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I. INTRODUCCION

La absoreibn es una operacién de la Ingenieria Quimica que involucra la
transfovencia de uno o Inds canponentes de und fase gaseosa 4 un solvente
1iguido. &n algunos casos, parte :lel solvente pusde transferirse a la
fase ¢as, sin embargo, este es un efecto que no altera ol propdsito fun-
damental del proceso de absorcién.

Muchas ce las veces los solventss ntilizades son caros, [or lo que se re-
quiere remover el gas absorbido y regresar el solvente al sistema. Al
proceso de saparacidn de un gas absorbide en un liquido por medio de otre
gas no soluble ze le denmina descreidn, operacidén inversa a la absorcifin
debido a que involucra la transfer :ncia de uno o mis materjales desde el
solvente liquido a la fase gaseosa.

Generalronts ¢l solvente liquido entra al equipo por la parte superior a
contrzcorricnte de la fase gaseosa que subz a través de platns o empaguez,
de tal forma (u2 el soluto sea transferido de la fase gas al solvente.

El solvents ideal, ya sea para tories empacadss, que es el tipo de equipo
de ocontacto a tue se reflere este estudio y que por su menor costo son mis
utilizadas, y torres de platos es aquel no volatil, de minimo costo, no
corrosive, estiable, m viscoso, no inflamable, que no forme cspuma y que
posed una solubilidad infinita para el soluto. Debido a todo asto no se2
ha enccntrads el solvente perfectn para cada proceso, por lo que la selec—
cién del solvente es aln muchas veces un proceso de prueba. -

El acbjetivo de esta tesis es construir y experimentar en una torre empaca-
da a nivel laboratorio, la operacisn de absorcidn, de tal forma que se
puedan realizar en este equipo pricticas repetitivas acerca del comporta-
miento hidraflico y cdlculo del ccificiente global de transferencia para

el sistcma Coz-aire Y agua.



II. GENERALIDADES DE ABSORCION

2.1 TRANSFERENCIA DE MASA

La absorcién, como todas las demds cperaciones de transferencia de masa,
involucra el transporte de una subs:ancia a través de otra a nivel mole-
cular. Para el caso de la absorcifn se tiene que analizar la transferencia
de masa entre dos fases, ya que inwlucra la transferencia de un soluto
desde una fase gaseosa a una fase liquida la cual no contiene al soluto o
solo en una minima proporcién.

. Cuando las operaciones de transferercia de masa se realizan en un tipo de
operacidn continua, los flujos de entrada y salida del equipo purmanecen
constantes dando cone resultado que las concentraciones en cualquier punto
del equipe ne cambien con el tiempo.

En el caso de la absoreifn, cuando las fases liguida y gaseosa ontran en
contacto se ostablece una interfase entre ellas, donde el solute se difunde
a través de la misma, la cual por s. sola constituye una resistencia a la
transferencia del soluto. Oon el f.n de considerar isotérmico el proceso
de transferencia de masa, deberd asvmirse que no ocurre reacclén quimica
entre las dos fases o entre el solu:.o y la fase liquida.

Dado que el soluto se transfiere de la fase gaseosa hacia el liquido, exis-
te un gradiente de concentracién en la direccifn de la difusién para ca-

da fase, esto se muestra grificamenie en la siguiente figura:
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Existe un gradiente de presién de la concentracién del soluts ¢n Lo fuo
gas pma la concentracién interfacial pM ¥y un gradiente de concentracidn
en el liquido de cAi en la interfa:c a CAL Las concentracicnes de A en
la fase gaseosa y en la fase liguiia no son valores en el equilibrio, ya
que si lo fueran no existirfa difu:ibén del soluto.
Come se cbservd en la figu:a exist: un aunrento en la concentracidn en la
interfase de pm__ a CM. lo cuzl Mo es una barrera para la difusidn del gas
al lfquido. Las concentraciones d: la interfise son concentraciones en ¢l
equilibrio, correspondiendo a poterciales quimicos iquales de la substancia
A en ambas fases en la interfase, dependierdo de la ttznpcmtu;:a Y presidn
del sis .
bara rnlacionar las resistencias eacontradas entre las dos fascs con la
fuerza impulsora para el proceso d: absorcibn, se utiliza la teoria de la
Doble Pesistencia swgerida por Lewis v Whitman,
Esta tcorfa es llamada también la :eoria de la Doble Pelicula, sin embargo
este nombre no es apropiado, dafinléndose mejof com> teorfa de la Doble
Resistoncia va que existe la teorfn de difusifn en una pelfcula que o se
relaciona con el mecanismo de absoicién gascosas.
La teorfa utiliza dos suposiciones principales: que la velocidad de trans-
ferencia de masa estd restringida jor las resistencias que de suyo presen-
tan les fluidos y-que mo hay ningquna resistencia a la transferencia a
través de la interfase.
8i se restrings el estudio a la transferencia en estado permonente del so-
luto A y considerando wrue las vzlonidades con que A deja la fase gas para
difundirse en el 1lfquido debun ser iguales, teremos que:

NA= kg (p.l\G—pAi) (1)

N, = k., (cC

A %y ™ %) &
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k"y kL son los coeficientes de transferencia de masa para la fase gaseosa
y la fase lfquida respectivanente !, tienen unidades de roles transferidos
de A /(tiemre) (&rea interfacial) (unidades de concentracidn}.

Ia diferencia de presifn parcial P.g = Ppy + ©8 la fuerza impdsora reque-
rida para trarsferir el soluto del seno del gas a la interfase y la diferen-
cia de concentracifn Cpy = Cpp, ¢ © la fuerza impulsora necesaria para con-
tinuar la transferencia de A hasta el seno del liquido.

CUEFICTENIES INDIVIDUALES DE 'I'RANS.-ERENCIA DE MASA.

Los cceficientes de transferencia de masa utilizados en las expresiones de
velocidad de transferencia, repres:ntan la resistencia que se presenta a la
difusidn del soluto en cada una de las fases.
kn las ecuaciones 1 y 2 se puede ol:servar que las fuerzas impulsoras invo-
lucran términos en la interfase, 1us cuales son generalmente imposibles de
calcular, ya que tienen lugar en distancias extremadamente pequefias. bebi-
do a lo anterior, estos términos t.ehen que ser conocidos por medio de un
método irdirecto.
B caso de que el compenente que s absorbe sed muy soluble en el solvente
utilizado, como en el caso de amoniacto en agua, pucde ser demostrado que
la presién parcial del camponente caseoso en la jinterfase es igual a la
presi6n parcial en el equilibrio del mismo componente gaseoso p}: . La resis
tencia a la absorcién es casi Gnice en la pelicula de gas y el gradiente
de las presiones parciales a travé: de esta pelicula es esencialmente como
si no existiera pelfcula de lIquids presente, y la ecuacisn ! se expresa:
NA=kG (pAG-pA*) (3)
En este caso se dice que la pelicula doc gas controla. los cocficientes

calculados con la ecuacién 3 son pricticamente iguales a los valores rea-



les de ke -

Para el caso de bibxido de carbono «n agua, €l componente que se absorbz
C02 es myy poce soluble en el liquido absorbente, por tanto en caso inversc
al anterior, la pelicula de lfiquido tiende a controlar y la ccuacifn 2 se

expresa en té&minos de la concentr:~ifn de equilibric cA* cano:

S A N “)
El coeficiente de transferencia calculado para un gas poco soluble es
practicamente idéntico al valor real de KL
o resultado de este cilculo de los coeficientes individuales tenemos
que el efecto de la pelicula de liguide es despreciable en una absorcitn
si Tal gas es muy soluble en el liquido y el efecto de la pelicula de gas
es despreciable si el gas es pooo soluble en dicho liquido.
Cuando la sclubilidad del gas es in:ermedia, por lo que no se encuentra
en ninguno de los casos anteriores, la resistencia de ambas peliculas tiene
e ser considerada y los coeficientes no pueden ser calculados mediante

las etunriones cblenidas.

2.3 COEFICTENTES TUTALES DE TRVUSFERENCIA DE MASA

Debide a que o5 muy diffcil obtencr los datos de presién y concentracién en
Ia interfase, es convoniente utiliz:r los cooficientes totales basados en

las fucrras impulsoras totales:
Ny = Kg { Ppg = By ) (3
e o
Np= Ky (op® = eny, (6)

Donde KG ¥ KL son los coeficientes totales de transferencia para cada fase,

Py ¥ pA* son las presiones parciales cn el seno del gas y en el equilibrio



Y cA' Y Cpy SOR las concentraciones de A en el equilibrio y en el seno del
1fquido.

Es c¢laro que RG Y K son iguales a sus respectivos coeficientes de pelicula
cuando alguna de las fases controla.

1os coeficientes totales no pueden ner calculados a partir de los datos de
laboratorio a menos que la ley de Hanry sea valida para el sisteama en el
cuzl se esti trabajando. Estos coeficientes también pueden ser calculados
a partir de datos de laboratorio si la relacién de equilibrio entre la pre-
sifn parcial y la comncentracién en ¢l liquido del soluto A es lireal en el
. Tango de concentraciones considerado.

Si la absorcidén es llevada a cabo a baja presifn, en ruchos casos la ley
de Henry es towada como la relaci8+ de equilibrio, pudiéndose relacionar
los coeficientes totales con los cozficientes individuales mediante las si-
guientes ecuaciones:

(7

+

N S
Bk Kk

1 1

PR
A

dorde H es la costante de proporcicnalidad de la ley de Henry. 1./KG Y 1/&L

(8)

son consideradas camo las resistencias totales y 1/kG. H/kL, 1/1&' Yy l/lLkG
son las resistencias de pelicula expresadas en témninos de presidn y corcen-
tracién.

S6lo que kg Sea macho mayor que Ky se tendr& que es un gas muy s::aluble en
el: liquido y la constante de Henry 25 muy pequefia, resultando el témmino
H/kL despreciable y por lo tanto J/KG es igual a 1/kG, la pelicula de gas
oontréla.

BEn el caseo contrario, )&J es mucho miyor mayor a kG. el gas por lo tanto es



miy poro soluble en el ligquido y la constante de llenry e3 muy grande, el
t&rmiro 1/}{kc es despreciable y por lo tanto 1/§<L es igual a 1/KL'

En el caso de absorcifn de bi&kido de carbono en agua, donde hablomos
mencicnado que la pelfcula de liquido controla y resolvierdo similtancamente

las ecuaciones 7 y 8 tenemos que:
o= X
H

K=k
En las torres empacadas no es posible medir directamente el &rea de contacto
entre el liguido y el gas, por lo que los coeficientes de absorcién son cal-
culados en funcién de un volumen efestivo V, utilizando el &rea de contacto
especifica a, cucdando como sigue:

a=hd
v

Aplicando este factor a las ccuaciores 5y 6 tenanos que:

Ny =¥ga L = pp*d
Ny =

Kpator -y

K; a es el coeficiente expresado cciao moles de soluto transferidas por uni-
dad de tiompo, por unidad de volumen, por unidad de presién y xL a esel
ooeficiente expresado en unidades de concentracidng NAV es la velocidad da
transfercncia de masa en funcién de! volumen efectivo, en unidades de moles

por unidad de ticmpo, por unidad de volumen.

=1



2.4 FELACIGNES DE £QUILIBRIO

fara cl caso de la absorcidn de un gas on un liquido, el estado do omili-
brio se considera como la composicidn de la fase gaseosa Yy la composicidn
de la fase liquida que se alcanzarin si amdas fases Se ponen en contacto por
un periodo de tiempo infinito.

las coypresiones para las condiciones de equilibrio se pueden realizar de
varias formas. Para el equilibrio entre un lfquido y su vapor, se utiliza
una curva que representa la concentracién de vapor que esti en equilibrio

oon el liquido puro cuando ambos estin a una temperatura especifica.
{

Para una mezcla binaria, la relaciin de equilibrio es descrita por la con-
centracibn o presién parcial de cacla constituyente en la fase vapor quc ostd
en equilibrio con el liquide de unit camposicién particular a una temperatura
especifica.

La transferencia de masa depende de: la velocidad de difusidn del gas soluble
a través del gas no absorbido y del liquido absorbente. EL 1fmite de la
transferencia de masa se alcanza cuando ambas fases alcanzan el equilibrio,
entonces la transferencia neta de material se vuelve cero.

Se ha visto que para gases ideales, la presidn total es igual a la suma de
las presiones de los camponentes puros. Para gases reales esto se cumple,

siendo esto el poétulado de la ley de Dalton de las Presiones Aditivas:

’ isn i=n
Be=r " P o5 P
e e e

Esta ley dice que en una mezcla de -jases, cada conponente gascoso llena to-
do el wolumen de la mezcla a la temperatura de la mezela y a la presidn par-

¢ial de ese comporente, donde P, e. la presibn total, P; la presiOn parcial

t
del camponente y y; es la fraccibn mol del componente.



Si un gas y un licuido no volatil son llevados al equilibrio, la concentracién
final del gas disuelto en el lfguido #s considerada como la solubilidad del
gas a las condiciones de temperatura y presifn de oste sistema.

€i la presidn de eguilibrio de un gas es alta a uma como.nt.rac;.én determina-
da del liquido, el gas es relativamente insoluble en el lfquido, mientras que
sl es baja, la solubilidad del gas es alta.

Cuando la fase liquida puede considerurse ideal, la presi6n parcial de equi-
librio del gas puede detemdmrée sin necesidad de datos experimentales.

las soluciones ideales se caracterizana por lo siguiente:

1. £l promxlio de las fuerzas intermoleculares de atraccidn
¥ repulsién en la solucifn no varia una vez wque se mez-
clan los constituyentes.

2. El volumen de la solucifbn s una funcién lineal de la
composicién,

3, No existe absorcién o desprendimiento de calor una vez
mezclados los constituyentas.

4. La presifn de vapor total de la solucifn varfia lineal-

mente con la composicién e-presada en fraceifn mol.

En la realidad, no existen solucioncs exactamente ideales, las soluciones
polares, cumo agua, alcohol y electrolitos tienden a desviarse significati-
vanente de la idealidad, mientras que mezclas de sustancias no polares.

se comportan miy cerca de la idealidadl. .

Cuando la mezcla gascosa en equilibrid con una solucibn 1lfquida ideal sigue

tambidn la ley de los gases ideales, :plica la ley de Raoult:

Ppn = % Pya
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donde B €S la presién parcial del -omponcnte A en la fase gas, x ©S la
fracci6n mol de A cn el liquide en eqilibrio y By cs la presifn de vaper
de A a la temperatura de equilibrio. »

En el caso de que la solucitn liquida no pueda considerarse ideal, la ley
de Raoult proporciona resultados muy inexactos. Para estas soluciones pue-
de aplicarse la ley de lenry, de acuerdo con la cual la concentracién de un

componante en una fase es proporcion:l a su concentracifn en la otra fase:
By =g

dorde I es la constante de la ley de Henry, cuyo valor mumérico depende del
sistema considerado. Para gases poch» solubles se cumple la ley de Henry

hasta presiones parciales de equilibrio inferiores a 1 atm, mientras que pa-
ra vapores no debe emplearse esta ley para presiones parciales superiores al

50% de la presvién de saturacién corr:spondiente a la temperatura de operacién.



ITI. GENERALTDADES DF TORRES EMPACADAS

3.1

CARNCTERTSTICAS DE LAS TORRES EMPACA WS

Las torres ermacadas se utilizan para el contacto contfnuo entre un liqui-
do y un gas, normalmente son tanques verticales que scn rellemadcs con ele
mentos o dispositivos de una gran drea superficial.

La torre empacada con flujos a eontracorriente es el tipo mds conmumente u
sardo, en clla el liquido es distribuido en la parte superior del empaque y
desciende dando quiebres a travios de.. empaque, la corriente gaseosa 1levan-

do el soluto entra por la parte inferior de la torre subionds en contra del

“liquido desconlonte.  Este arreglo provoca la mixima eficiencia posible,

mientras la concentracidn del solute en la corricnte gaseosa disminuye al
subir por la columna, existe sicmpre limuido fresco cn contacto con el gas,
En algunss casos se utiliza el fluje a cocorriente, en los gue el lfquido y
el gas cntran en la parte superior dﬂ la torre. En un principio existe una
alta velocidad de absorcidn que disminuye hasta que en uwna torre de altura
infinita, el liguido y el gas salen del oquipo en equilibrio. Este arreglo
tiene bajas caidas de presifn, sin e bargo, sbSlo conviene utilizarse cuando
existen grand:s fuerzas motrices.

las torres copacadas tanbién pueden uperar con flujo cruzado, en el cual el
gas flt':;'e horizontalmente a través d:l empafue y es irrigado por el liquido
que desciende verticalmente por el empaque. La caracteristica de este arre-
glo es ¢l bajo requerimiento de liquido y unvalto flujo de gas con bajas
caidas de presién. Se le utiliza cuando se absorben gases muy solubles en

el liquido.

11
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las columnas empacadas poseén las sijuientes caracteristicas gencrales:

1.

Minimo de estructura. Se rixquiere exclusivanente el scpsric del

anpeque y distribuidores do liguido aproximadamante cada 3 m,

de altura.

Versatilidad. El empague pucde ser cambiado fdcilimonte on caso

de requerirse menor caida d. presidn o mayor eficiencia, en el caso
de algin cambio cn las condiciones del proceso.

Manejo de fluidos corrosivo:. Existe empaque corimico de alta re-
sistencia a la corrosifn, d: fcil cambio cuando es corrofdo.

Baja caida de presidn. S6lo que se trabaje a muy altas velocidades
del liquido la caida de pre-idn por pie de altura de ampaque es ro-
lativamente baja.

Rango de operacién. A pesac de que la eficiencia varia con los flu-
jos de liquido y gas, el ra go de operacién es amplio.

Baja inversifn. Cuando son aplicables empajues de pldstico o cuan-

do el didmetro es menor a ...3 m el costo es relativamente bajo.

La correcta seleccifn del tipo de e paque es importante para cbtener un fun—

cionamiento eficiente del equipo de absorcién. Los principiles puntos a con-

siderar ¢n la selecci6n del ompaque se enlistan a continuacidn:

1.

mrabilidaﬁ y resistencia a la corrocién. El material de construc-
cibn del empaque debe ser iterte a los fluidos de proceso.

Alto valor de espacios vacius. Esto evita la retencidn de liquido
y disminuye la caida de presién. .

Area hGmeda de empaque por unidad de volumen. Debe ser alta, debi-
d> a que determina el drea .nterfacial de contacto entre el liguido
y el gas.

Resistencia a la friceién del flujo de gas.



S. Resistencia estructural del empaque. Con el fin de poderse manejar
e instalar f&cilmente.
6. Peso por unidad de volumen.

7. Costo por drea efectiva de Lransferencia.

Existen dos formas de acomodo del enpaque, en forma regular o al azar, la
segunda de las dos es la mis utilizaia debido a su mis £&cil instalacibn y
menor costo. El empague en forma regular se utiliza gencralmente camo ca-
pas iniciales sobre el soporta.

_Enseguida se presentan alqunos tipos de empaque:

174>

ANILLO RASCHIG ANTLIO LESSING SILIA INTALLOX

SILIA BERL TELLERETTE ANILIO PALL



Otro factor de importancia es la distribucién de liguido cn las torres om-
pacadas, afin un buen empaque puede verse afectado en su eficiencia si exis-
te una mala distribucidn de liquido en la capa superior del mismo. Una ma-
la distribucifn de liquido reduce el rea himeda efectiva y favorcece la ca-
nalizacién de liquido,

La seleccién del tipo de distribuidor de ligquido a lo largo del empague de-
pende del tamafo de la columna, tipe de empacque, tendencia del empaque a
dirigir el licuido hacia la pared de la torre y el material de construccibn
para el distribuyidor,
_El liquido descendiente a través del empaque y sobre la pared de la torre
debe redistribuirse cada 3 difmetro: de columna de altura de empague para
anillos Raschig y cada 5 a 10 difmetros de columna para empaque tipo silla.
Usualmente los anillos Raschig tienen una altura miaxima de 10 a 15 ft, por
seccién de empaque, mientras que las sillas pucden empacarse de 12 a 20 ft.
de alt'ura.

Oomo regla general puede considerarse: una distancia de 10 ft. para la insta-
lacifn de distribuidores. Estos dispositivos conducen el lfquido hacia el
centro de la torre para iniciar una rweva distribucién en la seccifn inferior
de empaque. Ia redistribucifn no es necesaria para empaques regulares, ya

que el ligquido fluye pricticamente er. corrientes verticales, por lo que el

lfquido no fluye hacia la pared.

11



DISERO DI TORRES EMPACADAS

El diseio del equipo para absorcién se basa cn la aplicacibn dc los prin-
cipios de difusidn, equilibrio y transivrencia de rmasa, teniendo como prin-
cipal objetive ol lograr el contacte intimo del gas gon o) 1liTaido erenndo
una gran drea interfacial.

Generalmente en la mayorfa de las aplicaciones de los absorbalores la co-
rriente gaseosa es el fluido de pro.eso, por lo Que sus condicioncs de on-
trada como {lujo, composicién y temseratura son conocidos. La tomperatura
y canposicidn del lfquido de entrads y la composicién del gas de salida se
especifican de acuerdo a las necesi-dades propias del procesoc.

Los objetivos principales en el dis.yio de una torre de absorcidn cmpacalia
son el encontrar el flujo requerido de solvente y el cdlculo de las dimen-
siones del equipo.

Un procedimicnto general de disero consiste en los siguientes pasos:

1. Seleccibn del solvenle

2

Evaluacibn de los datos de cruilibrio
3. Bstimacién de los daltos de operacién
4. Cdleulo del didmetro de la torre, basindose
en las condiciones d: inundacidn
5. C8lculo de la altura de la torre, cbteni&ndose
por el producto del ~amero de unidades de transfercncia
por la altura de la -.nidad de transferencia. )
6. Estimacidn de la caida de presidén a través de
la columna, utilizan’o corxrelaciones basadas
en el tipo de empague, las condiciones de operacidn
vy las propiedades firicas de las sustancias

utilizadas.

1%



3.3 BALANCE DE MATERIA

las cordiciones dc operacibn cue deben estimarse son los flujos y las con-

centraciones de salida para ambas fases, los cuales fijan la curva de ope-

racién.

Si oonsideranos una torre de absorcifn en la gque se ponen en contacto a con-

tracorriente dos fases insolubles, identificadas en la figura cano fase V

y fase 1, en la base de la columna los flujos y concentraciones se definen

de la siguiente forma:

Z=22

LS
N - P
(1-7) (P, -P)
)
X=X

Fig. 1 Balance de
materia para el cam
ponente A.

VS=V(1 -y

Lo =L (1-x)
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v1 son las moles totales de la fasc V de entrada a la torre por

hora por &rea transversal de la columa.
4 son las mleslde la fasc L a la salida de la torre por hura por

&rea transversal de la columa.
Tad es la fraccibn mol del camponente A en Vl, expresada en moles

de A por noles totales en la fase V.

Xa,1 es la fracci6n mol de A en 1.1' expresada como moles de A por moles

totales en la fase L.

Para el daw de la torre se tienen Var Ly Yn,2 ¥YXa,2 expresadas en las
migmas unidades. Y y X son las fracciaones mol en una base libre de soluto.

El balance de materia global alrededor de la columa es:
Vitly=Vatly (3.1)

que para el camponente A se convierte en:

Viva,2tlaxa 2 " Vova, 2t lixg,y (3,2)

Un balance de materia para el soluto A alrededor del plano Z de la figura

y el plano 2 = 2,, delimitado por la linea punteada

.1.'
Viva,a tIp%a . T Vava, 2t Bixan (3,3)

Dado que la cantidad de gas y liquido solventes pr&cticamente no varfa a

través de su paso en la colurma, conviene expresar el balance de materia

en unidades de cancentracién libres de soluto.

la fraccifn mol de cada fase es:

Yy x
v, - A X, * A
-y, (1 =xp)
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Ios flujos utilizados ahora son Ls by VS’ que son las moles de cada fase
en basc libre de solvente por hora por drea transversal de la columna.
El balance global para el componente A utilizando los valores libres de

soluto cucdas

1 s X2 Vg Y0 Y s Xy B0
factorizando
Vg (YA,:L - Yy, 2} = g (XA’1 - XA,Z) (3, 3
la ecuacidn 3,5 representa uné linea recta, llamada lineca de operacidn,
de pendiente Lo/ Vg que pasa por lo: puntos (Xn 1 YA Y (XA PU a) cam

se muestra en la fiqura No. 2.

Fondo torre
¥, [ Tinea ds oporocisn”
. ca de oporaci
¥, moles soluto m=Lg/Vg | \Curva de equilibrio
moles gas no Y* = (X
absorbido i >
/
Ya 21 = om-/
! I Lorre
xA,Z ; A,l

X, mol:s soluto
moles solvente
en =1 liquido

Fig. No. 2 Linca d2 ope-
racién.
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La curva de operacifn es recta solamente cuando se grafica en unidades
libres de soluto X y ¥, debido a q.e las concentraciones cstin basadas
en las cantidades constantes LS y '\Vs.
Cuando se utilizan las fracciones ol x &l y, como se nuestra cn la figura
No. 3, la moles totales en las fas»s L o V cambian cuande cl soluto se
transfiere de una fase a otra. Lo anterior produce una linca curva de

operacién en las coordenadas X - Y.

l ~—r—_.._._Fondo

. YA,
y, fraccidn mol Curva de [ N
A en gas operacl | Curva de equilibrio
) | A1)
Ya,2 i~ —{Domo

!
) | Fig. 3 Curva de

operacidn en
XA, 2 %A1

fracciones mol
x,fracc.6n mol A en liquido

Cuando las soluciones son relativam:nte dilufdas, la curva de operacién
en fracciones nol es aproximadament: recta y los valores pramedio de L

y V pueden utilizarse para calcular la perdiente de la curva de operacién.



3.4 RELACION MINIMA I/V

Quando se disefia una torre de absorcidn, la cantidad de gas qu2 ce rauicia
tratar Vg, las concentraciones !L"K\,_.L Y YA,2 y la composicidn del liquido do
'enf_rada XA,Z son fijadas por las nece:idades del proceso, sin crbargo, la
cantidad de 1fquido requiere ser definida.

En la figura No. 4 se muestra camo la curva de operacién dcbe pasar por el
punto A y terminar en la oxdenada YA,;. Si se utiliza la cantigdad de liquide
para obtener una linea de operacifn AR, el liquido de salida tendri la com-
posicién xA,l. En caso de utilizar m.os ligquido, la composicién del 1f{qui-
do de salida aumentar§, punto C de la figura, pero debido a que las fuerzas
motrices para la transferencia de masa son menores, la absorcidn se dificul-
ta. El tiampo en que deben estar en contacto el 1liquido y ¢l gas debe ser

mayor y La columna de absorcin por tanto debe ser mis alta.

B C D
L o e —
YA, i /’( )
L i Curva de eqguilibrio
Y'A |
Lsmi
- Vs I Fig. 4 Relacién
Ya,2 | [ i minima ligquido-gas
Xa,2 Xa,1 XA, 1 max



Ia cantidad de liquido minima que puxde utilizarse corresponde a la curva
de opcracién A, que posee la mayor pendicnte (m) para cualiuicr linca cue
toque la curva ¢2 cquilibrio, siendo tangente a €sta on el punto E. En el
punto de tangencia la fuerza motriz de difusi®n es cero, el ticnpo necesa-
rio para el cambio de concentracién s infinito, por lo que la altura de
la torre resultante es infinita tambifn. Esto rcpresenta la relacidn limi-
tante liquido - gas.

En la mayorfa de los casos la curva sle equilibrio toma el perfil mostrado
en la figura No. 5, entonces la relacisSn minima lfquido - gas corresporde

‘a una concentracién del liquido de salida en oquilibrio con el gas de en~

trada.
YA T T
Curva de o r_a_l Curva de operacifn
cién para flujo minimo Lg
Y, Lg real \\L
A l . | Curva de equilibrio
N / | Fig. 5 Relacién
‘ [ | 1 minima liguido-
Xp,2 XA, XA, 1max 9%
XA

La importancia de la relacibén minima licuido - gas estriba en el hecho de que
frecucntrmente, las condiciones de cperacién de los absorbedores se especi=
fican cam un fuctor de esta relaci€éa. En muchos casos reales, la relacibn

real de operacion es 1.5 veces la minima I..,,/VS
3 7s.



FLOIO DE GAS Y LIQUIDO A TRAVES DR

WNA TORRE EMPACADA

Unc de los pardmetros mis importantes que debe consiccrarse en el disefio
de torres empacadas es la caida de presidn debida al flujo de gas. En el
caso de que el sistema con el cual se ests trabajands presente la mayor re

sistencia a la transferencia de masa en la fase gas, se tenderi a incrairon=

tar la velocidad del gas con el fin Jde mejorar la tronsferencia y a omplear

empaguede menor taraio para incremer tar el &roa interfacial.

. Memis se tratari de irrigar debidanwnte el empague utilizando un mayor flu=-

jo de liquido.

Todas las acciones anteriores incrementan la caida de presidn del gas on ]‘.a
columna empacada. Con objeto de trahajar el equipo cficientanente, se debe
conocer un punto Sptimo de trabajo on el cual se reduvzecan los costos de la
instalacién y de bonbeo,

El comportamjento de la caida de presidn con la variacifn de los £lujos de
gas y liquido se representa en la siguiente figura, cn la cual la linea 9. 0
muestra la variacidn de AP como funcidn del gasto de gas para el awpague se-— |
co. 1a pendiente de la linea para ] empague SCCO ¢ encuentra generalmente
entre los valores de 1.8 a 2;[1],que ocorrespordlen a un flujo turbulento para

las velocidades reconendables del gas.

log P




Si sc comicnra  a irrigar el empaque, dependicndo del flujo de 1fmuido, se
obtienen lincas paralelas por debajo de la linca A, La calda de presifn au
menta al amentar el flujo de licuido para wa velocided f£ija de gas, esto
es motivado principalmente por el decremento en la seccifn transversal li-
bre gue pucde utilizar el gas como resultado d» la presencia de lfquido.
En esta scccifn, la retencibdn de liquido es pricticamente constante a cam-
bios en cl flujo de gas.

Por arriba de la linea A hasta B, al. incramentarse el flujo de gas la re--
tencién de liquido aumenta répidamente y la seccifn libre para el flujo de

_gas se rcduce, ocasionando un répido incromento de la caida de presibn. A

csta regibn se le conoce care punto de carga.

Si se aumenta aln mds el flujo de gas hasta la linea B, se presenta alguno
de los sijuicntes cefectos:

- Formacifn de una capa de liquido en la parte superior del empaque,

a través de la cual burbujea el gas.

- E1l 1liquido comienza a llenar 1o torre desde el fondo, cambiando de
gas dirzevso en el 1igquido a 1fquido disperso en gas continuo, co-
nocitndose camo inmersidn.

- la nspuna puede camenzar a elevarse a través del empadque.

en este manento la torre se inunda, indicado por el ascenso vertical de la

curva, limitfndese con ello la opericitn de la torre empacada.

TLos valores de los flujos de gas y tiquido para la inundaci®n cn ampaques
colocados al avzar dependen del mtodo de carga el miswo (on scco' o himedo) .
En la figura mostrada a continuaci6 ., la curva superior correlaciona ade=-
cuadamente los datos de inundaci6n jara la mayoria de los empagques coloca-

dos al azar,
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Para calcular la calda de presibn a travbs del eryanue scoo puede utilizar

sc la cwacifmlz) H

_ 2
aF =Cp U

donde AP = cafda de presifn, pulg, Hzo/pio eryacuce

Cl = constante del ompacue

U, = velocidad superficial del gas, pic/soqg

CONSTAISTES DE BpAQUE! 12]

= densidad dcl gas, lb/pi03

Brpacuc Material

Tamano
naninal pule.

Anillos Rasdhig erfmica

Anillos Raschig Metal

Sillas Intalox Cer&mica

Anillos all Metal

la cafda de presibn incramenta cuando el empacue estd irrigado, Leva

Espesor de

1/8
3/16
1/4
1/16
1/16
1/16

1/16
1/16

q.

o

.
.
.

3

=1
0.53
0.32
0,25
0.54
0.32
0.25
0.43
0.18
0.14
G.07
0.18
e.1

13) g0

sarrol 16 una correlacifn para ajustar el coeficiente parz el ampaque seoco

al valor durantc operacibn:

ar=c, 103ut/a U,

donde u, = velocidad superficial del liquido, pie/seq, C, ¥ €3 son constan

tes del anpaque.
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COONSTANTES DE FMPAOJ’E“H

Tamafio Espesor de Rango de I‘;

Bmpaque nominal pulg. pared pulg. C, __ C; = lb/hr pie
Anillos Raschig 1/2 3/32 3.50 0.0577 300- 8,600
3/4 3/32 0.82 0.0361 1,B00-10,800
1 1/8 0.80 0.0348 360-27,000
1% 1/4 0.30  u.0520 720-18,000
2 1/4 0.28 0.0236 720-21,600
Sillas Berl 1/2 -- 1.50 0.0272 300-14,100
3/4 -- 0.60 0.0236 360-14,400
1 -- 0.40 0,023¢ 720-28,800
1k -- 0.20 0.01%1 720-21,600
sillas Intalax 1 - 0.31 0.0222 2,520~14,400
1k - 0.14 0.0181 2,520-14,400

la ocorrelacién de Leva fu€ desarrollada a partir de datcs del sistema aire—
agua, operando por debajo del punto de imundacifn.

Una gr&fica que miestra una correlacifn para el cilculo de la cafda de pre—
sifin en lechos empacados es la siguiente(4).

AT
1L L]

—, 91! & oulq. de agua/
L1 o i £ siture de. !
nmﬁ:s: Ty ".}:h IO S e

Correlacifin generalizada de calda de presifin para empaques,
Correlacifn generalizada de Eckert.



Las estumicioncs obteonidas de esta gréfica som gimilares a las que s¢ cal-

culan mediante la correlacitn de Leva, pudifndosc aplicar en cualquicr casv,

prictico.

FACTORES DE EMPAOUL F (Bmpaqueh@modo al azar) 1]
¥

Tamafio nominal empaque, pulg.

Tipo de empagque Material _ 1/4 3/8 1/2 _5/8 3/4 1 1%
Sillas Intalax Corsmica 725 330 200 - - 145 98 -~ -
£illas Intalox Plistico - - - - -= == == 33 -
Anillos Raschig Cersmica 16000.d 1000b,d s80¢ 380¢ 255¢ 155f 125
Sillas Berl Cerdmica 9000 - - 2402 - - 1709 1100 beg
Anillos Pall Plistico =~ = - - ~= 97 == 52 -
Anillos Pall Metal - - - - - 70 - - 48 - -
3nillos Paschig, © Mrtel 7mb 3anb anah g7n 15 318b o o
Anillos Raschig, d Metal - - - 410 290

F"—:.’-:/(3 obtenido en torres de 16 y 30 pulg. d.i.

3:'Ebd:_r.:ap::)fl.a::iz:' €3/320 pared
€1/32" pared  f1/8" pared
81 /16" pared 93/16" pared

to por leva

220 137 110
b

14,

52
953
€5J
32
28

83

27



3.6 DIMENSIOILS DE IAS TORRES EMPACADAS

Una vez 7jue se han calculado las coniliciones de operotidn a las cuales el
equipo de absorcifn va a trabajar, quada pendicnte el dctcrminar las dimcn-
siones (2 la torve. El oquipo debe wsecer un didmetro de tamafio suficiente
para permitir el paso del liquide y =1 gas, ademis de tener la altura necc-
saria para aseqgurar la transferencia de masa roqueridi.

Cuando en una torre empacada se incramenta gradualmert2 la velocidad del gas
mientras la entrada de lfquido permawce constante, llega el meomento en el
‘que el efccto del gas en el liquido @5 tan alto que no le permite un féeil
descenso en la columna. El liquido se acumula en soc:iones del coquipo y tien-
de a bloqucar la seccifn transversal para el flujo, a este punto se le coroce
como carsa. 1o anterior incromenta la caida de presisn y evita un contacto
eficiente entre las fases, llegardo jor filtimo a un arrastre de liquido hacia
la parte superior de la torre.

A esta condicidn de operacifn se le opoce coo inunlacién, la cual ge presen-
ta sfibitanente v a la velocidad del jas a la cual ocurre se le denomina velo~

cidad de inundacién.



»+7 CALCULO DEL DIAMETRO DE LA TORRE

Para la detoerminacidn del didmetro ce torres empacadas se utilizan las con-
diciones de inundaci®n, considerandc como cordiciones de operacifn un rango
de 60% a 75% de la velocidad de inundacidn.
Enseguida se presentan algunas de lés correlaciones que existen para el cil-
culo de las condiciones de inundacién.

1. Correlacién generalizada de caida de presidn.
Una de las mis utilizadas es la correlacidn de la caida de presidn de la
‘U.S8., Stoneware (5 presentada en la figura No. 6, de la cual se obtiencn

las condiciones de inundacién de acuirdo al siguiente procedimiento:

a} Cdlculo de la abscisa é_‘f’_glo‘s

AL
b} Leer la ordenada para la curva de imundacién.

¢} Calcular G de imundacidn d: la ecuacidn de la ardenada.

GZ FY¥ E!0.2
/og/)Lgc
d) Calcular el &rea transversal S, para el % de la velocidad de inun—
dacién seleccionado.
s =V (lb totales /seq)
Te 1b /seq ft
e) El difmetro de columa resu.ta de la ecuacidn:
0.5

D’I‘ = _.135

29
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FIGURA No.6 Correlacifn generalizada
gc
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Oorrelacidn de lLeva
1a correlacién de leva aplica para los puntos de carga € imundazifn para varios
tipos de evpaq\n Siguiendo el mismo procedimiento que en la correlacibn an-

terior, dbtenemos UO' con €l cual f4cilmente se calcula el didmetro de la to-

rre para una fraccién f de la velocidad de inundacién.

u 0.5
o =" G )
T 0.785 fuo



Siendo G™ el flujo volumGiricu del gas de entrada a la torre en fLJ/scg. ¥

UO en ft/seg.

FIGURA No.7
Correlacién de leva
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3. Correlacién de Zenz 1

8
Esta correlacién es un arreglo diferente de la correlacifn de Shenoad{ ]- la
cual ofrece la ventaja de tener menor error para extrapclaciones y no rejuie-

re el método de prueba y error para el cilculo de la velocidad de inundacidn.

Puede ser representada por la ecuacifn:

2aew"(a/'L°2°5‘I+ (aﬂLzoSI-msl
(’://L)O 5 (£30:5 7480 (€ 305
la cual para un sistana gas-ligquido dado, se simplifica en:

1 1
(W"3 + (L"}Z = constante
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g

flujo de inundacitn del gas, CFM por ft
de scccibn transversal.
L™ = flujo de inundacién del liguido, G por sz

de seccidn transversal.

a = factor de empaque
£3
ML = viscosidad del liguido cP

G, PL = densidades del gas y el liguido wyied

0o
e
B =i v e
=] J—'- L i 2 /
g o] ¢ N
jS N 4 | i
“fs 1Y
N _ AN
T4 T A pdan
T T
% K)‘ - [
d““—"‘"'*T
2.1 Y T
0. 1 1 100 (O]
cr v, ol

FIGURA No.8 Correlacidn de Zenz



VELOCIDAD DE MQJADO

En un equipo de absoreifn de empagnese regquicre que la velocidad del {lujo
de liquido sca lo suficientemente alta para ascgurar el Sptimo humcdeciriento
del empaque, sin exceder el punto de carga, asegurando un funcionamiento sa-
tisfactorio de la torre. Con objeto de alimentar suficiente 1lizuido a la
torre para lograr formar una capa de limuido sobre todo el ampacue, se debe
calcular la velocidad mfnima de nojedo (MWR).

1a velocidad de mojado, W, se define cono el flujo volumétrico de liquido LV

por unidad de periferia de ampaque | @

W= Iy" = L"A
4 p
donde L" es el flujo volumdtrico de liguido por seccidn transversal de la to-
rre, igual a la velocidad superficial del lfquido. la periferia por unidad de
drea, P/A, pucde ser utilizada iqual al drea superficial de empacue por unidad

de volunen, cuedandos

dordde I, es ¢l flujo misico de liquido por unidad de seccién transversal do la
torre.
Morris y Jackson encontraron las siguientes velocidades como satisfactorias

para los empagques indicados:



Velocidad minim_de mojado ')

MAR = velocidad 1fquido fL0/Mmr ft2

superficie de empaque por

Brpaciue volumen ftz/f‘t:3

Anillos (Raschig, Lessing,

etc,) 3" di&nctro 0.85

Brpacues mayores de
) 3" da difmetro 1.30

Brpacues de metal
pulido y superficies de
diffeil hunedesimiento 1.30 - 2,50

El £lujo minimo de 1lfquido por secc: Sn transversal de columna estard dado por:
= 2
L min = (MWR a} lb/hr ft
)/OL( ) 1b/h
la velocidad del liquido en el punte de carga puede estimarse a partir de la
correlacidn grifica de Morris y Jachson, en la cual se utiliza la relacién
volumdtrica gas-ligquido en base al :istema aire-agua contra la velocidad de
mojado.
El factor de corrceeién Fa se define couno:
»
Fa = { g )03
/2 aire 20°C

De la grifica se obtiere el flujo miximo en punto de carga:

= o . 2

L mu--wmax/aL.l 1b/hr ft ‘
Por lo que la cantidad de Liquido duberd encontrarse entre los 1@nites cal-
culedos L min <L <Lmax ,» con lo cual se asequra una capa de 1fqui-

do cuffeionte 2 in riesgas de carga.
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3.9 ALTURA DE LA TORRE

la altura del lecho empacado se calcula determinando ¢l nimero de unideios
teSricas de transferencia requeridas y cbtenierdo la altura de crpaque
que ofrece la transferencia de una unidad de transferencia.
La unidad de transferencia es una medida de la dificultad de la separacisn
del soluto de la corriente gascosa. El nimero de unidades de transforoncia
NOG se obticne experimentalmente o se calcula de acucrde con alguno de los
métodos expuestos posteriommente. Ia altura de la unidad de transferencia
" HOG es también determinada experimentalmente para el sistema especifico de
que se trate.
Existen varias aproximaciones para eterminar la altura de la torre, una de
las mds comunes es la aproximacidn HOG-NOG, dorde OG5 se obticna de los datos
del fabricante. S8lo en caso de no axistir el dato de HOG se poldrd estimar,
basando ambos cilculos en los coeficientes globales va sca de la fase gas o
1iquida. Lla altura del empaque serd centonces:
2 = NOG HOG :* NOL HOL
dende
NOG = nimecro de unidades de transferencia con base en los coeficicntes
globales fase gas.
NOL = nfmero de unidades de trinsferencia con Lase en los coeficientes
globales fase liquida.
HOG = Altura de la unidad de t:ansferencia con Laze en los cceficicntes
globales fase gas, ft.
HOL = Altura de la unidad de transferencia con hase en lus cceficientes
globales fase liquida, ft.

Z = altura de ampaque, ft.
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Usualmente un factor de soguridad de 1.2 es usads, miltiplicindolo por la

altura de empague calculada.

3.10 CALCULO DEL NUMERD DE LNIDADES DE TRANSFERENCIA

En la evaluacibn del nbmerc de unidades de transferencia cuando se trata de
la difusién de un camponente A a través de un caponente no difundente B,

considerardo soluciones diluidas con las que usualmente se trabaja tenamos

ques
¥i Y1 y = moles A/moles totales gas
HoG dy ay Y = moles A/moles gas libre A
- Y-y - ;‘:Y" 1 = Fondo de la torre
Y2 Y2 2 = pomo de la torre
L]

= Condiciones equilibrio
cuya resolucifn puede hacerse con la ayuda de varios métodos.

MEDIA LOGARITMICA DE LA FUERZA MOTRIZ

BEn este mitodo se asume que:

= yl-¥2 = Y1=Y2
ly-y*)y (Y—Y")M

donde

[

. g
(Yo = (YY), - (YY),

y=-1+),
m B
-y,
(E-Y#), = (¥-¥1) ) = (¥-¥h),
TR
wn [GEzY
(¥-v*)

tote método o muy simple, sin embargo, estd basado en el supuesto de que la

curva de equi. brio es recta dentro del rango de operacién cam se muestra en
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la figura Ne. 13 . (on la curvatura de curva de equilibrio el nGmers de wd-
dades de transferencia calculado serd mayor al requerido ya gue la fuerza
motriz utilizada es mernor de su valor real.

A

FIGURA No.10
Apreximaciones invelucra '
- m

das en el cflculo de NOG Y

Y2

i, X
A3 Linea de operaci@n X

|
-

HK Linea de equilibrio empleando media
logaritmica fuerza motriz

HDK Lfnea de equilibrio empleando media
logarftmica fuerza notriz con correacibn
de curvatura

HE'G' Linea de equilibrio empleando método
grifico de Baker
AEF/FG3 Representacién de unidades de transferencia

MN/PR Fuerzas motrices medias de cada unidad.

FUERZA MOTRIZ MEDIA OON CORRECIGW DE CURVATURA

Este método se basa en la suposicibn de que la curva de equilibrio puede re—
presentarse por dos lineas rectas con vértice en la media aritmética de la camr

posicifn del 1lfquido, figura No, 10, £l nanero de unidades queda:



NOG =Yl=re F= ¥i-y2
aM AM

donde el factor de correccitm F esta dado por:

pry-ul
A
* (a)
pic)
=
Rt = (Y-¥*), Ao = (Y-Y%) An = (¥-y%)

en la que el subimdice m significa el valor a la composicifn media del 1fqui-
do.

Si A = Ab 0 An = At la ecuacifn (a) es indeterminada y tiene que ser ream

plazada por:
— J—

1n A

Ab
F= 51+ para Am = At

Ab

=

In 20

Pa 5| 14 At
At para Am = Ab

=

METODO GRAFICO DE BAKER

Este método es una mucho mejor aproximacién al valar real ya que asume que
la curva de equilibrio solamente es vecta dentxo de cada unidad de transfe-
rencia, figara to.10,

la construccibn de la gréfica est8 basada en la definicifn del nGmero de uni-

dades de trans!{crencia.
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Y2
la cual para pequefios incrementos puade ser escrita camo:

AY

=¥ A= pramedio aritnftico.

Suponiendo que la fuerza motriz pranedio puede considerarse como el promedio

aritmético, se sigue el procalimiento indicadn, cun referencia en ia Fig. ho.ll

PROCLD LALENTO

Trazar la bisectriz de la fuerza motriz

.DesdeAtramrlarecraABparale]aalasabscisasydejarqueAB=BC

. Desde C trazar la linea paralela a las ordenadas hasta la linea de operacién

en el punto D.

El escaldn ACD representa una unidad de transferercia.

FIGURA No.1l
Determinaciédn de Nog
r el mdtodo de Baker
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INTDGRACION NUMERICA O GRAFICA

De acuerdo oon la ecuacién inicial de NOG, el nfimero de unidades de trans-

ferencia puede ser evaluado graficamdo 1/(Y-Y*} contra Y y calcular el &rea
bajo la curva desde Y2 hasta Yl. De otra forma el drea pucde calcularse por
integracidén numérica, donde el valor promedio de (1/(Y-Y*)) avg & maltipli=-
cado por AY para pequenos incrementos de Y. NOG se calcula para cada peque-
o incremento hasta llegar a Y1, entonces el nimero de unidades de transfe-

rencia es la suna de los NOG'S parciales.

QURVA DE_EQUILIBRIO RECTA

Cuando la curva de equilibrio es recta y la relaciSn de los coeficientes de
transferencia do masa es constante, el nimero de unidades de transferencia

puede simplificarse y esta dado por:

Y2
NOG = S (1-y) M dY
1-y) (¥-¥*)
Y1
NGG = S & 41 o1n X2
Y-ye > (1-¥1)
Y2
¥l
oG = ALy g Y2
y-y* P ITS
Y2
x1
NOL = S (1-X),M dx
{1-X) (X*=X)
x2
1 _
dx_ +1 1p &X
NOL = T, x2)
X*-X 2

b
L83
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n (14X
{14%2)

X1
NOL = 5 dx +1

o Kh=x% 2
Y*{oy *) es la cancentraci6n del soluto en el gas para el equilibric con la
concentraciGn de liguido X(o ¥, de tal forma que Y-Y* (y-y*) es la distancia
vertical entre la 1fnea de operaciSn y la curva de equilibrio.
(I—Y)m es ¢l pramedio logarftmico de (1-Y) y (1-Y*). Para soluciones dilui-
das, el sequndo témino de las ecuaciones anteriores es despreciable.

) SOLUCIONES DILUIDAS

Bn los casos en que aplica la ley de Henry, linea de operacién y curva de
equilibrio rectas, el nimero de unidades de transferencia esta dado por:

[n-mxz (1‘1)+_1‘]
oo = nl¥Eme (R

1~

>l

donde A = L/mV y m es la pendiente de la curva de equilibrio. Esta ecuaciSn

puede resolverse en forma grdfica a partir de la figura siguiente.

FIGURA No.12
NOG nimero de

=
o
-
(8]
=
o
w
@
< -

unidades.

DADES DE TRANSF. NOG



3.11 CALLULO DE LA ALTURA DE LA UNIDAD DE TRANSFERENCIA

Altura de la unidad de transferencia en base al gas Hg.

los datos m&s importantes acerca de HG fueron obtanidos por Fellirge.r“olmra
la absorcifn de amoniaco con aire en aqua para diferentes empagques. Para
ciertos rangos de flujo de gas y lfigquido la altura de la unidad puede calcu-
larse por la f6rmulas

donde:
HG = altura de la wnidad de transferencia, ft
T = velocidad del gas, b/hr £t°
T = velocidad del 1fquido, lb/hr £t
MG = viscosidad del gas, 1b/ft hr
/2 G = densidad del gas, /gt
DG = difusividad del gas, ft’/nr

o<, B, = constantes del empaque (tabla anexa)

Altura de la unidad de transferencia en base al 1fquido, Hp o

Ios valores de HL son deteminados a partir de experimentos de desorcién de
oxigeno, difrido de carbono o hidr&jeno de agua ya que la resistencia es ca-

si por corpleto de la fase liquida.

(11}

Con base en sus estudios Sherwood y holloway propusieron la siguiente corre

lacién:
0.5
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HL = Altura de la unidad de transferencia, pies
f = velocidad del 1fquido, Lb/Hr pie?

/1 = Viscosidad del 1iquido, Lb/Hr pie

/P, = Densidad del 1iquido, Lb/pie’
D, = Difusividad del 1fquido, pie’/Hr

@,3 = Constantes del ampague (tabla ancxa)

CONSTANTES DE EMPAQUE PARA CALCULO DE&.,“”

BPROUE o A 7 g £
Anillos Raschig
3/8 pulg. 2.32 0.45 0.47 200~ 500 500~ 1500
1 plg. 7.00 0.39 0.58 200- 806G 400~ 500
6.41 0.32 0.51 200~ 600 500~ 4500
15 pulg. 17.30 0.38 0.66 200~ 700 S00~ 1500
2.58 0.38 0.40 200~ 700 1500~ 4500
2 pulg. 3.82 0.41 0.45 200- 800 500~ 4500
Sillas Berl
1/2 pulg. 32.40 0.30 0.74 200~ 700 500~ 1500
0.81 0.30 0.24 200- 700 1500~ 4500
1 pulg. 1.97 0.36 0.40 200- 800 400~ 4500
1%  palg. 5.05 0.32 0.45 200-1000 400- 4500

Anillos partidos

acamdados 3 pulg 650 0.58 1.06 150- 900 3000-10000
Anillos espiral

acamodados

3 pulg. 1 espiral 2,38 0.35 0.29 130- 700 3000-10000
3 pulg. 3 esp. 15,60 0.38 0.60 200-1000 500~ 3000

Altura global de la unidad de transferencia.

Para soluciones diluidas la altura global de la unidad de transferencia

puede calcularse:

1

Wx.’ “G + (m Vm/Lm) RL

HOL = HL + (Lh\/m Vm) }LG
donde m, es la pendiente de la curva de equilibrio y (Lm/Wir) la pendiente
de la 1fnea de operacifn. Cuando alguna de las dos fases controla, %: HG

para la fase gas y Hy = H para la fase 1fquida,



CQONSTANTES DE EMPACUE PARA CALCULD DE H

Rango dch
BTAQUE (4 3 Lb/Hr Ft
Anillos Raschig
3/8 pulg. 0.00182 0,46 400-15000
1/2 pulg. 0.00357 0.35 400-15000
1 pulg. 0.01000 0,22 400-15000
1% pulg. 0.01110 0,22 400-15000
2 g, 0,01250 0,22 400-15000
Sillas Berl
1/2 mlg, 0.00666 0©.28 400-15000
1 pulg. 0.00588 0,28 400-15000
1%  pulg. 0.00625 0.28 400-15000
Anillos partidos
acamdados 3 pulg., 0.06250 0.09  3000-14000
Anillos espiral
acaodados
3 pulg. 1 espiral 0.00909 0.28 400-15000
3 pulg. 3 espiral - 0.01160 0,28  3000-14000

[11)
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IV- DESCRIPCION DEL PROYECTO

4.1 DESCRIPCION DFL BEQUIPO

Este proyecto tiene camwo finalidad proporcianar al laboratorio de Ingeni
ria Quimica de la Universidad 1a Salle, una torre da absorcifn empacada
a nivel laboratorio en la cual se puedan realizar con suficiente preci--
sifn, pricticas de cowportamiento hidriulico y de transferencia de masa

(absoreifn gas-1iquido) .

La torre de absorcifn empacada permitirs a los estudiantes de Ingenieria
Quimica comprobar experimentalmente la teorfa sobre la absorcifm, oomple
mentando su aprendizaje tebrico con la pri&ctica, de tal forma que puedan
formarse un criterio acerca de esta operacifn unitaria y a partir del --

cual elaboren conclusiones propias de este proceso.

El cuerpo de la torre estd fabricado en vidrio Corning incoloro y resis-
tente a quimicos, de 3" de digmetro interno, formado por dos secciones -
rectas de un metro de longitud, dos tees desiguales para canexifn de gas
y liquido y dos reducciones a la descarga de la solucifn y el gas no ab-
sorbido. Para la conexifn de las tuberias de proceso se fabricaron bri--

das roscadas en Nylamid, material para maquinar conguesto de nylan.

La torre se soporta de una estructura metflica unida a la parte poste---
rior de un tablero de aglarerado, que sirve para dar prescntacifn al e--
quipe y camo soporte de la tuberfa e instrumentos. Entre la tuberia de -
proceso y la columa de vidrio so instalaron mangueras de l&tex, logran—
do con ello eliminar la transniszifn dc los esfuercos mec@nicos de las tu

berfas al equipo de vidrio,
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E}l empague estd constitufdo por anillos tipo Raschig fabricados con tu-
bo de vidrio cortado en secciones de %" de longitud promedio y de %" de
didmetro exterior. E1 lecho empacado se dividié en dos secciones de 80
centimetros de altura cada una, las cuales estdn soportadas por malla ~
metalica, instalando un redistribuidor de 1fquidc de teflén debajo Gel o

porte de la cama superior de empacgue.

El aire de proceso lo proporciona un campresor, mientras que el bifxido
de carbono se obtiene de un cilindro a presifn el cual contiene un kilo
gramo de gas, ambos gases se manejan en tuberfa de acero al carbSn de

%" de didmetro. El agua se obtiene de una alimentaci6n general y es ali
mentada tambien por tuberfa de acero de 4" de difmetro. El liguido de -
salida se maneja en acero inoxidable, de tal forma que se tenga un Se—-

1lo de 1iquido en el fondo de la torre.

La medicién del gasto de cada uno de los fluidos de proceso se realiza
en un rotimetro con tubo de cristal, el utilizado para el agua posee u-
na escala de lectura directa en GPM y tiene una capacidad méxima de 8
GPM; el rotimetro para medicifn del aire es igual al anterior, con lec-
tura en porcentaje, correspondiendo el flujo méximo a 8,24 scfm (14,7
psia & 70°F), el flujo de aire es regulado mediante una vdlvula de agu-~
ja posterior al rotimetro; para la medicifn del gas a absorber se cuen-
ta con un rotimetro de tipo purgémetro con flotador esférico, posee una
vdlvula de aguja integrada y se tiene adicionalmente otra posterior al
rotémetro, la capacidad mixima do este instrumento es 0.2 scfm aire .
pPara la medic:6n de la caida de presifn a lo largo de la torre, se ins=-
tals una manc.iera transparente conectada a la entrada y salida del gas,

en la cual se pueden hacer mediciones en unidades columa de agua.



DIAGRAMA DE LA TORRE EMPACADA

' 1-Conexifn flexible
2-Redistribuidor de liguido 1
3-Soporte del empague
4-Vilvula de muestreo
5-Rot&metro del aire
6-Rotfmetro del OC;
7-Rot&metro del agua
8-Manfretro en U con agua
9-ManGmetro
10~-Termémetro [ p—
11-Carpresor de aire 3 -
12-Cilindro de 0Op

DRENATE  e———

ATRE —o 11
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4.2 DESCRIPCION DEL PROCESO

En el equipo se pueden llevar a cabo esencialmente dos procesos, el pri
mero (nicamente proporciona las caracterfsticas del camportamiento hi--
driulioo de la torre ampacada, mientras que en el sequndo se abtiene in

formmacifn practica referente a coeficientes totales de absorcifn.

Para cbservar el cawportamiento hidriulice de la torre se trabaja exclu
sivamente oon aire y agua. Inicialmente se camprueba el incremento li—
neal de la caida de presifn para el empaque seco, tomando lecturas para
cinco gastos diferentes de aire, utilizando los instrumentos que se tie

nen instalados para ello, rotimetro, manfmetro y termimetro.

Posteriomente se procede a simular los puntos de carga e inundacibn, -
para lo cual se fija un flujo constante de agua medido en el rotimetro
correspondiente y se taman lecturas de AP para Seis gastos diferen

tes de aire; este procesc se repite para tres gastos diferentes de agua.

Con los datos obtenidos de la operacifn anterior, se pueden obtener las
curvas para gasto comstante de 1icuido, donde a flujos bajos de gas la
cafda de presibn se incrementa linelmente en forma proporcional, al au-
mentar el flujo de gas se llega al punto de carga, despufs del cual la
caida de presifn aumenta en mayor proporcifn al incrementar la veloci—
dad del gas y por Gltimo se alcanza el punto de imindacifn en el cual

a un pequeio aumento en la velocidad del gas la cafda de presifn crece

considerablemente.

la demostracifn del proceso de absorcifin se lleva a cabo estableciendo ~
un gasto constante pacn la mezcla gaseosa aire-(0; , fijando un flujo -
de ajire lefdo en el rotfimetro y posteriommente estableciendo un flujo ==
de (D; observando que el flujo del aire permanezca constante; despufs se

alimenta el agua al gasto deseado para la primera corrida. Una vez alcan
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zado un régimen estacionaric, aproximadamente cina minutos, se purga -
el 1fquido retenido en la base de la torre y se tama una muestra de un
volumen conocido de la disolucifin acuosa de 0D , a la cual se le adi—
ciona un volumen id&ntico de sosa 0.1 N, con lo cual se forma la sal —

que posteriormente se valorara.

El procedimiento anterijor se repite para un mevo gasto de agua, procu-
rando mantener constante el flujo de la mezcla gaseosa, se realizan un

total de seis experimentos. las muestras a las cuales se les ha afadido
la sosa, se analizan con &cido clorhfidrice 0.1 N, utilizando primerc fe

nolftalefina y despufs anaranjado de metilo camo indicadores.
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V. EXPERIMENTACION

5.1 COMPORTAMIINTO HIDRAULICO

Los datos del equipo reguaridos para el cilculo de los valores registrados
durante el experimento, se mencionan en el protocolo de la prictica corres-
pondiente, siendo los siguientes:

-Area transversal de 1a torre 45.6 an® (0.0491 ££%)
-Altura del lecho ampacado 1.6 m (5.249 ft)
-Di&retro del empague 6.35 mm (0.25 in)
-Altura del empague 6.35mm (0.25 in)

Con una muestra que se t.iemé de anpague, se obtienen las constantes del mis
me, las cuzles se camparar8n posteriormente con las obtenidas experimental-
mente y con las existentes en la literatura. Se ohtuvo un &rea pramedio de

627 m2/m3 y una fraccifn de espacios vacfos de 72%, el primer valor se ~—
caloult por medicidn directa de las dimensiones de algunos anillos y el se-
gundo por el volumen de agua gue permite ¢l empague en un vaso de volumen -

oonocido.

Ia temperatura de operacifn del aire fu€ 22°C y del agua 23°C. Las tablas. -
con los resultados y las grificas obtenidas se presentan en las siquientes

paginas.

CSlculo de las masas velocidad y caldas de presidn

Flujo de liquido = 0

lectura % AP/2 2
rotimetro AP {am li}(}) {om H;,O/m) G' {(Kg/hxr m")
10 2.41 1.88 952
12 3.20 2.49 1,118
14 3.88 3.04 1,274
16 5.48 4,29 1,489
18 7.28 5.70 1,713
20 8.7% 6.87 1,304
25 12.80 10.00 2,329



Flujo de 1fquido = 0.98 lgm = 12,943 Kg/hr m?

Lectura % AOP/2

rot&metro AP (an H,0) (am H,0/m) G! (Kg/hr w’)
10 3.40 2,65 879
12 4.80 175 952
14 6.50 5.08 1,176
16 7.59 5.93 1,303
18 9.1% 7.18 1,421
20 10.99 8.59 1,528
23 13.20 10,30 1,674
25 14.40 11.25 1,777

Flujo de lfquido = 1.13 lpm = 14,935 Kg/hr m

Lectura % AP/2 2
rotimetro 4P (o B,0) {an_H,0/m) G* (Kg/hr m™)
10 3.68 2.89 752
12 5.28 4.14 996
14 7.49 5.85 1,162
16 9.80 7.65 1,342
18 12.49 9.75 1,508
20 15.59 12.18 1,679
23 20.80 16.25 1,909
25 25.29 19.75 2,075

Flujo de 1iquido = 1.39 lpm = 18,421 Kg/hr m®
lectura % - oaP/2 2
rotimetro &P (em HAO0) {om H.0/m) G' (Kg/hr m™)
10 3.30 2.58 761
12 4.80 ) 3.75% 937
14 6.78 5.30 1,093
16 8.10 6.33 1,264
18 11.68 t9.14 1,421
20 15.59 12.18 1,582

23 20.39 15.93 1,816
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Determinacifn del factor de empaque

Flujo de liquido = 12,943 Kg/hr m*
2

G' (Kg/hr m7) Factor empague f
879 964
952 958
1,176 896
1,303 691
1,421 845
1,528 929
1,674 862
1,777 795

f pramedic = 868

Flujo de lfquido = 14,935 Kg/hr m°

G' (Kg/hr m2) Factor empaque f
752 1,015
996 937
1,162 827
1,342 868
1,508 844
1,679 868
1,909 808
2,075 792

f pramedio = 870

Flujo de 1fquido = 18,421 Kg/hr m®
2

G' (Kg/hr_m™) Factor empague £

761 828

937 734
1,093 77
1,264 679
1,421 775
1,582 799
1,816 752

f pranedio = 763

El factor de empagque obtenido del prumedic de los factores de empague para
cada corrida da como resultado un £ de 834. En la seccibn 3.5, se encuen—-
tra una tabla con la informacifn de los valores de factores f para diferen

tes tipos de ampague.



Los que mis se apraximan al erpaque de vidrio utilizado para relleno de la

torre empacada, son los anillos Raschig de cer&mica y metal, cuyos valores

se presentan ensequida. En la referencia bibliogrifica los datos de factor

de empagque se presentan cano extrapolados de la gréifica.

Esp.pared Ar&a(mz/m‘.’)

@ Ext.
Anillos Raschig cerimica 1/4" 1/16" 787
Anillos Raschig cerfmica 3/8" 1/16" 508
Anillos Raschig metal 1/4" 1/32% 774
Anillos Raschig metal /8" 1732" 492
Anillos de vidrio 5/16" /64" 627

£
1600
1000
700
390

834

Observando la tabla anterior, se puede apreciar una dependencia del &rea -

respecto del O axterior ydel faclor de empaque respecto del espesor de pa-

red; el erpadque utilizado en el experimento tiene valores intermedios en -

ambas caracteristicas, las interpolaciones arrojan los valores de 649 m2/m3

y 923 para el factor de ompaque, por 1o que podamos concluir que las carac

teristicas obtenidas para los anillos de vidrio son vilidas para nuestros

cdloulos.

ytilizando el factor de empaque obtenido y la grdfica de imundacifn, se ~-

calcularon las siguientes velocidades de inundacifn:

Flujo de liquido

(Kg/hr m<)

12,343
14,935
18,421

Flujo de mgas

(Kg/hr me)

2,343
2,197
1,855



5.2 TRANSFERENCIA DE MASA

la experimentacifn para la damostracibn de la transferencia de masa en la
torre ampacada, sc llevb a cabo de acuerdo al protoocolo de la pr&ctica -
presentado en el apartado 6.2 .

Se realjzayon un total de seis experimentos, procurando dejar pasar cinco
minutos en cada uno antes de tomar las muestras, de tal fomma que se ase-
gure el establecimiento de un régimen permancnte en el interior del equi-

po.

Antes del inicio del experimento se debe verificar la cantidad de bifixido
de carbono que contiene el c¢ilindro, ocon el fin de no dejar incampleta la
prictica. Se recamienda tener un minimo de 400 g de gas, que corresponden
a 30 minutos de operacifn con el rotimetro al 100%i. También se debe asegu
rar el contar con vasos suficientes donde recibir muestras y con la canti

dad requerida de &cido clorhfdrico 0.1 N para agregarsc a las muestras.

Las tablas con los datos y resultados experinentales se presentan ense-—

guida:

Datos experimentales

Lectura $ Lectura % Presifn aire Llectura $ AP equipo
Bp. rotam.aire rotam.Co, Kg/em? rotam.agqua an c.a.
1 18 100 5.0 11 10.2
2 18 100 4.9 14 11.4
3 18 98 4.8 17 . 12.4
4 18 96 4.7 21 12.7
S 18 95 4.7 24 13.9
6 18 90 4.7 28 16.5



Exp.

RESULTADOS EXPERIMENTALES

BEp.

1
Exp.  molcop/m3

Presibn atm. Agua [s:07) Aire
___tm Hg mol/hr _°C samh scmh_°C
576 2,776 23 0.652 5.94 22
576 3,533 23 0.647 5.89 22
576 4,290 23 0.628 5.84 22
576 5,300 23 0.609 5.79 22
576 6,057 23 0.604 5.79 22
576 7,066 23 0.572 5.79 22
Normalidad del &cido clorhidrico = 0.1 N
Normalidad del hidrfxide de sodio = 0.1 N
a=627Tm?/m3; s=0.0046m ; h=1.6m
Volumen Volumen HC1 Na,C04 [0s)]
muest, ml {anaranjado) mi 101750 ml mol fm3
50 2.9 0.00039 7.8
50 4.0 0.00040 8.0
50 4.4 ©0.00044 8.8
50 4.0 0.00040 8.0
50 5.4 0.00054 10.8
50 5.3 0.00053 10.6
P1 Cel &) Ce2 K,
atm mo1C0y /m3 atm o105 /m3 m/hr
7.8 0.479 17.44 0.473 17.22 0.006
8.0 0.469 17.08 0.462 16.82 0.009
8.8 0.451 16.42 0.441 16.06 0.013
8.0 0.433 15.76 0.422 15.36 0.015
10.8 0.430 15.66 0.413 15.04 0.028
10.6 0.409 14.89 0.389 14.16 0.03%

6

En la siguiente gr&fica se representaron las parejas de log L' y log Ki, de

60

donde se obtienen los valores de m y n, que corresponden a la ecuacifn ¥y=m AL



Al graficar las parejas de valores de log L' y log Ky, , se representa una
linea recta gue corresponde a la ecuacién;
log K, = n log L' +logm
donde n es la pendiente de la recta y log m es la ordenada al origen,
los valores obtenidos para los resultados de la prictica son los siguientes:
ne1.93ym=1.29 x 10°°, por 1o que la ecuacibn general para la absorcifn
de bifxido de carbono en agua utilizando la torre empacada de laboratorio es:
Ky = 1.29 x 107 @92

donde K estd en unidades de gmol/hr m? (gml/md) y L' en grol/hr.
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VI- DISEROD DE PRACTICAS
6.1 PRACTICA DE CATDA DE PRESION Y VELOCIDAD DE DNUNDACION EN UNA

TORRE FMPACADA, SISTEMA AIRE/AGUA
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UNIVERSIDAD LA SALLE

IABORATORIO DE INGENIERIA QUIMICA

CAIDA DE PRESION Y VELOCIDAD DE IWUNDACION EN UNA TORRE EMPACADA,

SISTEMA AIRE/AGUA.

I.BJETIVO

Al finalizar la préctica el alumwe serd capaz ce doscribir el corports-
riento hidrdulico ¢e una torre empacada, caida de presién en funcifn de

flujos de liquido y gas. Calcular experimentalmente el factor de empaque.

IT,FUNDAMENTO TEORICED

las torres empacadas son equipos utilizados en operaciones de transfe-
rencia de masa a trawvds de dos fases fluidas, las cuales ofrecen uma gran
&rea de cantacto entre fases.
Generalmente son cilindros verticales llencs de algun material adecuado
que aunente €1 Srea de contacto de las fases fluidas. La fase liquida
entra por la parte superior de la columna y se distribuye en la capa su-
perior del empagque por medio de espreas o placas distyibuidoras. El 1i-
guido desciende a través del empaque exponiendo una gran drea de contacto
oon el gas, ¢l cual sube desde la parte inferxior.
Las partes principales de una torre empacada son:

~ Cuerpo o coraza

- Empacue

- Soportes del empaque

- Distribuidores de liquido

- Bogquillas de entrada y salida de las fases.



los empaques son de formas variadas, sin embargo, todos tratan de cumplir
con las siguientes caracteristicas:

- Tener una gran superficie para el contacto entre las fases.

- Ofrecer unma fraccifn de espacios vacfos alta, para disminuir

la caida de presifn de cada fase,

- Ser quimicamente inerte a los fluidos de proceso.

- Ser estructuralmente fuerte para su ficil manejo e instalacidn,

- Ser de bajo costo.

= Terer una baja densidad aparente.
El empague puede perder eficiencia si las dos fases no hacen contacto en
todas las partes de la torre. El 1fquido que desciende tiende a selec—
cicnar camines a lo largo del empaque, esta terdencia se conoce cam
acanalamiento. Para evitar este problema se colocan redistribuidores a
diferentes alturas que dependen del diSmetro de la torre, para anillos
Raschig se recomienda usar redistribuidores cuando la altura de la cama
sea de tres veces el difimetro de la torre, sin llegar a ser mayor de 15 ft.
1a caida de presibn estd influenciada por las velocidades de flujo del

liquido y del gas, como se puede observar en la figura no. 1.

INUNDAC I
Lo

CARGA
fog AP
Y%

)

L2
(53]
/0_9 G’
FIG. 1 Caida de presién del gas en

una torre empacada.
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Para una velocidad constante de gas, la caida de presiSn aumenta al in~

crementar la canticad de limuido, a medida que se incrementa la propor-
cidn de 1iquido los espacios vacfos se llenan de liquido, reduciemdo el
drea de seccifn transversal disponible para el flujo de gas.

En la curva correspondiente a un gasto constante de liguido L'= 1, la
caida de presifn se comporta en forma similar a la del empaque seco

L'= O, sin erbargo la caida de presifn es mayor debido a la fraccibn de
los espaclos vacios llencs con el liguids. EBEn la primera linea tiene lu-
gar un cambio en la perdiente, lo que indica que la caida de presién au-
menta mis répidamente al incrementarse la velocidad del gas. Este punto
™ es lo suficientenente distinto coao para poder detectarse visualmente
como un cambio en el patrdn de flujo, quizd solamente serfa posible ob~
servar un incremento en la cantidad de liquido retenido en la seccifn em—
pacada. '

A este punto de le denomina punto de carga y la dependencia aumentada de
la caida de presidn sobre la velocidad del gas, es una oonsecuencia del
arrastre entre las fases. Cuando se pasa este punto, la observacifn vi-
sual muestra una mayor cantidad de liguide retenido. Tal vez la observa-
cifn muestre una capa de liquido en la parte superior del empague y un
llenado gradual de los vacios presentes dentro del empague.

Una vez que el liguido llena una gran parte del empaque, el gas tiene
que burbujear a través del lfquido, esta condicién se conoce como inurda-
cifn visual. Para un gasto de gas ligeramente superior al que corresponde
a la inundacién visual, se presenta un segundo cambio en la pemdiente de
la linea de caida de presi&n, el cual es mis f&cil de reproducir que la
inundacifn visual y se le considera como punto de imuindacién. BEn este
punto la fuerza de arrastre del gas que burbujea a través del liquido es
bastante importante, cada gasto de lfquido tiere sus propios puntos de
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carga y de inundaci&n.
La operacifn de las torres empacadas no es prictica por encima del punto
de carga, por lo que las torres empacadas se disefian utilizando veloci-
dades del gas de un 50% a un 75% de la velocidad de inundacifn para el
gasto esperado de liquido.
La caida de presién de los fluidos que pasan a través de una torre empa-
cada es funcibn de los flujos de dichos fluidos, pero ademis es funcifn
del tipo, tamafio y arreglo del empaque. La forma de saber el efecto del
tipo y tamaio del empaque sobre la cajda de presifn se utiliza el factor
de empague, cuyo valor puede detemminarse analiticamente segun su geome-

trfa o con mayor exactitud en forma experimental.

EQUIFO

Para e} desarrollo de la prictica se cuenta con una torre de vidrjo de 3"
de didmetro nominal, dividida en dos secciones empacadas con anillos tipo
Raschig de vidrio de 1/4. ‘
El aire es proporcicnado por un compresor y medido en un rotimetro ocon
lectura en porcentaje del flujo miximo que corresponde a 8.24 scfm - -
(14,7 psia & 70°F), el flujo de gas es regulado mediante una vdlvula de
aguja e introducido a la torre por la parte inferior.

El agua es proporcionada de uwna alimentacién general y medida en un rotd-

metro con lectura directa en gpm, osta corriente se regula con una  VvAl-
vula de aguja y es suministrada al equipo por la parte superior.
Anbas secciones de empague tienen una altura de 80 em y para la medicién

de la caida de presién a lo largo de la torre se cuenta con un manSmetro

en U con agua.
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PROCEDIMIENTO

1. Alimentando exclusivamente gas, tamar las lecturas de caida de presién
para cinco gastos diferentes de aire. Registrar tarbifn la temperatura
de bulbo seco y la de bulbo hGmedo (termdmetro en la linea) del aire,

2. Establecer un flujo constante de agua y tumar lecturas de caida de pre
sifn para seis gastos diferentes de aire. Iniciar en 5% de la lectura
del rot&metro de aire vy concluir hasta obtener la inundacibn, al llcgar
a este punto procurar no sobrecargar damasiade el equipo.

3. Repetir el procedimicnto anterior para tres flujos diferentes de acua.

RETORTE

1, Calcular con los datos obtenidos experimentalmente:

las masas velocidad de liaquido y gas.

la caida Jde presibn por unidad de longitud para cada par de datos.
Realizar la gréfica de log AP/Z contra log G', teniendo como pardmetro
L.

Indicar a que caida de presibn se tiere la inundacifn visual para cada

par de datos.

4. Determinar la velocidad de inundacifn mediante la grafica de inundacién

(coordenadas de Eckert),

5, Detepminar el factor de empacue para cada par de datos, utilizando la

correlacidngencralizada de caida de presifn (coordenadas de Eckert).

6. Obtener un factor de ampague pramedio v compararlo con el esperadc de

acuerdo a la litcratura,



6.2 PRACTICA DE ABSORCION EN UNA TORRE EMPACADA, SISTEMA MRE—COZ/AGJA

68



69

UNIVERSIDAD LA SALLE

LABORATORIO DE INGENIERIA QUIMICA

ABSORCION EN UNA TORRE EMPACADA,SISTEMA AIRE-CO,/AGUA

I.QBJETIVO,

Al finalizar la préctica el alumo serd capa de describir la influen
cia del flujo de liquido sobre el coeficiente global de transferencia
de masa a través de la fase lfquiua, cagparindolo con el obtenido por

wedio de ecuaciones empiricas, para una absorcifn en ura torre empacada.

II.FUNDAMENTO TECRICO

Las operaciones lndustriales de transferencla de masa requieren de apa
ratos en los cuales se logre el contacto de dos fases. Existen equipos

en los cuales el contacto es Intermitente como en las columnas de pla-
tos y otios en que el contacto es continuec como es el caso de las torres
empacadas, Existen otro tipo de dispositivos para lograr el contacte en

tre fases, como camaras de pulverizacién o burbujeadores de gases, -~

P
sin embargo, los de mayor importancia practica son los dos citados an-

teriormente,

Para el caso especffico del proceso de absorcién, los equipos mds utili
zados son las torres empacadas, cuyo disefio debe considerar tanio las
caracter{sticas del relleno como las condiciones de opcracifn , De ——
tal modo, el conocimiento de los diferentes tipos de empaque permitirg

seleccionar el mds adecuado en funcidén de su drea especifica , el cong

cimiento de las condiciones dindmicas de los fluidos {velocidad de inunda



cibn, pérdida de presibn) servirln para la determinacifn del difimetro
de la torre y los flujos Sptimos de gas y liquido, y finalswnte el cono
cimiento de los coeficientes de transferencia de masa a travds de las -

fases, Koy K , permitird determinar la altura de la torre.

En el caso especifico en el que controle la resistencia de alquna de las
fases, oao la liquida, solo es necesario conocer el coeficiente de —
transferencia de masa a través de dicha fase.
En la bibliogarfia se encuentran diferentes ecuaciones empiricas aque co
rrelacionan el ocoeficiente K, con las diferentes variables de que depen
de: Propicdades fisicas del liquido.
Difusividad del soluto a trav€s de la fasc lfquida.
Flujo de liquido,
las cuales permiten predecir el valor del coeficiente de transferencia en

cada caso especifico.

€i consideramus un proceso de absorcifn continuo v estacionario de un -
solo camponente, de la fase gas a la fasc lfgquida y donde ambas fases -
circulan a contra corriente, si se supone que la pérdida de presifn del
gas al atravesar la torre es despreciable camparada con la presisn total
y que el equilibrio en la interfase se establece instantaneamente, enton
ces en la interfase ro se presenta ninguna resistencia a la transferencia.
Considerando lo anterior, para una seccibén diferencial de superficie in-
terfacial da, a ambos lados de la cual existe el perfil de concentraciones

que se escuematiza en la figura 1, se puede escribir la ecuacibn:



P-Pg €€ P-Pe Ce-C
NdA = = = = 8V}
1 1 1 1
kgdh k dA KgdA Ky dA

en la que el flujo de transporte de soluto se expresa come fuerza impul-
sora/resistencia a la transferencia, introduciendo los coeficientes de -
transferencia de masa locales, tanto individuales kg y ky , como globa

les Kg v K .

L
: l
N Fig. 4
<
. | :
a4

En la figura 2 se representan las fuerzas impulsoras utilizadas en la ecua
cidn 1, en un diagrama de presién-concentracidn de soluto. De la fgual--
dad del segundo y tercer términos de la misma se deduce;

P'Po_ —kl (2)

Considerando las pendientes n' y n" de la figura 2, se obtiene:

1 1 n' n"
—_———— —— —— (3
Ks kg kK

En caso de cumplirse 1a ley de Henry (linea de equilibrio recta pHqg ,

resultarfa n"z n'zH, siendo H la constante de Henry.
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P
F N
LINEA DE
EQAUILIBRIO
Fa
P Fig.2
C

Para una torre empacada como la representada en la {igura 3, si defini-

mos los términos siguientes:
p

-Razdn molar de la fase gaseosa Y=
P-p

siendo p 1a presién parcial del soluto en la {ase gaseosa Y P la -

presidn toial,
c

b - J—

-Razdn molar de la fase lfquida
c-¢

slendo ¢ la concentracién molar del soluto en la fase lfquida y ¢,

la concentracién molar tolal.
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Donde V* y L* son los flujos molares libres de soluto de las fases gaseo-
sas y lfquida respectivamente, se puede realizar un balance de soluto
extendido a la porcién de la columna de altura dh, obteniéndose la ecua-
cién:

NdA = = V' dy = = L' dX (4)

siendo N la densidad de flujo de soluto transferide. Los signos negativos
indican que el contenido de soluto de ambas fases disminuye al aumentar
la altura de la columna. Teniendo en cuenta los valores de dX vy 4Y, la --

ecuacién (4) se puede escribir de 1a forma:

P Cy
v dp = L' -———2 de (5)
(p-p) 2 Ct-a)

St ademds se expresa por S la seccidn transversal de la torre, el drea di_
ferencial de contacto entre las {ases dA, serd:
dA = S adh
con lo que la ecuacién (1) se transforma en :
N 8 dh) = kg {a Sdn(p-pg =

Kl (a § dR) {comQ) =

Kg (a S dh) (p-pe) =

"

KL (2 8 dh) (ce- @
Ademds, considerando el significado de la fraccidn molar del soluto en
ambas fases (x,y), se puede escribir:

Nfa Sdh) = kg P (@ 8 dh}(y—yo) =

= kl gg (a S dh) (o-%) =
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"

Kg P {a Sdh)ly-ve) =
. (]

KL oy (8 S dh) {xg-)

Considerando para nuestras condiciones de operacidn mezclas diluidas

es posible reallzar las siguientes aproximactones:a

P P

B Hm— = y (7)
P-p P
c c

Xs= = = x (8
cmc

sustituyendo los valores anteriores en la ecuacidn 6 y teniendo en cuen
ta el balance diferencial de soluto, ecuacién 4, tenemos;

N {a Sdh)=kgP(anh)(Y-YD) -

ki ctfa 5 dh) (Xg-X

"

Kg Pla S dh) (v-Yg)

(9)

= K ¢t (@ S dh) (Xg-X)

= -V dy =

s ~L' dx
Estas ecuaciones diferenciales una vez integradas con las condiciones
Ifmites adecuadas, ofrecerdn cuatro ecuaciones que expresan la altura
de la torre en funcién de los coeficientes locales { individuales o glo-
bales)de transferencia de masa, de los flujos molares y de las fraccio
nes molares de ambas fases.
Hay dos casos concretos en que si los coeficlentes individuales de --
transferencia de masa son constantes, (como ocurre en las mezclas di

luidas), también lo son los globales.



- Una de las dos fases ofrece mucha mayor
resistencia y controla el proceso global
- Se cumple 12 ley de Henry, n'es n" « H (la
1fnea de equilibrio en el diagrama p-¢ es recta)
En el caso de la absorcién de CO, del aire en agua, se cumplen ambas
copdiciones . por lo que se pueden integrar las ecuacicnes 9 consi -
derando constantes los coeficlentes de transferencia de masa. Concre,

tamente, la que corresponde a Ky, , quedard de la forma: -
L%y
h = S S Ay (10}

Hyp Nyp
siendo Hyp la altura de una unidad de transferencia y Nyp el nfirero de
unidades de transferencia referidas a la fase liquida, que en este caso
es la qgue controla. )
Para este caso en Que tarbifn se cumple 1o ley de Henry, (Y = H X), la
variacifn de X, con X resulta lineal, en cuyo caso la de (Xg=X) con X

también lo serd, por lo tanto:

X2 m-%
N = X " WP, an
Xy

{12)
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o en funcitn de las concentraciones rolares (C):

Ll

s &%

K =hzc T
at(e mL

(13)

ecuacifin que permite detexminar X, en funcin de las variables mensu-
rables en cada experimento.
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III. EQUIPO

iv.

Para el desarrollo de la prictica se cuenta con una torre de vidrio de
3" de difmetyo naminal, dividida en dos secciones empacadas con anillos
tipo Raschig de vidrio de 1/4".

El aire es proporcionado por un campresor y medido en un rotdmetro con
lectura en porcentaje de flujo miximo que corresponde a 8.24 scfm ~ - -
{14.7 psia y 70°F) y regulado mediante una vdlwula de aguja posterior

al rotimetro, El Q0, se obtiene de un cilindro a presién, donde se re-
gula el flujo con una vdlvula de aguja y se mide en un rotimetro con
lectura en porcentaje de flujo miximo que para 0, es0.162 5C°M .

La corriente de gas se mezcla y es inyectada al equipo por la parte in-
ferior.

El agua es proporcionada de una alimentacidn general y medida en un ro-
timetro con lectura directa en gp@n, esta corriente se regula on una
vilvula de aguja y es suministrada al equipo por la parte superior.
Amnbas secciones de empague tienen una altura de 80 cm y para la medicién
de la cafda de presibn a 1o largo de la torre se cuenta con un mandmetro

en U con agua.

PROCEDIMIENTQ

1. Establecer un flujo de agua mediante la v8lvula de alimen-
tacibn al equipo.

2. Establecer un flujo de aire, abriendo la vdlvula general de alimentacibn

y regulando con la vélvula de aguja.
3. Abrir la v8lwula del cilindro de Oy, cuidando que no esté campletamente

cerrada la vilvula de aguja posterior al rotfnetro.
4. Establecer el flujo de 002 y observar que el flujo de aire permanezca

constante.
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5. Esperar a que se alcance un régimen estacionario, aproximadamente 5 mi-

nutos,
6. Medir las siquientes variables:

=~ Flujo de agua (leido directamente en el rotdmetro)

-~ Flujo de aire (lefdo en cordiciones estandar y corregido por P y T)

- Flujo de 00, (lefdo camo flujo de 0, en condiciones estandar y'co-

rregido por Py T)

Presién atmosférica (lefda en un barfmetro)
- Temperatura Ge operacifn del equipo (temperatura del agua)

7. Por la valvula de muestreo previamente purgada, se recoge un volumen
de 1f{quido en un vaso. De este modo se toma un volumen corpcido de di-
solucibn acuosa de 032 al que se le adiciona un volumen idéntico de
sosa 0.1 N.

8. Se repiten los puntos 1 a 7 para un nuevo flujo de agua, procurando man-
tener constarte el flujo de la mezcla gaseosa.

Realizar un total de 6 experimentos.

RESULTADOS

1ps datos experimentales se deberfn presentar segin se indica en la tabla 1.
La determinacién del €0, absorbido se realiza de la siguiente forma:
Se tana la muestra a la cual se le ha afadido la sosa 0.1 N y se ana-
liza con HCI 0.1N, utilizando primero fenolftaleina y luego anaranjado
de metilo caome indicadores.

lLas reacciones que existirdn son:

- + >
a + H ‘ HZO
o +8" T no,
3 G 3
Hoo, T+ 1Y 0, +HO tanaranjado de metilo)

3 G 2 2
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La normalidad de la muestra se determina tenicndo en cuenta la relacién:

W = V'N'
V= volumen de muestra V'= volumen de HCL

N= normalidad de la muestra N'= normalidad del HCl

Para obtener X, de la ecuacién 13, se determinan las siguientes variables
a partir de los datos experimentales:
¢, moles C()z/'m3 disolucién en la base de la torre
c, moles OJz/mJ disolucién en la parte superior de la torre
Cel moles LDz/m3 disolucidn en equilibrio con la mezcla gaseosa de
presién parcial de C02 (Py) : calculada mediante la ley de Henry,
en la qu» la constante H del sistema 0, - “20 para el intervalo
de temprratura de 5 a 25°C viene dada por la ecuacidn:
H= 0.2726 + 0.0156 t
exprasados H en acm/)(g/m3 ¥ ten °C.
N C82 moles Coz/ml disolucién en equilibrio con la mezcla gaseosa de pre-
5i6n parcial de €O, (;5): calculada de igual forma que CE}.'
a m‘i/m3 este valor se determina experinentalmente de una muestra de
ampagque.
S, mz, h se determinan a partir de los valores de difmetro ae la to-
rre y altura de empaque.

C, moles totales (agua + COZ)/m3 disolucién.

Todos los cdlculos realizados a partir de los datos experimentales se depen

presentar como se indica en la tabla 2.
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lLas parejas de valores L' y K, de la tabla 3 se grafican en papel doble

ol
logarftmico, de donde se determinan. los coeficientes m y n de la ecuaci6n:

)<L=mL‘n

Se analizarfn y discutirin estos resultados, comparindolos con las ecua-
ciones existentes en la bibliograffa para este sistema, justificando las

posibles discrepancias y fuentes de error.



TABLA NO. 1
"DATOS EXPERIMENTALES

YT o, AIRE
EXP PRESION L T Flujo c.s. T Flujo c.s.
ATM. mmilg mol/n  °C scfm °C scfm
1
2 *
3
4
5
6
TABLA NO. 2
RESULTADOS EXPERIMENTALES
.
< Py ce; P, e, a |s |h L Ky,
EXP. | moles <, moles 0, mles O, m2 moles m
3 ' 3 3 el Rl -
htm m atm m m h hr
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VII- CONCLUSIONES
De acuerdo con los resultados de las précticas de laboratorio en la torre em
pacada, se puede cobservar la importancia del control de los flujos de liqui-~
do y gas de forma de no llegar a la inundacifn, recamendindose trabajar a --
una masa velocidad de gas entre el 60% y 75% de la masa velocidad de inunda-
cifn, Lo anterjor asegura una buena transferencia sin aumentar el costo de -

operacién debido a una mayor caida de presiSn a través del equipo.

En cuanto al camportamiento hidrdulico observado en la torre ompacada, fué -
cxactamente igual al esperado de acuerdo a la literatura, pudiéndose identi-~
ficar el punto de carga y la inundacién visual. Ios valores obtenidos para -
el &rea especifica y factor de empaque son vdlidos, sin embargo, en ninguno
de los experimentos realizados por las personas que han estudiado el fentme-
no de la absorcifSn, se encuentra informacidn de un empaque similar. La des--
viacibn que se cncontrd respecto de los valores interpolados y les calcula—
dos, se puede atribuir a que la longitud de los anillos de vidrio utilizados
como anpaque es irreqular y a la deficiente distribucitn de 1iquido en la =

parte superior lel erpague, lo cual favorece las canalizaciones del 1liquido,

Un punto que es digne de mencionar es el de los cuidados requeridos durante
la carga del erpaque, se recanienda llenar con agua la torre y posteriormen-
te dejar caer el empaque sobre la superficie del liquide, logrando con ello
una distribucifén adecuada sin que se campacte danasiado el enpague y la protec
ci6n del miswo cuando sc amplean materiales como cerdmica y vidrio, Se tuo

la experiencia de amacar inicialmente la torre en seco, teniendo cam resul
tado la utilizacibn de mis empaguc y una caida de presibn hastante mayor de

lo normal.



El tamano del empaque es otro factor importante en el conportamicnto hidrSuli
o de la torre, a mdida quc el didmetro del empague es menor sc favorece una
mayor concentracifm del mismo en el centro de la columa, por 1o que el 1Iqui
do fluye mis facilmente por las paredes de la torre y el das tiende a fluir
por el centro. La relacién entre el didmetro del empague y el didmetro de la
torre utilizado en la prictica fué de 1:12, recawendindose los limites para
esta relacibn de 1:20 y 1:6 .

La pr&ctica de transferencia de masa mostré la existencia de una estrecha re
laci6n entre el flujo de lfquidc y el coeficicnte global de transfcrencia de
masa para la fase l{gquida, mis an en nuestro caso donde la capa de liguido
es la que controla la velocidad de transferencia. Se pudo constatar que al -
incromentar el gasto de aqua, la concentracifn de CO2 en el liquido de sali-
da fué aumentando, indicando oon elio el aumanto del coeficiente global de -
transferencia.

La ecuacifin para el coeficicnte glabal de transferencia de masa para la fase
lfquida,abtenida de la experimentacifn de absorcifn de bifaido de carbono en
aqua, difiere de la ecuacifn encontrada por Kock112] para el mism experimen
to utilizando diferentes tamarfos de anillos Raschig en una torre empacada, -
oo se muestra ensequida:

Ecuacién experimental Ecuacién de Rack

K, = 4.8 x 1071 192

(L) K = 115 x 1077 )%

donde: K, (=] grol/he w? (gmol/w?) y L (=) gmol/hr m? .

1o que se puede deducir es que el cxperimento en el equipo de laboratorio -
presentS una mucho mayor dependencia del flujo de liquido, camparado con la
experimentacitn realizado por Kock, lo cual queda representado en el exponen
te del flujo de lfquido L. Esta desviacifn se puede atrilair a la mala dis-
tribuci6n de 1fquido en la columa, lo que ocasiona canalizaciohes, que solo

al aumentar el flujo de !~ ~ lograban humedecer mayor porcentaje de ampague,
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la tabla siguiente presenta los valores obtenidos del coeficiente global de

transferencia para la fase 1fquida y los calculados mediante la ecuacién de
Rock:

qml/h:xbﬁémunm grol /h‘r(Lm‘z(m(;kglml /md)
0.006 0.041
0.009 0.051
0.013 0.062
' 0.015 0.076
0.028 0.086
0.035 0.100

Llos valores obtenidos son sensiblemente menores a los calculados, sin embar
go, el camortamiento del equipo corresponde con el esperado para la trans-
ferencia de masa de un gas con baja solubilidad en el solvente, empleando -
una torre ampacada. Otra fuente de error pudo ser la diluci6n de la solu ==
citn en el fondo de la torre, adn cuando sc utilizaron cinco minutos de es-
tabilizaci6n de las condiciones de operacién, el volumen de solucifin reteni
do en el sello de 1fquido tiende a disminuir el valor de concentracién del

solvente y por consiguiente del coeficiente de transferencia de masa, dado

que el experimento se realiz6 obteniendo incrementos consecutivos en la con

centracién de €0, en el aqua.

la determinacién del (1)2 absorbido en el agua debe realizarse con cuidado,
debido a gque una titulacibn r&pida puede provocar el escape del o, del se-
no del lfquido., Se recomienda de ser posible llevar a cabo la titulaci6n en
un vase sumergido en un bano frio y mantencr sumergida la punta de la bure-
ta dentro de la solucifn, agitando con una varilla de vidrio. Aln tamando
estas precauciones, los valores obtenidos para cl carbonato suclen ser lige

ramente menores al real.
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De acuerdo con todo lo expuesto anteriormente, los valores obtenidos para

coeficientes de transferencia en la torre empacada de vidrio no pueden con
siderarse Gtiles para su aplicaciGn en procesos industriales, guedando cam
probada su factibilidad de uso con fines diddcticos en la operacién de —

transferencia de masa dentro de la Carrera de Ingenierfa Quimica.
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