l lecho fluidizado como en
el tanque agitado la concentracién de cataliza-
dor por volumen de reactor es menor que en el
lecho fijo. Dado que la velocidad de reaccién es
proporcional a la masa de catalizador, son nece-
sarios mayores volimenes de reactor respecto al
requerido en el lecho fijo.

La seleccién del reactor mds adecuado debe-
rd tener en cuenta la importancia que tienen en
cada caso los factores antes citados.

:
|

Flukio

FiGURA B.20. Representacion esquematica de los reactores
catalificos de lecho fijo y de lecho fluidizado.

B8.4.4. Reaciores gasliquido-sélido {caialiticos)

Los principales reactores de este tipo, enu-
merados en el cuadro 8.1, se muestran en la figu-
ra 8.21. Algunos de los pardmetros caracteristi-
cos de estos reactores se muestran en el cuadro
8.3. Aligual que en los casos anteriores, segiin
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CUADRO 8.3
Pardimetros caracterishicos de reactores frifdsicos
Tangue Trickle-Bed Lecho fijo
agitado ! descendente Flujo
ascendente GL
Froceitn de catalizodor * 0.01 0.5 0.5
Hofd up liquide, h 0.8 0,050,2 0,4
Holdwp gas, hs * 0,2 0,450,30 0,1
Fase fluida confinua Liquida Gas Liquida
Tamado de las particulas {mm| oa I-5 15
Area externg de catalizador* 300 1.000 1.000
Factor Efectividad Intermno, n 1 <1 <1
Areq interfacial G4, a(m™1) + 400 200-600 2G0
Potencia consumida {W/m?) 103 162-103 102-103
Presién maxima {stm.) 18] > B0 > 8O
Maximo volumen de reactar (m3) 50 200 200
* referido al volumen de reacior + respects al volumen de fase continua.
Trickle-Sad Trickla-Bad lecha fijo
paralelo en contracorriente de burbujeo
" i Lecha fluidizado
FIGURa B.21.

Principales

fipos ce reactores irifdsicos,



sea el tipo de reaccién y sus caracteristicas tér-
micas, se elegird un tipo u otro. Ea este caso, se
pueden combinar los criterios comentados tan-
to para reactores fluido-fluido como para reac-
tores fluido-sélido cataliticos.

Resumen

I. Se han presentado los diversos tipos de reacte-
res. clasificados de acuerdo al piimero de fases
que constituyen el sistema de reaccién (reacto-
res homogéneos y heterogéneos), de acuerdo al
tipo de operacion {reactores discontinuos y con-
tinuos) y de acuerdo al tipo de circulacién en ¢f
reactor (reactores ideales y reales).

2. Se analizan los reactores homogéneos ideales
discontinuos y continuos, considerando en estos
ultimos los dos casos extremos de circulacion;
mezcla completa y flujo pistén. En general, los
reactores discontinuos son mds versdtiles que
los continucs pero éstos tltimos son mds indi-
cados en grandes producciones, Se ha desarro-
ilado el modelo matemdtico que permite pre-
decir ¢l funcionamiento de cada uno de estos
reactores. Para ello, se han planteado los balan-
ces de materia y calor en cada caso, particula-
rizando ¢l balance de calor a dos situaciones:
reactor isotermo y reactor adiabético.

3. En los reactores continuos se ha comparado el
funcionamiento de los dos extremos de circu-
lacién ideal: mezcla completa y flujo piston, tan-
to en una reaccién simple como cuando son
varias {as reacciones que se producen simult4-
neamente. El reactor tubular de flujo pistén da
mayores conversiones del reactivo que el de
mezcla completa pero el control de 1a tempe-
ratura es mds dificil en el reactor tubular. La
asociacion en serie de reactores tanque rinde
resultados intermedios entre mezcla completa
y flujo piston. Cuanto mayor sea el mimero de
tanques en serie M4s se asemeja el comporta-
mieato de la bateria al modelo de flujo pistén.

4. El alejomiento de la circulacién real de los mode-
los ideales de mezcla completa o flujo pistdn se
puede determinar mediante la curva de distri-
buci6n de tiempos de residencia E(1). A partir de
los momentos de esta curva es posible caracteri-
zar ¢l flujo en el reactor. Cuanto mayor sea ¢l
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segundo momento central, aumenta el grado de
mezcla y la circulacién del fluido se ateja del
modelo de fiujo pistdn, lo que en ciertos proce-
sos, como {a coccidén, puede tener efectos poco
deseables en los productos que se obtienen.

. Los reactores heterogéneos sc¢ pueden clasifi-

car de acuerdo al mimero y tipo de las fases pre-
sentes. E{ modelo que permite predecir el com-
portamiento de cada uno de estos reactores es
complejo ya que debe combinar fenémenos
como la circulacién de las fascs y contacto entre
éstas, e transporte de propiedad entre las fases
y la velocidad de la reaccién quimica. En la
mayoria de los modelos desarrollados para estos
reactores es necesario introducir pardmetros
empfricos para describir el transporte de pro-
piedad y la fluidodindmica del reactor.

Problemas propuestos

1. Un proceso enzimdtico donde se produce la

[

reaccién A—E— R, se puede describir utili-
zando una ecuacion cinética de primer orden:
r(molLthY)=15C,

La reaccidn se lleva a cabo en un reactor dis-
continuo, siendo 1a temperatura de trabajo cons-
tante e igual a 50 °C. La mezcla de reaccifn tie-

cs -

ne una concentracién inicial de 1 mol L4 en A.

a) ¢Cudl es el tiempo de reaccién necesario
para alcanzar una X, de 0,90?

b) {Qué tamaiio debe tener el reactor para
producir 100 Tw/afio del producto R, en las
condiciones sefialadas?

Datos

M, = M, =100g mol-'; jornada laboral: 8.00¢
h atio™'; ¢, .., = L h por cicfo.

. La hidrélisis en fase Jiquida de un anhidrido A

ensu écido R puede considerarse irreversible A
+ H,0 ~ 2R. La cinética de la reaccién es de
primer orden respecto a A. La reaccién se lleva
a cabo en un reactor discontinuo, QUE S¢ CArga
con 200 litros de solucién de anhidrido, a 15 °C
¥y con una concentracion de A de 2,16 - 10~ mol
cro3. El calor especifico y 1a densidad de la mez-
cla pueden considerarse constantes e iguaks a
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0.9catg! °Cly 1,05 g cm?, respectivamente.
El calor de reaccion es de 50.000 cal (mol A )
{exotérmica). Se dispone de los siguientes datos
sabre el valor de |a constante de velocidad:
[T{“C) 10 15 25 l 40
b SV SRS S

! i
| & (min)- | 0,0567 | 00806 | 0,1580 | 4,380
: :

Y VT OV S —

a) Siel reactor esisotermo, y la operacidn trans-
curre a 15 °C, calcular el tiempo requerido
para obtener una conversién de A del 70 %.

. b) Sielreactor es adiabdtico, calcular el tiem- -

po necesario para dicha conversion.

Una de las reacciones enzimiticas utilizadas
en la industrda tdctea es la hidrdlisis de lacto-
sa en glucosa y galactosa. Enlas condiciones
que normalmente se lleva a cabo esta reaccién,
1a velocidad de hidrdlisis de la lactosa {S) tie-
ne ¢l siguiente modelo cinético:

dC; _ k,CpC

dt K,+Cs

con los siguientes valores de los pardmetros,
a latemperatura de 32 °C: &, = 6,81 - 10~ mol
min—'mg, K =02375mol L.

Se pretenden tratar 1.000 Tm afio™! de una
disolucidn acuosa de lactosa, con una concentra-
cidn de lactosa en la corriente de entrada al reac-
torde 50 g 1,71 {G.139 mol L!) y una concentra-
cion de enzima Cp =7 mg,,, L1, para obtener
una conversion del sustrato del 85% . Calcular el
volumen del reactor en los siguientes casos:

a) Ulilizando un reactor discontinuo.
b) Utilizando un reactor continuo tipo tanque
de mezcla perfecta,

Datos

1 afio <> 330 dias; 1 dia <> 24 h;
Tiempo muerto = 30 min por carga {en dis-
continuo).

. Unmicroorganismo B vive y crece en un azu-

car N de acuerdo a una cinética de Monod

1,2C,
2+C,,

(-Rg)= Cy

{g2B m—h~!) con C, en g m™, siendo el rendi-
ntiento biomasa/sustrato Y = 0,1 gB/gV. Deter-
minar la concentracidn de células a la salida
de un reactor continuo de mezela completa
cuando a €ste se alimenta un caudal de 1 m?
h-! con una concentracidn de azicar a la entra-
dade 6 g m~? para los siguientes casos:

a) Volumen del reactor =5 m?
&) Volumen del reactor =1 m?
¢} Volumen del reactor = 0,75 m?

Suponer despreciable en todos los casos la
entrada de biomasa al reactor.

. Enun reactor agitado continuo se introduce

un sustrato (C,, = 2mol L'} y una enzima
{Cg, = D001 mol 1.'). La ecuacién cinética del
proceso parece ser.

r=103C_, €A1+ C,)en (mol L' min-!)

Calcilese el tiempo cspacial necesario para
alcanzar un 90% de conversitn.

. La descomposicién enzimdtica de un carbobi-

drato A tienc la siguicnte ecuacidn cinética:

dcd — ]m CA
de 200+C,

Si la concentracion inicial de A es de 300
mM, determinar:

a) La evolueién de C, con ¢l tiempo en un
reactor discontinuo isotermo.

b} La concentracion de 4 a la salida de un reac-
tor continuo de mezela completa de 3 L al
que se alimenta un caudal de (L1 L min-%,

. Enun reactor de mezela completa se efectiia

la reaccion en fase liguida A — R obtenién-
dose una conversién de 0.5. La ecuacién ciné-
ticaesr = kC >,

a) Calcalese X | si el reactor se sustituye por
otro seis veces mayor, sin modificar las
demas condiciones.
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b) Calctlese X, si se sustituye el reactor pri-
mitive por uno de fujo pistéo de igual tama-
flo, también a igualdad de condiciones,

La reaccion de hidrélisis, A + H,O— R+ 3 se
lleva a cabo en un sistema de tres reactores
tanque colocados en scrie. Los datos de velo-
cidad disponibles som:

~ 2a15°C:r=0,0806 C, (mol L-'min-")
~ 240°C:r=03800 C (mol L-'min')

Los volimenes de los reactores son: V; =

1.800 cmn?, V, = 800 cm* y V, = 1.000 cm?. Los
tres reactores operan a 25 °C, y el caudal de
alimentacidn es de 582 cm¥min. ;Cudles la
conversién a a salida de cada reactor?
Una reaccién enzimatica sigue una ecuiacion del
tipo Michaelis-Menten con g1 =13 mol L-!
min~!y K, = 0,03 mol L1, 5i la concentracién de
entrada del sustrato son 10mol/L y el caudal de
10 L b, determinar las conversiones de sustrato
que st obtendrdn en un reactor fubular y tanque
agitado continuo (ambos con circulacidn ideal).
A un reactor continuo de mezcla completa se
alimenta una corriente compuesta por 2 molft
de sustrato y 0,01 g L-! de enzima. Los pari-
metros cin€ticos correspondientes a la ecua-
cion que describe el proceso (ecuacién de
Michaelis-Menten) son:

k, =2mol min? g v K, =0,1 mot L+

3|

.
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a) Calcular el volumen necesario para tratay
una corriente de 20 L min~! y oblener una
conversidn a la salida del 99,5%.

b} Sise aumenta 5 veces el caudal de entrada
{qqué conversion se obtendra ahora?

Se ha propuesto utilizar un reactor fubu-
lar con flujo en pistén para Nevar a cabo la
reéaccién antenor.

¢} ¢Qué volumen debe tener este reactor en
las mismas condiciones que en el caso a)?

d) ;Qué conversion se obtendria al aumentar
5 veces cl candal de entrada?

Sc desea llevar a cabo la reaccién A = R, que
sigue una cinética de primer orden, en un reac-
tor cuya respuesta a una perturbacién en
impulso es:

B

10 | 20 | 30| 40§ 50| 60 | 70| 80

¢

a) Calcular la conversién a la salida, sabiendo
que la constante cinética es 0,115 s!.

b} ;Qué conversion se obtendna si el flujo en
cl reactor tubular fuera ideal?

Dato

VIQ =40s.
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TABLA A1
Propiedodes del egua saturada: liquido-vapor. Tablo de Presiones
Piba  T(C) v{m3/kg) v (ki/kg} h &l/kg) s (/g Kl
P, T, Liguido Vapor Liquido Yepor liquido Vapori- Vapor liquide Vapar
saturado  saturado  soturado  salurade  saturodo zacion saturado  saturade soturado
v, - 108 v, u, v, h, A b, 5% s,
0,04 2896 1.0040 34,800 121,45 24152 121,46 2432,9 25544 04226 8,4746
006 36,16 10064 23,739 151,53 24250 151,53 24159 2567.4 05210 83304
008 4,51 10084 18,103 173,87 2432,2 173,88 2403,1 25770 05926 8,2287
0,10 4581 1,0102 14,674 191,82 24379 19183 23928 25847  (,6493 8,1502
020 6006 10172 7,649 251,38 2456,7 251,40 2358,3 2609,7  0,8320 79085
0,30 49,0 11,0223 5,229 289,20 2468,4 28923  2336,1 26253 09439 77686
0,40 7587 10265 3,993 317.53 24770 317,58 23192 26358 10259 76700
050 81,33 10300 3,240 340,44 2483,9 34049 23054 26459 10910 7,5939
060 8594 1031 2732 359,79 2489,6 35986 22936 2653,5 1,1453 7,5320
0,70 8995 10360 2,345 376,63 2494,5 37670 2283,3 2660,0  1,1919  7,4797
0,80 93,50 10380 2,087 391,58 24988 391,66 2274,1 26658  1:2329 74346
090 9671  1,0410 1,869 405,06 2502,6 40535 22657 2670,9 1,295 7,3949
1,00 99,63 1,0432 1,494 417,36 2506,1 41746  2258,0 2675.5  1,3026 7,35%4
1,50 1,4 10528 1,159 456,94 25197 . 46701 2226,5 26936 14336 7,2233
2,00 1202 1,0605  0,8857 504,49 2529,5 50470 2201,9 27067 15301 7,1271
250 174 10472 07187 535,10 2537,2 53537 21815 27169 16072 70527
300 1336 10732 0,608 561,15 2543,6 56147 21638 27253 16718 69919
350 1389 1,0786 0,5243 583,95 2546,9 58433 21481 27324 17275 46,9405
400 1436 1,0836  0,4625 604,31 25536 60474 2133,8 2738,6 17766 46,8959
450 1479 1,0882 04140 62225 25576 62325 21207 27439 18207 46,8565
500 1519 10926 0,3749 639,68 2561,2 64023 2108,5 27487 18607 46,8212
6,00 13589 1,1006 03157 669,90 2567.4 67056 20863 27568 19312 67600
7,00 1850 1,1080 02729  &96,44 2572,5 69722 20663 27635 19922 46,7080
800 1704 1,1148 00,2404 72022 25768 721,11 20480 2749.) 20462 6,5628
9,00 1754 11212 02150 741,83 2580,5 74283 2031,1 27739 20946 64,6226
100 1799 1,1273  0,1944 761,648 25836 76281 20153 2778t 2,1387 46,5863
150 198,35 1,1539 0,1318 84316 25945 84484 19473 2792,2 23150 6,4448
200 2124 1,1747  0,09963 906,44 2600,3 - 90879 18907 27995 24474 63409
250 2240 1,1973 007998 959,11 26031 96211 1841,0 28031 25547 46,2575
O 23139 1,2165 006448 10048  2604,1 10084 17957 28042 26457 6,18469
350 242,68 1,2347 005707 10454  2603,7 10498 1753,7  2803,4 7233 6,1233
400  250,4 12522 004978 10823  2602,3 10873 17141 28014 7964 6,0701
450 2575 1,2692  0,04406 11162  2600,1 11219 1676,4 27983 28610 64,0199
500 2640 12859 003944 11478  2597,1 11542 1640,1 27943 29202 $5,9734
00 2756 1,3187 003244 12054  2589,7 12134 1571,0 27843 30267 58892
700 2859 13513 002737 12576  2580,5 12670 15051 27721  3,1211 58133
800 295, 1.3842 002352 13056 25698 13166 1441,3 27580  3,2068 57432
900  303,4 1,4178 002048 1350,5  2557,8 13633 13789 2742,1 32858 56772
100 31,1 1,4524 001803 13930  2344,4 14076 1317, 27247  3,3596 5,614}
110 3i8,2 1,4886 1433,7  2529,8 1450, 12555 27056  3,4295 55527

0,0159¢9
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TABLA A-1 feontinuacion}

———— s —

Plbarl  7{°C) vim/kg) u (ki/kg) h [ki/kg} s (ki/kg Ky
h‘-"""'-ﬁ-.-
P, T Liquido Vapor liquide . Vapor liquide  Vaperi- Vopor Liquido Vapor
. satredo  setrode  saturade  saturade  soturedo  zacién  schuado  soturado  saturado
v, - 109 v, Uy v, b, A b, s "
120 3248 1,5267 0,01426 14730 2513,7 1491,3 1193,6  2684,9 3,4962 54924
130 3309 1,5671 0.01278 1511,1 2496,1 15315 1130.7  2642,2 3,5606  5,4323
140 3368 1,6107  0,01149 71548,6 2476,8 1571,1 1066,5  2637,6 3,6232 53717
150 342,2 1,6581 0,01034 1385, 2455,5 1610,5 1000,0 2510,5 3,6848 53098
140 47,4 1,107 0,00931 16227 24317 1650,] 930,6 2580,6 3,7461 52455
170 3524 1,7702 000836 15660.2 24050 1690,3 856,9 2547,2 3,8079 51777
80 3571 1,8397 0,00749 16989 23743 17320 7771 2509,1  3,8715 51044
190 361,5 1,9243  0,00646 1739,9 23381 1776,5 688,0  2464,5 3,9388 50228
200 365,8 2,036 0,00583 17856  2293.,0 18263 583,4 24097 40139 49269
2209 374,} 3,i55  0,00315 2029,6 20296 20993 0 2099,3  4,4298 44298
TABLA A2
Propiedodes del ogua soturada: fiquido-vopor. Tebla de Temperaturas
TECH P lbar) v {m*/kg) u (kJ/kg) h (kl/kg) s (ki/kg K]
T, P, Uquide Vapor liquide Vapor liquido  Vagpori- Yapor Liquido Yopor
salurado  salurado  saturade  soturado  sofurade  zamcidn  saturado  saturado  saturado
M1y, " v, by 1 h, S 5
0,00 0,00611  1,0002 206,136 0 23753 001 25013 25014 O 9,1562

4 0,00813 1,0001 157,232 1677 23809 1678 24919 2508,7 00610 90514
5 0,00872 1,000l 147,20 20,97 23823 2098 24896 2510,6 00761 19,0257
6 0,00935 11,0001 137,734 2519 23836 2520 24872 25124 00912 9,0003
8 0,01072 11,0002 120917 33,59 23864 3360 24825 2516,1 0,1212 89500
0] 0,01228 1,0004 106,379 42,00 2389,2 4201 24777 25198  0,1510 8,008
11 0,01312  1,0004 99,857 46,20  2390,5 46,20 24754 25216  0,1658 8,8765
12 0,01402 11,0005 93,784 50,41 23919 50,41 24730 25234 0,1806 18,3524
13 001497 1,0007 88,124 5440 23933 54,60 24707 25253  0,1953 8,8285
14 001598 11,0008 82,848 58,79 23947 58,80 24683 2527, 0,2099  8,8048

15 0.01705 1,0009 77,926 62,99  2395,1 82,99 24659 2528,9  0,2245 87814
16 001818 11,0011 73,333 67,18 23974 6719 24636  2530.8 0,2390 8,7582
17 001938 11,0012 49,044 71,38 23988 71,38 24612 25326 02535 87351
18 0,02064 10014 465,038 7557 24002 7558 24588 25344 02679 87123
19 0,02198 11,0016 61,293 7976 24016 7977 2454,5 2536,2 02823 8,45897

——

20 002339 1.0018 57,79! 83,95 24029 83,96 2454,1  2538,1 0,2966  8,54672
21 0,02487 1,0020 54,514 88,14 24043 88,14 24518 25399 0,3109 8,5450
22 0,02645 11,0022  §1,447 92,32 24057 92,33 24494 25417 0,3251 8,6229
23 0,02810 11,0024 48,574 96,51 24070 96,52 24470  2543.5 0,3393 8,601t
24 002985 1,0027 45883 100,70 24084 10070 24447 25454 0,3534 8,5794
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TABLA A-2 {continvacidn]
T(°C} Pibod v [m3/kg) u (kl/kg) h ki /kg) s (ki/kg K}
T,' P, liquido Vapor Liquide Yopor liqido  Vapor Yopor liquido Vapor
sotwrade sovrado  solurado  satwrade  sotrade  zacion  salrado  sorado salrado
v, 10° v, v, v, b, a L 5 s,
25 003169 11,0029 43,360 104,88 24098 104,80 24423 2547,2 0,3674 18,5580
26 003363 11,0032 40,994 109,06 24111 109,07 24399 7,s¢9o 0,3814 8,5361
27 003567 11,0035 38774 113,25 24125 113,25 24376 25508 - 023954 85156
28 003782 11,0037 36690 117,42 24139 117,43 24352 25526 04093 84946
29 004008 11,0040 34733 121,60 24152 121,61 24328 2554,5 04231 8,4739
30 004246 11,0043 32,894 12578 2416,6 125,79 24305 25563 04369 B.4533
31 0,04496 11,0046 31,185 129,96 2418,0 120,97 24281 2558, 04507 B 4329
32 0,04759 11,0050 29,540 134,14 24193 134,15 24257 25599 04644 84127
33 005034 11,0053 28,011 138,32 24207 138,33 24234 25617 04781 83927
34 005324 11,0056 26,571 142,50 24220 142,50 24210 25635 04917 83728
a5 005628 1,0060 25216 146,67 24234 146,68 24186 25653 05053 8,353t
36 005947 11,0043 23,940 150,85 24247 150,86 24162 2567, 05188 8,333
e 008632 11,0071 21,602 159,20 24274 159,2t 2411,5 25707 00,5458 8.2950
40 007384 11,0078 19,523 167,56 2430,1 147,57 24067 25743 05725 8,2570
45 005593 11,0099 15,258 188,44 2434,8 - 188,45 23948 25632 06387 8,648
50 0,1235 1,0121 12,032 209,32 24435 209,33 23827 25920 07038 88,0743
55 Q1576 11,0146 9568 230,21 2450,1 230,23 23707 26009 07679 79913
&0 30,1994 1,0172 7671 251,11 24564 251,13 23585 26096 068312 7,909
&5 0,2503 1,019¢ &,197 272,02 24631 272,06 23462 26183 0,8935 7,8310
70 03119 1,0228 5042 29295 24696 229298 23333 26268 09549 7.7553
75 03858 11,0259 4,131 31390 24759 31393 23214 26353 10155 7.6824
80 04739  1,0291 3,407 33486 24822 33491 23088 26437 10753 7,612
85 05783  1,0325 2828 35584 24884 35590 22960 26519 11,1343 7,5445
90 07014  1,0360 2,361 37685 24945 37692 22832 26601 1925 7.4791
95 08455 11,0397 1,982 397,88 25006 39796 22702 2668,1 12500 74159
100 1,014 1,0435 1,673 41894 25065 419,04 22570 26761 13069 7,3549
1o 1,433 1,0516 1,210 461,14;. 25181 461,30 22302 2691,5 14185 7,2387
120 15985 1,0603  0,8919 50350 25293 S03.71 22026 27063 15276 7,129
130 2,701 1,0697 06685 546,02 25399 54631 21742 27205 11,6344 7,026%
140 3513 1,0797 05089 58874 25500 589,13 21447 27339 17391 6,9299
150 4758 1,0905 03928 631,68 25595 63220 21143 27465 1,8418 6,837%
160 6,178 1,020 03071 474,86 25684 675,55 208246 2758,) 19427 67502
170 797 11143 0,2428 718,33 25765 719,20 20495 27687 20419 46,6663
180 1002 1,127 0,194 762,09 25837 76322 20150 27782 2,1396 6,5857
190 1254 1,1414  0,1565 806,19 25900 80762 19788 27864 22359 6,5079
200 1554 1,1565  0,1274 850,65 25953 85245 19407 27932  2,3309 46,4323
210 19,04 1,1726  0,1044 89553 2599,5 89776 19007 27985 2,4248 63585
220 23,18 1,1900  0,08619 940,87 26024 94362 18585 28021 25178 6,2861
230 2795 1,2088  0,07158 986,74 26039 990,12 18138 28040 246099 6.2146
240 33,44 1,2291 0,05976 1033,2 26040 10373 i766,5 28038 27015 6,1437




Apéndice 281

TABWA A2 {confinuacién)

TeeC)  Pibor) v{m?/kg) v (/xg) h {K/xg) s{kirkg K}
T, P, liquido Vaper  liquido  Vapor liqide  Vopori  Vapor liquido  Vopoc
soturado  sohrado  salrodo  satrado  saturado zacida  satrode  sotwrade  saturade
v, - 108 v, v, v, b, i k., %, 5,

250 3973 12512 008013 10804 26024 10854 17162 28015 27977 6,0730
260 4688 12755 004221 11284 25990 11344 16625 27966 28838 46,0019
270 5499 13023 003564 1177.4 25937 11845 16052 27897  2,8751 5930
280 64,12 13320 003017 12275 2586,) 12360 15436 2779,6  3,0668 58571
200 7436 1,3656 002557 12789 25760 12891 14771 2766,2  3,1594 ' 5,782

300 85,81 1,4036 0,02167 13320 2563,0 13440 14049 2749,0 32534 57045

320 112,7 1,4988 0,01549 14446 25255 1461,5 1238,6  2700,1 3,4480 5,5382
340 145,9 1,6379 0,01080 15703 2464,6 1594,2 1027,9 2622,0 36594 45,3357
360 186,5 1,8925 0,006945 17252 23515 1760,5 7205 24810 39147 50526
374,14 2209 3155 0,003155 2029,6 20296 20993 0 2099,2 4,4208  4,4298

TABLA A3
Propledades del agua: vapor ssbrecalentado
T v U h s v ¢ h s
C mi/kg ki/kg Krkg  KAgK  mifkg Wig WAg WAgkK
P=0,04 bar; T, =362"C P=035bor; T_=727°C

Sat, 23,739 24250 2567.4 8,3304 4526 24730 26314 77158

80 27,132 24873 26501 8,5804 4625 24837 26456 77564
120 30,219 25447 27260 87840 5,161 25424 27230 79644
150 33,302 26027 28025 89693 569  2601,2 28006 8,519
200 36,383  2661,4 . 28797 19,1398 6,228 26604 28784 8,32%7
240 39,462 27210 29578 92982 6,758 27203 29568 84828
280 42,540 27815 30368 94464 7,287 27809 30360 86314
320 45,618 28430 31167 9,585 7,815 28425 3118V 87712
360 48,696 29055 31977 97180 8344 29051 31971 89034
400 51,774 29690 32796 9,8435 B,872 29486 32792 19,0291
440 54,851 30335 33626 99633 9,400 30332 33622 9,1490
500 59,467 31323 3489,1 10,1336 10,192 31321 34888 93194

Pa0,70bar; T, = 89,9°C P=10bar; 7 ,=2996"C

Sat. 2,365 24945 26600 74797 1,694 25061 26755 7.35%4
100 2,434 25097 26800 75341 1,696 25087 26762 73614
120 2,571 25397 27196 76375 1,793 25373 27166 7,4668
160 2841 25994 27982 78279 1984 25978 27962 7.6597
200 3,108 26591 28767 80012 2,172  2658,1 28753 78343
240 3374 27193 29555 81611 2,359 27185 295435 7,9949
280 3,640 27802 20350 83162 2,546 277946 30342 81445
320 3,908 28420 31153 84504 2,732 28418 311446 8,2849
340 4,170 29046 31965 85828 2,917 29042 31959 84175
400 4,434 29682 32786 87086 3,103 29479 32782 8,5435
440 4698 30329 3318 88286 3,288 30326 33614 86636
500 5095 31318 34885 8999y 3565 31316 3488,1 88342
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TABLA A-3 [continuacidn}

T v uy h s v U h s
°C m? kg ki/kq kl/kg k/kg X m kg ki/kg kl/ kg K/ kg K
F=l3barnT_,=1114°C P=30bar, T_=13546"C
Sat. 1,159 2519,7 2693,6 72233 0,404 254346 2725,3 65,9916
120 1,188 2533.3 2711.,4 7.2693 — — — -
140 1,317 25935,2 2792,8 7 4665 0,651 25871 2782,3 71275
200 1,444 2656,2 28729 76433 0,714 2650,7  2865.,5 7,3115
240 1,570 23717,2 29527 7 8052 0,781 27131 2047,3 7.4774
280 1,695 2778,4 30328 79555 0,844 27754 30286 76199
320 1,819 2840,4 3113.5 80944 0,207 2838,1 3110,1 77722
360 1,943 2903,5 31956 82293 0,949 2901.,4 3192,2 72061
400 2,067  2967.3 32774 83555 1,032 2965,4 3275,0  B,0330
440 2.1%91 30321 3360,7 84757 1,094 3030,6  3358,7 8,1538
500 2,376 3131,2 34876 8.64564 1,187 3130,0 3484.,0 B8,3251
600 2,685 3301,7 37043 82101 1,341 3300,8 3703,2 8,5892
P=50bar; T _,=151,86"C P=70bar; T = 169,97 °C
Sat. 0,3749  2561,2 2748,7 68213 60,2729 25725 27635 47080
180 0,4045 2609,7 28120 49656  0,2847 25998  2799,1 46,7880
200 0,4249 24429 28554 70592 0,2999  2634,8 28448 46,8845
240 0,4646 2707,4 29399 72307 0,3292 2701,8 29322 7,064]
1280 0,5034 2771,2 30229 7,845 0,3574  2766,9  3017,1 72213
320 0,5416  2834,7 31056 75308 0,3852 283123 3100.,9 73697
360 0,5796 2898,7 3188.,4 76640 041246 28958 31847 7,5063
400 0,6173 2963,2 32719 77938 0,4397 29560,¢  32869,7  7,6350
440 0.6548 3028,4 3356,0 78152 0,4467 3026,6  3353,3 7,757
500 0,7109 31284 3483,% 80873 0,5070 31268  3481,7 79299
a00 0.B041  3299,6 3701,7 83522 0,5738 32985 3700,2  8,1956
700 0,B9469  3477.5 39259 8,5952 0,6403 347466 3924,8 8,439
P=100bar, T, =17991°C P=150bor; T, =198,32°C
Sat. 0,1944  2583,6 27781 45,5845 01318  2394,5  2792,2 64448
200 30,2060 2621,9 2827.% 46,6740 0,1325 25981 2796,8 b,4546
240 0,2275  24892,9 2920,4 64,8817  0,14B3  2676,9  2899.1 46,6628
280 0,2480 2780,2 3008,2 70465 01627 27486  2992,7  &,8381
320 0,2678  2824,1 30939 71962 01765  2B17.1 091,92 64,9938
360 02873  2891.6 3178.¢ 73349  §,1899 2884,4  3J169,2  7,1363
A00 0,3066 2957.3 3263,9 74851 0,2030 29513 3255,8 7,2690
440 $,3257 302346 33493 75883 0,2160 30185 3242,5 73940
300 0,3541 3124,4 34785 77622 ¢,2352  3120,2 34731 754698
340 0,3729 31926 35856 78720 02478 3189 3550.9 7.6805
&00 , 04011 3294,8 - 3497.9 8,0290 02668 32939  3494,0 78385
440 T 0,4198  3367.4 37872 81290 02793 33448  3783,8 79391
P=200kaor T ,=21242°C P=300bor, T =233 °C
Sat, 0,09986  2600,3 27995 64,3409 00857 26041 28042 6,1869
240 0,1085 2659.4 2876,5 65,4952 00682 2819,7  2824,3 46,2265
280 0,1200 2736,4 2976,4 64,4828 Q0771 27099  2941.3 5,4482




Apéndice
TABLA A-3 [cantinuacion)
7 v u h s v v h 5
o m? kg ki ka ki kg kl/kg K m3/kg Ki/kg ki/kg ki/kg K
P=7200bar; T =212,42°C P=300bar; T =2339°C
320 0,1308 2807.% 30675 &,8452 0,0850 27884 3043 .4 &,62435
360 0,1411 28770 31593 58,9917 0,0923 284617 31387 &, 7801
400 0,1511 294572 32476 7127} 00,0994 293238 42309 4,9212
440 01611 30134 33355  7,2540 0,1062 3002,% 33215 7,05240
500 0,1757 3116,2 34474 7,4317 0,1142 3108,0  3456.,3 7,2338
540 (1853 31856 3556,1 7.5434 0,1227 31784 354466 7.3474
400 01996 32909 3690, 7.7024 D,1324 32850 368213 7,5085
640 0,2091 3348242 37804  7.8035 D,1388 33570 37735 7,.4106
700 00,2232 34709 39174 7,9487 0,1484 24665 39117 7,7571
P=d4Qbar; T, =2504°C P=60bar; T =275064°C
Sat. 0,04978 26023 2801,4 46,0701 0,03244 25897 27843 5,8892
280 0,05546 2680,0 2001.8 64,2568 0,03317 26052 28042 59252
320 0,06199 2767 .4 30154 46,4553 0,03876 27200 29526 &1 Bdb
340 0,04788 28457 ati72 56215 004331 28112  3071,1 $,3782
400 Q07341 29129 32136 48,7690 0,04739 28929 31772 65,5408
440 0,07872 29922 33071 46,9041 0,05122 29700 32773 46,6853
500 008643 30995 34453 70901 005645 30822 342272 6,8803
540 0,09145 31711 3534,  7,2056 008015 3156,1 35170 46,9999
400 0,09885 32791 36744 7,3688 0.06525 3266,9 36584 7677
540 0,1037 33518 37666 74720 006859 3341,0 375246 72731
700 Q1110 3482,1 39059 76198 0,07352 34531 38%74,1 7.4234
740 90,1157 35346,6 39994  7,7141 0.07677 35283 39892 7,51 20
P = 80bar; T, =295,06°C P=100bar; T,=311,06°C
Sat. 002352 254698 27580 57432 0,01803 25444 27247 5,6141
J20 002682 26627 28772 5,9489 0,01925 25888 27813 57103
340 003089 27727 30198 -6, 1819 0,02331 27291 2962, 46,0060
400 003432 28638 31383  6,3434 0,02641 2832,4 30965 6,2120
440 003742 2946,7 32461 &,5190 0,07911 29221 32132 &,3805
480 004034 30257 33484 46,6586 003160 30054 33214 6,5282
520 0,04313 31027 34477 6,7871 0,03394 30856  34235,1 46,6622
560 004582 31787 35453  6,%9072 0,0341% 315641 3524,0  &,7844
400 0,04845 32544 38642,0 70206 0,03837 3241,7 36233 46,5029
6440 005102 33301 37383  7,1283 0,04048 3318,9 37237 70131
700 0,05481 344379 38824  7,2812 0,04358 34347 38705 7 1687
740 0,05729 35204 39787 73782 004560 35121 3268,1 72670
P=120bar; T, = 32475 *C P =140 bor, T, = 336,75 U
Sat. 0,01426 25137 26849 54924 0,01149 2476,8 20376 53717
360 0,01811 26784 28957 58341 0,01422 26174 28155 5,6602
400 0,02108 27983 3051,3 4a,0747 001722 27409 3001.9 5.9449
440 0,02355 2896,1 3178,7 56,2586 0,01954 28686 31422 61474
480 0,0257& 29844 3293,5 64154 002157 2962,5 32645 6,3143
520 0,02781 30680 34018 65555 0,02343 304%.8 33778 646 10
540 314%,0 3506,2  6,6840 002517 31336 34860 56,5941

0,02977

283
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TABLA A-3 fcontinuacidn)

T v v h 5 v u h s
°C m3/kg k/kg kg ki/kg K m*/kg ki/kg k/kg kl/kg K
P=120bar; T, =324,75°C P=140bar; T,, = 336,75 °C
&0 003164 3228,7 3608,3 46,8037 0,02683 32154 3591,1 &, 7172
640 003245 3307.5 37090 64,7164 0,02843 329560 36941 64,8326
700 003410 34252 3858,4 7.0749 0,03075 34157 3844,2 6,993%
740 003781 3503,7 3957.,4 7.1744 0,03225 34952 I946,7  7,0952
P=1&0baor; T, = 374,44 °C P=180bar; T, =357,06°C
Sat. 0,00931 2431,7 2580,6 5,2455% 0,00749 23743 2509,1 53,1044
340 001105 2539.0 2715,8 5,464 0,0080¢ 24189 2564,5 53,1922
400 001426 27194 2947 & 58175 0,01190 2&72,8 2887,0  5,6887
440 001652 28394 3103,7 46,0429 0,01414 2808,2 3062,8 5,9428
480 0,01842 29397 32344 4,2215 001504 20159 32032 46,1345
520 002013 30311 3353.3 4,3752 Q01757 3011,8 3378,0 6,2960
560 002172 3117.8 3465,4 4,5132 0,01904 31017 3444.,4 46,4392
600 0,02323 3201,8 3573,5 46,6399 Q,02042 31830 3533,6 6, 5694
&40 0,02467 3284,2 36789 46,7580 Q,02174 32723 15463,6 56,6905
700 0,024674 3406,0 383319 6,9224 0,02362 3396,3 3821,5 %,8530
740 (3,02808 3486,7 19359 7.0251] 0,02483 34780 39250 58,9623
v P <200 bar; T, =365,81°C F= 240 bar

Sat. 0,00583 2293.0 24097 4,9249

400 0,00%94 2619,3 28181 5,5540 0,005873 24778 28639.4 5,2393
440 Q,01222 27749 3019,4 5,8450 Q00929 27006 2923,4  5,6504
480 0,01399 28%91,2 31708 46,0518 Q01100 28383 3302,3 35,8950
520 ,01551 2992,0 3302,2 6,228 Q,01241 2950,5 32485 46,0842
560 001689 3085,2 34230 4,3705 0,01366 3051,1 3379,0 65,2448
&S00 2,01818 3174,0 3537.% 46,5048 Q01481 31452 3500,7 4,3875
&40 0,01940 3260,2 3648,1 46,6284 0,01588 32355 3616,7 86,5174
700 002113 33844 38090 46,7993 0,01739 3346,4 3783.,8 &,6947
740 0,02224 34693 39141 6,9052 0,01835 3451,7 38921 46,8038
800 0,02385 35927 40697 7.0544 0,01974 3578,0 4051,6 46,9567

P = 280 bar P=320bar

400 0,00383 2223.,5 2330,7 4,7494 0,002346 19804 20559 4,3239
440 000712 2613,2 2812,6 54494  0,00544 235090 26830 52327
480 0,00885 27808 3028,5 35,7444 Q,00722 27181 29492 5,5968
52Q 0,01020 2906,8 3192,3 5,9564 0,00853 286807 3133,7  5,8357
540 0,01136 3015,7 33337 46,1307 000963 2979,0 32872 46,0246
400 0,01241 3115,6 | 3483,0 6,2823 0,01041 30853 3424 .6 46,1858
%40 0,01338 3210,3 1584,8 46,4187 0,01150 3184,5 3552,5 6,32%0
700 0,01473 3346,1 3758.,4 6,6029 001273 33254 37328 6,5203
740 0,01558 3433,9 38700 64,7153 0,01330 3415,9 3847 .8 6,6301
800 0,01680 3563,1 4033,4 5,8720 0,01460 35480 40151 48,7968
Q00 Q01873 3774,3 4293,8 7,084 Q,01633 37427 42851 77,0372




TABLA A4

Tabla del agua: liquide subenfriado

Apéndice

T v v h $ v v h s
*C mi kg ki/kg kJ/kg ki/kg K mi/kg ki/kg ki/kg ki/kg K
P=25bar T = 223,99°C P=50bar T, =26379°C
20 1,0006 83,80 96,30 0,2961 0,9995 83,45 88,65 0,2956
40 1,0067 167,25 169,77 0,5715 1,0056 146,95 171,97 0,5705
Q0 1,0280 334,29 336,86 11,0737 1,0268 333,72 338,85 11,0720
106 1,0423 418,24 420,85 11,3050 1,0410 417,52 422,72 11,3030
140 1,0784 587,82 590,52 1,7346%9 1,07468 586,76 592,15 1,7343
180 1,1261 761,16 763,97 21373 1,1240 739,61 78525 12,1341
200 1,1555 849,90 852,80 2,3294 1,1530 B48,10 833,90 2,3255
220 1,1898 240,70 Q43,70 25174 1,1866 938,40 944 40 2,5128
Sat. 1,1973 259,10 942,10  2,5546 12959 1147.,8 1154,2  2,9202
P=73bar T, = 342,24 °C P=100bar; T, =311,06°C
20 0.9984 83,50 90,99 0,2950 00,9972 83,36 £3,33 0,2945
40 71,0045 166,64 174,18 00,5696 1,0034 166,35 176,38 0,5486
80 1,0256 333,135 340,84 11,0704 1,0245 332,59 342,83 11,0688
100 10397 416,91 424,62 1,301 1,0385 416,12 426,50 11,2992
140 1,0752 58572 593,78 1,737 1,0737 584,68 59542 11,7292
180 1,1219 759,13 766,55 2,1308 1,119% 756,65 767,84 21275
220 1,1835 Q36,20 245,10  2,5083 1,1805 934,10 945 90 2,5039
260 1,2696  1124,4 1134,0 2,8763 1,2645 11211 1133,7 2,869%
Sat. 13677 12820 1292,2 3,1649 1,4524 13930 14076  3,3596
P =150 bar; T, = 342,24 °C P = 200 bar; T, = 36581 °C
20 Q9950 83,06 97,99 00,2934 (0,9928 82,77 102,62 0,2923
40 1,0013 185,76 180,78 00,5486  0,9992 165,17 185,16 0,5646
50 1,0222 331,48 346,81  1,0854 1,0199 330,40 350,80 11,0624
100 1,0341 414,74 430,28 11,2955 1,0337 413,39 434,06 1,2917
140 1,0707 582,66 508,72 11,7242 1,0678 580,69 402,04 1,7193
180 1,i152 753,76 770,50 2,1210 1,1120 75095 77320 21147
220 1,1749 P29 90 947 .50 2,4933 1,14693 925,90 Q49,30 27,4870
260 1,2550 101464 1133,4 285786 - 1,2462 1108,4 1133.5 2,8459
300 1,3770 1316,6 13373 3,2260 1,25946  1306,1 1333,3  3,2071
Sat. 1,6581 15854 14610,5  3,6848 20360 17856 1824,3 4,0139
£« 250 boy P =300 bar
20 0,9907 92,47 107,24 0,291 00,9884 82,170 111,84 (,2899
40 0,9971 154,60 189,52 10,5624 0,9951 164,04 193,89 00,5607
100 1,0313 412,09 437,35 1,288] 1,0290 410,78 A41 86 11,2844
200 1,1344 834,50 862,80 2,2951 1,1302 831,40 84530 2,2893
300 1330,2  3,1900 1,3304 12879 13278 3,1741%

1,3442

1296,6
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TABLA A-S
Propiedades del aguo sawrada: sélido-vapor. Tabla de Temperaturas
Pbad T[C) v im*/kg) v (K/kg) h {/kg) s (W/kg K)
P, T Sdide  Vapor Solido Sublima- Vapar Sdlido Sublima- Vopor  Sélido Sublimo-  Vapor
safwrado saturode saturado  cidn  solurado salwado  cion  salurado soturade  cidn  salurado
v,- 108 v, v, v, u, h, h, h, .8, S s,
001 0,6113 10908 206,1 -333,40° 27087 2375,3 -333,40 2834,8 25014 -1,22] 10378 9,156
O 0,6108 1,0908 2063 -333,43 27088 2375,3 333,43 2834,8 2501,3 -1,221 10378 9,157
-2 0,5176 1,0904 2417 -337,42 27102 2372,6 337,62 28353 2497,7 -1,237 10456 9,219
~4 0,4375 1,0901 2838 -341,78 2711,6 2369,8 341,78 28357 24940 -1,253 10536 9,283
-6 0,3689 1,0898 3342 -34591 2712,9 2367,0 -3459) 2836,2 2471,3 -1,268 10,616 9.348
-8 0,3102 1,0894 3944 -350,02 2714,2 2364,2 350,02 2836,6 2486,6 -1,284 10,698 9.414
-10 0,2602 1,0891 4466,7 -354,09 27155 2361,4 -354,09 28370 24829 -1,299 10781 9,481
-12 0,2176 1,0888 5537 -358,14 27168 2358,7 -358,14 28373 2479,2 -1,315 10865 9,550
-14 0,1815 10884 6588 -362,15 27180 23559 -362,15 183746 24755 -1,331 10950 9,619
-16 0,1310 1,0881 7860 -364,14 2719,2 23531 -366,14 2837,9 2471,8 -1,346 11,036 9,690
-18 90,1252 1,0878 940,5 -370,10 2720,4 2350,3 -370,10 2838,2 24681 -1,362 11,123 9,762
-20 0,1035 1,0874 1128,6 -374,03 2721,6 23475 -374,03 28384 21643 -1,377 11,212 9,835
-22 0,0853 1,0871 13584 -377,93 27227 2344,7 -377,93 7838,6 24606 -1,393 11302 9,909
-24 0,0701 1,0848 1640,1 -381,80 27237 23420 -381,80 28B38,7 24569 -1,408 11394 9,985
26 0,0574 1,084 1986,4 -38564 27248 23392 -385,64 28389 24532 -1,424 11486 10,062
-28 00,0489 108461 2413,7 -389,45 27258 2336,4 -380,45 2839,0 24495 -1,439 11580 10,14]
-3Q 0,0381 '1,0B58 2943,0 --393,23 2726,8 23334 -393,23 2B39,0 24458 -1,455 11676 10.221
=32 0,0309 11,0854 3600,0 -396,98 27278 2330,8 -394,98 2839,1 24d42,1 -1,471 11773 IO,?O3
34 0,0250 10851 4419,0 400,71 27287 23280 -400,71 2839,1 24384 1,486 11872 10,386
36 0,0201 1,0848 5444,0 400,40 27296 23252 -404,40 2839,1 24347 1,501 11972 10,470
-8 0,0161 10841 6731,0 -408,06 27305 23224 -40B06 2839,0 24309 -1,517 12073 10,336
40 0,0129 1,0841 83540 -411,70 27313 2319,6 ~411,70 28389 2427,2 -1,532 12,176 10,644
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EDITORIAL
SINTESIS

La presente obra aborda el estudio de las Operaciones Bdsicas de la
Ingenieria Quimica y su aplicacion a la Industria de los Alimentos.

La obra se dirige tanto a aquellos profesionales que desarrollan su labor
en la Industria Alimentaria, como a estudiantes de aquellas titulaciones en
las que se impartan materias relacionadas con la produccion y transformacion
de los alimentos, como es el caso de Ingenieria Quimica y de Agronomos,
Veterinaria, Farmacia, Quimica, Bioquimica y especiaimente de la Licenciatura
en Ciencia y Tecnologia de los Alimentos. Asimismo este primer volumen ha
de resultar un manual de gran ufilidad para aquellos alumnos que hayan de
cursar complementos de formacion en Ingenieria Quimica previamente a su
acceso a la titulacion de Licenciado en Ciencia y Tecnologia de los Alimentos.

Los autores de esta obra son profesores de Ingenieria Quimica de las
Universidades Complutense de Madrid, Rey Juan Carlos y Castilla-La Mancha,
con amplia experiencia docente en el campo de la Ingenieria de la Industria
Alimentaria.
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