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PROLOGO

La ingenienia quimica se puede decin que es tan an-
tigua como La humandidad. Lo anteniorn puede afinmarse -
considerando Las actividades fecnolbgicas que actual--
mente desarnollamos Los ingenienos quimicos. EL vidnrdio,
Los metales, Los vinos, se han procesado desde hace mi
Lenios, aunque de hecho La ingenienia quimica ftal como
La conocemos actualmente nacio hace menos de 100 anos.

En nealidad Lo que LLamamos ingenienia quimica es -
La teonia de fa ingeniernia quimica. Esta teornia se ha
desannollado para ahornrarn tiempo en La construccibn de
plantas y para evitar "cambios de gran costo en La cons
trucedibn parna Lograrn una openracibn eficiente"” como a--
firma William H. Walkern en su £ibro sobre "Principdlos
de Ingenienia Quimica" aparecido en 1923. ARLL mismo -
escnibia que "esperaba que el Libro estimulara a Los -
ingendienos a diseiarn Los equipos adecuados a un propld-
s4ito panticular, en vez de simplemente construirnfos pa
ha experdimentan en ghan escala'.

En Los cdincuenta aiios thanscurnidos desde esta a--
finmacibén se ha notado que La esperanza de Walken se
ha nealizado. Los ingeniernos quimicos diseramos Las -
plantas antes de construinlas. No s0lo eso, sino que
se han desannollado una gran cantidad de métodos para
el diseiio de es0s equipos, tantos que en La actuali--
dad se tienen dificultades parna elegin el mds adecua-
do para una operacidn especifica. Los métodos apare--
cen continuamente en Las nevistas de ingenienia qui--
mica, generalmente apoyandose en otrnos métocdos publi-
cados con antenionidad.



La idea de evaluar métodos de diseillo contra equdipo
en operacdidn es excelente porque puede thaern nresulta-
dos muy positivos en Lo que toca a aportaciones al di
seiio de equdipo. Estas evaluaciones son dificiles pon-
que Los equipos estan instalados en empresas muy celo
sas de su tecnologia, con temorn de una fuga de Anfor-
macibén tecnolbégica dnica. Es deseable que Las empre--
sas Andustriales se den cuenta de La importancia que
puede tenen en cuanto af meforn diseiio de sus equi--
pos mediante un diseno de esta natunaleza.

Lo antenion se vuelve mds importante para un pais
como el nuestrne, que carece de una tecnologila propia
Yy que estd supeditado grecuentemente a importar equd
pos o a pagar pcr el diseio de plantas a compaiias -
extrhanjernas. Estudios como el desarnollado por Los -
seiiones Arnellano y Arnrnedondo son fundamentales para

indician La generacibén de tecnologia en el pais.

EL desarnollo de tecnologia en base a una compara
cibn entrhe Los méEtodos tebricos que exdisten publica-
dos abundantemente y Los equipos Linstalados en nues-
trno pais puede dar una L{ngenieria quimica mds apega-
da a nuestra rnealidad y con ello mds econémica. Esto
afztimo es quizds Lo dndico realmente importante. EL u
san equdipos o tecnologia extranjera no tiene, en Uf-
tima instancia mds que el inconvendiente de nesultan
mds canra por no haben sido desarrollfada para nuestra
nealidad. No se puede conocern en el presente que tan
to mds canru hesulta esta tecnologia porque no se ha
desannollado una tecnologifa nacional que sirva de --
punto de hefernencia.



Es deseable que el estudio nealizado por Los seno-
nes Anellano y Arnedondo sirva de estimulo a othos in
genienos quimicos para que en el guturo no solo se -- [
busque conocern cuales son Los métodos de cdlculo usa-
dos para hacen ingeniernia quimica en el extranjerc 54
no que es0s métodos sean enjulciados con serndiedad y -
que de esa evaluacibn surgan métodos nacionales de al

o nivel y con neconocimiento Lnternacional.

Quierno agradecen a Los autores de este trabajo el
habenrme concedido el honorn de fungin como aseson du--
nante el desarrnollo del mismo y dejarn constancia de -
mi satisfaccibn por Los resultados obtenidos.

Rud4 Primo Stivalet
San Jenbnimo, 9 de Mayo de 1974.
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INTRODUCCION.

Uno de los principales problemas cue enfrenta el es-
tudiante de Ingenieria Quimica en el transcurso de su -
carrera, es la gran cantidad de diferente informacidn -
disponible para la resolucién de un mismo caso. Se pue-
de presentar ya sea la existencia de dos o mids métodos
para resolver una misma situacidén o bien la presencia -
de diferentes métodos, todos ellos con diferentes ran--
gos de aplicacién. Por consiguiente, es deseable contar

con informacidn previamente analizada y organizada.

Este trabajo es un intento de resolver este problema
para el caso de torres de absorcién, en el cual se pre-
senta una considerable cantidad de informacidn disvoni-
ble y gran variedad de métodos de cdlculo. Esta idea se
debe al Ing. Rudi P. Stivalet quien sugirié el inicio -
de este estudio enfocado a la obtencidén del método o mé
todos de cdlculo mds aproximados a la realidad en torres

actualmente en operacién.

Después de un andlisis minucioso de los métodos de -
cdlculo se procedib a la determinacidn no solamente del
mds aproximado a la realidad, sind tambien aquellos mé-
todos que presentan la mayor facilidad y rapidéz de cil
culo; asi como aquellos en los gue se encuentra la ma--
yor dificultad en la obtencidn de datos, complejidad de

cdlculo o alejamiento de la realidad.

Para este estudio se recurrid a diversas industrias,
obteniéndose la mejor respuesta de parte de empresas --
gubernamentales, las cuales accedieron inmediatamente a

nuestras peticiones.

Queremos agradecer la colaboracidn de Petrdleos Mexi

canos, en especial al Ing. Francisco A. Cossio, Ina. Cé



sar Gonzdlez B., integrantes del Departamento de Petro-
quimica; al Ing. Miguel Gonzdlez c., Ing. Manuel J. Bo-

jérquez, del Departamento de Procesos.

Agradecemos tambien a Guanos y Fertilizantes S.A., -
en especial la colaboracién del Ing. Oscar Bulher V.,
Ing. Ma. del Pilar Piedras.

Agradecemos la colaboracién de los sefores Ing. Anto
nio Frias, Ing. Alberto Breamuntz, Ing. Roberto Andrade,

Ing. Alejandro Anaya, e Ing. Felipe Padin.

Juan M. Arredondo Bosch

Eric Arellano Lamb
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GENERALIDADES

La eliminacion de determinados componentes de una mezcla
gaseosa por absorcidén esuna de las operaciones mids importan
tes en la tecnologia quimica. Es un proceso tipico de trans
ferencia de materia y consiste en poner el gas en contacto
directo con un disolvente liquido para hacer posible la eli
minacifén de los componentes solubles del gas. Su campo de -
aplicacibn se extiende desde la recuperacién de componentes
valiosos presentes en gases hasta la eliminacibén de materia

les indeseables de corrientes de gases residuales.

El principal requisito en el disefio de una instalacidn -
de absorcidn es poner el gas en contacto intimo con el 1i--
quido, es decir, proporcionar una superficie interfacial --
grande y una elevada intensidad de renovacién de la misma.
El contacto de las dos fases puede llevarse a cabo bien por
accibn de la fuerzagravitacional o bien por medios mec&ni--
cos. Las columnas de pisos, empacadas y de paredes mojadas
constituyen ejemplos de la primera categoria, mientras que
en los diversos tipos de torres de pulverizacién y absorbe-
dores centrifugos emplean dispositivos mec@nicos para la --

dispersibén del liquido.

Los aparatos de absorcidn pueden clasificarse también de
acuerdo con su modo de funcionamiento. Las fases pueden es-
tar en contacto continuo como es una columna empacada (e-
quipo de contacto diferencial), o discontinuo, como en una
columna de pisos (equipo de contacto por etapas). Los cll--

culos son diferentes en ambos casos.

En un proceso de absorcidn el gas es el fluido a tratar;
por lo tanto sus condiciones de entrada (caudal, composi--
cidn y temperatura) se conocen de ordinario. La temperatu-

ra y la composicién del liquido de entrada y la composi --



cién del gas a la salida se especifican también frecuente-
mentepor lo tanto los principales cobjetivos en el disenco de
una columna de absorcidén son la determinacidén del caudal de
disolvente y el célculo de las principales dimensiones del

equipo. Estos objetivos pueden alcanzarse calculando, para
un disolvente elegido y un determinado caudal del mismo, el
nimero de unidades tebricas de separacién y convirtiendo es
tas por medio de las relaciones existentes en unidades rea-—

les de altura de columna o de nlmero de pisos.

El procedimiento general de diseno consta de un determi-
nado nlGmero de etapas que deben considerarse ordenadamente,

las cuales son:

a.) Seleccidn del disolvente

b.) Evaluacidén de los datos de equilibrio

c.) Estimacién de los de operacidén. Consiste general--
mente en un balance de materia y otro de calor. So
bre la base de calor se decide si el proceso de ab
sorcidén puede considerarse isotérmico o adiab&tico.

d.) Seleccidn de la columna. Si la seleccidn no es evi-
dente, deberan efectuarse cdlculos para diferentes
tipos de columnas y la seleccién final se basarid -
en consideraciones econdmicas.

e.) Célculo del diémetro de la columna. Para columnas
empacadas (de relleno), se basa ordinariamente en
las condiciones de inundacidn, y para columnas de
pisos (conocidas tambien como columnas de platos),
en la velocidad 6ptima del gas o en la capacidad
del piso para la circulacibén del liguido.

f.) Cdlculo de la altura de la columna o del nlimero -
de pisos.

g.) Calculec de la pérdida de presidn.
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SELECCION DEL DISOLVENTE.

Si el principal propdsito de una operacién de absorcidn -
es la de producir alguna solucibn en particular, el solvente
estd especificado por la naturaleza de la solucibdn. Si el --
principal propdsito es el de remover algun constituvente del
gas existen varias opciones. El agua es el disolvente mids ge
neral y el més barato. Pero, las siguientes consideraciones

son de importancia:

1.) Solubilidad del gas. La solubilidad del gas deberéa
ser grande, para que asi aumente la velocidad de -
absorcién, disminuyendo la cantidad de solvente re
querido. Generalmente los solventes de la misma na
turaleza quimica al soluto que se v a absorver da
réan una buena solubilidad.

Cuando existe una reaccidn guimica entre el soluto
y el solvente habrd una gran solubilidad de parte-
del gas, pero si el solvente debe recuperarse para

la recirculacién, la reaccidn deberd ser reversible.

2.) Volatilidad. E1 solvente deberd tener una presidn -
de vapor baja ya que el gas gue sale de la opera---
cidn de absorcidn es ordinariamente gas saturado --
con el solvente el cual generalmente se pierde. Si
es necesario se puede usar un segundo licuido menos
voldatil para recuperar la porcidn evaporada al prin

cipio, como se muestra en la Fig. (1).

3.) Corrosividad. Los materiales de construccidén de la
torre, asi como sus aditamentos, deber&n estar de--
bidamente seleccionados para que puedan soportar --

las caracteristicas corrosivas del disolvente.

4.) Costo. Preferiblemente, el solvente deberd ser de -
bajo costo para que las pérdidas no sean significa-

tivas; siendo también de f&cil adquisicibn.



Gas de salida

<— Absorbente no volatil
Seccibn
recupe-
racién

solvente

1] -

I -~ Solvente recuperado + Absorbente
— Solvente

Seccibn
Absorcibn

~— Gas de entrada

{10

Solucibn.

Fig. (1), Torre de absorcidn con seccidn de re-
cuperacibn para el solvente volatil.

5.) Viscosidad. Se prefiere que la viscosidad sea baja
ya que esto aumenta las velocidades de absorcién,-
el flujo a través de la torre es méds f&cil, dismi-
nuye la caida de presibn en el bombeo y se tiene -

una mejor transferencia de calor.

6.) Varios. El solvente, si es posible, deberd ser no
t6xico, no inflamable, quimicamente estable y de-
berd tener un bajo punto de congelacidn.

La seleccibn definitiva depende de consideracio--
nes econbmicas que implican, tanto al sistema de
absorcibn como al de regeneracibén del disolvente,

(desorcibn).
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EVALUACION DE DATOS DE EQUILIBRIO

En la transferencia de masa existe un limite; cuando las
dos fases llegan al equilibrio, en donde ya no hay transfe-

rencia de masa.

Para que un proceso tenga interés prédctico debe de tener
una razonable velocidad de produccibn, para lo cual se debe
evitar el equilibrio, ya que la velocidad de transferencia
de materia en un punto cuélquiera es proporcional a la fuer
za impulsora, que viene dada por la separacibn del equili--
brio en dicho punto. Por consiguiente es de importancia ca-
pital el conocimiento del equilibrio entre las fases para e
valuar las fuerzas impulsoras. Las variables controlantes -

son temperatura, presifén y concentracién.

Generalmente en la absorcidén se transfiere un componente
entre las fases, se desprecia la solubilidad del gas inerte
en la fase liquida y la presencia en la fase gaseosa del va
por procedente del liquido. El ndGmero de variables es por -
consiguiente cuatro: presibn, temperatura, y las concentra-
ciones del componente A en el liquido y en el gas. Si se fi
jan.la temperatura y la concentracifn, queda una de las con
centraciones como variable independiente que puede cambiar-
se arbitrariamente . Las demds concentraciones se estable--
cen automaticamente y por consiguiente se puede representar
la curva de equilibrio de y* frente a x*. Todos los puntos-

de esta curva corresponden a la misma presibén y temperatura.

En un equilibrio entre liquido y vapor se puede utilizar
el concepto de presibn parcial, en donde la presibn parcial
de un componente cualquiera de una mezcla gaseosa esta rela
cionada con la fraccibn molar en la fase gaseosa de dicho -

componente mediante

- E



siendo, = Fraccibén molar de la fase gaseosa

Presidn parcial

AL o L
I

Presidén total del sistema

De acuerdo con la definicibén de presién parcial, la suma
de las presiones parciales de una mezcla gaseosa es igual a
la presidén total. Las presiones parciales y totales se pue

den expresar en cualquier unidad conveniente.

Ley de Henry. Para concentraciones bajas, la grafica de
p contra x* pasa por el origen de las coordenadas y durante
una corta distancia es una linea recta. Este comportamiento
es general excepto para electrolitos que se disocian en so-
lucibn y es una caracteristica fundamental de las sustan--

cias en soluciones diluidas.

La presibn parcial esta’ dada por la siguiente ecuacibn

A
« = _F =
y H,x
o tambien
Pp = HAx*

siendo Hp la constante de la Ley de Henry, en tanto cue el

subindice A representa el componente A.

La ecuacidn anterior es la expresién matem&tica de la --
Ley de Henry. El valor de Hp y el intervalo de concentra---
cidén en el que permanece constante se puede encontrar sola-

mente por experimentacidn.

Ley de Raoult. Cuando una solucién tiene una composicién
pr6xima a la del componente A puro, la presidn parcial del

componente A es proporcional a su concentracibén, o sea,

pp = K'x*



donde K' es una constante. Cuando x* = 1, entonces PA = EA

y K' = P4, por lo que:
EA = PAX*
siendo Pg la presidén de vapor del componente A puro. Para -

mezclas binarias, la misma regla puede aplicarse para el -

componente Bj;
EB = Pf; (1 - x*)

Estas dos Gltimas ecuaciones son expresiones matemdticas
de la Ley de Raoult, que establece que la presidén parcial -
de un componente en una solucidn es igual al producto de la
presidén de vapor de dicho componente por su fraccidén molar

en la solucibn.

Si la Ley de Henry es aplicable a un componente para un
segmento de eje de concentraciones, termodindmicamente se -
deduce gue la Ley de Raoult es aplicable al otro componente

para el mismo segmento.

Soluciones ideales. La Ley de Raoult es aplicable a algu
nas mezclas ideales para cada uno de los componentes en to-
do el intervalo de concentraciones desde 0 hasta 1.0. Las -
lineas de presidn parcial-concentracibn, son rectas. Para -
soluciones ideales las leyes de Raoult y Henry para un de--—
terminado componente son idénticas y la constante de la Ley

de Henry es igual a la presidn de vapor de dicho componente.

En la préactica, pocas soluciones se comportan como idea-
les. Son ideales las mezclas de isbtopos y las mezclas de -
moléculas no polares del mismo tipo y de un tamano aproxima
damente igual, como ocurre con los miembros de algunas se--
ries hom6logas de hidrocarburos. Asi, las mezclas de bence-
no, tolueno y xileno, y las mezclas de parafinas de bajo pe
so molecular siguen la Ley de Raoult, a temperaturas ordina-
rias.
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Las mezclas de sustancias polares, tales como agua, alco-
hol y electrolitos se apartan generalmente del comportamien-
to de las soluciones ideales. Si uno de los componentes de -
una mezcla binaria sigue la ley de las soluciones ideales, -

tambien tiene que seguirla el otro componente.

0000

CURVAS DE EQUILIBRIO.

La utilizacibn de presiones parciales en los equilibrios
liquido-vapor constituye un medio de c&lculo. Generalmente -
es mis conveniente utilizar relaciones de equilibrio entre -
y*, la fraccibén molar de un determinado componente en el va-
por y x* la fraccibén molar de dicho componente en el liquido
Para seguir la variacibn de temperatura en el proceso resul-
ta muy Gtil otra relacién que recibe el nombre de diagrama -

del punto de ebullicibn.

Si una mezcla sigue la Ley de Raoult se pueden calcular -
las concentraciones necesarias para hacer la curva de equili
brio; cuando se dispone de los datos de presibn de vapor de

las sustancias puras se pueden utilizar las sigulentes ecua-

ciones:
Pk ' == % =
PAx + PB(l x%*) B
]
P
A
* = 2 g%
¥ P
Pl
(1 -y% =2 1 - x5
P
donde Pk = Presibn de vapor del componente A puro
P% = Presibn de vapor del componente B puro

P = Presibn total.
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MEZCLAS AZEOTROPICAS.

Muchos sistemas no siguen la Ley de Raoult pero tienen -
curvas de equilibrio andlogas a las anteriores; es decir, -
la curva de equilibrio es concava hacia abajo en toda la --
longitud. Las mezclas de cloroformo-acetona o benceno-eta--
nol son tipicas azeotrbpicas en las que presentan puntos de
ebullicibn md&ximo o mfinimo, siendo los més frecuentes los -
aieotrﬁpicos de punto de ebullicién minimo. Para una concen
tracibn azeotr6pica, las curvas de liquido y vapor se tocan
y tienen una tangente horizontal comun. La composici6én del
vapor que se produce en un azeotropo es la misma que la del
ligquido, por consiguiente un azebtropo hierve, a presién --
constante sin que varien la concentracibén del liquido ni --
del vapor. En estas condiciones tampoco puede variar la tem
peratura y por esta razbén los azeftropos se llaman tambien

mezclas de ebullicidén constante.

Un azebtropo no se puede separar en sus componentes me--
diante destilaci6n a presibn constante. Adem&s una mezcla -
situada a un lado de la composicibn azeotrb6pica no se puede
 transformar por destilacibén en una mezcla situada al otro -
ladb del azebStropo. Si se cambia la presibn total se modifi
ca generalmente la composicibén azeotr6pica y esta propiedad
se puede utilizar para conseguir separaciones operando a --
presibén o a vacio, que no se puede obtener obtener a la pre

si6n atmosférica.

El mismo resultado se puede conseguir mds econfmicamente

anadiendo un tercer componente que destruye al azebtropo.

Como casos ilustrativos de algunos de los conceptos ex--
puestos anteriormente pueden verse las Figs. (2) y (3), -
las cuales representan las curvas de equilibrio para los --
sistemas cloroformo-acetona y benceno-etanol. Para la con--

centracién del aze6tropo, la curva de equilibrio corta la -
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diagonal y = x.
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ESTIMACION DE LOS DATOS DE OPERACION.

Los datos de operacidn que deber&n determinarse o en su -
caso estimarse son los caudales, las concentraciones y las -
temperaturas terminales de las fases. Los caudales y concen-
traciones terminales permiten fijar la linea de operacibn, -
mientras que las temperaturas terminales indican hasta que -
punto la operacidn puede considerarse isotérmica, es decir -
si la linea de equilibrio debe o no corregirse por variacio-
nes en la temperatura del liquido. La linea de operacidn se-
obtiene mediante un balance de materia y la temperatura de -
salida del liquido se calcula a partir de un balance de ca--

lor en la columna.
I.) BALANCE DE MATERIA.

En un aparato de contacto diferencial como la torre -
de absorcidén empacada que se representa en la Fig. (4), no -

hay variaciones bruscas de composicidn, como ocurre en un a-

Fig. (4), Diagrama para
el balance de materia -
en una columna empacada.

Yb
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parato de etapas de contacto como las torres de platos, si
né que la composicién varia en forma continua de un extremo

a otro del equipo Los balances de materia para una parte -
de la columna situada por encima de un plano arbitrario, tal
como se representa por la linea de trazo discontinuo de la -

Fig. (4), son los siguientes:

Materia Total: Lg + V L + Vg (IV.1)

Componente A: Lgxs + Vy Lx + Vgyg (Iv.2)

Las ecuaciones de los balances globales de materia, basa-

das en las corrientes terminales son:

Materia total: Lg + Vp Lp + Vg (Iv.3)

Componente A: LsXg + VpYp = LpXp + Vgyg (IvV.4)

donde L y V representan las velocidades de flujo molar en la
fase liqdida y gaseosa respectivamente, en Kg mol/hr; mien--
tras que x e y son las fracciones molares del componente A -
(soluto) en las fases liquida y gaseosa respectivamente, pa-
ra una misma localizacién de las fases L y V. El subindice s
indica condiciones en la parte superior de la columna, en --
tanto que b indica condiciones en la base de la misma.

Las ecuaciones de la lineas de operacién para una planta
de contacto diferencial son; 1la (IV.5) siguiente

1 Xs _ X = Ys a y

1l -~ %g 1 =x 1 - vyg I -y

asi como;

L VSyS e LSXS
o3 s _
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L' es la velocidad de flujo molar del liquido libre de solu-
to y V' la del gas libre del soluto, ambas en Kg mol/hr. Las
composiciones x e y estdn en contacto en una determinada sec
cidn de la columna, lo que supone que las composiciones para
una determinada altura son independientes de su posicidén en
la seccibén empacada.

Las velocidades de flujo V y L con frecuencia varian nota
blemente de un punto a otro a lo largo de la columna, de tal
forma que las lineas de operacidn presentan generalmente una
fuerte curvatura.

Graficamente, la recta de operacibén puede trazarse unien-
do los puntos representativos de las dos concentraciones ter
minales de ambas fases, puesto que las coordenadas de ambos
puntos deben satisfacer la ecuacibn.

II.) BALANCE DE CALOR.

Refiriendose a la Fig. (5), la ecuacidn general para
balance de calor seré:

CALOR ENTRADO

CALOR SALIDO

GpHp + LaCgTg + Qg = GgHg + LpCpTp + Qo (1IV.7)

en donde,

G = Caudal total del gas seco, Kg/hr.

L*= Caudal total de la fase liquida, Kg/hr.

H = Entalpia de la corriente gaseosa por unidad de
masa de gas seco, Kcal/Kg de gas seco.

C = Calor especifico del liquido, Kcal/Kg °C

T = Temperatura de la fase liquida, °C.

Qs = Calor de solucibn y de reaccidbén, Kcal/hr.

Qo = Pérdidas de calor, Kcal/hr.

La entalpia del gas H, tomando to como temperatura de re-
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ferencia, estd dada por:

H=2Ct + h(Cyt + o) = (C'+ hCy) + hlo (Iv.8
= st + hAo
en donde:
& Cy = Calores especificos del gas seco y del

vapor de agua, Kcal/Kg °C.
t = Temperatura de la fase gaseosa, °C.
h = Humedad de la corriente gaseosa, en
Kg agua/Kg gas seco.
Ao = Calor latente de vaporizacién del agua a
la temperatura de referencia, Kcal/Kg.
s =+ hCy, = Calor hfimedo, es decir, calor-
especifico del gas himedo por unidad de

masa del gas seco, Kcal/Kg °C.

)

Si se prefiere simplificar los c&lculos a realizar, pue—--—

den hacerse las siguientes hipbtesis simplificativas para

comprobar si se presentan condiciones isotérmicas.

a.)
b.)

Cia)

La columna es adiab&tica, es decir Qg = 0

El gas abandona la columna a la temperatura de en--
trada del liquido, es decir tg = Tg

El calor especifico del liquido es constante a tra-
vés de la columna, es decir Cg = C, = C

El calor especifico del liquido se puede considerar
igual al del agua; dependiendo de la situacidn a la
cual se trabaja.

El gas puede considerarse como aire, a los efectos
de c&lculo de humidificacidn, por lo que podr&n u-
tilizarse las grdficas o tablas psicrométricas.

El gas entra en la columna saturado: h = h¥*
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g.) El1 gas abandona la columna saturado a la temperatu-

ra de salida de la columna, es decir; hg= h%

Qg que en este caso es el calor de reaccibn puede espre--

sarse como:
Qs = RF = gLy (Xp - Xg) (IV.9)

donde @ es el calor de reaccibn por nol de la fraccibén del -
gas que se ha absorbido, supuesto constante en el intervalo-
de temperaturas considerado, dado en Kcal/Kg mol. Ly caudal
molar del disolvente puro en Kg mol/hr. R es el caudal de ab

sorcién en Kg mol/hr.

La ecuacibn (IV.7) se transforma en:
GpHy, + LgCTg + LY (Xp - Xg)@# = GgHg + LpCTp (Iv.10)

Si los cdlculos indican que no estd justificado el supo--
ner condiciones isotérmicas, tendremos que tomar estas otras

consideraciones;

Puesto que la temperatura del liquido varia a lo largo --
de la columna, deber&d representarse una lfinea de equilibrio
que tenga en cuenta dichas variaciones. Esto se puede hacer

de la siguiente forma:

a.) Debe calcularse o estimarse la variacibén de la tempe-
ratura del liquido con respecto a la composicibén de -
la fase liquida.

b.) Se representan lineas de equilibrio correspondientes
a varias temperaturas comprendidas entre Tg y Tp.

c.) Se trazard entonces la linea de equilibrio no isoter-
ma correspondiente, calculando T para una X dada, me-
diante la relacién T = f(X), establecida en a.), e in
terpolando para T y el valor de X dado entre las 1li--
neas de equilibrio representadas.

El aumento de temperatura de la fase liquida se de
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be al calor de reaccibén y al intercambio de calor sensible
y de evaporacibn con el gas, y estd contrarrestado parcial

mente por el aumento de masa de la misma.

III. RELACION MINIMA DEL GASTO LIQUIDO-GAS EN
TORRES DE ABSORCION

En el diseno de torres de absorcién la cantidad del gas
a ser tratado G, las concentraciones terminales Y1 € Y2, Y
la composici6n del liquido entrante xg son conocidas o fi-
jadas por las condiciones del proceso, pero la cantidad --
del liquido que deberd usarse puede estar sujeto a cambio.

Si se toma como referencia la Fig.(6), la linea de ope-
racién deberd pasar a través del punto D y deberi terminar
en la ordenada yj. Si se usa una cantidad de liquido tal -
que la linea de operacibén sea DE tendremos una composicidn
y1: si se usa menos liquido, la composicién del liquido a
la salida ser8 mayor como lo muestra la linea DF, pero co-
mo las fuerzas cortantes para difusién son menores la ab--
sorcibn serd més dificil. El tiempo de contacto entre el -
gas y el liquido deberd ser mayor y la altura por lo tanto

tambien deberd ser mayor. El gasto minimo de liquido que -

Gs Ls

Is

Fig (6), Rela-

|
]
i o cién minima 1i
Fig. (5), Ba-- f s gquido-gas para ”
lance de calor | g absorcién.
| X
]
: r
Gy L. Ly
cp Cop

s X2 X X (max)
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puede usarse corresponde a la linea de operacién DM, la
cual tiene la pendiente mds grande tocando la linea de e--
quilibrio, siendo tangente a la curva P. En el punto P 1la
fuerza de difusibén es cero, y el tiempo de contacto necesa
rio para obtener la concentracién requerida serd infinito,
por lo que la altura de la torre serd también infinita; es

to representa el limite del gasto liquido-gas.

La curva de equilibrio frecuentemente es céncava hacia
arriba como se aprecia en la Fig. (7), y el gasto minimo -
corresponderd a la concentracién de salida del liquido en

equilibrio con el gas entrante.
FLUJO PARALELO.

Cuando el gas y el liquido fluyen paralelamente como lo
muestra la Fig. (8), la linea de operacibén tiene una pen--
diente negativa - Lg/Gg. No hay lfmite en esta relacibn, y
solo con una torre infinita se llega al equilibrio como --
(Xe + Ye). Las torres de corriente paralela se usan cuando

se construye una torre excepcionalmente alta, que puede --

dividirse en dos secciones como lo muestra la Fig. (9), con

una segunda seccibn operando en corriente paralela para eco-

nomizar tuberfas de grueso calibre que transporta el gas.

Tambien se usan si el gas que vd a ser disuelto es un gas pu

ro y no hay ventaja en torres de corriente paralela.

Fig (7), Concavidad en una
curva de equilibrio y con-
centraci6n de salida del -
liquido en equilibrio con
el gas entrante.

r=£(x)
)

Xo X (max)
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OPERACION NO-ISOTERMICA

Cuando se absorben grandes cantidades de gas soluto
para formar soluciones concentradas, no se pueden iano
rar los efectos producidos en la variacidn de la tempe
ratura. Si debido a la absorcidn la'temperatura del 11
quido se eleva considerablemente la solubilidad del so
luto disminuird apreciablemente y por lo tanto la capa
cidad del absorbedor decrecerd o bien serd necesario -
incrementar el flujo del liquido para poder cumplir --
las condiciones de absorcidén requeridas. Si el calor -
producido es excesivo puede ser necesario instalar un
serpentin enfriador, o bien, retirar el licuido a in--

tervalos, enfriarlo, y regresarlo al absorbedor.

Balance de calor. Considerando la torre de la Fig.

adjunta, si consideramos Qp, BTU/hr, como el calor to-

gi -y tal removido de la torre por me-
HGl'/’J :~\1J Lo dio de cualquier fin, se tiene -
ﬁt__xo el siguiente balance de entalpia
: i H
Lo para toda la torre:
2
n-1 LOHLO + GNp+1HG,Np+1 =
n
. ) = LNPHLINP+ G].HG]_ + QT
P Gy +1
Np B P
-— donde:

3 [).' Nl i
HGNp+1 Hy, v g: Entalpias de las co--

rrientes liquida y gaseosa --

Np respectivamente, BTU/1lb mol.
X

Np L yv G: Moles totales/hr del -
HLINP

lfiquido y gas respectivamente
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x: Fraccibén mol del soluto en la fase liquida.

y: Fraccibén mol del soluto en la fase gaseosa.

Seglin Treybal, R.E. (ver referencias bibliograficas),
es conveniente referir todas las entalpias a la condi---
cibn del solvente liquido puro, del gas diluyente puro,-
y del soluto puro a alguna temperatura base t,, asignén-
dole entalpia cero a cada sustancia para su estado nor--
mal de agregacibn a tg y 1 atm. de presidén. Asi, la en--
talpia molar de una solucibén liquida, a temperatura tg,

y fraccidén molar x del soluto es:
Hp, = Cp(ty, - to)May + Hg

donde el primer término de la derecha representa el ca-
lor sensible y el segundo la entalpia molar de solucidbn
o calor integral de solucibn. Si se emite calor como --
producto de la mezcla realizada, Hg serd una cantidad
negativa. Si el soluto absorbido es un gas a t, y una -
atmb6sfera de presibn, la entalpia del gas incluir§ so--
lamente calor sensible. Si el soluto absorbido es un --
liquido a las condiciones de referencia como en el caso
de muchos vapores, la entalpia de la corriente gaseosa
deberd incluir tambien el calor latente de vaporizacidn
del soluto vapor. Para soluciones ideales, Hg para la
mezcla de liquidos es cero, y la entalpia de la solucibn
es la suma de las entalpias de los constituyentes por se
parado, sin mezclar. Si la solucibn liquida ideal esta -
formada por un soluto gaseoso, el calor emitido es el ca

lor latente de condensacibn del soluto absorbido.

Para una operacibén adiab&tica, Qp en la ecuacibn para
el balance de entalpia es cero, y la temperatura de la -
corriente que sale del absorbedor serd generalmente ma--
yor que las temperaturas de entrada debido al calor de -
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solucién. El1 aumento en la temperatura provoca una dis-
minucién en la solubilidad del soluto, lo cual ocacio--
na un aumento en la relacibén L/V minima y por lo mismo
un mayor n@imero de platos que en el caso de operacibn 1
sotérmica. E1l disefio de torres de absorcibn para ese ca
so debe realizarse numéricamente, calculando plato por
plato, desde la base hasta el domo. Para cada plato se
considerard que ambas corrientes estdn en equilibrio --
con respecto a presidén y a temperatura. De esta manera

los balances de soluto hasta el plato n son:
In + GNp + 1 = Lyp + Gn+l
LnXn + Gnp+1YNp+l = LNpXNp + Gn+1¥n+1

La temperatura de la corriente L, puede obtenerse a
partir de un balance de entalpia como se muestra a con-

tinuacibn:
LnHL,n + GNp+1HG Np+1 = INpHL ,Np + Gn+1HG, n+1

_ La corriente gaseosa G, se encuentra entonces a la -
misma temperatura que L, con su composicién en equili--
brio con esta. Generalmente, solamente se conocen las -
temperaturas delas corrientes de entrada Lg y GNp+1 PoOr
lo cual es necesario estimar la temperatura Gj del aas
(la cual es igual a la temperatura del Gltimo plato) vy
emplear la ecuacidén del balance de entalpia para calcu-
lar la temperatura de la corriente liquida en la base -
de la torre. Al efectuar la secuencia de cdlculo hasta
alcanzar el Gltimo plato de la torre se deberd checar -
la temperatura de la corriente gaseosa previamente esti
mada. Si esto no se logra deberd estimarse una nueva --
temperatura y efectuar el siclo hasta checar el valor -
estimado.
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DISENO EN OPERACIONES ADIABATICAS.
En una torre de platos operando adiabaticamente
las composiciénes de los flufdos y las temperatu--

ras se pueden calcular por medio de balances de ma

sa y entalpia, atraves de cada plato teorico emve
zando ya sea por la base o el domo de la torre.
Basicamente el problema se reduce a la estima -
cidén de los perfiles de temperaturas del licuido.
Horton y Frankli§4 sugirieron un balance global
de materia y energia en union con una temperatura-
promedio estimada suponiendo una operacidn isoter-
mica para el calculo de las composicidnes,velocida
des de flujo y las temperaturas de las corrientes
de entrada y salida de la torre,en donde por medio
de una segunda aproximacién se puede estimar las -
temperaturas y composicibnes dentro de la torre a-
sumiendo que el cambio fraccidnal en el gas en el

gas es el mismo para cada plato teorico.

Asi tenemos:

(Gmb £¥1)  _ [(Gmp) Lia

(Gmb £ Yn+1) [(CppE V'

En donde; Yp= composicién del gas en el plato n.
Y,4+1= com. del gas en el plato n+l.

Y'= composicidén del gas a la salida de
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la torre.
n = NGmero total de pisos tebricos.
En donde Gmb( Yp), Img(l+ Xpt+1) pueden ser cal-
culadas mediante un balance de masa basados en todos los

componentes.

Se asume que el cambio de la temperatura del liquido

de un plato tebdrico al otro estd dado por:

Tip -~ Tn+l _ Gmb - Gmb X VYn
Tip - Ts Gmb = Gmb ZY'
En donde: T1p = Temperatura de salida.del liguido.

Tg = Temperatura de entrada del liquido.
Th+1 = Temperatura del liquido a la sali-
da del plato n+l, dentro de la to-

rre.

Horton y Franklin propusieron una ecuacién en la que
aparece un factor de absorcidén A' para cada uno de los n

n@imero de platos tebricos en vez de un factor global.

¥g - Y _ _(Ims/(y/x)Gmb)D+1 _
Yg ~(y/x)Xg (Lms/ (v/x) Gmp) P+1-1
(Lms/ (y/%) Gmb)

(Ims/ (y/%)CGmp) P+ _ 4

Yo - Y _; _ ImsXs Aén+1 - Ap

- ™. B e
A'GmpYs aAgttl -1

Factor de absorcidn
I'-'l'[ls(l“‘zxn)/ (y/x)Gmb £ ¥n
Ims (1+2x) / (y/X) GmbXY

En donde: Aé
y

>
=
I

Al
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SELECCION DE LA COLUMNA.

Las operaciones de transferencia de masa se llevan a ca

bo en una gran variedad de equipos existentes entre los --

cuales se encuentran las torres con platos o bien las co -

lumnas empacadas. Entre estos dos tipos de contacto es po-

sible hacer una comparacién cualitativa, tomando en consi-

deracibn ciertas ventajas y desventajas que presentan cada

uno de estos sistemas lo cual puede ayudar en un momento -

Gado a la adecuada determinacién del equipo que deberd u--—

sarse para las condiciones y necesidades particulares de -

la operacibn unitaria.

1.) Para gastos idénticos de flujo gaseoso, tiene lugar
una menor cafida de presibén a través de una torre empa-

cada que a traves de una columna de platos.

2.) Las torres empacadas son mds baratas y més faciles
de montar que las columnas de platos para productos --

quimicos corrosivos.

3.) Las columnas de platos pueden procesar cargas mayo-

res de liquidos sin que se inunden.

4.) Se presenta una menor pérdida de liquido en torres

empacadas que en torres de platos.

5.) Para una misma carga de calor las columnas de pla--

tos pesan menos que las columnas empacadas.

6.) E1 gran didmetro de las columnas empacadas no es -
tan eficiente debido a la mala distribucidén del liquido

7.) Las columnas de platos se pueden limpiar m&s facil-

mente.

8.) Las caracterfsticas de la curva de equilibrio po --
drian determinar el tipo de torre a elegir como se nues

tra a continuaciébn,
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TORRES _+{17,

TORRES DE
EMPACA- QL//PLATOS
DAS.
— ..
X

9.) Las torres empacadas pueden ser ventajosas en opera
ciones al vacio, debido a que la caida de presibn puede

ser menor en una torre empacada que en una de platos.

10.) Las torres empacadas son preferibles en los liqui-

dos que espuman.

11.) Las torres de platos pueden ser preferibles en ope
raciones en las cuales se presentan grandes variaciones
de temperatura con respecto a la temperatura atmosféri-
ca ya que las variaciones en las dimensiones de la cora

za podrian demoler el empaque.

12.) Cuando se requiere un gran nfimero de unidades de -
transferencia o platos tebricos, las columnas de platos
pueden ser preferibles ya que las torres empacadas es--
tan sujetas a formar caudales de las corrientes de va--
por y liquido y limitan asi la cantidad de material --

transferido.
13.) La construccidén de torres empacadas es generalmen-

te mds facil y m&s barata. Las consideraciones econémi-

cas demuestran que las torres empacadas usualmente son
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mds baratas que las de platos cuando el diametro de la

columna es menor de dos pies.

La determinacién definitiva de la columna a emplear
dependerd de condiciones y factores econfmicos princi-
palmente, como son gastos fijos y variables para la ab

sorcibn deseada.
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GENERALIDADES

Las torres empacadas se usan generalmente como equipo de

contacto para sistemas liquido-gas y liquido-liquido.

La Fig. (10), representa la seccibn transversal de una -

torre de absorcibn. Las unidades b&sicas consisten en:

. Coraza o pared de la torre

. Empaque

1

2

3. Soporte de empaque

4. Distribuidor de liquido

5. Soportes intermedios y redistribuidores
6

. Boquillas de entrada y salida del liquido y gas.

Coraza o paredes de la torre. La pared de la torre o
columna puede estar hecha de madera, metal, ladrillos a
prueba de &cido, vidrio, plédstico o de algun otro mate--
rial dependiendo de la condicién de corrosibén. Para la -
facilidad de construccibén generalmente las torres se ha-

cen en forma circular, pero tambien pueden ser cuadradas.

En las torres de cerémica hay que tomar en considera-
cibn la posicibn de las boquillas; &stas deben estar o--
rientadas 90°una de otra para reducir la posibilidad de

alguna rajadura en la pared.

Empaques. El principal papel que desempena el empaque
en una torre de absorcién es la distribucibén, aumentando
la superficie de contacto entre el liquido y el gas y fa

vorece el iIntimo contacto entre las fases.

Se han disenado numerosos tipos de relleno y bastan--
tes de ellos son de uso frecuente. Han sido utilizados -
muchos tipos de materiales de empaque que van desde s6li
dos muy faciles de adquirir, como piedras, botellas ro--
tas, trozos de porcelana hasta formas geométricas comple

jas y muy caras.
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Fig. (10), Seccibn transversal de una torre de

absorcibn empacada tipica.

Algunos empaques se distribuyen al azar dentro de la to-
rre mientras otros se colocan ordenadamente. Los primeros -
estan generalmente formados por piezas cuya dimensidn mayor
estd comprendida entre’'5 y 56 ﬁm y se utilizan mucho en to-
rres pequenas. Los rellenos colocados ordenadamente estan -
formados por piezas de 5 a 20 cm. y se utilizan solamente -
en torres grandes: En la Fig. (11 ) se presentan algunos ti-

pos de empaques.

Los anillcs y monturas como la silla de Berl y el anillo

Raschig son rellenos tipicos que se cargan al azar en la to



Fig. (11), Algunos
de los empaques mas
conunes empleados
en el relleno de to
rres empacadas.
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rre, los anillos de particién con espiral como el anillo con

helicoidal se colocan ordenadamente.

Los anillos Raschig grandes, de 5 a 8 cm de didmetro, tam
bien se disponen con frecuencia ordenadamente. Otros tipos -
de relleno que se utilizan ocacionalmente son rosetas de =--—
pldstico y diversas formas de tela metdlica.

Las principales exigencias que debe de cumplir el relleno

son las siguientes:

1.) Debe de tener una gran superficie humedecida por uni-
dad de volumen de espacio empacado, para que presente un a--
rea interfacial potencial grande para el contacto de las fa-

ses.

2.) Debe de poseer un gran volumen vacio. Esto permitir4
fluir cantidades razonables de las fases sin que existan —---

caidas grandes de presi6n.

3.) Debe de tener buenas caracteristicas de humedecimien-
to.
4.) Debe ser resistente a la corrosibn; ser quimicamente

inerte a los fluidos que circulan en la torre.

5.) Debe tener una baja densidad a granel. Para grandes -
torres empacadas el peso del empaque puede llegar a ser con-

siderable, lo que implica problemas serios de soporte.
6.) Debe ser relativamente barato.

Por consiguiente, la mayor parte de los rellenos se cons-—
truyen con materiales baratos, inertes y relativamente lige-
ros; tales como arcilla, porcelana o grafito. A veces tam—--
bien se utilizan anillos metdlicos de pared delgada construil
dos en acero o aluminio. Mediante unidades de relleno de for
mas irregulares o huecas se consiguen grandes espacios vaci-

os, con una porosidad del 60% o superior que permiten flujos

7
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elevados de las fases. Los rellenos colocados ordenadamente
presentan canales ininterrumpidos a través del lecho de re-
lleno y originan caidas de presibn menores que en los relle
nos colocados al azar, en los que el gas se ve obligado a -
cambiar frecuentemente de velocidad y direccibn. Esta venta
ja est&, sin embargo, contrarrestada por un peor contacto -
entre los fluidos.

Los anillos tipo Raschig son bastante empleados en las -
industrias, debido a su bajo costo, aunque no son tan efi--
cientes como algunos otros materiales nuevos. El espesor de
la pared de los anillos Raschig es un factor importante, --
porque a medida que &ste se adelgaza, la resistencia mec&ni
ca disminuye. Un espesor mayor dar8 como resultado un aumen
to de la caida de presibn, un espacio libre menor y final--
mente un area reducida de superficie. Se obtienen mejores -
resultados cuando las paredes son delgadas. Generalmente --
los anillos Raschig pueden ser fabricados de porcelana, ar-
cilla, carbbn o metales, siendo su didmetro y altura igua--
les.

" Las sillas de montar Intalox dan un grado mayor de dispo
/. sicibn errdtica que los anillos citados. Este empaque es --—
'm8s caro que el anterior.

[
Las sillas de montar Berl son caras pero estas tienen co

mo ventaja la de poder empacarse dando configuraciones com-
plejas siendo muy resistentes y dan una area mayor por uni-

dad de volumen.

Los anillos Paul tienen secciones de su pared cortadas y

dobladas hacia el interior para dar mejor circulacidn.

Cuando el relleno es ordenado el tipo de empaque varfa y
pueden ser como los mostrados en la Fig. (12), o los arte--
factos conocidos generalmente como platos de contracorrien-
te.



a) Anillos Raschig
ordenados, (vista
vertical).,

SARARK K

37

b) Rejillas de madera

d) Rejillas de cerémica facilmente empacables.

Fig. (12), Empaques ordenados y algunos tipos de

El empaque ordenado ofrece la ventaja de disminuir la ca-
ida de presidén, un mejor flujo de los fluidos, etc., pero la
gran desventaja es que su ordenamiento es mds costoso que --

los ordenados al azar; produce canalizaciones y disminuye el

area de contacto.

Los anillos Raschig pueden ser empacados como lo ilustra
la figura a. Tambien existen anillos con espiral interna co-

mo la figura b, los cuales son empacados uno encima del otro

rejillas.

proveyendo pasajes continuos para el gas.

Los empaques de la figura c,

(Spraypak y Panapak), estan
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hechos a base de ld4minas de metal las cuales se les da forma

ondulante y se colocan en varias capas.

El enrejado de madera no es tan costoso; su ordenamiento-
puede variar y es generalmente usado en torres de enfriamien

to de agua.

Existen muchos tipos mds de empaques que los mostrados an
teriormente, asi como caracteristicas y datos fisicos para -
los mismos. Algunos detalles adicionales pueden encontrarse -

en los apéndices, al final de este trabajo.

Soportes para los empaques. Es necesario tener en la base
de la torre espacio abierto suficiente para permitir la bue-
na distribucién del gas dentro del empaque. En consecuencia-
el empaque debe estar colocado sobre algun soporte que pro--
porcione suficiente espacio libre. Este soporte debe ser lo-
suficientemente fuerte para poder soportar el peso de una de
terminada altura de empaque; debe de ofrecer una area libre-
lo bastante amplia para permitir el flujo con un minimo de -
restricciones o0 resistencias. Existen enrejados de diferen-
tes tipos y generalmente se prefieren los disenados especial
mente para alguna operacién. La Fig. (14) nos muestra una de
las variedades de estos soportes en donde nos d& una area li
bre del orden del 85%, la cual se puede modificar segun las-
exigencias. Tambien se pueden fabricar de diversos materia--
les, entre ellos metales, ceré@micas, plasticos, etc. Algunos

tipos adicionales de soportes se localizan en los apéndices.

Distribucidn del liquido. La importancia de una distribu-
cibn adeacuada del liquido en el domo del empacado se mues--
tra en la Fig.(15). El1 empaque seco es totalmente ineficien-
te para la transferencia de masa y se usan varios dispositi-
vos para la distribucién del liquido. Las espreas no son muy

eficientes. El1 arreglo mostrado en la Fig. (13) o un tubo --
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-

— Empaque seco

Empaque irrigado

(o) ()

Fig. (15), Diagramas mostrando el tipo de
distribuciones de liquido que pueden pre-
sentarse en rellenos. b) Distribucibén ade
cuada; a) Distribucién inadecuada.

'Fig. (16), Distribuidor de lfquido para
di&metros de torre arandes.
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Gas de salida

T

liquido

entrante—>— 1\

Distribuidor del
liquido.

Colador

Coraza

Relleno al azar

Redistribuidor de
liquido

Soporte del empague
*?1‘*—-Gas entrante

— » Liquido saliente.

e ]

Fig. (13), Torre empacada mostrando el espacio libre
abierto entre la base de la torre y el soporte del -
empaque para permitir una adecuada distribucién del-
gas. Nb6tese tambien los distribuidores del licuido.
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perforado puede ser usado en torres de pequeno tamano.

Para didmetros mayores se puede usar un distribuidor del
tipo de la Fig. (16). Generalmente se considera necesario -
proveer por lo menos cinco puntos de introduccidén de ligui-
do por cada pié cuadrado de seccibn transversal para torres
grandes ( d = 4ft.) y un nimero mayor para difémetros meno--
res. El efecto de los distribuidores del liguido se puede a

preciar en la tabla 9-16 pag. 135 del E. I. Ludwig.

Fig. (14), Plato de soporte multiperforado permitien-
do un area libre del 85%.

Redistribucién. E1 liquido que atravieza el empaque y que
corre por las paredes debe ser redistribuido a una profundi-
dad aproximada de 3 veces el didmetro de la torre para ani--
llos Raschig y de 5 a 10 veces el di&metro de la torre para-
el empague tipo silla. Esta redistribucién transporta el 1li-
quido de las paredes y de las canalizaciones hacia la parte-
central de la torre; tambien a veces estos redistribuidores-

sirven como soportes secundarios.
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Detenedores de empaque. Estos son necesarios cuando la ve
locidad del gas es alta y puede levantar el empaque durante-

la operacién. Estos detenedores pueden ser rejas o barras.

Eliminadores de niebla. Especialmente a velocidades altas
el gas saliente en la parte superior del empaque puede lle--
var gotas de liquido como rocio, formando niebla. Esta se pue
de eliminar por medio de mallas instaladas arriba de la sa
lida del liquido. Estas mallas de alambre pueden tener va---
rias pulgadas de altura o tambien se puede usar un empaque -

seco al azar.
000000

VELOCIDAD DE INUNDACION.

El flujo del gas que circula a través de una torre empaca
da irrigada por un liquido tiene un limite m&ximo conocido -
como velocidad de inundacibén. Esta velocidad puede obtenerse
ya sea a partir de la relacibén entre la caida de presién en
el empaque y la velocidad del flujo del gas a partir del 1i-
quido retenido en la seccib6n empacada, o bien puede obtener-
se directamente sobre la observacibén visual del relleno. Es-
tos tres métodos dan resultados diferentes y es posible apre
ciar un intervalo de velocidades de flujo y no una constante

definida para la velocidad de inundacidn.

La pérdida de presibén por unidad de altura de seccibn em-
pacada se debe a la friccibén del fluido. Si el relleno estéd
seco, la caida de presién seguira una relacibén lineal, no --

siendo asi cuando el relleno se encuentra irrigado.

Si el empaque estd irrigado por un flujo constante de 1i-
gquido, la relacién entre la pérdida de presibén y la veloci--

dad del flujo del gas varia notablemente conforme este Glti-
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mo aumenta. Para una velocidad del gas muy elevada, la ca-
fda de presibén aumenta rapidamente para un peguefio incre--

mento en la velocidad del gas.

Si la velocidad del gas no es muy grande, la cantidad -
del liquido retenido por el relleno permanece constante, -
siendo independiente de la velocidad del gas, por lo que -
el liquido descenderd a través del empaque sin sufrir alte

raciones debidas a la velocidad del gas.

En el llamado punto de carga, el flujo del gas por ser
mis elevado comienza a impedir el movimiento descendente -
del liquido. Aparecen entonces acumulaciones locales de 1i
quido en diferentes regiones de la seccidn empacada. Cuan-
do la velocidad del flujo del gas aumenta todavia mds alla
del punto de carga, crece la cantidad del ligquido retenido
aumentando considerablemente la caida de presidén. En el pun
to de inundacibn, la seccibn empacada se encuentra cubier-
ta por una capa de liquido en la parte superior por la =--
cual circula un burbujeo del gas, impidiendo ya el flujo =
del liquido hacia abajo, aumentando la capa del liguido --
formada hasta que este se derrama, impulsado por la co----

rriente del gas.

Como se puede apreciar f&cilmente, la velocidad que de-
berd tener el flujo del gas tendrad que ser inferior a la -
velocidad de inundacién. La seleccibn de la velocidad con
la que deberi funcionar la columna depende de consideracio
nes econdmicas; mientras mayor es la velocidad del gas, me
nor es el tamano de la torre y viceversa. Para cuestiones
econbmicas, la velocidad 6ptima del gas se obtiene tomando
en cuenta costos fijos y costos variables de operacidn, co

mo sigue:

Sin importar la velocidad econbémica 6ptima del gas cal-

culada a partir de balance de costos, la velocidad del gas
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nunca deberd exceder la velocidad de inundacidn. De hecho,
deberd permitirse un margen de 40 a 50% de la velocidad de

inundaci6én al disenar equipo para servicio continuo.

Expresando la caida de presibn a través del empaque co-

mo:

’ S
9

el costo anual de energia es

C2'eb'zGstls

g2

(CL.ITx)

en donde:

P = Caida de presibén a través del empaca,
en p.S.f.

b' = Constante para la ecuacién (C.I.)

Z = Altura de la seccibn empacada en con-
sideracibn.

G = Masa velocidad superficial del gas --
fluyendo a través de la seccibn empa-
cada.

s = Pendiente para una grafica log-log de
cafida de presidn contra masa velocidad
del gas.

= Densidad del gas, lb/ft3.
cp = Costos de energfa para hacer fluir el
gas por el empaque, pesos por pie-lb.
© = Horas de operacibébn de la columna empa-
cada por ano.
S = Area de la seccibn transversal empaca-
da, ft2.
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El costo anual de la torre misma es:

c15% (C.III.)

donde c; representa los costos fijos anuales en pesos por
ft3 de seccién empacada, (incluyendo costo de coraza y le
vantamiento). El1 costo anual total es:

C2'eb'zsGStl

C.A.T. = + C1SZ (C:IV:)

g2

mientras que el costo anual por libra de gas y por pié de
altura de seccibn empacada, se obtiene dividiendo la ecua
cibn anterior por GSZ. El resultado es:

' ' (o]
c.a.T. _ ©2'6 b'Gs _ °c1 (C.v.)

(Lb/hr) (ft.) g2 &

Diferenciando con respecto a G e igualando la derivada a

cero,
-~ ' -1 C
scz28b'Gs - 1 (C.VI.)
o tambien, 2 1/ (s+1)
c
gy & e (C.VII.)
SCc2 eb'

Para mayor conveniencia, se introducen los siguientes tér-

minos:
@ = ( g/0.075)1/% correccién para la densidad.
c2 = Costo de energia; pesos por KW hr.
b = Cafda de presibén, in. H,O0/ft., para la re-

lacién G/¢ = 1000 1b./(hr.) (ft.2).

Es conveniente tambien, permitir un valor de s = 2, se ob-

tiene la ecuacién final - 1/3

Gopt = 2680¢4/3 o;095" (C.VIII.)
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En términos de la velocidad 6ptima del gas, el costo
anual total por unidad de vlumen empacado, se tiene, a
partir de la ecuacién (C.IV.).

s+l
oy L4 S-S (C.IX)
S Gopt

0.0,
Ft3

En algunos casos las columnas empacadas se disefan en
base a una determinada pérdida de presibén por unidad de-
altura de seccibn empacada.Para torres de absorcién este
valor se encuentra generalmente entre 2 y 4 cm. de agua-

por metro de empagque.



CAPITOND I



48

CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA.

Para columnas empacadas, las velocidades de inundacidén de
terminan el posible didmetro minimo, y el diseno usual es de
50 a 75% de la velocidad de inundacidn.

Método Sawistowski. El objeto de este método consiste en
encontrar el area de la seccibén transversal de la columna en
funcién de la velocidad de inundacibn y del gasto en masa de
la fase gaseosa. Una véz obtenida el area directamente se pue

de conocer el didmetro.

Se utiliza:
G, = Caudal de la corriente gaseosa en la base, Kg/hr.
P9 = Densidad del gas, Kg/m3 *
ug = Velocidad del gas, (supuesta), m/seg.
A = Area de seccibn transversal de la columna, m2
Primero, se calcula una area preliminar que no habré&
de ser la definitiva, con el objeto de obtener los datos --

del tamano de los anillos y sus especificaciones, con esto

se calculan las condiciones de inundacibén y asi el area real

Area preliminar,
Gb

A = 5
pos

(VII.1)

Con esta area se calcula Dg: Didmetro de la columna, m.

A
D = 2f (VII.2)

* Suponiendo que se cumple la ley de los gases ideales,

P9

= [01 x 273)/22.412 (273 + Tbﬂ (VII.3)



49

Si no se trata de gases ideales, la ecuacidn se puede cc-
rregir por el factor de compresibilidad de la siguiente for-

ma:
Pg = (M x 273)/z 22.412 (273 + Ty) (VII.4)

en donde z es el factor de compresibilidad, adimensional vy

puede encontrarse en tablas.

Una véz elegido el tamano del empaque, deberdn obtenerse
las especificaciones correspondientes. (En tablas; apéndi--

ces); dichas especificaciones son:

Fracci6én de huecos

€
a' = Area de contacto
dy = Difmetro del empaque

Asi podemos calcular las condiciones de inundacibn de a-

cuerdo a la ecuacibn siguiente,

- 225 a* fan 0.2= ) 4(231/4(£é$/8 (VII.5)
9€3fLPg | pa s Pr

1/4 /8 0.2 _
G2in = e—4%) %5 : 963./1.#;('%) gv=i (VII.6)

en donde:
Gin = Velocidad de inundacibén, expresada como gasto en
masa, Kg/ hr m2
a' = Area de contacto, m2/m3
g = Aceleracibn debida a la gravedad, 9.81 m/seg2
€ = Fracci6bn de huecos de relleno
IpL = Densidad del liquido, Kg/m3
P9 = Densidad del gas, Kg/m3
}IL = Viscocidad del liquido, cp
MA = Viscocidad del agua a 20 °c, en cp.
G = Gasto en masa dela fase gaseosa, Kg/hr.
L = Gasto en masa de la fase liquida, Kg/hr.
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Tomando en cuenta la velocidad de inundacién obtenida,
es posible calcular el area de seccibn transversal de la -

columna,

G
A = e (VII.7)
0.6 Gin
considerando un 60 8 de la velocidad de inundaci6én, lo --

cual es un valor conservador.

Por lo que el di&metro de la columna estd dado por:

fA
b, = 2 )= (VII.2)
& w

Si el resultado del didmetro obtenido tiene varios de--
cimales es conveniente aproximarlo a un solo decimal; ge--
neralmente el inmediato superior y con este nuevo valor se

calcula el area definitiva.

Para tener una buena distribucibén del liquido deberd -

cumplirse Dg ) 10d, o preferentemente D ) 15d..

COMPROBACION DE ACUERDO A LAS CONDICIONES DE CARGAko

Para un funcionamiento satisfactorio de la columna, el -
caudal del liquido deberd ser lo suficientemente elevado --
para asegurar la humectacibn 6ptima del relleno, pero no de

berd exceder el punto de carga.

Por lo tanto, la carga del liquido en la columna deberéd
estar comprendida entre los dos limites calculados, es de-
Ci¥;

L'min {L'¢ L"max
donde L" = Caudal del 1liquido por unidad de area de seccibn

transversal de la columna, (velocidad mdsica), Kg/hr m2
Vs

El valor del caudal minimo de humectacién viene dado por
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la siguiente ecuacidn:

L"min = CMH XﬁLa' (VII.Q)
donde:
CMH = Caudal minimo de humectacibn (m3/hr/m)

mientras que L",, estd definida:

L"max = CHPC x,ﬂLa' (VII.10)

donde:
CHPC = Caudal de humectacién en el punto de carga,

en (m3/hr/m).
El valor de CHPC puede obtenerse por la Fig. (17), la cual

se presenta a continuacidn

10000 o
t B. Anillos de gres dispuestos al azar de 3x7 « ; ‘

C Anillos de gres dispuectos al azar de 2x2x -:—"E

Anillos de gres dispuestos al azar de ?x?y%":

| Anillos metalicos dispuestos al azar de 2x2x ‘Ls']‘ R
] D Anillos de gres dispiestos ¢l czar delx!x%"l ] 56 Wo 8 (1 7 ) y Cauda=~
Anillos metdlicos dispuestos al azar de 1xlx£i les de carga o a-

1000}~ ‘,x, L rmi—{-q rrastre para va--

rios rellenos.

3
S

Razén gas-liquido en el punto de carga, £, V5/V,

0 0 02 03 04 05 U6 97 08 09 10

Caudal de humectacion L, (m?/h/m)

La ordenada en la gré&fica denominada razbn gas-liguido en

el punto de carga se define:
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Fa (J-) (VIT.11)

en donde:

ra = [ L9 (VII.12)

y

Vi, L fg
Conociendo asi la ordenada y el tipo de empagque empleado

directamente en la abcisa se obtiene CHPC.

L" = Carga del 1liquido en la columna, se define
v = _L'max (VII.13)
A real
0000

Una variaci6n recomendada por Foust A. S., es la siguieﬂ

te (Cuando se calcula la velocidad de inundacidn%

. ; 0.2
G2in a (/'L) - L Pg (VII.14)

3 € pgpr 8 1

Utilizando esta ecuacifn pueden realizarse las operacio-

nes subsecuentes.
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CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA.

Existe una gran variedad de métodos para el cdlculo de la
altura de una columna empacada. Generalmente estos métodos -
se basan en la determinacidén del nimero de unidades tebricas
de separacidn requeridas para efectuar la absorcién deseada
y multiplicando este nlmero por la altura de empaque gue e--

jerce el mismo efecto gque una unidad tebrica de separacidn.

Se denomina unidad de transferencia a la unidad tebfrica -
de separacidén cuando se tiene una operacidn continua en con-
tracorriente de contacto diferencial. Se llama altura de una
unidad de transferencia (AUT) a la altura de relleno equiva-

lente a una unidad tebrica de separacidn.

A partir de estas consideraciones se han desarrollado va-
rios métodos para el cdlculo de la altura de una unidad de -
transferencia (AUT), asi como para la obtenci6én del nfimero -
de unidades de transferencia requeridas (NUT). Los resulta--
dos obtenidos por estos diferentes métodos nos conducen a ob
tener valores de altura de seccibén empacada de la columna --
que difieren considerablemente entre si; en algunos casos di

cha variacibn llega a ser del orden del 100%.

Podemos definir la altura de la seccibn empacada, en base

a unidades de transferencia de la fase gaseosa como sigue:
Z = (NUT)g (AUT)g (VIII.1)

donde: Z = Altura de la seccibén empacada, m
(NUT) g = NtGmero de unidades de transferencia referi-
das a la fase gaseosa.

Altura de una unidad de transferencia, para

(AUT)g

la fase gaseosa, m.

En forma similar a la ecuacibén (VIII.l1l), podemos conocer
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la altura de la seccibn empacada Z en base a la fase liquida.

Z = (NUT)y, (AUT)q, (VIII.2)

el subfndice L representa condiciones en la fase liquida.

A continuacién se hace un andlisis de los diferentes mé-
todos localizados en la bibliografia para la estimacién de
las unidades de transferencia.

0000000000

1.) DETERMINACION DEL NUMERO DE UNIDADES DE TRANS-
*
FERENCIA.

El nGmero de unidades de transferencia (NUT)g para la
fase gaseosa puede determinarse por cualquiera de los si--
guientes métodos:

a.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA

b.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR LA
CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO

c.) METODO GRAFICO DE BAKER

d.) INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA

* Tomado de Sawistowski, H. y Smith, W.: Mé&todos de c&l-
culo en los procesos de transferencia de materia, Ed.
Alambra, 1967.
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a.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA.
En este método el nGmero de unidades de transferencia

(NUT)g, estd dado por:

(Yb - ¥s)
Y = Y*)m1

(NUT)g = (VIII.3)

y la fuerza impulsora media logaritmica viene dada por:

(%-¥*¥)b - (¥Y*)s

(Y = Y*)p1 = (VIII.4)
1n 13:!:19
(YrY*) g
donde: x{;, ¢
Y = Relacién molar de la fase gaseosa t; N i A
* = Condicion de equilibrio *vﬁ C\!ﬁ‘}é
b = En la base de la columna
s = En la parte superior de la columna.

Se considera que este método es uno de los m&s sim -
ples y répidos, sin embargo se basa en la hip6tesis de
considerar una lfnea recta en el intervalo de opera --
cibn de la curva de equilibrio del sistema como puede a

preciarse en la siguiente gré&fica:

o = 2— curva de equili-
00 e brio.

__— 1inea de opera -
cibn.

——— 1linea considera-
da.

ot

4L ‘
Xs Xp X X WH

Y oal o (0
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Con una curvatura de la linea de equilibrio como la repre
sentada anteriormente, el nlmero de unidades de transferen-—-
cia obtenido ser& superior al requerido, ya que la fuerza im
pulsora utilizada en los cdlculos es siempre inferior a su -

valor real.

b.) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR
LA CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO

Este método es semejante al anterior b&sandose en la hipb
tesis de representar a la curva de equilibrio por dos lineas
rectas que se encuentran en un punto de la curva cuya absci-
sa es exactamente la media aritmética de las composiciones -
del liquido a la entrada y salida de la columna, como se a--—

precia a continuacibén en la siguiente gré&fica

Yb

Ym

=

Xs Xp  Xp %

Como puede apreciarse, el trazo de dos lineas rectas se -
acerca mids que el caso analizado en a.),; lo cual conduce a -
valores mds exactos. Para este caso, el nGmero de unidades -
de transfeiencia puede representarse por la siguiente ecua--
cibn:

(Yp - Yg)
(NUT)g = ~—~—————f——F (VIII.5)
/4 m

o
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En la ecuacidén anterior, F representa un factor de correc

cién dado por

o _1_{ in@An/as) ln(Am/AS)] I
2 | 1-(as/am) 1 - (Ab/Am)
para o ~ 0 AL - Vs B OMG T
Am = (Y - Y*)p NEO G 1 . R
Ab = (Y - Y¥)p ST ¢
As = (Y - Y*)g Yy

El subindice m indica valores en el punto correspondiente
a la media aritmética de las composiciones terminales del 11

quido.

Si Am = Ab, 6 Am = As, la expresibn anterior es indeter

minada y habrdn de utilizarse las ecuaciones siguientes:

Para Am = As
F = N T i1n (Am/Ab) (VIII.7)
2 1 -(Ab/Am)
o para Am = Ab
F = _.l_ 1 + LXI_Q_I}_I_/_A_S_) (VIII.8)
2 1 -(As/Am)

Los valores de F tambien pueden obtenerse gréficamente, -
conociendo las relaciones Ab/Am y As/Am. Dicha grdfica pue-

de encontrarse en los apéndices al final.



c.) METODO GRAFICO DE BAKER

En este método la aproximacidn obtenida parece ser toda--
via mayor, ya que supone que la linea de equilibrio es recta
solamente dentro de cada unidad de transferencia.

La construccibn estd basada en la definicibén del n@mero -
de unidades de transferencia y su representacién matemética

como sigue:

Yp
(NUT) g = —a¥ (VIII.9)

Y - ¥*
Ys
la cual, para pequenos incrementos finitos puede escribirse:

(NUT)g = ————z———— (VIII.1O0)

(Y - ¥%)p

De acuerdo a esta expresién puede apreciarse que una uni-
dad de transferencia corresponde a una separacibén tal que la
variacién de concentracibén es igual a la fuerza impulsora me
dia. '

Procedimiento. Si se supone que la fuerza impulsora me--
dia sea la media aritmética, la construccidn grdfica del mé-
todo de Baker, de acuerdo con la ecuacién (VIII.1l0) puede a-

preciarse en la Fig. siguiente No.

De acuerdo con la Fig. (8), los pasos que deben realizar-

se son:
1°) Se bisecciona la fuerza impulsora

2°) Partiendo de A, se traza AB paralela al eje de absci-

sas y se prolonga de modo que AB = BC



60

3°) Desde C se traza una linea paralela al eje de las -

ordenadas hasta que corte la linea de operacibn en D.

0,200~ — |~ — —t j -
ot WS N T S 5 & 5

0175} —1— S [, / AL & T—«:}-A Fig. (18) r =
1@t
|

- Determinacién
del (NUT)q por
el método de -
i Baker.

o
3
L
)
N
=0
"mpy; Soras

0.125 ) ;J;; g‘ﬁ .
DO7S}-— . / ) f

0025} € N

Y (moles CO,/moles gas inerte)
o
3
|
|
|
|
Q
|
|

8
L St
\}r
>

01 0.2 03
X (moles CO,/moles DEA)

05 086

d.) INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA

Si se observa nuevamente la ecuacién (VIII.9), el valor -
de (NUT)g puede evaluarse mediante una integracién gré&fica -
representando 1/(Y - Y*) contra Y y midiendo el area compren
dida entre el eje y las abscisas, la curva y las ordenadas -

Y = Yg e Y = Y,,, como se aprecia en la Fig. (12) Sawistowski

El area puede obtenerse por integracidn numérica, como -
puede apreciarse en el método analizado por Mc. Cabe , (Mé--
todo de los tridngulos), méds adelante.
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APLICABILIDAD DE LOS METODOS DE CALCULO PARA NUT.

a.) En el uso de la fuerza impulsora media logarit-
mica, se presenta la mayor sencillez dentro de los me-
todos de célculo para el NUT, ya que como simplifica---
cibn, considera una lfnea recta en la curva de equili-
brio dentro de los limites de operacién, lo cual a su
vez presenta una desventaja en cuanto a su exactitud -
ya que elimina un rango de integracidén. Si se presenta
una lfinea de operacibén pequena, el error presentado no
es muy apreciable ya que la linea recta trazada como -

simplificacién se apegard mds a la curva de equilibrio.

b.) El empleo de la fuerza impulsora media corregi-
da por la curvatura de la lfnea de equilibrio permite
un mayor grado de integracibn ya que a diferencia de -
el caso anterior, se representa la curva de eguilibrio
por dos lineas rectas, apegédndose mds a la curva real

de equilibrio.

c.) Ya que el método grédfico de Baker supone que --
dentro de cada unidad de transferencia, la linea de e-
quilibrio es recta, la aproximacién»obtenida es toda--
via mayor. Cuando la lfnea de operacibn presentada es

muy pequena no es posible aplicar este método.

d.) La integracibn grdfica o nGmerica, es el método
con mayor grado de exactitud ya que se toma en conside
racién toda el area comprendida entre la linea de equi
librio y la linea de operacibén pudiéndose efectuar, a-

demds, todos los incrementos de concentracibén deseados.
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2 ) DETERMINACION DE LA ALTURA DE UNA UNIDAD
DE TRANSFERENCIA

Por definicibn, la altura de una unidad de transferencia -
es la altura de relleno necesaria para producir una variacidn
en la concentracidén correspondiente a una unidad de transfe--
rencia; por lo que la altura total estard dada multiplicando
la altura de una unidad de transferencia por el nlmero de uni

dades requeridas, de acuerdo a la Ec. (VIII.1).

Estimacidn de (AUT)g 2

(AUT) , = ———gﬁ————— (VIII.11)

4 (KgT)y a

Gm = Caudal molar del gas por unidad de area de la sec---
cibn transversal de la columna, Kg mol/hr m2 .
(KgT)Y = Coeficiente global de transferencia de materia
referido a la fase gaseosa.
a = Superficie interfacial por unidad de volumen de le-

cho de relleno.

Para obtener Z es necesario conocer (AUT)g o Kgr a. Algu-
nas veces estas magnitudes, asi como tambien (NUT)g vienen -
expresadas para la fase liquida, como (AUT)p , (NUT)p y ---
Kt a, pero estas magnitudes pueden facilmente convertirse -

a expresiones de la fase gaseosa mediante las relaciones si-

guientes:

Para AUT

(AUT) myx Gp
L = (VIII.12)

(AUT) 1, Ly

Para NUT
NUT !
I%g - Lh (VIII.13)
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Para los coeficientes globales de transferencia de mate--

ria:

(KLr) gy = myx (Kgr)y (VIII.14)

‘donde:

Gp = Caudal molar de gas portador, Kg mol gas inerte/hr

Ly = Caudal molar de disolvente puro, Kg mol dis. puro
por hora.
myy = Pendiente de la linea de equilibrio para un dia---
grama Y-X. pFe

Los valores de los coeficientes de transferencia de mate--
ria o de las unidades de transferencia en algunos casos pue--
den encontrarse en la bibliograffa o bien estimarse ya sea ma
tem&ticamente o experimentalmente en el laboratorio o planta
piloto.

La relacibn entre las diversas resistencias en las opera--

ciones de transferencia de materia es

1. 1 myx
(KgT7Y = TKgTy + (KL)X (VIII.15)

donde (Kg)y y (K)x son los coeficientes individuales de --
transferencia de materia de la fase gaseosa y ligquida, respec
tivamente, expresando las fuerzas impulsoras en razones mola-
res. Detalles sobre coeficientes de transferencia de materia
pueden encontrarse en el apéndice.

La ecuacibén (VIII.15) puede convertirse en

G
(AUT) ; = Hg + myx —i— H; (VIII.16)
g Lm

1
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donde:

fas}
I

Altura de una unidad de transferencia

g Gm/ (Kg)Y a
de la fase gaseosa, m

Hy, = L;/(KL)X a = Altura de una unidad de transferencia
de la fase liquida, m
Ly = Caudal molar del liquido por unidad de area de sec

cibn transversal de la columna, Kg mol/hr m2

Para la determinacién de (AUT)g puede emplearse la ecua-
cibn (VIII.1l6), por lo que serd necesario conocer los pard-
metros Hg y Hy, para su resolucibén. A continuacién se pre--
senta un andlisis de estos pardmetros asi como los métodos

mds comunes para evaluarlos.

a.) EVALUACION DE Hg .

La gran mayoria de los métodos para la evaluacibn de Hg
estdn basados en estudios de vaporizacién de liquidos en ai
re y absorcién de NH3 en agua, ya que en estos casos se pre
senta una resistencia a la transferencia en su mayor parte
en la fase gaseosa.

'Los métodos mds comunes para evaluar Hy son:
1.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY

2.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY

3.) ECUACION DE FELLINGER

4.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON

5.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER

6.) ECUACION DE SHULMAN
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1.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAYl

Sherwood y Holloway proponen la siguiente ecuacidn basada

en el proceso de evaporacidn del agua en aire,

gn0.31 0.5
= —_— )8
Hg 0.412 L"0.33 Cg (VIII.17)

Esta ecuacibn nos da Hg en metros, estando G" y L" en ---
Kg/hr m2; es vdlida en los intervalos 97.6 { G"{ 8930 Kg/hrm2
y 820 L" ¢ 29780 Kg/hr m?. Los dos experimentos efectuados -
para obtener esta ecuacidn fueron hechos con anillos Raschig
de 1.5 pulg., aunque parece no existir variacidén significati

va para otras dimensiones del empaque.

ch representa el nimero de Schmidt para las condiciones
de la fase gaseosa y se define como difusividad de cantidad
de movimiento por difusividad médsica, cue matemdticamente se

expresa

Sc = ——JE——— (VIII.18)

M Mg

B o foriist = et (VITI.18')
P o Jg P9 Pg

donde:
J e = Viscosidad en Cp.

pe
Dg

1l

Densidad en g/cm3

Difusividad en cm2/seg

La difusividad de gas podemos obtenerla a partir de cual-

quiera de las ecuaciones siguientes:
ECUACION DE GILLIGAND?

0.0043 T1-° p0-°

(VIII.19)
P(V10.333+ ¥ 0.333)2

(Dg)1,2 =
2



ps

66

en donde:
P = Presibn total en atmdbsferas.
(Dg)l g = Difusividad de los gases 1 y 2 en cm2/seg.
T = Temperatura absoluta en °K.
b = (Mp + Mp) /MMy
M 1.z = Pesos moleculares de los gases 1 y 2
V = Volumen molecular, es decir el volumen mo-

lar especifico del liquido a su temperatu-

ra de ebullicibn en cm3/g mol.

Dicho volumen molar (V) se puede obtener por cualquie -

ra de las ecuaciones siguientes:

(Ecuacibn de Benson)% vV = —%— Ve (VITIT.20)
4
(Ecuaci6én de Benko): V = 1000 3B (VIII.21)
Tb

En la ec. de Benson Vc representa el volumen critico en -
cm3/g mol, el cual puede ser calculado por el método de Ly--
derseﬁso el de Vowlegi utilizando la relacién Vc =ZAv, don-
de Av son los incrementos constantes y pueden obtenerse
en Chemical Engineering, Nov. 4 1268.

En la ec. de Benko, M es el peso molecular, n el ndmero -
de dtomos por molécula y Tb temperatura normal de ebullicibn

en °K.

Otras ecuaciones para calcular la difusividad pueden ser
la ec. de Chapman—Enskoé{ ec. de Maxwelf, etc. Algunas veces
nos encontramos con difusividades moleculares expresadas en
Kg mol/hr m, o sus equivalentes en otros sistemas de unidades
las cuales pueden ser facilmente convertidas a difusividades
volumétricas mediante la relacibén siguiente:

= _Dm
v Pm

D (VIII.22)
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donde Dy es la difusividad volumétrica, Dm difusividad molar
Y pm €s la densidad molar de la mezcla en g mol/cm3 o sus --

equivalentes.

9
2.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY

Esta ecuacibn es similar a la obtenida por Sherwood y Ho-
lloway, solamente que esta estd basada en los estudios de ab
sorcién de SO, en una columna empacada con anillos Raschig -

de 1 pulg. La ecuacidén es

wla3

H
g ,"0.25

3.) ECUACION DE FELLINGER10

Debido a la dificultad para la localizacidén de los traba-
jos realizados por Fellinger, la siguiente grdfica presenta
un resumen de dichos estudios a la vez que pueden encontrar-
se algunas otras correlaciones que pueden resultar de inte--
rés. Notese que en este caso las unidades corresponden al --

sistema inglés. Referencia 11

|4
V//’f/ﬁ 00
7
A =
/ﬂ:;, 4300w g ¥

gqo—)xﬁgéiﬁfv 1 =
"—5_.“_/ i
= Y ] -
= [ . g
= % o ]
s P P sFellinger, abs. NH3 ey agua
& x para L = 500 1lb/hr ft<,1.5ir

. L = 1500
| Agua, anillos|. 1, = 4500
1.5,168<L<610?a Vivian , Abs. Cl2 en NaOH

HG L«/S‘ ¢

*Hougen, para - L= 12000
NE3, 3 in.
'"®gingh, para | McAdams, Pohlenz and St.
S02, 3 in. para agua.

YSingh, anillos
\—espirales. A, o
100 5p 100C

G, b./(hr, 3q.11.)
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12
ECUACION DE MORRIS Y JACKSON

.35 ¢
v L -
~ 99,7 S YO gty "0 TE (g g 045025 orpr ey

Rg C a' g
= Fraccidn de huecos neta = € - 1y
Fraccidn de huecos de relleno = 0.72 para ani-

llos de 3 pulgadas.
Retencibén de liquido por unidad de volumen de
lecho = lpa'
Espesor de la pelicula liquida en metros, dada
poxr:

0.333

1p = (0.000895)Lp (VIII.25)

Caudal de humectacidn

Factor de relleno fase gaseosa

(Vg/€n) = Velocidad del gas a través del relle
no, (m/seq)

Caudal volumétrico del gas por unidad de area
de seccidn transversal de la columna, m3/seg m2
Velocidad de la superficie liquida dada por

v, = (0.327)1,0-%%6

(fgépg)0°25Dgo'5 = Constante de la mezcla gaseo

(VIII.26)

sa con los valores de las propiedades fisicas a
20°C en unidades c.g.s.
Temperatura absoluta del gas, °K

Presidn total del gas, atm.
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13
5.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER

Esta ecuacidn estd basada en una revisidn de los datos
existentes sobre absorcibén en columnas empacadas, presen-

tados en la siguiente forma

Shy = 0.186 Reg®'® scg®+333 (VIII.27)

en donde:

Shé = NUGmero de Sherwood = (Kg)pdr/Dg
Reé = NGmero de Reynolds modificado = G"/a'/lq

Haciendo las deducciones correspondientes, la ecuacidn

obtenida por Van Krevelen y Hoftijzer para la evaluacidn

de Hg es
Hy = 0.208dr(a'/a)Re'0'2Sco'666 (VIIT.28)
en donde:
dy = Didmetro del empaque
a' = Area superficial de relleno por unidad de vo-
lumen
a = Superficie interfacial correspondiente

La relacién a/a' representa aproximadamente el grado de -
humectacién. Van Krevelen y Hoftijzer sugirieron una ex--
presidn para a/a'
_ =1 - exp(—cL"?oL) (VIII.29)
a 1
donde ¢ = 1.395, en hr/m.
Los valores obtenidos por esta ecuacidn parecen no ser
muy exactos; Shulman y col%4propusieron una ecuacidén dife

rente y mds satisfactoria:

5

am_ _ o 24 (r"/G") 02 (VIII.30)
a

En esta ecuacién ap representa el area mojada v puede
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suponerse igual al area interfacial a.

14
6.) ECUACION DE SHULMAN

Basados en los resultados obtenidos por Fellingefp‘Shgi—
man y Col. estudiaron la vaporizacidn de anillos de nafta--
leno en el seno del aire. Los resultados de estos estudios
estan expresados en la siguiente ecuacidn:

36500.666

Hy = 0.837(1/a') (a'/a)Reg’>%sc] (VIII.31)

donde:

Re| = deG"{Fg(l-e), es el nGmero de Reynolds modifi-

Q=

cado

de = Didmetro de una esfera que tuviese la misma a-
rea superficial que un elemento de relleno. Pa
ra un anillo Raschig, de acuerdo a su geome --

tria se tiene:

dg = [2 @2 - x2)]°'5 (VIII.32)

X Espesor de pared del anillo.

Limitaciones: Para anillos Raschig y Sillas Berl.
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b.) EVALUACION DE Hjy, .

Es necesario tambien conocer Hj, para obtener (AUT)g. Pa-
ra el caso de la evaluacidén de este pardmetro, los experi--
mentos se han realizado generalmente en sistemas en los cua
les la resistencia a la transferencia reside casi enteramen
te en la fase liquida, por lo que la mayoria de los estu---
dios se basan en la desorcién de oxigeno, anhidrido carbdni

co o hidrb6geno disueltos en agua.
Los métodos mas usuales son:
1.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY
2.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY
3.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER
4.) ECUACION DE SHULMAN Y COL.
5.) ECUACION DE ONDA, SADA, MURASE
6.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON

7.) METODOS GRAFICOS. NOMOGRAMAS
000000

1,) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY1

HL = p (L"/,.L)“ scp 0+ (VIII.33)

en donde P' n = constantes (ver tabla siguiente); L"
Velocidad de masa del liquido, Kg/hr m2,FL = Viscosidad
del liquido en Kg/hr m; Scy, = Nimero de Schmidt para la

fase liquida.

La ecuacibn (VIII.33) ha sido desarrollada solamente

a partir de observaciones experimentales sobre operacio
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nes de absorcidn y desorcién. Cuando la transferencia es e-

quimolar no existen suficientes datos para el establecimien

to de una correlacidén generalizada. Encontraron tambien aue

hasta el punto de carga, Hr, es independiente del caudal del

gas.
Empaque B
Anillos Raschig
12 plg 0.00357
1plg 0.01
1% plg 0.0111
2 plg 0.0125
Sillas de mon-
tar Berl
14 plg 0.00666
1 plg 0.00588
1% plg 0.00625
Anillos con es-
piral
3 plg 0.00909

n Gama de I,"
0.35 400-15.000
0.22 400-15,000
0:22 400-15,000
0.22 400 -15,000
0.28 400-15.000
0.28 400-15,000
0.28 400 -15.000

0.28 400-15,000

Valores para las constantes de la ecuacién (VIII.33).

Tabla 16.4; Foust y Colaboradores, Pag.

2.) ECUACION DE VIVIAN Y WITHNEY 2

Hp, = 0.0848L" "

0

18

359.15

(VIII.34)

Para anillos Raschig desde 1/2 hasta 2 in.

3.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER

13

La ecuacibn propuesta por estos dos investigadores se de

riva de la siguiente

T = )
ShL = 0.015 Re

en donde:
ShL

I

Nimero de Sherwood modificado

2/3

SCLl/3

Rej, = Nimero de Reynolds modificado =

(VITTI.35)

1
(K1) /D, (pz/gfﬂ)g‘

L"/(amPL)

am = Area mojada por unidad de volumen de lecho de re--

lleno

D, = Difusividad del liquido.
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La ecuacidén (VIII.35) puede tambien representarse en la

siguiente forma ; Ec. (VIII.36).

0.33%3 . .0.333, 0.666
H = 66.7 (p2/9p2) Re] Scq,

donde g = Aceleracidn debida a la gravedad, 9.81 m/seq2 v

P densidad, referida a las condiciones de la fase liauida.

14

4.) ECUACION DE SHULMAN Y COLABORADORES.

Estas ecuaciones estan basadas en estudios de areas in-
terfaciales y areas mojadas. Analizando los resultados de
Sherwood y Holloway, la ecuacidn obtenida por Shulman y --
col. es

shr, = 25.1 Re 0" %% 5000 (VITI.37)

en donde:

Shy = {KLlcde
Dy,

Rey, = L" de
PL

Ver ecuacibn (VIII.32) para la obtencidn del de.

La ecuacidén (VIII.37) puede convertirse en

Hp, = Rer, scy, (VIII.38)

a' a

0.0398 (3;> 0.55.. 0.5
Para estimar el valor de la relacidn a'/a puede utili--
zarse la ecuacibén (VIII.29).

Limitaciones: Para anillos Raschig y Sillas Berl.
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16
5.) ECUACION DE ONDA, SADA, MURASE.

Onda, Sada y Murase encontraron una relacidn similar a

la propuesta por Van Krevelen y Hoftijzer.

Para anillos Raschig, se tiene:
Hy, = 1/0.021 (wapw 031se® 2 (42/520) 3 (vr1.39)

En base al comportamiento de pelicula de los liguidos
y la teoria de penetracidén, los mismos autores proponen -
un valor de 1/0.013 para el valor de la constante que apa
rece en primer término en la ecuacidn (VIII.40); tambien

para anillos Raschig.

2
6.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSONl

Hy, = 1/148RLCL(T0/T)O'S(PL/JJL())0'7(L"/FLa')

En esta ecuacibn (VIII.40);

Ry, = Factor de relleno para la fase liquida

Cyp, = Constante de la fase liquida para absorcidn
en agua a 20°C
T = Temperatura en °K; el subindice se refiere

a la temperatura de referencia.

6
7.) METODOS GRAFICOS. NOMOGRAMAS%

A continuacién se presentan algunos de los graficos
mids comunes para el cdlculo y determinacidén de Hy,. En
algunas circunstancias los métodos graficos presentan
la ventaja de ofrecernos un resultado rdpido y bastan-

te aproximado.



3 3 T T
I I T
AL =1 L L
10— -—r"";‘r:]k‘ ¢ 1.0 =
06 ¥ 506 =5
ey —oto At emp.en = = —
=04 = ki puibatg| 04
= e (5 16 Empaque en in,
g 3| B
o
o.‘ s 25- il a 0.| = 1 e N e e —"
! 2 4610 2 46100 2 400 t 2 46 10 2 4 6100 2 490

IS
=
IS
~

S
*
&

Obtencién de Hy, para sistemas de CO2, aire, aqua.
(a): Anillos Raschig de 8 in. de alt. (b) para sillas
de montar tipo Berl. Las unidades son: para L = 1lb/
hr ftz;‘P = 1lb/ft hr; a;y = superficie de empaque en
ft2,

000000

Obtencidén de Hy, para anillos de cerdmica o sillas
Berl basado en la desorcibén de 03, Hy y COp de agua
con datos recopilados por Sherwood y Holloway usando
una columna de 20 pulgadas de didmetro con altura de

empaque de 15 a 22 pulgadas.

2.0
/ ‘{'
L
g) /V":.—/
% 10 —
~N
g w2 “f;

o —\/2Z

0.5 n
&

300 500 1000 2000 5000 10,000 20,000

vel. del liq. en lb/hr ft?



I T '3
/L’
4 /
2 AT
41 ‘,/,./A’
£ s oo
S 1o — |
o} 2in="" —f{bi==s
(0] 2 S s - =" Poy
2 3 e
< \n“wb o N
T 315 of——P
X -
Tix
02 o7
0 10 20 30 40 50
°c
0
100 200 500 {000 2000 5000 Q000 20.000

Obtencibén de Hy, para anillos de cerdmica basado

en la desorcidén de 02, Hp y COp de agua con datos re
copilados por Sherwood y Holloway para 1o cual utili

zaron una columna de 20 in. de didmetro v una altura

de empaque que varia desde 13 a 49 pulgadas. Estas -

curvas se pueden aplicar para anillos colocados al a

zar para anillos en espiral de 2 y 3 in. La abscisa

es la velocidad del liquido en lb/hr ft2.
000000

Efecto de la velocidad del gas en la altura glo

bal de una unidad de transferencia en los casos en -
los que se presenta una velocidad del liquido eleva-
da. Datos obtenidos de la absorcién del CO2 en aqua
usando anillos Raschig de 2 in.

MEs dE: iae (o SR § 953 f AT

= 5l = . -

L s E e~ T - t 24500-34100 ]
= G—'——"“L_.is —¢s 3 s 24
s D “@ T, >} 04 |-——— Sherwood and Hotto =
= N -1 =t ~; | Zceromic j =
- S = 1012~

4 T e 2 [y \

jnG/120- 24 Gopl - F— = \|
. e u BT Foz|—ttt-
) l
at
2 oo0r az 04 06 0810 15 2 04 0B08BID 20 4D €0 100 150

76



77

c.) EVALUACION DE LA ALTURA TOTAL DE UNA UNIDAD DE
TRANSFERENCIA

En base a las ecuaciones anteriores es posible conocer Hy
y Hy,, las cuales como se ha visto anteriormente se utilizan -
para la evaluacidn de (AUT) g conforme a la ecuacidn (VIII.16)
como sigue:
1

Gm

m

En los casos analizados anteriormente en los cuales se em

plean determinadas ecuaciones obtenidas en la bibliografia -
para calcular (AUT)g no se considera efecto alguno debido a

la reaccibn quimica entre el soluto y el componente activo -
de la fase liquida, en los casos en que esta puede existir.

En efecto, las ecuaciones anteriores estan basadas en experi

mentos de absorcibén fisica y vaporizacidn y no toman en con-

sideracibn el posible efecto de una reaccién quimica.

Supongamos que la reaccibn quimica se produce ya sea len-
ta o rdpida, la concentracién del soluto en la fase liquida
decrecerd conforme la reaccidén se lleva a cabo produciendo -
por lo tanto un aumento en su gradiente de concentracibén y -
por lo tanto, aumentard tambien la velocidad de absorcibn.
De estas deducciones es de esperar que la altura de relleno
calculada solamente en base a la absorcidén fisica, dard siem

pre resultados conservadores.

Los estudios hechos tomando en consideracidén el efecto de
la reaccibn quimica parecen indicar que generalmente la ab--
sorcibén esti controlada por la fase liquida. Para estos ca--
sos se han desarrollado algunas ecuaciones aunque su resolu-
cibn parece resultar complicada y restringida para cada caso

especifico, saliéndose de los limites de este estudio.
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3.) ESTIMACION DE LA ALTURA DE LA COLUMNA

La altura total de relleno de la columna Z viene dada por

Yb ] Yb
z =f < a9y =f O gdE (VIII.41)
v. (Kgplya Y - Y* Yo Y - ¥

el problema en esta ecuacibn es que (AUT)g varia a lo largo

de toda la columna; esta variacidn debe ser tomada en cuen--
ta cuando se realice la integracidén. Esto puede hacerse ya -
sea en funcidn de Y o suponiendo un valor medio de (AUT)q pa
ra toda la columna. A continuacidn se presentan algunas de -

las soluciones posibles.

a.) Valor medio de la altura de una unidad de transferen-

cia.

Si suponemos un valor medio de (AUT)g, para la resolucion
de la ecuacibn (VIII.41l), tenemos

Yp
& = (AUT)gmedi?/f - (AUT)gmedio(NUT)g

Y - Y*
Ys (VIII.42)

En la ecuacibn

(AUT)g = Gm (VIII.43)

(Kgr) aP

la variable (AUT)g es el coeficiente de transferencia de ma-
teria, por lo cual serd necesario emplear para KgT un valor

medio que puede ser media aritmética o media armbnica. Los -
correspondientes valores medios de (AUT)q serdn la media ar-
ménica y media lcgaritmica, como puede apreciarse en los me

todos siguientes.
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1. Altura media armbnica de una unidad de transferencia;
(AUT)gma

Para este caso la ecuacibén empleada es:

1 _ 1 i 1
T " T[ amg (AUT)S] (VIII.44)

donde los subindices representan:

ma : Media armbénica
b : Condiciones en la base de la columna

s : Condiciones en la parte superior de la columna

2. Altura media logaritmica de una unidad de transferen-

ciay (AUT)gml

La media logaritmica es por definicién

(AUT)gml - (AUT)qb —_ (AUT)g_s_

ifs (AUT) gp
-(AUT) ds

(VIII.45)

0000000000000 000

b.) Valor medio del cociente; (Fuerza impulsora/AUT)

Otra manera de resolver la ecuacibn (VIII.41l) consiste -

en suponer gue el cociente (Fuerza impulsora/AUT) es una --

funcibén lineal de Y, por lo que podemos llegar a la rela --
cibn

_ Yb = Yig
oy - Y*)/(AUT)g]ml

(VIII.46)
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c.) Valor medio logaritmico del cociente (Fuerza impul-

sora/AUT) con correccidén de la linea de equilibrio.

La base de este método consiste en suponer que la funcibn
(Y - Y*)/(AUT)g = £(X) puede representarse gréficamente por
dos lineas rectas que se cortan sobre la curva de equilibrio
en un punto tal cuya abscisa es igual a la media aritmética

de las composiciones terminales del liquido, por lo tanto

7 = Yb = ¥s

F (VIII.47)
A

F, representa el factor de correccidn y puede ser calcu-
lado mediante las ecuaciones (VIII.6,7y8). A representa la

relacién (Y - Y*)/(AUT)g y se obtiene graficamente como fué
indicado anteriormente.

La resolucibn de la ecuacibn (VIII.42) puede hacerse --
tambien por integracién gr&fica o bien por integracién numé
rica; estos métodos pueden encontrarse en el método de los -

tridngulos que se presenta a continuacién. Inciso d.).
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d.) Método de los tridngulos para el cdlculo de la altu-

ra de la columna.l7

Este método se basa principalmente en las concentracio-

nes de las corrientes tanto de entrada como de salida, en

los coeficientes de transferencia de masa y en las veloci-

dades mdsicas. Las ecuaciones a utilizar para el c&lculo -

de dicha altura se expresan de la manera siguiente:

o bien:

donde:

G" y Lll

Kx

Yb g ay

(1=y) {y=y3i)
z = <¥s -, (VITI.48)
kya

Gll

fob dx

Xs (1-x) (xi-x) (VITI.49)
kx a
L"

Factor de velocidad relativa:

g = Q-yi) - (A-y) _ Yy - ¥i (VIII.50)
P ey
e - | 1n -y
1-y 1=y

= Velocidades mésicas del gas y liquido respectivamen

te, en Kg/m2 s

Fraccién mol del soluto en el gas

Fraccién mol del soluto en el liguido

Coeficiente individual de transferencia de mate--
ria para la fase gaseosa, Kg mol/m2 h

Coeficiente individual de transferencia de mate--
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ria para la fase liquida, Kg mol/m2 h

subfndices:

b = base de la torre

s = domo de la torre

i = interfase gas-liquido

Para la utilizacidén de estas ecuaciones es preciso efec-
tuar las integraciones correspondientes las cuales dependen
de las tres consideraciones siguientes: La forma de la 1i--
nea de equilibrio; la variacibn de concentracién de las co-

rrientes de la torre y la resistencia

En el caso mds general la linea de equilibrio presenta -
una fuerte curvatura; el gas estd concentrado a la entrada
y diluido a la salida, siendo ambas resistencias significa-

tivas.

El caso mds sencillo se presenta cuando la linea de equi
librio es recta, las variaciones de concentraciones son pe-
quenas y es posible despreciar alguna de las dos resisten--
cias. Cuando se presenta este caso es posible utilizar los
coeficientes globales de transferencia, los cuales son méds

f4ciles de determinar.

La eleccibn entre las ecuaciones (VIII.48) y (VIII.49) -
es arbitraria, puesto que ambas conducen al mismo resultado
y la presicién es tanto mayor entre mayores sean las fuer -

zas impulsoras utilizadas.
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Mediante la gré&fica anterior se puede apreciar la forma en
que pueden obtenerse los valores de yi y Xji; por medio -

de una linea con pendiente igual a Kxa¢/Kya.

La distancia ac representa la fuerza impulsora y - vi y -
la 1linea bc representa la fuerza impulsora xj - x. El tridn-
gulo abc se suele denominar tridngulo Ax Ay. Asi, podré&n co-
nocerse tantos valores de y; como se quieran partiendo del -
correspondiente valor de y, para realizar después la integra

cibn gréafica de acuerdo con los siguientes pasos

Dando valores a y entre los puntos correspondientes a s y

b se sigue la siguiente secuencia:

1
| ¥ |1-y lyi |y—yi l I-y) (y-vyi) ! AY IORD. MEDIA ‘ A

|

La ordenada media se calcula graficando v vs. 1/(1-v) (v-yi)

Una vez obtenido el valor de la ordenada media, deberd mul-
tiplicarse por el incremento de v (Ay) con lo cual se obtie--
ne el valor de la integral, que deberd emplearse en la ecua---
cibn (VIII.48) para obtener el valor de la altura de la sec---

ciébn de relleno de la torre.

En estas ecuaciones tambien pueden utilizarse los coeficien
tes globales de transferencia de masa en lugar de los coefi---

cientes individuales de acuerdo con la siguiente relacidn

x B % m
Kya k,a kga
y
RN
Kxa Kyl Mk, &

En donde m es la pendiente en la curva de ecuilibrio.
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CALCULO DE LA PERDIDA DE PRESION EN COLUMNAS EMPACADAS

En una columna empacada, la pérdida de presibn estd in--
fluenciada tanto por las velocidades de flujo del liquido -
como del gas. Generalmente el gas presenta un flujo turbu--
lento a través del empaque de la columna. Si se tiene una -
velocidad constante del gas, la pérdida de presibn aumenta
conforme se incrementa la proporcibdn del liquido. Cada tipo
de material de empaque presenta un volumen vacio fijo para
que el 1iquido fluya, asi que, a medida que la proporcibn
del liquido aumenta, los espacios vacios se llenan con 1li--
quido, reduciendo asi el de seccibn transversal disponible

para permitir el flujo del gas.

Existen diferentes métodos para el cdlculo de la pérdi-
da de presién de un gas que circula a través de un lecho de
relleno; pero existe poca informacién cuando se presenta si
multaneamente una circulacién descendente de liquido a tra-
vés de la columna. Generalmente el procedimiento a seguir -
consiste en calcular la pérdida de presibn a través del re-
lleno seco y multiplicar el valor obtenido por un factor de

correccibén para tener en cuenta la circulacidn del liquido.

A continuacibén pueden encontrarse algunos de los m&s im-

portantes métodos para calcular la caida de presién.

1.) PERDIDA DE PRESION A TRAVES DEL RELLENO SECO.

Han sido desarrollados varios métodos para la obtencidbn
de la caifida de presién de un gas fluyendo a través de un re
lleno seco, como son los de Carman, Chilton y Colburn, y --

Brownell y Colaboradores.
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a.) METODO DE CARMAN18

La ecuacidn propuesta por Carman para la pérdida de pre-

sibén a través de relleno seco es:

R' a'z Pgu?

(IX.1)
/ngz c 3 g

APy =

donde:

AP = Pérdida de presibn a través del relleno seco, sin
COrregit
R' = Componente de la fuerza de rozamiento por unidad
de superficie de particula, en la direccién del -
movimiento.
u' = Velocidad media del gas en los poros
Pg = Densidad del gas
a' = Superficie de relleno por unidad de volumen de -

lecho relleno:
a' = as (1 -¢€)
ap = Superficie especifica de relleno, es decir, su--
perficie de relleno por unidad de volumen del --
mismo
€ = Fraccién de huecos

Z = Altura de relleno
u = Velocidad del gas,

u = G/(/ogA)

G = Caudal total de la corriente gaseosa
A = Area de seccidn transversal

g = Aceleracibn gravitacional

El término R'/( gu'z) se denomina factor de rozamien-

to y viene dado por las siguientes relaciones:
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Para empaques huecos:

1
B* . _§ . 1.1 (TR 2

Fgu'z Re' (Re')0.1

Para empaques macizos:

R _ 5 @ 0.4 (1X.3)
gu'2 Re' (Re')0.1
f
donde Re' = (Fgu)/(ang) representa el nimero de Reynolds

modificado.

La pérdida de presidn obtenida por la ecuacién (IX.1l) ha
brd de multiplicarse por el factor de correccidn por el e--
fecto de la pared, Fp. Este factor de correccidén es una fun
cidén de la razdn del didmetro de relleno, dy, al di&metro -
de la columna, Dc. Dicho factor puede obtenerse mediante la

Fig. (19), que se muestra a continuacidn.

Asi entonces la pérdida de presidn del gas, corregida, a

través del relleno seco es:

APs = APL x Fp (IX.4)

Fig. (19), Factor
de correccién opor
efecto de vrared.

Ry Fcutor ae efecto de pared

o] 0.1 0.2 Cc3
ar Diametro del reilend o particula

D, Cicmetro ce ic cowur~a
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b.) METODO DE CHILTON Y COLBURN1Y

Para particulas granulares macizas, Chilton y Colburn de-
sarrollaron la siguiente ecuacidn para el cdlculo de AP
2

APY = 2f° dZ i Ag; (1X.5)
- C

donde f' representa el factor de rozamiento modificado.

Para la regibén laminar Re"{ 40, el factor de rozamiento -
viene dado por:

v .. B850
£' = L (IX.6)

mientras que para la regibén turbulenta, Re" > 40, se tiene:

£r - _38

—_— P
Re"0.15 W

donde Re" = (dr%pg)/(jgg) = Niimero de Reynolds modificado.

Las ecuaciones anteriores pueden ser aplicables tambien
a rellenos huecos tales como anillos Raschig y Lessing, me-
diante el empleo de un nuevo factor de correccién para la -

ecuacibn (IX.5). Dicho factor de correccidbn es:

0.24
Py 8 s (1X.8)
dr0.5

donde d, representa el didmetro nominal del relleno en pul-
gadas.

Siempre que la relacién dr/Dy{ 1/6, el empleo de Fg es -
suficiente como factor de correccibén y no es necesario con-

siderar el efecto de la pared, por lo tanto

APg = AP§ X Fg (IX.9)
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c.) METODO DE BROWNELL Y COLABORADORES?O
El método de Brownell y Col. es una combinacifn de los -
principios fundamentales de los métodos de Carman y de Chil

ton y Colburn.

Carman bas6 sus estudios en las propiedades de los hue--
cos, en tanto que Chilton y Colburn utilizd el difmetro de

relleno como la dimensibdn lineal caracteristica.

Para el método de Brownell se utiliza el gréfico de roza
miento en conducciones mientras cgue el nimero de Reynolds -
se define utilizando el didmetro de relleno, como en el mé-
todo de Colburn y Chilton. Por otra parte, se introducen --
factores de correccidén tales que consideren las fracciones

de huecos y la esfericidad de las particulas.

La esfericidad de las particulas,q;, se define como el -
area de la superficie de una esfera con igual volumen que -

la particula entre el area de la superficie de la particula

Tomando en cuenta las consideraciones anteriores el pro-
cedimiento a seguir para la determinacidn de la pérdida de

presibén es el siguiente:

1°) Obtencién del nmero de Reynolds modificado, median-

te la ecuacibén Re" = (drng)/(}Aq)

2°) Determinacién del factor de correccibn F1 = f(e,?) ’
mediante la Fig. (20), siguiente.

3°) Se calcula el nGmero de Reynolds Re, mediante la re<
lacién Re = Re" X F1, el cual deberd utilizarse en -
el grafico de rozamiento en conducciones.

4°) Del grdfico de rozamiento en conducciones obtenemos

el factor Rﬁpguz de rozamiento correspondiente a Re.



. Factor de correccion

Fy

90

Fp que es el factor de correccidn se determina de la
f(e,¢), dada en la Fig. (21).

R"4ogu2, representa el factor de rozamiento para le-

2
x Eﬂ%—— (IX.10)

Esta ecuacidn no utiliza el factor de correccién por

La relacidn entre el factor de rozamiento R4pgu2 uti

lizado en la ecuacibén y el factor de rozamiento de -

(R/pgu?) (IX.11)
i

5%)
relacibén arafica F3 =
6]
chos de relleno, se evalda comno
R"/IOf:;uz = Fg % R//Dguz
7°) La pérdida de presidn se calcula con la expresidn:
R" Z
= b T =
APS 4‘Dgu2 dr
efecto de la pared.
Fanning f es
f =2
50— : : 3000
‘Esu-rsc-aoow- o <
55 = 2500
Poug\a7,°§v°5 04 |
t \ \\v % 6
50 . i . S 2000
»
g
45 & 1500
S
5
40—t % 1000

s}

Fig.
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&, Fraccion de huecos

(20), Factor de correc-

cidn del - nimero de Reynolds

B

500

0.2 § i ;! 0.6 07 08

&€, Fraccion de huecos

Fiq. (1), Correccidn vara el
factor de rozamiento.
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PERDIDA DE PRESION A TRAVES DE EMPAQUES IRRIGADOS

La obtencién de la caida de presidn en rellenos irrigados
se calcula multiplicando la pérdida de presibn en relleno se

co por un factor de correccibn, Fi,.

Se han desarrollado varios métodos tanto gradficos como nu
méricos para la obtencibén de Fy,, algunos de los cuales son a

nalizados a continuacibn.
1.) METODO DE ZHAVORONKOV21

El factor de correccibn Fp,, viene dado por las relaciones

siguientes
FL= 1/[1-1.65x1071%a' fe3) -] 3 (1X.12)

cuando dy < 30 mm.

Fp = 1/(1 -m* (IX.13)

cuando dy > 30 mm yM< 0.3

Fr, = 1/(1.129 - 1.439)3 (IX.14)

cuando dy »>30 mm yT »0.3

Fp, = 1/(1 - 1.39m)3 (IX.15)

para anillos de acero.

En estas ecuaciones Wrepresenta un grupo adimensional, -
llamado nGmero de irrigacibn, y estd definido por
Y3
uL2 a'b

5 (IX.16)
€°g

f“‘:
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en donde
b= _23.7 _ (IX.17)
0.3
Rey,
Y
4
Rep, = UL PL (IX.18)

alFL

Siendo uj, la velocidad del liquido.
0000000

2.) ECUACION DE LEVA.22

Para flujo gaseoso por abajo de la carga (flujo irrigado),
Leva relacion6 la cafda de presibén para el flujo a través del
empaque cuyo difmetro es menor que 1/8 del tamano del reci---

piente. La ecuacidbn propuesta tiene la forma

AP _ m(lo—s)(lon)(GL/?IJ(szﬁog) (IX.19)
Z
donde
Z = Altura de la seccibén empacada, ft

m, n = Constantes del empaque, dadas en la tabla adjunta
Gasto del liquido en la torre vacia, lb/hr ££2

@
=
I

Gasto del gas en la torre vacia, 1lb/hr ft2
= Densidad del lfquido, 1lb/ft3
= Densidad del gas, lb/ft3

&

\b -
< t
| I

Referencia 22

Tipo m n
Anillos Raschig
i plg 139 0.00720
1 plg 32.1 0.00434
2 plg 11.13 0.00295

Sillas de montar Berl
jpis 60.4 0.00340
1Plg 16.01 0.00295
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3.) METODOS GRAFICOS

La pérdida de presibén en columnas de absorcibén puede obte-
nerse tambien mediante el empleo de gré&ficos como los que se

presentan a continuacién. Referencia 23
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En donde:

AP

N | @

profundidad
Velocidad del gas en lb/hr ££2
Velocidad del 1lfiguido 1lb/hr ft2

(,2/0.075) _
Densidad del gas lb/ft3

500

1000

Caida de presidn en pulg. de acua/pies de

94
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Gr&ficos para sillas de montar Berl
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Para empacues tino telleretes
(una pulgada nominal) en un -
sistema de 15% de monoetanol-
amina y aire (viscosidad 1.88

centistokes).
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Sawistowskﬁzrelacioné los graficos de Perrv y de Sherwood
Pigford para obtener el factor de correccibén F;, como una re-
lacidén de la pérdida de presidn a través de relleno irrigado
a la pérdida de presidn en relleno seco. Esta relacibn sequn

Zeisberg puede expresarse mediante la ecuacibn

Afh _ 4 4 D22
AFs dr

donde h y s representan las condiciones hfimeda y seca del re
lleno, respectivamente y d, es el di=-dmetro nominal del empa

que en pulgadas.

En la Fig. (22), se representa el efecto de la velocidad
mésica del liquido sobre la pérdida de presidn a través de -
rellenos de anillos dispuestos al azar. La linea continua re
presenta los datos de Sherwood y Pigford, corregidos, mien--
tras que la linea punteada muestra los datos de Perry para -
0.61 m/seg.

L"Velocidad mdsica del liguido (Xg/h/m?)

Fig. (22), Efecto de la velocidad ma-
sica del liquido sobre la pérdida de
presidn a través de rellenos al azar.
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La Fig. (23) muestra el efecto de la velocidad masica del
liquido y de la velocidad del gas sobre la pérdida de pre---

sidén a través de rellenos de anillos dispuestos al azar.

Estos gréaficos tienen la desventaja de poseer un interva
lo de utilizacidén limitado; siendo el limite mayvor de 2 pul-

gadas para los empaques v una velocidad del gas de 0.6 m/seg

& = ey
°
8|8 |
2 -
E g 10 = 0.205 m/, seg|
2o ! ;9.§1m/seg 0.15m/seg
8 5 E i } g |
o g 4
g la 0.6¥n/seg
a =
a (2 4
q A8
- ,.305m/seg|
fry L]

10000
L", velocidad mdsica del liquido (Kg/h/m?2)

Fig. (23), Efecto de la velocidad ma-
sica del liquido y de la velocicdad --
del gas sobre la pérdida de presibn a
través de rellenos de anillos dispues
tos al azar. '
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CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA Y DISENO DEL PLATO

El procedimiento general para la estimacidn del diémetro
de la columna de platos es el siguiente:

1°) El1 didmetro de la columna generalmente se estima me-

diante la ecuacidn de Souders—Brownz.4

2°) Se d& un primer esquema de los platos de acuerdo con

las recomendaciones de la biblioarafia.

3°) Se comprueba la capacidad del plato para la circula-
cidén del liquido y la distribucidn satisfactoria del

gas.

4°) Si el plato resulta inestable se repiten los cdlcu--
los utilizando una capacidad de circulacién de liocui
do distinta, determinada para estimar el didmetro de
la columna en vez de la ecuacidén de Souders-Brown.
Como en la columna de relleno se efectuan los célcu-
los para la base de la columna donde son mayores los

caudales de gas y de liquido.
00000

1°) Cdlculo del didmetro de la columna.

En la absorcidn, la razbén liquido-gas es mids elevada que
en la destilacibn, por lo que se prefiere generalmente el -
mayor de los cierres hidraulicos que varian de 1/2 a 1 pul

gada.

En la préctica del célculo del didmetro en una torre de
absorcibn y destilacibn se utiliza la ecuacibn de Souders -
Brown, pues el didmetro de una torre es funcibén de las pro-

piedades fisicas del vapor y liquido a las condiciones del -
plato, de la eficiencia y de las caracteristicas de capaci--

dad, las cuales estan intimamente relacionadas con la velo--
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cidad del gas en la columna.

Ecuacién de Souders—Brownz,4

172
U. = K&__LL i, (X.1)
g
f)g
en donde Ug es la velocidad del gas y K es una constante que
depende de la distancia entre pisos y del cierre hidraulico,
definiendose este filtimo como la altura del liquido sin la -
espuma que hay por encima de la parte superior de las ranu--

ras de las campanas.

Esta ecuacifn se supone basada en consideraciones sobre -
arrastre de gotas por el gas y d& valores para los cuales la

eficiencia del piso alcanza un valor Sptimo.

Para los valores de K se recurre a la Tabla (I) y Fig.A.1l

que se localizan en los apéndices de este estudio.

La ecuacibén de Souders-Brown debe considerarse solamente
como una expresibén empirica de velocidades de gas en colum--

nas que operan en consideraciones satisfactorias.

Después de suponer un esquema del piso es necesario com--
probarlo con respecto a su capacidad para la circulacién del
lfquido. La comprobacifn que se efectua mostraré si la -
columna presenta tendencia a inundarse o que la distribucién
del gas en el piso no sea la adecuada. Si asi ocurre el fac-
tor controlante ser& el caudal del liquido.

De aqui que,
Gy = UgAFg (X.2)
donde Gy = G = Caudal total de la corriente gaseosa.

A = Area de la seccibn transversal libre de la colum-
na, es decir, el area total menos el area del re-

bosadero.
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Sin embargo, podemos considerar que aproximadamente

(X.3)

siendo D = Didmetro de la columna.

2°) Esquema del piso.

a.) Area de la seccibn transversal del rebosadero, A,p.
Generalmente se recomienda usar una seccidn transversal
de rebosadero de 10% del area total de la seccibn transver-

sal de la columna siendo esta un segmento circular;

App = 0.1A (X.4)

Otro criterio para el funcionamiento satisfactorio de la
columna es que la velocidad del liquido en el rebosadero,

Uyp no exceda de 0.12 m/seg.; para esto tenemos que
Q =1L/ PL (X.5)

donde, Q = Caudal volumétrico del liquido en m3/hr, ademés,

Q = Upp * App (X.6)

pof lo que
Urb = Q/Arb (X.6")

Segun pavies > el tiempo de residencia del liquido en el
rebosadero debe ser como minimo de 5 seg. calculado scbre -

el volumen total del rebosadero.

El tiempo de residencia se define como el volumen del re
bosadero entre el caudal volumétrico, que matem&ticamente -
puede expresarse mediante la relacién siguiente:
%2 *B¢p

Q

e = (X.7)

donde z'= Distancia entre pisos
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Segun Treybal el tiempo minimo de residencia deberd ser -
de 8 seg. Los liquidos que formen espumas requieren un poco

mds de tiempo.

Entre las otras condiciones que deben cumplirse en lo re
ferente a la anchura de la vena liquida que cae al rebosade
ro por la presa, apr; esta deberd ser inferior a la parte -
mds ancha de la presa para facilitar el escape desde el re-
bosadero del gas ocluido. Se recomienda que la anchura de
la vena liquida Fig. (24) no exceda del 60% de la correspon

diente a la parte mé&s ancha del rebosadero.

Fig. (24), Diagrama del piso.

Dicha altura se calcula con la relacién

1/2

apr = 0.8 (hg-he) (X.8)
donde,
h, = Altura del liquido sobre la presa de desague
hc = La caida libre en el rebosadero, = Z2 + hpr—H
hpr = Altura de la presa
H = Altura del liquido en el rebosadero.

Este dltimo valor podr& evaluarse después de que se ha --
completado el esquema del piso, por lo que el cdlculo de 1la
anchura de la vena liquida, y, por lo tanto la comprobacidn

final respecto al area del rebosadero se hard posteriormen-—
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te.

b.) Longitud de la presa.
Por geometria,

Arp = Dc2(9 - sen®) /8 (X.9)

en donde O es el &ngulo central en radianes correspondiente

a la presa.

De la ecuacidn anterior,

6 - sen® = 8Arb/Dc2 (X.,.97)
llegando por tanteos al valor de 8.

De aqui se deduce que la longitud de la presa ser§,

Lpr = D, sen(8/2) (X.10)

y la longitud del recorrido del liquido sobre el piso, Fig. -

(25), viene dada por la relacibn

L = D, cos(8/2) (X.11)

Se recomienda que la longitud de la presa oscile entre el
60 y 75% del didmetro de la columna

Fig. (25), Determinacidn
de la longitud de la pre
sa.




Fig. (27), Diversos tipos de campanas para
torres de platos.
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En la Fig. (26) se ejemplifican los diversos tipos de --
platos y los pasajes de liquido.
c.) Seleccion de las campanas y chimeneas.

Se pueden tomar las siguientes normas para la seleccidn
de las campanas:

Diametro de la columna (m): 0.75-1.2 1.2-2.4 2.4-3.7 3.7
Diametro de la campana (in): 3 4 5 6

o tambien la tabla

Tabla de recomendacibn para la se-
leccibn de campanas. Ref. 26.

Dia. %gygorre ggg%. alt§£?§§§y35~
3.5, 4 3% 3; 5%
5,6,7,8,9,10 3% 6
11,12, 13, 14 6 37

Frecuentemente en la practica se presentan desviacid- -
nes en ambos sentidos.

En la actualidad se usan campanas casi exclusivamente --

de acero prensado con preferencia a los de fundiciébn.

En la practica las medidas de las ranuras ,deberén asi -
consultarse los catdlogos de los fabricantes.

En la Fig.(27) se muestra el diverso tipo de campanas —---
y chimeneas. Una campana bien disenada, con objeto de redu-
cir a un minimo la perdida de presibn a travez de la misma--
deberi tener iguales el area de la chimenea,ach,el area ci--

lindrica de paso del gas entre el borde superior de la chi=—
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Paso doble en cascada

Fig. (26), Tipos de platos empleados méas
comunmente.



108

menea y la parte superior de la campana,a el area anu-

eil’
lar al rededor de la chimenea, a y el area de las ranuras
ar.

Frecuentemente se incrementa el area de las ranuras en -
un 25% para tener en cuenta el lfiquido que puede ocupar una

parte de las mismas.

El area libre de la columna y el area total de las chime-
neas estan comprendidas en una razdn 6ptima que generalmente
tiene un valor igual a 10, de acuerdo a la expresidn siguien
te,

nagy, = 0.1A (X.12)

donde n es el nGimero de campanas que hay en el piso.

Teniendo en cuenta la igualdad establecida con anteriori-

dad, ach = a,, se puede obtener la siguiente ecuacifn:
nMd.2/4 = n(ach + az) = 2nach (X.13)

donde d, es el didmetro ineterno de la campana y podemos ob-
tener n, —-que es el nGmero de campanas-, despejéndolo de la
ecuacibn anterior. Una vez conocido el nGimero de campanas es

pcsible calcular el tamano de la chimenea por medio de,

nMdep?/4 = 2nacp (X.14)

en donde dgp es el didmetro de la chimenea, pudiendose cal--
cular asi el area de la chimenea, el area anular y el area -

de las ranuras, definidas por las relaciones siguientes:

ach = Trdchz/4 (X.15)

ag = T (dcz—dchz)/4 (X.16)
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Siendo el valor de 8,47 del mismo orden de magnitud gue

las dos anteriores, o sea:

acil1 = MWdch* hecil = ach = 2a = ar (X.17)
obteniendo asi la altura del borde superior de la chimenea
y la parte superior de la campana, hgjj.

El espacio entre el piso y el borde inferior de la cam-
pana, ls, suele tener un valor de 1 pulgada en las colum--

nas de absorcién de tamano medio; siendo hohe

hop = le + he = (hgil + E) (X.18)

donde E
he = Altura de la campana

Espesor de la pared,

por lo que;
acil = Wdch + heil (X.19)

d.) Disposicién de las campanas.

Para la colocacibn adecuada de las campanas deber&n to-

marse en cuenta las siguientes condiciones:

1°) Las campanas deben colocarse a una distancia libre
entre ellas no inferior a 1 - 1.5 pulg. y no excede

ran de 3 pulgadas.

2°) La disposicién de las campanas deberd ser triangular

de ser posible.

3°) El espacio entre campana y pared deberd ser como mi-
nimo 1.5 pulg. Si el espacio final es superior en u-
na pulgada a la distancia entre campanas se recomien
da usar tabiques redistribuidores. Estos ser&n dos -
veces la altura del nivel del 1liguido sin espuma, --

siendo su distancia a las campanas igual a la distan
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cia entre las mismas.

4°) La distancia minima entre la presa y la primera li-
nea de campanas serd de 3 + (dé/ 2), donde dé es -
igual al di@metro externo de las campanas. Este ra-
zonamiento es aplicable tambien a la distancia en--

tre las campanas y el rebosadero.

En la Fig. (28), se representan dos posibles disposicio-
nes para la distribucién de las campanas, siendo la distri-
buci6én (b) preferible puesto que disminuye la posibilidad -
de circulacién del liquido a travéz del piso sin entrar en

contacto con el gas.

Fig. (28), Posibles
distribuciones de -
las campanas.

a) b)

e.) Altura de la presa.

La ecuacidén (X.20), representa la relacibn matemdtica pa

ra la determinacidn de la altura de la presa,

=3
I

r Altura de la ranura

=g
]
I

Cierre hidrdulico (Ver Fig. 24)

Se entiende por cierre hidrdulico estdtico el nivel del
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lfquido por encima de la parte superior de las ranuras -
para caudal de liquido nulo. Su magnitud es funcién del
tipo de operacidén, y para columnas de absorcidén, el tama
no medio del cierre hidr&ulico es del orden de una pulga

da.

Para evitar salpicaduras del liquido, la parte supe--
rior de la chimenea debe ser mds alta gue la parte supe-
rior de las ranuras, asi evitamos la presencia del licui
do en la chimenea. Entre mavor sea esta diferencia la --
flexibilidad de la columna serd mavor en cuanto a las --
fluctuaciones repentinas de la carga del licuido, siendo
el valor minimo recomendado para este cierre hidraulico

chimenea-ranura de 1/2 pulg.

f.) Salida del rebosadero.

Para obtener una pérdida de presién minima en el rebo
sadero el area entre el mismo y el piso Arp, deberd ser
igual al area transversal del rebosadero; asi tambien, -
la distancia entre el borde inferior del rebosadero vy el

piso, que es hrp no deberd ser superior a hpr-

Se recomienda colocar un tabigue que forme un cierre
hidrdulico entre hrp y hpr de 1/2 pulgada para un reco--
rrido del liquido hasta de 1.5 metros y de una pulgada -
para un recorrido de 1.5 a 3 m. Esto se hace para evitar
variaciones de la verdadera horizontal del piso v no per

itir el paso del vapor a través del rebosadero.
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3°) Comprobacién de la capacidad del piso.

Se debe comprobar el funcionamiento satisfactorio del
diseno del piso que hasta ahora ha estado basado unica--
mente en la circulacibn del gas tomando en cuenta los si
guientes factores: Distribucibdn del liquido, distribu -
cibén del gas, pulsaciones, inundacibén, sobrecarga de las

ranuras y arrastre.

1) En una operacidn normal la altura del licguido en el -
rebosadero no debe exceder la mitad de la altura efecti-
va del mismo, es decir, Z + hpr- Para liquidos con ten--
dencia a la formacién de espuma dicho nivel deberd ser -
inferior a 0.4(Z + hpy). Para comprobar esta condicidn -

contamos con las expresiones siguientes,
H = hpr + hg + hg + Ah (X=21)

en donde,
H = Altura del liquido en el rebosadero
hgy = Altura del liquido por encima de la presa
Ah = Altura del liquido en el rebosadero igual a
la pérdida de carga del liguido.

Oh = Ahy + Ahg (X.22)

Ahp = Pérdida de carga del liguido al pasar por el
rebosadero
Ahg = Pérdida de carga del gas a través del piso --

superior.

La ecuaciién (X.21), tambien puede representarse como
sigue,

H = Zh,,. + Zhgy + 3/2hg + php + Ahg - (1cthy)

B (X.23)

En donde, hpy, hr, y lc va estan fijadas en el esaue-

ma del piso, las otras pérdidas de presibén se calculan -
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mediante las siguientes ecuaciones:

ho = (0/1.095 - 10731,,)2/3 (X.24)
Ahy = 1.42(0/18.3 Ap)? (X.25)
Ah, = 42.4(pg/p1) (V/Ac)2 (X.26)

e -4 P9/pPL c .

En donde Q = Caudal volumétrico = L/fJL-

1pr = Longitud de la presa, cm.
A;b = Area minima de paso del rebosadero, m2
Arp = Arp

V = Caudal volumétrico del gas, m3/seg.

A. = Area minima de paso del gas a través de

las campanas, mz.

La ecuacibn (X.26), parece dar solamente resultados -

aproximados.

Para el cdlculo del gradiente hidr&ulico se tiene,

5

Q = 0.791-1073-c 1,0 +hg0 3 B/£t (x.27)

en donde;

ng(1.5f-1.4)+3f[Ppr+ho+lc(1chc—lnc)/lnc] . 28)

[o7]
I

f = NGmero de filas de campanas
Suma de las distancias entre las campanas en --

[

=]

Q
]

una fila central, cm.
lohe = Suma de las distancias entre las chimeneas en -
una fila central, cm.
C = Funcibén de Q/L,, dada en la Fig. (29).

Lo = Anchura media total en metros.
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Fig. (29), Variacidn del factor de aradiente hidrau-
lico con la carga liquida.

Esta relacibn se establecif para campanas redondas --
dispuestas en tridngulos equildteros con nivel del liqui
do por debajo de la parte superior de las mismas. Por lo
tanto la razbén del nivel del liquido en el rebosadero a.

la altura efectiva es;

H/(Z + hpyp

la cual debe ser menor a 0.5.

)

2) Con objeto de mantener una buena y razonable distri--
bucibn del gas y reducir a un minimo su flujo en zig-zag
se recomienda que la razdn entre gradiente hidré&ulico hg
y la pérdida de presién a través de las campanas hg, —--
razén que se denomina de distribucién del gas, no sea su

perior a 0.5, es decir, hg/A he £ 0.5 .

3) La altura del liquido sobre la presa no deberd ser in
ferior a 1/4 de pulgada para que la distribucibén sea uni

forme, o sea, hy >1/4 de pulg.

4) La eficiencia del piso depende principalmente de la -
velocidad del gas a través de las ranuras, la cual debe-

rd mantenerse entre ciertos limites que son,

_4.15 < < _14.75

e
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Para esto tenemos que,

\Y

G/Fg (X.29)

I

U, V/Ar (X.30)
5) El1 arrastre debe ser inferior a 0.1 moles del ligui-
do/moles de gas seco. Aqui el arrastre e se define co-
mo la catidad del liquido que acompana al gas de un pi-
so al inmediatamente superior, este se expresa como mo-
les del 1lfquido arrastrado por una mol de gas. La efi--
ciencia de plato se vé disminuida por este arrastre, de
bido a que hay un transporte del liquido de concentra--
cidén mds elevado a un plato conteniendo liquido de con-
centracibn inferior. Por tal motivo debe controlarse a

que no pase el 0.1 moles de liguido/moles de gas.

Hay pocas investigaciones sobre la determinacién del

arrastre y la siguiente ecuacibén parece ser la m&s sa--—

tisfactoria,
1./2
Le 1.6 eg
—_———— = 1.92vexp|=——= + 81.2u
ho+he+hr [ CD )
=Dl 97——— = 8. 2 X .31
aa ( )

donde Le = Velocidad mé&sica del liquido arrastrado refe-
rido al area transversal libre de la columna,
en Kg/min-mz.

u_ = Velocidad del gas, m/seg.

JA = Tensibn superficial del agua a 15°C = 73 di--
nas/cm.
J = Tensibn superficial del liquido a las condi--

ciones de operacidn
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60 Le/M
o e/ML (X.32)

G/Mg (A-2Arp)

la cual debe ser menor a 0.1, esto es, e 0.1

Tambien debe comprobarse el tamano del rebosadero con
relacién a la anchura de la vena liquida. La altura cal-
culada del liquido en el rebosadero permite evaluar di--

cha anchura con la ecuacibn,

apy = 0.8(h -hc)l/2 = 0.8 | hy(Z2 + hpr - H) hgs
pPr o o P
(x.33)

en donde la anchura axial del rebosadero debe ser mayor
que apr/0.6, es decir,

(D - 1) > apr
2 0.6

00000

4°) Calculo del intervalo de caudales para el funcio

namiento satisfactorio de la columna.

_ Para conocer los limites superior e inferior del fun
cionamiento satisfactorio de la torre, es necesario gra
ficar Q vs. V, g0-5 en papel doble logaritmico determi--
nando en el mismo el area en la que el funcionamiento -
de la columna resulta adecuado. Esta gréfica tiene una

validez general.

El procedimiento para construir esta gr&fica es el -
siguiente:
a.) Se grafica hp y h;, frente a Q en papel doble lo-

garitmico. Las relaciones logaritmicas son lineales

loghg = —2/3log(1.095-10’3-1pr)+2/3 1090 (X.34)
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log O8hy, = log{l.42/(18.3Arb)2] + 2 log Q (X.35)

obteniendo en cada caso dos puntos los cuales es posible

unir mediante rectas.

b.) Se grafica hg frente a Q en papel doble logaritmico.
Como la relacibn logaritmica no es lineal deberan tomarse

varios puntos, para esto se utiliza la ecuacidn (X.27).

c.) Se grafica hg frente a WogO.S en papel doble loga
ritmico, en donde la relacibén logaritmica lineal es

0.5

g (X.36)

log Ahc = log(42.4/p1Ac%) + 2 log v,

para este caso bastari con el calculo de dos puntos sola--

mente.

d.) Se efectla la gréfica de Q vs. Zng.S en papel do--
ble logaritmico como sigue: Se supone un valor de Q y se -
determinan los valores de hgy, Ahy ¥y hg, mediante los valo-
res obtenidos en las grdficas a.) y b.). Suponiendo un va
lor crfitico del nivel del liquido en el rebosadero, o sea,
la altura efectiva del mismo pudiendose asi calcular el va
lor critico que corresponde a Ah. por medio de la ecua --
cibn

Ahg = 0.5(2 + hpr)-(zh.pr + 2h, + 3/2hg+ Ahp) - (1 +hy)
(X.37)

este valor de A h, se utiliza para encontrar el valor cri-

0.5

tico correspondiente de Vf’g a partir de la gréafica ob-

tenida en c.). Se repite el procedimiento para diversos -

valores de Q, los cuales se van representando frente a los

0.5

valores correspondientes de V/)g dando un Ahg critico.
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Los valores limites para los caudales de gas y lfiqui-
do en un funcionamiento correcto de la columna vienen --
dados en esta grdfica, los cuales son funcibén de las con

diciones de inundacibn.

e.) En la misma gr&fica anterior se puede representar
la curva correspondiente a la razbn de distribucién del
gas que deberd ser la mitad de la curva anterior. Esto -
se obtiene suponiendo varios valores de Q, leyendo los -
valores correspondientes de hg en la gréafica b.); el va-
lor de Ah¢ critico se puede calcular mediante la ecua --

cibén siguiente;

y determinando el valor de\lﬁgo critico correspondien
te a la gréfica c.). Asi es como se obtienen los valores
lfmites de funcionamiento correcto tomando en cuenta el

punto de vista de la distribucibn del gas.

f.) La distribucibn crtica del lfquido estar& repre-
sentada por una linea recta paralela al eje de las ab--
scisas. En la grdfica d.) se representa la linea corres
pondiente a la altura del liquido sobre la presa obte -
niendo

Q =1.095:10"3 L__hol->

- (X.39)

calculandose asi el caudal minimo del lfiquido con respec

to al mismo (distribucién).

g.) La lineas correspondientes a las velocidades m&xi
mas y minimas del gas a través de las ranuras vienen re-

presentadas en la gréfica d.), de donde se deduce

0.5
4.15 Ar(urArf;g { 14.75A;
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pero

V = uy Ap

por lo tanto

0

.5
4.15 Ar<V/og { 14.75A¢

Asi las velocidades criticas de paso del gas a través
de las ranuras estaran representadas por dos rectas para

lelas al eje de las ordenadas.

h.) Las curvas correspondientes a la altura de la ve
na lfiguida en el rebosadero deben ser igual al 60% de la
anchura mé&xima del rebosadero , la cual estd representa-

da en la misma gr&fica d.) . Esta se calcula asi,
apr = o.s{ho[z + lg + by ~lhgy # Zh, + 1.5hg + Kby

& hc))}l/z (X.40)
Se suponen diversos valores de Vf>go'5, tomdndose los
correspondientes valores de Ahg de la gréfica c.) y pa-
ra un valor determinado de v g0.5 se calcula por tante-
os que hacen apr igual a 0.6(Ds - 1) /2. Obteniendose los
valores 1lfmite de funcionamiento correcto desde el punto
de vista de la anchura de la vena liquida en el rebosade

ro.

j.) En la grdfica d.) se representa tambien la lfnea
que corresponde al tiempo de residencia critico, calcu-

landose comc sigue

® =2 - Arp/0Q (2. 41)
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k.) Finalmente la grédfica d.) representa la curva co-
rrespondiente al valor critico del arrastre, la cual ob-

tenemos mediante:

- (A—2Arb)1‘(‘)lq5(ho+heghTr) .1.92 exp. [1.6 + ol -
66 My, Pg (vlog ) z
g 05 .
L9 . L 5= 0.97 L - 8.2] (X.42)
(A-2Arp) (fL— Iog) va

Mientras todas las curvas criticas anteriores son ca-
racteristicas unicamente del diseno del piso y de las --
condiciones de operacifn, pero independientes del siste-
ma utilizado, la curva de arrastre critico depende de al
gunas propiedades fisicas de las fases y variar& de un -

sistema a otro.

En la figura (30), se puede apreciar el area de tra--
bajo correcto y limitado por las condiciones determina--
das en d.), e.), £.), g.), h.), j.) y k.). De donde se
deducen diversas conclusiones generales.

Fig. (30), De-
terminacidén del
e area de funcio-
namiento satis-
factorio de 1la
columna.

Anchura ge 0 vena
liquids en el ~ebosadero

Vel mdx gas ranur

Cargs de liguido en el pisc, @ (m3/min)

[}
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1°) La velocidad minima de paso del gas a través de las
ranuras de las campanas, (pulsaciones del gas), afecta cri
ticamente la operacién del piso solo cuando ambos caudales

de gas y liquido son bajos.

2°) La importancia critica de la sobrecarga de las ranu
ras (velocidad m&xima a través de las mismas), solo se to-
ma en cuenta unicamente si el caudal del gas es es eleva-

do y el del liquido bajo.

3°) Para condiciones de caudal de gas bajo y caudal de
lfiguido elevado, la distribucién del gas puede llegar a -

ser critica.

4°) Para caudales elevados de gas el arrastre es criti

co y llega a inundarse si se aumenta el caudal del 1lfqui-
do.

5°) Para caudales elevados del liquido y bajos del gas

la anchura del liguido en el rebosadero es importante.

6°) El tiempo de residencia del liquido en el rebosade
ro puede ser mis critico, como en el problema de la inun-
dacibn y que la anchura de la vena liquida en el rebosade

ro.
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CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA.

El aspecto primordial en el cdlculo de la altura de la
colunna de pisos, es la evaluacibén del nimero de pisos re
queridos para la misma, lo cual se determina evaluando la
cantidad de pisos tebricos y pasando estos al nGmero de -
pisos reales tomando en cuenta la eficiencia de pisos, --
calculdndose asi la altura de la columna en base a la dis

tancia entre los pisos.
1.) Determinacibn del nGmero de pisos tebricos.

Un piso tebrico es una unidad te6rica de separacibn,
base de los calculos empleados en el diseno de torres de

platos.

Tomando en consideracién la Fig. (5), se efecta un -
balance de soluto al rededor de la base de la columna, --

siendo este,

SOLUTO QUE ENTRA SOLUTO QUE SALE.

Gm Yp + Lp Xpy = Gp Yp + L Xp (XI.1)

Haciendo un sencillo despeje puede conocerse la compo

sicibén Y, que representa la linea de operacibn;

Yh = ?— Xn-1 + ¥p -~ g—’f‘-— Xb (XI1.2)
m m
q
. . Y:f/(x)
Fig. (31), Piso ol [
tedrico y efica t 1 Y=t o)
cia de piso. ;*“*"**':j} i
Ry
< g
87 !
\,(&C> 6230 1‘ !
e t l
: —>
0 Xn-1 Xn X
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Las composiciones correspondientes a cada uno de los -
valores de n, estan representadas por un punto sobre la -

linea de operaci6n de la Fig. (31);

/
—

Fig. (31).

en donde la cantidad de eriquecimiento producido por un -
piso tebrico, estd representado por la distancia 'AB', el
agotamiento conseguido en-el punto tebrico estd represen-
tado por la distancia 'BC'. Este agotamiento de gas y en-
riquecimiento de liquido se llevan a cabo simultaneamente
y estan representados en el caso de un piso tedrico por -
el escalbn 'ABC'. De donde el nimero de pisos tebricos re
queridos para una absorcién dada es el nlimero de escalo--
nes o tridngulos que se pueden trazar entre las lineas de
equilibrio y de operacién. Se determinan por el mismo pro
cedimiento cue en la destilacibén, dibujando escalones en-
tre las dos lineas, partiendo de uno de los puntos termi-

nales.
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Ernest E. Ludwig utiliza el siguiente método para la de-
terminacién del nGmero de platos en una torre de absorcibn.
Primeramente se efectlia el cdlculo de la eficiencia de -

absorcibn, por medio de la relacibn que aparece a continua-

cibn:

& moles del comp. de entrada - moles comp. salida

ai <
moles del comp. de entrada

donde E,; es igual a la eficiencia de absorcién o fraccién

absorbida del componente particular tambien llamado frac---

cibn de recuperacibn especifica.

El segundo paso consiste en el cdlculo de la relacibn de
(L/V)min para el componente en particular por medio de la -

siguiente ecuacibn:
1] 1
(Lm/vm n+1)min = K* (Eaj) + K* (Fy) (XI.3)

en donde L; es igual a la velocidad del flujo molar del flu
jo molar en moles/hr.

Vh = Velocidad del flujo molar del gas en moles/hr
K* = Constante de equilibrio, Y/X.
Fa = Promedio del factor de absorcidn.

El tercer paso es el c8lculo de las condiciones de opera
cibén de L3/V'p ik
fica por (Lp/Vi n+1l)min- La unidad especifica debe estimar-

1)o la cual es igual a una unidad especi--

se en base al criterio de diseno que se aplica al sistema.

En el cuarto paso, se procede a calcular el promedio del

factor de absorcién de operacibén F5, mediante la expresibn:

F, =|—2m = (XI.4)
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5°; se calcula el nGmero tebfrico de platos operando a

(L;a/V'm n+l) o, por medio de las siguientes relaciones,

- (Fa n+1) - Fa (XI.5)
(Fgy n+1) - 1

Eai

en donde el nfmero tebrico de platos es, Npt ,

_ (Fa - Eai)
(Npe + 1) log(Fg) = log[——i—_—Ei—— (XI.6)

6° se calcula el nimero de platos reales por medio de

la siguiente relacibn,

N
Npop = —BE (XT-T)
P
Et
donde Et es la eficiencia total de la columna, la cual -
se puede calcular mediante la Fig. (aA2), que aparece en
el apéndice. El rango 6ptimo de operacién para este méto
do es de 1 a 800 atm, y de 40 a 130 °F. Referencia 32.

0000000

2.) Estimaci6bn de las eficiencias de platos.

El rendimiento de las columnas de absorcidén de platos
queda expresado en funcibén de la eficiencia total de la
columna, de la eficiencia de Murphree o de la eficiencia

puntual.

Definimos como eficiencia total de la columna, Et’ la
razén de nfimero de pisos tebricos Npt . requeridos para -
una separacibén dada, al nfimero de pisos Ny que realmente

necesita, quedando la ecuacidn como sigue,
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Npt

Et =
Np

(XI.8)

La eficiencia de Murphree estd referida a la fase gaseo
sa, E Mg, la cual se define como la razdn existente entre
el agotamiento real del gas obtenido en un piso al que se
obtendrd con un piso tebrico. En la Fig. (31), 'CD' en ca-

so de representar el agotamiento real, se tiene;

Emg = gp = —Dntl - ¥n (XI.9)
Yn+l - ¥p

Esta eficiencia de piso de Murphree no es considerada -
como verdadera puesto que relaciona las variaciones medias
en composicién de la fase gaseosa, con el valor de equili-
brio correspondiente, mds no la composicién del ligquido en
el piso, sin6é la del liquido que la abandona, por lo que -
el valor de Eyg puede sobrepasar el 100%.

La eficiencia verdadera o real es la puntual tambien --

llamada local, Emp, que se define como sigue.
EMp = (Yn41 - Yn)/(Yns1 - ¥'%) (XI.10)

donde Y' es el valor puntual de la composicién del gas jus
tamente encima y debajo del piso, e v'*, es el valor del -
equilibrio con respecto al valor puntual de la composicién

del liquido en el piso.

Para la eficiencia del piso de Murphree existen expre--
siones puramente empiricas como la Walter y Sherwood y =--
O'Conell que se han usado ampliamente en procesos de absor

cibn.



128

a.) METODO DE WALTER Y SHERWOOD.Z7

De acuerdo con Walter y Sherwood, la eficiencia del pi-

so estd dada por,

EMg = 1 - e F (XI.11)
donde,
p=— - (XI.12)
(4.67+1.1l/B'P)PL0-68 wr0.33
siendo,
h = Espesor especifico = Ho + ge + By (XT.13)
B' = Pendiente de la linea de equilibrio.
P = Presibn total, atm.
ML = Viscosidad del liquido en cp.
Wy = Anchura de la ranura, cm.

28
b.) METODO GILLILAND.

Gilliland hizo una modificacibén a la ecuacibn de Wal--
ter y Sherwood que consiste en introducir la velocidad a
través de las ranuras como variable en donde la ecuacidn
(XI.12) queda,

p - h

(5.92 + 14.1/B'P)yr0-68 vy U+334,.0,2

(XI.14)

donde u, es la velocidad a través de las ranuras en m/seg.
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c.) METODO DE O'CONNELL.29

O'Connell present6 la eficiencia de piso gré&ficamente

como una funcién de B'P/y1,, de acuerdo con la Fig. (32).
s s e e

T - -

I e

Fig. (32), Efec
to de la solubi
lidad y la vis-
cosidad sobre -
la eficacia del
piso.

{4 | SO ——

o de piso (%,

30 b

0 1

Eficac

10

0 001 01
Segun esta correlacién, la eficiencia tiende al 100%
en la parte superior de la columna donde B'P(pL tiende -
al infinito y en la base la eficiencia es de un 18%, --
siendo B'P{pL = 0.94 .

Tambien se puede recurrir a la Fig. (A2), o consultar

los métodos de GeddeQP Gerster y cof} y Kohl.32

00000000

3.) Determinacibén del nimero de platos reales.
a.) Uso de la eficiencia de piso de Murphree.

En la Fig. (33), se pone de manifiesto el método gene
ral para la obtencibén del nGmero de pisos reales cuando
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Fig. (33), Determina-
cibén del nGmero de pi
sos reales para el ca
so de eficiencia de =
piso de Murphree va--
riable.

Composicidn del gas (moles soiuto/mel gas inefte)

0 X5 Xn Xs

Composicion del liquido moles soiutamol companerte cctivo)

se conocen los valores de la eficiencia del piso de Mur--

phree. De la ecuacibn (XI.9), obtenemos la relacibn,
CDh = EMg' CB = EMg(Y - Y¥*) (X1.15)

en donde se calculan los valores de 'CD' para diversos va
lores de X, los éuntos correspondientes unidos forman la
linea de eficiencia y el nfimero de pisos reales se obtie-
ne dibujando tri&ngulos o escalones entre la linea de ope

racibn y la de eficiencia.
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b.) Uso de la eficiencia de piso global.

La presicidén con la que se calculan las eficiencias de
piso de Murphree no es superior a un 3 20%, por lo que re
sulta justificado utilizar un valor medio de la eficien--
cia de piso de Murphree y considerarla como eficiencia de
piso global.

De la ecuacibn (XI.8), resulta:

(XI.16)

. 000000

4.) Estimacion de la altura de la columna.

Generalmente se suponen tres metros para la base y la
parte superior de la columna de aquif que:

Zo = (Np - 1)Z + 3 (XI.17)

en donde, Zp = Altura total de la columna
Z

Distancia entre pisos, la cual generalmen-
te y para simplificacibn de cdlculos se considera como --
’6.1 ml Como una recomendacibén, en el caso de que la co--
lumna resulte demasiado alta es preferible dividirla en -
dos columnas que realizen el mismo propb6sito que la desea
da.
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CALCULO DE LA PERDIDA DE PRESION.

El cdlculo de la pérdida de presién del gas a través -
de un piso estd integrado por la pérdida de carga al pa--
sar por la campana, Ahg, y la pérdida de carga provocada
al pasar a través del espesor del liquido sobre las ranu-

ras.

La pérdida de presibn por piso Ap, despreciando el e-
fecto del gradiente hidr&ulico estd expresada mediante la

relacibn,
Ap =L (8hcthothe+hy/2) (XII.1)

para nomenclatura y ecuaciones, véase capitulo (X).

En la ecuacién (XII.1l), Ahc puede evaluarse mediante

la expresibn siguiente:
Ahe = h; + h2 + h3 + hg + hg (XI1.2)

esto es, la suma de la pérdida de carga individuales, a -

saber:

A h, = Pérdida de presibn a través de las campanas.
hy = Pérdida de presién a la entrada de las chi-
meneas.
hy = Pérdida de presibén por rozamiento en las chi
meneas.
h3 = Pérdida de presif6n en el espacio cilindrico.
hy = Pérdida de presién por rozamiento en el ani-
llo pasador de gas.

hg = Pérdida de presibn al atravezar las ranuras.

El estrechamiento del area de la chimenea hj d& como -
resultado una pérdida de carga de acuerdo a los siguien--
tes parémetros,

U
cf x /5 (XIT.3)

29 pPu
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siendo Ugh es la velocidad a través de la chimenea en m/seg.
Las demds pérdidas de presibn pueden calcularse utilizando -

las expresiones de Dauphine%3como se muestran a continuacién

a 0.5\2-09
My = L1.06 —on <’ Vig ) (XII.4)
/3L ch
1.71
2 0.5
bogh Tig, = LL(_?EQIL _vﬁq_) BeET_5)
/JL agzac Ach

para acil> az.

5 ka7
B = sl </g; v/ ) (XII.6)

/DL Ay

donde hé = Pérdida de presibn a través de las ranuras secas.

hg, puede ubtenerse mediante la siguiente ecuacién:

hg = —13 (XII.7)
Ch
en donde Ch es un factor de correcci6én dado por
1/2
a
Ch = 2.345-Y (/‘b x =Y " _o0.085 (XII.7)
Ar \ PL ag/
para
172
. a
v [[e, A 0.457
ay j ) asy
Y
1/2
Ch = 1.0——0 /3 x —x (XII.8)
Ar |APL as
para

v [fa, _3£—)1/2 0.457
Ar L a5
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Método Dauphing4para el cdlculo de la pérdida de pre-

sién por piso. (independiente de las expresiones anterio

res) .
hg
Ap =Ahg + he + hy + — (XI1.9)
donde ,
Ahg = A_::‘H— (XII.10)
w

Pérdida de carga del gas a través de las

I

siendo, A hg
campanas mojadas al piso superior.

Zkhé Pérdida de presibén del gas a través de =--
las campanas secas al piso superior.

Cy = Factor de correccién dado por la Fig.(34)
1.0

1T i1

HHHERE bl
SENSEENSEDFRENE BEE ¥,

0.9 !

Fig. (34)' Co-
rreccién para
la caida de -- 45
presibn en cam

panas mojadas. 0.5

TT

1
TTTT

0O 02 04 06 08 10 L2 14 16 18 20
¥ [y
A Qt )
Ahg = hy + h3 + hg (XII.11)

donde, hi = Pérdida de presibn al atravesar las ranuras -

secas.
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Para ranuras rectangulares,

1.73
he = _94153_.[(dc//§)1/2 !1—J (XTI.12)

P =

Densidad del lfquido, 1lb/ft3.
Densidad del gas, lb/ft3.
Area total de las ranuras por piso, ££2

e

i
12}
1]

Para chimeneas mayores de 2.5 pulgadas,

_0.68 2acﬁ 172, . ]1'71
hy = 8822k (o 1/2) v
e {'ac e /3 ( ) (XII.13)

donde a. representa el area transversal de la campana.

Para areas de campana mayores que el area de la chimenea,

_ dch 128 f e §EA08
hy, = 0.111[--27- () (;X;-ﬂ (XII.14)

Para areas de campana menores que el area de la chimenea,

" /2 2.1
h / ach 1/2 v
hy = 0.099 —5 ( 1? -

2 /OL aci /OV Ar

(XIX..15)

Una vez conocidos los valores correspondientes a cada
. ]
ecuacién es posible conocer el valor de Zkhg, de acuerdo

a la expresibn (XII.1l1) .
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Método Bolles para el cdlculo de la pérdida de presibn

por piso.

Ap = (Ahgthg) + hethot —525- (XII.16)

El valor de A h. se evalGa mediante la siguiente ecua-

cibn;
_ /% v
Ah. = K
C (o] /L-/g Ar
donde,
K. = Constante para la ecuacibn del método Bolles,
a partir de la Fig. (35).
V" = Gasto del gas, en ft3/seg.
A, = Area total de la chimenea por piso, en ££2,

Por lo que la pérdida de presibn total a través de la

columna de pisos seré,
(XTI.17)

Sed

om g

[ T
EEsseiis

r
>

LI 1. 1.3 14 15
RATIO: ANNULAR/RISER AREA

Fig. (35), Constantes para la ecuacidén del mé-
todo Bolles.
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MULTICOMPONENTES.

En los capitulos anteriores se analizaron los métodos
de cdlculo para un componente en la fase gaseosa soluble
en el disolvente lfiquido. Se presentan ciertas modifica
ciones en el método de cdlculo,si existe una solubilidad
apreciable para m&s de un componente o si el disolvente
es volatil. Las dificultades y modificaciones que sur --
gen son comunes a todas las operaciones de multicomponen
tes, el aumento de grados de libertad obliga a una apro-
ximacibén por tanteos a menos que resulten posibles algu-
nas hipbtesis simplificativas, la solubilidad de los com
ponentes puede ser dependiente entre si; lo mismo se a--
plica para las eficiencias de separacifén de los componen
tes pudiendo ser diferentes entre si. Las dos Gltimas di
ficultades son particularmente evidentes en sistemas en
los que la fase liquida contiene un componente activo;
por ejemplo, la absorcifén simultanea de CO2 y H2S por so
luciones de etanolaminas. No existen datos de equilibrio
suficientes para sistemas de este tipo y esto hace los -
cdlculos imposibles. Sin embargo existen algunos proble-
mas industriales en los que se dan estas dificultades pe
ro con el auxilio de sistemas ideales estos problemas --
pueden encontrar solucibén, como en los procedimientos --
que se adoptan en la destilacién de multicomponentes. A-
sf sucede en los casos de absorcién de hidrocarburos en

un aceite mineral relativamente no volatil.
Datos de equilibrio para multicomponentes.

Los equilibrios liquido-vapor de las mezclas de mis -
de dos componentes no se pueden representar satisfacto--
riamente mediante gr&ficas sencillas, especialmente cuan
do forman azebtropos o que se desvian frecuentemente de

la idealidad. En algunos casos se puede utilizar un métg
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do para calcular los equilibrios de las mezclas de varios
componentes a partir de las propiedades de equilibrio de
los componentes individuales. El método se basa en el con
cepto del factor Ki, el cual se define mediante la ecua--

cibn,

Ki = —— (XIII.1)

o * - . < »
siendo, yi y xi{ las fracciones molares de equilibrio para
el componente i en las fases vapor y liquido respectiva--
mente, los valores de K tambien se les llama coeficientes

de distribucibn.

En el caso general Kj es funcién de la temperatura, la

presifn, la composicién completa de la fase liquida.

En el apéndice se encuentran algunos valores de K -

para varios hidrocarburos.

Cuando los valores de K son independientes de la con--
centracibn, estos se pueden aplicar facilmente al c&lculo
de los datos de equilibrio de los componentes, para esto

se tiene,
Sxt =) yi=1.0

Por lo que de la ecuacibén (XIII.l) se tiene:
* vi
2 Kj xi = 1.0 = —E:—
en donde K es funcibn de la presién y de la temperatura -

de operacibn.

Cuando no existen los datos disponibles y los sistemas

cumplen la Ley de Raoult y Dalton, tenemos que,

o
K = -2 (XTTL.2)

siendo p° la presién de vapor y P la presibén total del --—
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sistema.

A temperatura constante K es inversamente proporcio-
nal a la presién.

Para sistemas no ideales la siguiente ecuacibn es a-
plicable,

K =y/x = fﬁ/f; (XIII.3)

donde fp = Fugacidad del componente puro en fase liqui-
da.

fy = Fugacidad del componente puro en fase vapor.

Existe una correlacibn para f; para cuando la pre. --

sibén y la temperatura son reducidas; Fig. (36).

or =
Ta '/3‘0 T 2,4
* a4t Ta: 27 o= Tp=22
o g / < 7,20
[] Ta =3.5 o
O 2} R =18
> T =17
5 S Y
] —
o .0 . Ta 215
[ Ta 214
o
o 06 Tei3
§ Te =42
© 08
Toz1O" )
- 1 ) \ |
Q'20 l2 3 6 5 6 2 1’ © 8 20 22 24

Presién reducida, P

Fig. (36), Coeficiente de actividad de gases.

Mientras que para f; tenemos la relacibn siguiente:

In(fp/£1) = vy, (P - p°)/RT (XIII.4)
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en donde,

fi = Fugacidad del componente puro en la fase 1i-
gquida a su presib6n de vapor y a la temperatu
ra de operacibn. Esta se puede obtener me --
diante la Fig. (36).

Si todos los componentes en la mezcla gaseosa son solu
bles, como en el caso de algunos hidrocarburos gaseosos,
es usual expresar la composicién como razén molar relati-
va a la catidad de gas y liquido entrantes en la columna,

asi se obtiene:
1

yi = Y‘i“ (XIII.5)
.
b 4 X'
X{ = —*— (XIII.6)
1 +3X!
i 8

en donde Yi = Moles del componente i en el gas por mol de
gas que entra a la columna.

Xi = Moles del componente i en el liquido por mol

del lfiquido disolvente. El liquido que aqui

se supone es no volatil.

Efectuando las sustituciones pertinentes en las ecuacio
nes (XIII.5) y (XIII.6), se tiene:

y. = Ki Xi ¥ (XIII.7)
= 1+ X!
b I
y para soluciones dilufdas:
vi* = Ki X; (XIII.8)

Para facilidad de cdlculo, se puede expresar el balance
de materia en términos de las mismas variables que que las

que se presentan en el equilibrio.
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El balance de materia del componente i al rededor de la

base de la columna de absorcibén se obtiene mediante la si-

guiente relacibn en base a la Fig.(37);

Gub (Yip - Yi)

] L}
= Lps (Xib - Xj)

(XIII.9)

en donde Gpp es igual a caudal molar total de la corrien--

te gaseosa en la base y Lyg es el caudal molar total de la

corriente lfiquida en la parte superior

Fig. (37), Balance
de materia.

De la ecuacibén (XIII.9),

1+ _ Lms
Yi = ———

Gmp

1.) Soluciones diluidas.

Gons

Yis

s

Criiz 75 = Bmy Yis

X5= Xis

G, =Cp¥:

Cmp

Yio
Yo=Y L

se obtiene,

] [] Lms N
X; + ¥ip -~ — Xip

De la ecuacidbn (XIII.9'"),

(XIII.9")

se

deduce que la linea de operacibn es recta para el sistema

de coordenadas X',

de equilibrio tambien es recta,

b AL

Para soluciones diluidas,

( ecuacibn -XIII.8- ),

la linea

pu-

diendose aplicar el método del factor de absorcibn. Este -
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método relaciona el nlmero de pisos teficos n, con la efi
ciencia de absorcibn @' y el factor de absorcién A', me--

diante la ecuacibn de Kremser que toma la forma;
g = (ai™1 - aly/@in*l - 1) (XIII.10)

en donde tambien,

i

(Yip = Yig)/ (¥ip - KiXjg) (XIII.11)

A{ = Lps/Ki Gpp (XIII.12)

Para una separacién especifica de un componente en par-
ticular (el componente clave) y una razén de liquido-gas -
conocida se puede calcular el nfimero necesario de pisos =--

tebrieos por medio de la siguiente ecuacibn:

Npe = = log (A& - @)/ (1-@c) _ 4

|
log Ac (XIII.13)

siendo c el componente clave.

Asf, es posible calcular la eficiencia de operacibn vy
por consiguiente Yé para los demds componentes. Esta efi-

ciencia esta referida a la separacibén de los componentes.

2.) Soluciones concentradas. Para soluciones concentra

das el factor de absorcibn cambia de la siguiente forma:

' 1+ZX£ _ Lps (1 # in)
> %! mj Gmp zyi

(XIII.14)



145

Los célculos subsecuentes se desarrollan en igual for-

ma que en el caso de las soluciones diluidas.

En la base de la columna, la linea de equilibrio debe

pasar por el punto dado por las coordenadas siguientes:
(Xeb,  meXlp/[1 +Zxp] )

A continuacién se traza la lfnea de equilibrio con una
pendiente conocida en el origen y que pasa por un punto -
dado por la otra condicibn terminal. Si se especifica el-
nGmero de pisos tebricos, entonces se dibuja por tanteos-
un nmero de escalones igual al mismo entre la linea de -
equilibrio y la linea de operacién de pendiente Lpg/Gmb.
De este modo se obtienen valbres corregidos de Xb e Ys.
Si se especifica la separacibn, el valor corregido del nd
mero de pisos tebricos se determina dibujando escalones -
entre las lineas de equilibrio y operacién que pasen por-
los valores previamente determinados de Xp e ¥as

3.) Efecto de la temperatura y de la presifn. Ante --
riormente se supuso que el valor de la constante de equi
librio Kj era realmente constante a lo largo de la co---
lumna, pero Kj es una funci6én de la temperatura y de la-
presidn, y los valores de estos paré@metros varfian con el
calor de solucibn y la pérdida de ptesién a través._de la
columna respectivamente. Por lo comun, se desprecia la -
variacibén de la presibn, pero hay casos en que hay que -
tomar en cuenta la variacibén de la temperatura, y por --
consiguiente Kj. El procedimiento de cdlculo implica c&l
culos laboriosos piso a piso, determinandose la tempera-
tura en cada uno de ellos mediante un balance de calor.
Son posibles algunas simplificaciones y para ella se ha-
ce referencia a los trabajos de Sherwood} Horton y Fran-

k1in34
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COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA?*

Existen diversos métodos para el cdlculo y estimacidn
de los coeficientes de transferencia de masa. El c&lculo
puede efectuarse ya sea mediante relaciones matemdticas,
gréficas o en algunos casos experimentalmente. Para ca--
sos précticos se mencionan algunas de las ecuaciones --
existentes.

1.) ECUACION DE VON KARMAN?

Dy £ Uav

K =
M 2
donde:
K = Coeficiente de transferencia de masa,
en 1b mol/ hr ft2 (1b mol/ft3).
Dy = Difusividad

Uav = Velocidad promedio del flujo, ft/hr.
f = Factor de fricciébn.
/& Viscosidad del fluifdo.

2.) ECUACION DE REYNOLDS?

N =fUav=_f2£_UasL
2RT PM

RT
donde:
K' = Coeficiente de transferencia de masa,
en 1lb mol/hr ft2 atm.
R = Constante universal de los gases,
= 0.728 ft3atm/lb mol °R.
T = Temperatura absoluta, en °R.
P = Presibn total en at
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M = Peso molecular promedio del fluido
P Densidad del fluido, 1lb/ft3.

3.) EVAPORACION DE LIQUIDOS EN SUPERFICIES PLANAS%

Para flujo laminar se tiene:

1/2

K sa?? = L= 0.644 (re)”
on 2

donde:

Velocidad mdsica molar en lbmol/hr ft2.

G'III'1
Sc = NGmero de Schmidt
Re NdGmero de Reynolds

Si se presenta flujo turbulento la ecuacifén utili

zada seré:

(sc)2/3 = 0.036 (Re) ™2

K'
n
m

4.) AGUA EVAPORANDOSE 2

Cuando se presenta el caso especifico de agua eva-

pordndose, la siguiente ecuacién es aplicable.

.8
Ky Bl = 0.136 (By u)°

donde:
Ky = Coeficiente de transferencia de masa
en 1lb mol /hr ft2(frac. mol).
B]1 = Longitud de superficie de agua en pulgadas

u = Velocidad del aire en ft/seg.
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Medida experimental del coeficiente de transferencia

de materia.

Ya que no existe un nimero suficiente de expresiones
para el cdlculo de los coeficientes de transferencia de
materia que conduzcan a resultados de gran exactitud, -
pueden utilizarse tambien métodos semiempiricos basados
en el andlisis dimensional y en analogfas semitebricas.

El problema es estudiado en varias etapas a saber:

1° El1 coeficiente K se estudia en dispositivos expe-
rimentales en los que se conoce el area de contacto en-
tre las fases, para este fin se utiliza una torre de pa
red mojada.

2° Se han realizado experimentos en los que se cono-
ce el area de contacto, ‘el siguiente fundamento consis-
te en medir la velocidad de evaporacién o disolucién de
formas s6lidas en una corriente de lfquido o gas. Otra
forma consiste en la evaporacibén de liquidos contenidos
en s6lidos hfimedos, o bien la evaporacibén o disolucibn
de masas s6lidas del material que se utiliza en la cons
truccibn. Los datos asi obtenidos se pueden utilizar pa
ra ampliar las correlaciones obtenidas en los experimen
tos de pared mojada a situaciones en las que se produce

separacién de la capa himeda lfimite.

3° Tambien se realizan experimentos en torres empaca
das, de platos y pulverizadores y los datos obtenidos -
se correlacionan teniendo en cuenta los resultados obte

nidos anteriormente.
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APENDICES

Valores aproximados de K para la ecuacidén (X.1l),
siempre y cuando se usen campanas tipo burbuja.
Este grafico es generalmente aplicable a casos de

destilacidén diferencial.

Fig. (A.1l). Factor K para campanas tipo burbuja.
Tomada de Ludwig, Ernest, E. Fig. 8-
38, pag. 56.
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Factor de correccién de curvatura utilizado en la
ecuacibn (VIII.5)

' Distancia

entre pisos,

cm

15
30
46
61
76
91

0, oo% 0,012
0,027-0,034

0,046
0,056
0,059
0,062

|t
|
i

Cierre hidrduli

0, 021-0 027
0,043
0,052
0,056
0,059

co, pulgadas

i 20

1‘ 0015.0021 |

| 0037 0027

[ 00% 0,046
0,055 0,053

‘ 0,058 0,056

Valores aproximados de K para

TABLA.

(1)

la ecuacidn (X.1).

Tomadas de Sawistowski, and Smith, pag. 21.
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De

de esfera equivalente,

Di&m.

0.22
0.31
0.35
0.48
0.57
0.65
0.87
1.10

1.75
2.65
2.65
2.65

Tomada de Ludwig, Ernest E. "Applied Process Design

for Chemical And Petrochemical Plants", Volumen II

Gulf Publishing Company, Tabla 9-1, Pag.

120.
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tamano nom.
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aRg
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e
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b
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ANILLOS RASCIG DE CARBON

,Grosor de la pared, in.

%6
Y6
Y6

# Grosor de la pared,

-
furlsieet
©

=

in.

long, in.

v

Didm. Ext. y long.

in.

- T
NEENR

N

%2
19,
Y4
%

1
1%
1)/

2

SRS}

# prom. de empacue vor

pie cfibico

85000

10600

3140

1325

678

392
166-157

49-44
74
64

# prom. de empaque
por pié cflbico

1b.

Peso aproximado/ft3,

roximado
1b.

14

5

Peso a
por ft

Area suvnerficial aprox.

ft2/£¢3,

—_10

Arsa superficial aprox.
/ft3

ft

0.6

% de esvacio lihre.
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Tabla 9-2, Pag. 123; Ludwig, Ernest E. Ref. anterior
ANILLOS RASCHIG DE MFTAL
Tabla 9-3, Ludwig, E.E.

232 % de espacio libre.

Diametro de esfera eauiva-
lente

I T e o
i el T S )
Mo ONUMNI

NS
LT ]
o c o

Diémetro de esfera equi-

valente.

eco
W NN
- - N

0.34
0.44
0.40
0.50
0.46
0.58
0.56
0.70
0.75
0.90
1.15
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Tamano,

Di&m. ext. y long., in.

ey
KR

in.

Grosor de la vared,

Yie
52
Yo
Yie
Yo
Yie
Yo

Tabla 9-4, Ernest E. Ludwig, Pag. 124

& Grosor de la pared, in.

Tabla 9-5, Pag. 124, Ludwig E.E.

ANILLOS LESSING DE METAL

1

1
1%
1%
1%
.

Nimero promedio de emn.

por ft3

167

L
—

Peso aprox. nor Ft3. en

ANILLOS LESSING DE CERAMICA

por

# aprox. de anillos

ft3 al azar.

Peso aprox. por ££3

% de espacio libre

Area superficial aorox.

Ft2/£Ft3.

306.8
27
166.4
153.4
145.6
138.4
108.5

93.3

8L.5

73.7

53.6
46.0
40.8

Area superf. aprox./ft3

W B
N O Www

de espacio libre.

%
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4 4 38 31
6 6 Ya 9

* Arreglo de empaque tipo diamante

+ Arreglo de empaque en cuadro

Tabla 9-9, Pag. 125 Ludwig, E.E.

SILLAS DE MONTAR BERL DE CERAMICA

0 ™
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[e]
e o 9}
xm o
o+ ©
]
oN] o
© N 7]
o 0]
= 0 a1
113000 56
16200 54
5000 48
2200 45
580 38
250 40

en lb.

Tabla 9-6A, Pag. 124, Ludwig, E.E.
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Di&m.
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117,500 54 300 5
20,700 47 190 78 0.32
6,500 44 102 77 0.48
2.385 42 78 71.5 0.68
709 37 59.5 81 0.96
265 kit 36 79 1.38
Tabla 9-7, pag. 125, Ludwig, E.E.
ANILLOS PARTIDOS EN CRUZ STONEWARE
* Arreglo de empaque tipo diamante
+ Arreglo de empague en cuadro
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Tabla 9-8, pag. 125, Ludwig, E.E.
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Apéndice relativo
al Capitulo VI.

Liquido
Soportes para em-
paques tipo barra
Fig 9-4A, pag. 131
Ludwig, E. E. *
Gas

Soporte de plato
perforado

Fig. 9-4B, pag.
131, Ludwig, E.E.

Dimensiones para soporte de plato perforado

Dia. Torre, in 12 | 15 [18 | 20 24 | 30 | 36 42 | 48 | 60
Dia Plato 1|14 f7z fe | 23| 29 | 35 40 | asn| st
Alt. Plato 1 1 7 1 V IW 1 *kl"—/zk ﬁ; 7&'/: . ~3 4
Dia. chimenelAiﬁ I%-;k~~';»7~}— ) Aﬁihﬁy 3 ‘—iﬁ—‘<3%
NGm. chim. i 2—;7 ?l_ A3|— _31;_‘ 377— ;7 ki(;lii VS; 7 61_ 101
Peso aprox. h";" —]—9‘ ;3_ 28 o 3757 WﬂT |§0 N 7]85 2670d~ 425
en 1lb,

Datos obtenidos de Ludwig, E.E., pag. 131.



Las siguientes tablas son utilizables de acuerdo a
la figura mostrada en la siguiente pdgina.

Dimensiones de torres estandard.

Di&m. i :
24in. | 30in. | 36in. | 40in. | 48 in. | 60 in.
interior
A 24 30 36 40 48 60
Al 23y | 29% | 35 39 474 | 58
B 27 | 34 a1y | 45 5415 | 67
C 36 36 36 36 36 36
el 30 30 36 36 40 40
D 6 6 6 6 6 6
E 15 15 15 15 15 15
F 10 12 14 14 18 18
G 6 8 12 12 18 18
;{ f 1?;4 143 l4i§ 21 21
1 1} 1% 14
J 2% 2% 2% 3 3 3
L 4 4 4 4 4 4
M 3 3 3 3 3 3
o 7 93 | 114 1156 | 13} 18
P 3 3 3 3 3 3
g Z;ﬁ :}/ 11 11 14 16
4 1 14 1 2
R! 14 154 134 14 2% 2
S % 4 1 14 14
Datos obtenidos de
PESO
Ludwi E.E. ag. :
g + Pag Dismetro
121. 24in. | 30in. | 36in. | 40in. | 48in. | 60 in.

Tapa domo 80 130 215 300 500 700

Distribuidor 36 60 100 120 170 250

Seccibn torre I 220 300 430 520 700 | 1000

Seccibén de torre 25 | 310 | 445 | s40 | 750 [ 1100
con sosten

Plato soporte 30 80

Seccibn torre 230 320 530 630 900 | 1800

con brazo.

Platillo torre 120 | 200 | 250 | 340 | 500 | 800

260 370 610 730 1000 1500

Base de torre
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TAPA DEL DOMO

DISTRIBUIDOR

SECCION DE TORRE CON
SOSTEN PARA DISTRIBUIDOR

SECCION DE TORRE
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Datos proporcionados por GUANOS Y FERTILIZANTES DE
MEXICO para la torre de absorcién empacada actualmen-
te produciendo 600 Ton/dia de &cido sulfdrico concen-
trado.

Caracteristicas del proceso. La planta de H2S504 es
del tipo de contacto catalitico, en el cual el azufre
fundido se quema a bib6xido de azufre el cual converti-
do posteriormente a tri6éxido de azufre se absorbe en u
na corriente de recirculacién de &cido para formar &--
cido sulflrico concentrado. La unidad estd disefiada pa
ra una capacidad tasada de 600 Toneladas M&tricas por
dfia de &cido sulffirico concentrado 100% por dia de 24
horas, pero la produccibn efectiva es de &cido sulflri
co al 98-99 %. EIl gas de entrada SO3 es absorbido por
el &cido sulfdrico lo cual posteriormente produce el -

dcido sulfurico concentrado.

Caracteristicas de la torre. La alta corrosividad -
de las sustancias que intervienen en este proceso de -
absorcibn, destruirfa rapidamente las paredes de la to
rre por lo que esta fué construfda con paredes de me--
tal recubiertas con ladrillo, teflén y mastique en for
ma de capas. Después de la pared de metal de 3/8" se -
encuentra una capa de mastique pé&cora de 1/8", siguien
do una pequena laminilla de tefl6n autoadhesiva de un
espesor de 0.003", y finalmente la pared de ladrillo -
de 4 1/2".

Esta torre se encuentra operando empacada con Si--

llas tipo Intalox de 3".

A continuacibén se presenta un diagrama de esta to-
rre mostrando algunas de las principales dimensiones -
de la misma. El principal objetivo de esta tésis con--
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DATOS DE OPERACION DE LA TORRE:

G' = 44 289.84 Kg gas inerte/hr

L. = 354 312 Kg/hr

L' = 43 626.66 Kg H2S04/hr

Yp = 0.209 moles SO3/moles de gas inerte
Xp = 0.925 moles SOy/moles de H2S04

Xg = 0.01534 molesSO,/moles de H,SOy

TS =ts = 74°C tb

80.5 °C Tp = 107.36 °C.

/ﬂ Hy)SO4 = 4.2 cp. a 74 °C.

Mo

Las dimensiones de la torre se presentan

0.184 cp a 80 °C.

en el diagrama correspondiente.



siste en encontrar el método o métodos de cdlculo que
nos proporcione resultados mis cercanos a las dimen--

siones ya existentes en estas torres previamente di--

sefiadas y construidas.
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I.) CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA.

Estos cdlculos estaridn basados en las condiciones
de inundacibén tomdndose como velocidad de operacién

el 60% de la velocidad de inundacidbn.

Efectuando los balances de masa correspondientes,

se obtuvieron los siguientes valores;

Gg"
L*

70737.201 Kg/h
402758.38 Kg/h

Suponiendo condiciones ideales para el gas, la —-
densidad de la corriente gaseosa seré&:

/Og = (M-273)/22.412(273+Ty)

en donde M es el peso molecular medio del gas = 32.36

Yy T, = 107.36 °C, con lo cual se tiene:

/og = 1.036 Kg/m3

Esta torre se encuentra operando con sillas Intalox
de 3", con lo cual, la siguiente recomendacibén deberd
cumplirse:

Dc> 10dy y preferiblemente Dc> 15dr

en donde D, es el didmetro de la columna y dr el difme-
tro del relleno.

Suponiendo una velocidad delrgas = 1 m/seg. (general
mente la recomendable), tenemos:

g 70737.201
A= — = 71.036 x 1 x 3600
/Og g

A = 18.96 m2
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Y el didmetro de la columna seré:

A /18.96
- _—:2_———-
De = 2 Va 3.1416

Do = 4.94 m.

Para las sillas Intalox de 3" tenemos:

14 ft2/ft3 = 46 m2/m3
0.8

a'
€

Asi podemos calcular las condiciones de operacién en

la forma siguiente:

PR 0.2 L 1/4 1/8
R

Sustituyendo datos...
1/4 1/8

_4[402758.38 (1;22&
(70737.201) 1805

- 2.43

9.81 x 0.83 x 1.036 x 1807.1

c2;
B 1.33 x 46

0.089

Gin = 6140.38 Kg/hm?2

entonces se tiene:

G
A= B
0.6 Gin
5 70737.201
0.6 x 6140.38
A =19.19 m2
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Por lo que:

5 o Sy 088
B 3.1416

. 4.92 m.

@)
I

es decir:

Dc = 5 m.
Por lo cual el Area corregida seré:

2
A= TDe _ 3.1416 x 25

= 4

A = 19.63 m2

00000000000

II.) CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA.

1.) Determinacidn del nfimero de unidades de trans
ferencia. (NUT).

a.) Uso de la Fuerza Impulsora Media Logaritmica.

(Yb-Ys)
NUT = —— (VIII.6)
(Y = Y )m

*
(Y-Y*)m_]_: (Y—Y)b_ (Y-Y*)s
(Y-Y*)b
(Y-Y*)s

1n

Yp = 0.209 Ys = 0.00418
Yp* = 0.188 Y*s =0
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(Y - y*), - 0:021 - 0.00418 _ 0.01682
1y 0-021 1n 5.024
n —————
.00418
= 0.010256
(nur), = 0:20482
0.010256
(NUT)g = 19.97

b.) Uso de la Fuerza Impulsora Media corregida por

la Curvatura de la Linea de Equilibrio.

(NUT) g = —X%§£—3§— F (VIII.5)
F =1l 1In@m/As) + In@m/Ab) (VIII.6)
2 1 -(As/Am) 1-(ap/6m)

As = (Y - Y¥) g4 0.00418 - 0 = 0.00418

Ab = (Y - ¥Y¥)

0.209 - 0.188

0.021

Ys + Ypb _ Y& + YB _

am = (Y = ¥Y¥), = 3 5
0.00418 + 0.209 _ 0 + 0.188 =
2 2
= 0.10659 - 0.004
Am = 0.10659

_— i[ 1n(0.10659/0.00418) ]+
2| 1-(0.00418/0.10659)

1In(0.10659/0.021)
1~ (0.021/0.10659
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F = 2.746

0.209 - 0.00418 . 5 74¢
0.10659

(NUT)g=

(NUT)g= 5.2766

c.) Método Grafico de Baker.

El grado de aproximacifn obtenido por este método
es todavia mayor, ya que se supone que la linea de -
equilibrio es recta solamente dentro de cada unidad

de transferencia.

La representacibn matemdtica de este modelo es:

b
(NUT)g =f dy (VIII.9)
s y-y*

Cuya representacidn grifica se encuentra en la --
Fig. (18).

Para nuestro caso el valor obtenido fue:

(NUT)g = 3.3

d.) Integracidén grdfica o numérica.

Siguiendo la secuencia previamente presentada en
la seccibn tebrica de este trabajo, se obtuvo el va
lor de (NUT)g = 4.58465 |

000000000000

2.) Determinacidén de 1a-A1tura de una Unidad de

Transferencia.

a.) Evaluacidn de Hyg.
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l.a.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY.

n0.31
Hy = 0.412 S 5c0-3 (VIII.17)
L0 .33
L" = _%_ = Ei%glz = 70862.4 Kg/h m2
6" = — = 44289.84 _ g947.44 kg gas inerte
A 5
h m2

G" = 10928.791 Kg/h m2

Cé&lculo del n@mero de Schmidt en la fase gaseosa:

seq =(;§%_> _ 0.184 cp

1.036 x 0.123

Scg = 1.4488 Referencia 10 y 11. Datos y
propiedades fisicas.

Sustituyendo valores en (VIII.17),

0.31
_ 10928.8"" 0.5
Hg = 0.412 70862.40.3 x 1.4488
Hg = 0,22 m.

2.a.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY.

"0.3
g = 0.349 G""*7 (VIII.23)
g L"O.25
0 = 0.349 10928.8%°7  16.2
£l 70862.40-25 132
H, = 0.4283
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3.a.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON.

0.25
€N Vg~ vV, -0.75 0.44_0.25
H. =997 =N "9 YL . . .
(o] Rg C a' (1+vq) (293/Tg) P

en donde:

Lp = 0.455 m3/h m.
Lp = 0.000734 m.
1y = 0.033764
€Eny = 0.7662

C = 0.4046
Vg = 3.82 m/seqg.
vy = 0.222m/segq.

Sustituyendo estos valores en la ecuacidén anterior

tenemos:

0.25

0. 4

= 99.7 0.7662 (3.83)

75 .837)0+4
g 59.6

H (1.059) "

Hy = 1.0668 m.

4.a.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

- a¥y 1042 2/3
Hg = 0.208 dr(;-)Re Sc (VIII.28)
L]
Reg = G"/(a'ug) = 10928.8/46 x 0.184x 3.6
_ 10928.8
30.47
= 358.67
s 2| L) 0.184 cp  _ _ 0.184
9 |Pp/g 1.036 (0.123) 0.127 x 1073

Scg = 1.4488



1
Hy = 0.208 (0.0764)-2- 358.6702(1.44882/3
1]
_ a
Hg = 0.06-2-
a - "
a1 o= e (-cL 40L)
a
¢ = 1,395 h/n
0.25
a L" 70862.4
B = popa| = 0.24[10862.4
a ( ") (10928.79
2 _ =0.24 x 1.59
a'
-2 = 0.3816 m.
a
Hy = 0.06/0.3816
Hg = 0.1572 m.
5.a.) ECUACION DE SHULMAN.
Hy = 0.837 ¢ 2 Rreq? 36 5c0-0°°
a a h
" "
Reg - _de G"
Sg(i-e)
de = 2(dp2 - x2) /2
x = Espesor de la pared = 3/8 in.
de = 2(32 - (3/8)2)Y/2 _ 4.2 in.

)

0.25

173
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Re; _ 4.2 x 0.0254 x 10928.8 _ 8832.45

0.184 x 3.6 x (1 - 0.8)

Hyg = 0.837(1/24.9) (8832.45) %36 (1.4485)0-666
Hy = 1.0566 m.
b.) Evaluacién de Hjy,.
1.b.) ECUACION DE SHERWOOD Y HOLLOWAY.
= (L"74L)°'22 500" NE——

= 0.00321

Scy, = (/“//)D)L

= 4.2 cp = 0.0042 g/ cm seq.

1.807 g/cm3
5

Pr
D = 2.01 x 10

0.0042 5

Sep, = = 0.001135 x 10
L = 1.807(2.01x10-5) *

Scp, = 113.51

Por lo cual, el correspondiente valor numérico para

Hy, serd, sustituyendo en la ecuacién (VIII.33):

0.22

0.5

Hp, = D.op3py 19862.4 (113.51)
4.2x3.6

B, = 0.00321 (4686.66)°°%% (10.6)

= 0.2177 m.

=]
&
[
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2.b.) ECUACION DE VIVIAN Y WHITNEY.

H;, = 0.0848L"0-18 (VIII.34)
"= 70862.4 Kg/h m2
Hy, = 0.0848 (70862.4)°-18

Hy, = 0.636 m.

3.b.) ECUACION DE VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

Hy = 66_7(/(2/9/,2)Lo.333 Rei0'333 SCLo.see
Rej = — @' _ 70862.4  _a'
?/‘L am 46(4.2)3.6 am
Rej, = 101.88 a'/anm
12/, 2 = (4.2 x 3.6)2 228.6
/‘ 90L” = §.8(3600)2 (1024) = 13.005619 x 1010
Scr, = 17.57 x 1070 3,
Hy, = 66.7(17.57 = 10"191/3(101,88) 173
(113.51)%/3(a' ap /3
_3 a| 1/3
Hy, = 66.7 x 1.205 x 10 X 4.66 x 23.4 =
1/3
1
Hy, = 8.764 —

Como solamente el 38% del area de contacto de re--
lleno esta mojada, el valor para esta relacibn puede

considerarse igual a 0.38
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8.764 (0.38)1/3

et
]

jas]
1]

8.764 (0.724)

HL = 6.34 m.

4.b.) ECUACION DE SHULMAN Y COL.

]
Hp, = 0.0398 a ReLO.SS ScL0.5 (VIII.
a a 38)
R _ L" de _ 70862.4 x 0.09812
er, = =
/JL 4.2 x 3.6
Rey, = 459.85

H, = 229398 (1/0.38) (459.85)°-%%(113.51) %3

Hp, 0.71309 m.

5.b.) ECUACION DE ONDA, SADA, MURASE.

Fsta ecuacibn, basada en la analogia del fac-
tor-j tiene gran similaridad con la propuesta por Van -
Krevelen y Hoftijzer y es ademds aplicable a afiillos Ra

schig. (En nuesto problema se tienen Sillas Intalox 3").

6.b.) ECUACION DE MORRIS Y JACKSON.

Hp, = 1/148RLCL(TO/T)O'5(/4L7-(LO)0'7(L"/ ra')

Ry, = 0.618 (Intalox 3 in.)
Cy, = 0.0088
Ty= 293°K
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T = (273 + 74) = 347 °K
L" = 70862.4 Kg/h m2

a' = 46 m2/m3

L = 4.2 cp.

Lo = 0.184 cp

r, = 1807.1 Kg/m3

_ 1 oy 93 g9 W?
L = “148 x 0.618 x 0.0088 ~347 35.7
70862.4 0-3
1807.1 (46)
- —515— (0.844)1/2(0.1653)%-7 (0.85)%+3
= 1.95 % 0.94 x 7.15 x 3.8
HL = 31.9 ms.

7.b.) METODOS GRAFICOS. NOMOGRAMAS.

El empleo de métodos grdficos presenta
la ventaja de ser simple, r&pido y en muchos ca-
sos bastante preciso, aunque su uso se encuentra
bastante restringido tanto para el sistema en el
cual podran aplicarse como para el tipo de empa-
que para el cual fueron disenados. La gran mayo-
ria de estos grdficos estan basados en estudios
sobre anillos Raschig o Sillas Berl. Estos grafi
cos pueden consultarse en la parte tefrica, Capi

tulo VIII en este trabajo.



c.) Evaluaci6n de

(AUT)g =

La pendiente myx

178

la Altura Total de una Unidad de

Transferencia

G
Hy + myx —v— Hy, (VIII.16)

Im

para la linea de equilibrio es:

En la base de la torre,
_¥2 - Y1 _ 0.204 - 0.194
myx = = g
X2 1 0.9 - 0.87
_ _0.01 Gm
0.03 - 0.33—£;— = T172

En el domo de la torre el valor de la pendiente

es; myyxy = 0 , ya que la lfnea de equilibrio no

presenta curvatura en ese punto.

A continuacién pueden observarse los diferentes

valores que presenta la ecuacibén (VIII.1l6), se-

gun los valores previamente obtenidos de Hg vy -

Hy.

l.c.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.

En la base de la torre:

(AUT)g

0,22 + (1.171
0.475

x 0.2177)

En el domo de la torre:

(AUT)g = 0.22



179

2.c.) VIVIAN Y WHITNEY.

En la base de la torre:

(AUT) 4 = Hg + 1.171 Hy,
(AUT)g = 0.428 + (1.171 x 0.636)
(AUT)g =1.1727 m.

En el domo de la torre:

(AUT)g Hg

(AUT)g 0.428 m.

3.c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

En la base de la torre:

(AUT)g 0.1572 + (1.171 x 6.34)
(AUT)g = 7.58 m.
En el domo de la torre:

(AUT)g = 0.1572 m.

4.c.) SHULMAN Y COL.

En la base de la torre:

(AUT)g = 1.0566 + (1.171 x 0.71309)

(AUT)g 1.89 m.
En el domo de la torre:

(AUT)g = 1.0566 m.
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5.c.) MORRIS Y JACKSON.

En la base de la torre:

(AUT)g

1.0668 + (1.171 x 3.19)

(AUT)g 4.8 m.
En el domo de la torre:

(AUT)g = 1.0668 m.
000000000000

3.) Valor medio de la altura de una unidad de trans-
ferencia.

1.) Altura media armbnica de una unidad de

transferencia.

i S

1 1
AT gna 2 A ¥ AT WELELs %)

l.a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY

1
‘AUTigma

0.5(1/0.475 + 1/0.2177)

1 -
B = 3.346

gma

(AUT)gma = 0.299 m.

1.b.) VIVIAN Y WHITNEY

1
AT

9dma

0.5(1/1.1727 + 1/0.428)

(AUT)gma 0.625 m.
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l.c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

1
= 0.5(1/7.58 + 1/0.1572)
(AUTnga

(AUT)gma = 0.31 m.

1.d.) SHULMAN Y COL.

1
= 0.5(1/1.89 + 1/1.0566)
IAUTnga
(AUT)gma = 0.7377 m.

l.e.) MORRIS Y JACKSON.

1
- = 0.5(1/4.8 + 1/1.0668)
AUT)gma

1.74 m.

(AUT)gma
00000000000

2.) Altura media logaritmica de una unidad de

transferencia.
(AUT) g, = (AUT)p — (AUT) g
- (AUT)p
(AUT) g

2.a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.

_0.475 - 0.2177 _  0.2573
(AUT) gy =

0.475 ln 2.1819
0.2177

1n

(AUT)gml = 0.329 m.
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VIVIAN Y WHITNEY.

1.1727 - 0.428 0.7447

AUT = ”

(AUT) gy L1727 In 2.74
0,428

(AUT)gml = 0.7426 m.

VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

(AUT) _ 7.58 = 0.1572 - 71372
Iml - 7.58 ln 48.21
0.1572

(AUT)gml = 2.004 m.

SHULMAN Y COL.

_ 1.89 - 1.0566 _ 0.8334
(AUT)gml - 1.89 - In I.78§
1.0566
(AUT)gml = 1.44 m.

MORRIS Y JACKSON.

4.8 - 1.0668 _ 3.7332
AT gpy = . 4.8 1n 4.5
1.0668
= 2.488 m.

(AUT)gml
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a.)

€)

d.)

Cdlculo de la altura de la columna .
Empleando Altura Media Armbénica para (AUT)g

y Fuerza Impulsora Media Logaritmica (NUT)g

SHERWOOD Y HOLLOWAY.

Z = (AUT)gma X (NUT)gml
Z = 0.299 m. x 19.97 = 5.97 m.
Z = 5.97 m.

VIVIAN Y WHITNEY.
Z = 0.625 m. x 19.97 = 12.48 m.
Z = 12.48 m.

VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

Z =0.31 m. x 19.97 = 6.1907 m.

[
]

6.1907 m.

SHULMAN Y COL.

14.73 m.

N
]

0.7377 m. x 19.97

N
]

14.73 m.

MORRIS Y JACKSON.

N
]

1.74 m. x 19.97 = 34.7478 m.

[S]
]

34.7478 m.

183
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I1.2.) Empleando la Altura Media Armbnica para
(AUT)g y Fuerza Impulsora Media Corregi
da por la curvatura de la Linea de Equi
librio, (NUT)g.

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.

N
I

0.299 m. x 5.2766 1.577 m.

[
I

1.577 m.

b.) VIVIAN Y WHITNEY.

S
I

0.625 m. x 5.2766 = 3.3 m.

Z = 3.3 m.

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

[S]
]

0.31 m. x 5.2766 = 1.63 m.

Z =1.63 m.

d.) SHULMAN Y COCL.

(]
[

= 0.7377 m. x 5.2766 = 3.9 m.

N
I

3.9 m.

e.) MORRIS Y JACKSON.

1.74 m. x 5.2766 = 9.18 m.

5]
I

Z = 9.18 m.
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I1.3.) Empleando Altura Media Arm6nica (AUT)q
y Método Grédfico de Baker para (NUT)q

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.

Z =0.299 m. x 3.3 = 0.9867 m.
Z = 0.9867 m.

b.) VIVIAN Y WHITNEY.
Z =0.625 m. x 3.3 = 2.0625 m.
Z = 2.0625 m.

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

N
]

0.31 m x 3.3 = 1.023 m.

[
]

1.023 m.

d.) SHULMAN Y COL.

N
1]

0.7377 m. x 3.3 = 2.4344 m.

2.4344 m.

5]
]

e.) MORRIS Y JACKSON.

Z=1.74 m. x 3.3 = 5.742 m.

5.742 m.

N
[l
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‘II.4.) Empleando Altura Media Armdnica para (AUT) 4

e Integracidn Grédfica o Numérica para (NUT)q

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.

N
Il

0.299 m. x 4.5846 = 1.37 m.

1.37 m.

N
I

b.) VIVIAN Y WHITNEY.

N
Il

0.6225 m. x 4.5846 2.86 m.

[\
]

2.86 m.

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

N
]

0.31 m. x 4.5846 = 1.42 m.

[
]

1.42 m.

d.) SHULMAN Y COL.

N
1]

0.7377 m. x 4.5846 3,38 m.

3.38 m.

5]
I

e.) MORRIS Y JACKSON.

1.74 m. x 4.5846 = 7.97 m.

N
Il

=]
1l

7.97 m.
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I1.5.) Empleando Altura Media Logaritmica para el
(AUT)g , ¥ la Fuerza Impulsora Media Loga-
ritmica para (NUT)g.

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.
\

Z= 0.329 m. x 19.97 = 6.57 m.

Z = 6.57 m.

b.) VIVIAN Y WHITNEY.

0.7426 m. x 19.97 = 14.83 m.

N
]

14.83 m.

N
]

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

N
Il

2.004 m. x 19.97 = 40.02 m.

40.02 m.

N
Il

d.) SHULMAN Y COL.

N
I

1.44 m. x 19.97 = 28.75 m.

28%75 ms.

N
]

e.) MORRIS Y JACKSON.

2.488 m. x 19.97 = 49.68 m.

N
I

49.68 m.

N
I
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II.6.) Empleando la Altura Media Logaritmica para
(AUT)g y Fuerza Impulsora Media Corregida
por la curvatura de la linea de Equilibrio
(NUT) 4.

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.

0.329 m. x 5.2766 = 1.736 m.

N
]

(]
I

1.736 m.

b.) VIVIAN Y WHITNEY.

Z = 0.7426 m. x 5.2766 = 3.9 m.

Z = 3.9 m.

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

2.004 m. x 5.2766 = 10.57 m.

[S]
I

10.57 m.

(]
]

d.) SHULMAN Y COL.

S
]

1.44 m. x 5.2766 = 7.5 m.

Z=7.5m.

e.) MORRIS Y JACKSON.

5]
I

2.488 m. x 5.2766 = 13.128 m.

5]
]

13.128 m.
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II.7.) Empleando Altura Media Logaritmica para (AUT)g
y Método Grafico de Baker para (NUT) 4.

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.

[sN]
I

0.329 m. x 3.3 = 1.1 m.

Z =1.1 m.

b.) VIVIAN Y WHITNEY.

SN
]

0.7426 m. x 3.3 = 2.45 m.

o
]

2.45 m.

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

[S)
1]

2.004 m. x 3.3 = 6.6132 m.

[
I

6.6132 m.

d.) SHULMAN Y COL.

N
]

1.44 m. x 3.3

4.754 m.

[
]

4.754 m.

e.) MORRIS Y JACKSON.

N
]

2.488 m x 3.3 = 8.21 m.

[
Il

8.21 m.
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II.8.) Empleando la altura media Logaritmica (AUT)g

Integracibn Grdfica o Numérica para (NUT)g-.

a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.
Z =0.329 m. x 4.5846 = 1.5 m.
Z =1.5m.

b.) VIVIAN Y WHITNEY.

N
I

0.7426 m. x 4.5846 = 3.4 m.

(S
]

3.4 m.

c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

N
1l

2.004 x 4.5846 = 9.18 m.

N
I

9.18 m.

d.) SHULMAN Y COL.

Z =1.44 m. x 4.5846 = 6.6 m.

Z = 6.6 m.

e.) MORRIS Y JACKSON.

o~
I

2.488 m. x 4.5846 = 19.18 m.

19.18 m.

N
]



I1.9.) Empleando el Mé&todo del Valor Medio del
Cociente:
g = b -Y¥s
]
AUT Wl
a.) SHERWOOD Y HOLLOWAY.
Yp = 0.209 Ys = 0.00418
Yp* = 0.188 Yg* = 0.0
Y - Y* - 0.021 = 0.0442
AUT b 0.475
Y - ¥y* _ 0.00418 _ , ..,
AUT ¢ 0.2177
- * -
Y - 0.0442 - 0.0192  _ , 43
ml 1 0.0442
n —5.0192
0.209 - 0.00418 _
zZ = 003 = 6.82 m.
Z = 6.82 m.
b.) VIVIAN Y WHITNEY.
(Y - Y*/AUT), = 0.018
(Y - Y*/AUT)g = 0.0097
(Y - Y*/AUT)p1= 0.0134
Z = 15.28 m.

191
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c.) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER.

(Y - Y*/AUT),, = 0.0027704

(Y - Y*/AUT) 0.0265903

(Y - Y*/AUT) ;= 0.0153

Z = 13.3 m.

d.) SHULMAN Y COL.

0.0111

(Y - Y*/AUT)y
(Y - Y*/AUT)g = 0.0039
(Y - Y*/AUT)p1=0.007

Z = 29.26 m.

e.) MORRIS Y JACKSON.

(Y - Y*/AUT)y, = 0.004375

(y - Y*/AUT)s 0.003918

(Y - Y*/AUT)p;= 0.003

Z = 68.27 m.

I1.10.) Valor medio Logaritmico del cociente con
correccibn de la linea de equilibrio.

Yb—Ys

Z = —Tm——— F (VIII.47)

0.209 - 0.00418
0.081
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CALCULO DE LA PERDIDA DE PRESION.

a) Método de Carman.

' ' 2
PL = R a'z /K% u (IX.1)

u = Gp _ 70737.201 Kg/h.
:/QgA ~ 3600 seg/h (1.036)19.19 m<

70737.201

= ———————— = 0.988
71571.024

u = 0.988 m/segq.

a' = 46 m2/m3
€ = 0.8
/‘g = 0.184 cp.

RS = /‘Q u _ 1.036 x-0.988
i)ug 46 (0.184) 10-3

= 0.12093 x 10°

RS = 121.
R __ 5 1 o
/O—z—gu i = vy e i 0.0413 + 1/(1210
= 0.6589
2
v 46 x 4.48 1.036 (0.988)< 1
Pg = 0.6589 ——sy— ~ g g1 o4
PS = 0.0273 Kg/cm2



dr/Dc
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3 x 0.0254/5 = 0.01524

0.89 x 0.0273 = 0.0243

para un Fp = 0,89

Ps = 0.0243 Kg/m2

b) METODO DE CHILTON Y COLBURN.

Ps

fl

Re "

Pg

2f" TX

=L

38/Re"°—15

dryfy/ o=

_ 3 x 0.0254 x 0.988 x 1.036

Il

0.184 x 103

421.

0.15 _ 23.31

38/ (421)
0.24739°° = 0.138

4,48
2 x 23:41 = <mwey

1.036 x (0.988)2 . 1
9.81 104

0.028256 Kg/cm2
Fg x Pg = 0.138 x 0.0282
0.00889 Kg/cm?

0.00889 Kg/cm?
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c) METODO BROWNELL

12) Rg = 421
2.) F1 = 45 para €= 0.8
¥ = 0.25

3.) Re = F1 x Re" = 45 x 421 =

18 945
4.) Factor de rozamiento = 0.35 x 102
5.) F, = 2000
6.) R"//Ogu2 = Fp x R//ogu2 =

= 2000 x 0.35 x 1072 = 7
7.) Pg = 4(R"//0gu2) (Z/dr)(/oguz/g)

4(7)x%/3(0.0254) (1.036(0.988)2/9.81

1/104
_ -4 2
Py = 37.84 x 10 Z Kg/cm
= 37.84 x 4.48 =
Pg = 0.0169 Kg/cm?

PERDIDA DE PRESION A TRAVES DE RELLENO IRRIGADO.

1.) METODO DE ZHAVORONKOV.

_ 70862.4
L/OLA = —3500 (1807.1) (19.63

uy,

up 0.005548 m/seqg.
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4 (0.005548) 1807
46 x 4.2 x 10-3

= 207.56

b = 23.7/(207.56)%°3 = 13.6

m _ (0.005548)% x 46 x 13.6
(0.8)3 x 9.81

= 0.003825

3 3
=1/(1 -TW)~ = 1/(1 - 0.003825)
=1.01

P

1.01 x APg utilizada.

2.) ECUACION DE LEVA.

Esta ecuacibén no es aplicable en los casos en

que se emplean empaques del tipo de "Sillas Intalox".

3.) METODOS GRAFICOS.

AP = 0.02348 Kg/cm2
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De acuerdo a las consideraciones anteriores, las

alternativas presentadas en la tabla de resultados

son como sigue:

I1.1)

IX.2)

I1.3)

I1.4)

ALTURA MEDIA ARMONICA PARA (AUT) Y

FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA PARA (NUT).
ALTURA MEDIA ARMONICA PARA (AUT) Y

FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR LA
CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO PARA (NUT)
ALTURA MEDIA ARMONICA PARA (AUT) Y

METODO GRAFICO DE BAKER PARA (NUT)

ALTURA MEDIA ARMONICA PARA (AUT) E

INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA PARA (NUT)

Empleando ahora la media logaritmica para el c8l-

culo de (NUT), las alternativas son:

IT.5)

I1.6)

I1.7)

I1.8)

ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA (AUT) Y

FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA PARA (NUT)
ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA (AUT) Y

FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR LA
CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO PARA (NUT)
ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA (AUT) Y

METODO GRAFICO DE BAKER PARA (NUT)

ALTURA MEDIA LOGARITMICA PARA (AUT) E
INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA PARA (NUT)

Y como caso aparte se considera:

I1.9)

METODO DEL VALOR MEDIO DEL COCIENTE

Asi como el VALOR MEDIO LOGARITMICO DEL COCIENTE

CON CORRECCION DE LA LINEA DE EQUILIBRIO.
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En la hoja siguiente se presenta un resumen de to-
dos los valores obtenidos para el c&lculo de la altu-

ra de la seccibn empacada.

Como puede apreciarse, estan representados todos -
los métodos y alternativas posibles estudiadas ante--
riormente en este trabajo; tomando en cuenta que la -
altura de la seccibn empacada se determina mediante -

la ecuacibn:

Z = AUT - NUT

Fueron considerados los diferentes métodos para calcu
lar tanto AUT como NUT y sus posibles alternativas de

la manera siguiente:

Para AUT se emplearon los métodos siguientes:
a) SHERWOOD Y HOLLOWAY

b) VIVIAN Y WHITNEY

c) VAN KREVELEN Y HOFTIJZER

d) SHULMAN Y COL.

e) MORRIS Y JACKSON

En tanto que para determinar el valor de NUT se tie-
nen cuatro métodos primordiales:

1) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA LOGARITMICA

2) USO DE LA FUERZA IMPULSORA MEDIA CORREGIDA POR
LA CURVATURA DE LA LINEA DE EQUILIBRIO

3) METODO GRAFICO DE BAKER

4) INTEGRACION GRAFICA O NUMERICA

Ahora debido a que se obtienen valores de AUT tanto
para la base como para el domo, el valor 'medio' a u--
sar puede determinarse ya sea con la media arménica o
con la media logaritmica, lo que duplica el n@Gmero de

alternativas posibles a realizar.



ALTURA SECCION EMPACADA

TABLA DE RESULTADOS

Ny | Pr. | 1r.e | rr.s | TT.4 | IX.5 | IX.E | Ix.Y| In.E| ZT.H

AUT
a) SHERWOOD

HOTLORAY 5.97 |1.57 | 0.98 | 1.37 | 6.57 | 1.7 1.1 | 1.5 | 6.82
b) VIVIAN

STTHEY 12.48 | 3.3 | 2.06 | 2.86 [14.83 | 3.9 | 2.45 | 3.4 [15.28
c) VAN KREVELEN

b s i 6.19 | 1.63 | 1.03 | 1.42 |40.02 |10.57 | 6.61 | 9.18 [13.3
d) SHULMAN

S e 14.73 | 3.9 2.43 | 3.38 |28.75 | 7.5 | 4.7 | 6.6 [29.26
e) MORRIS Y 34.74 | 9.18 5.7 7.97 |49.68 |13.13 | 8.21 [11.4 |68.27

JACKSON

Valor Medio Logaritmico del cociente

con Correccibén de la Linea de Equilibrio

NOTA: Véase explicacibén a esta tabla en la hoja anterior.

Todos los valores para la altura de la seccidn em-

pacada que aquf se exponen estan dados en metros.

= 4,489 m.

VALOR REAL TORRE EN OPERACION
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ANALISIS DE RESULTADOS

Las principales conclusiones de esta tésis estan
basadas en el cdlculo de la seccibn empacada de to-
rres de absorcibn debido a la gran variedad y combi
nacién de los métodos de cllculo, las cuales se pue
den apreciar en la tabla de resultados de la parte

experimental.

1.) A primera vista. se aprecia una gran discre--
pancia entre los diferentes resultados obtenidos pa-
ra el valor de la altura empacada. Encontramos va-=--
lores que varian desde 0.98 hasta 49.68 m. lo que o-
bliga a pensar que algunos métodos parecen no ser a-
plicables o al menos, su confiabilidad se encuentra
restringida. Tambien puede notarse que algunas com--
binaciones tienden a dar resultados sumamente eleva-
dos (como es el caso de la columna II.5) o bien dar
valores mis pequenos como lo demuestran casi todos
los resultados obtenidos mediante las ecuacionés de
Sherwood y Holloway. Por lo tanto, un anilisis deta-
llado de estos resultados parece ser obvio,

2.) El valor mas aproximado a la realidad (recuer

dese el valor real es 4.489 m.) fué el obtenido me--
diante la Ecuacién de Shulman y Col. para AUT en su
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valor medio logaritmico, y el método gréfico de Baker
para el nimero de unidades de transferencia (NUT).

En este caso puede notarse que en tanto que las e-
cuacibnes propuestas por Shulman y Col, para el c&lcg
lo de Hg y Hy, de (AUT) dieron valores ligeramente ele
vados, la combinacion de estos con los diferentes (NUT)
dan valores sumamente desiguales, restringiendo por -

lo mismo, la confianza al valor decidido.

3.) Particularmente, el empleo de la Altura Media
Logaritmica para (AUT) Y la Fuerza Impulsora Media Lo
garitmica para (NUT) proporcionan valores sumamente =
elevados, por lo que su empleo no parece recomendable.

Como puede observarse en la ecuacibén (VIII.6), el
(NUT) depende de los valores de las relaciones mola-=
res pudiendo cambiar considerablemente de un sistema

a otro.

4;) En la ecuacién de Morris y Jackson se aprecia
el problema de la obtencién de algunos datos, como es
el valor de C (constante de la mezcla gaseosa con los
valores de las propiedades fisicas a 20°C), asi como
el factor de relleno para la fase liquida, la veloci-
dad del gas a traves del relleno, difusividad, la ve-
locidad de la superficie liquida, la retencibén de lig.
por unidad de volumen de lecho relleno y otros. La lo
calizacibén o determinacibén de estos datos puede com=--

plicar la resolucibén de esta ecuacidbn.

5.) El1 método mis sencillo por su ejecucibn es el
de Vivian y Whitney para el cdlculo de Hp y Hg . Si -
no consideramos las combinaciones en las cuales inter
viene la Fuerza Impulsora Media Logaritmica, las ecua
ciones de Vivian y Whitney proporcionaron valores se-
mejantes aunque ligeramente abajo del valor real.
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En cuanto a sencillez se refiere, los métodos gra-
ficos son sumamente adecuados ya que su uso general--
mente estd condicionado al conocimiento de pardmetros
facilmente determinables. Por otra parte, este tipo -
de grdficas fueron generalmente disefadas para un ti-
po de sistema determinado o bien para un tipo de em--
paque en particular, condicionando su empleo a estas
caracteristicas. Por esta misma razén estas grdficas

no fueron utilizadas en nuestro caso.

6.) La exactitud de los valores obtenidos para el
célculo de la seccibn empacada de la torre empleada
puede considerarse elevada ya que se emplearon datos
de una torre practicamente nueva y en condiciones &p
timas de operacibén; sin embargo los resultados no --
pueden considerarse definitivamente concluyentes vya
que se consider6 un caso en particular y no una serie
de los mismos con diferentes sistemas y caracteristi
cas. Por lo tanto la desicibén definitiva por el méto
do a usar podria basarse en los resultados conserva-

dores y en el criterio personal.

7.) Los valores obtenidos para la caida de pre---
sién son ligeramente menores al valor real ya que es
ta torre esta prevista de un eliminador de niebla --
que ocasiona una gran caida de presidn (entre 15 y -
20 pulgadas de agua). A pesar de esta consideracidn
los valores calculados no parecen alejarse mucho de

la realidad y dan valores similares.

8,) Los métodos para el cédlculo del di&metro de -
una torre empacada estan basados generalmente en las
magnitudes de los flujos que intervienen en el proce

so, por lo que no se puede establecer una compara---
cién. El resultado obtenido es similar al valor real.
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CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA

Calculando el valor del area de seccidn transversal
de la columna, es posible evaluar el didmetro de la --
misma;

Gb = UgAPg (X.2)

Para un cierre hidréulico de 2 in. y una distancia
entre pisos de 0.61, se tiene K = 0.0488 (ver tabla --

apéndices), para la ecuacién de Souders-Brown:
1/2

Ug = K BE_fbi_ (x.1)

ps

(35.65x273) /22.412 (273 + 319.6) = 0.7327 Kg/m3

i)
<
1

pa= 0.7327 Kg/m3

para 15% DEA = 1.024 g/cm3 = 1024 Kg/cm3
IDL = 1024 Kg/ m3

f7L

Con lo que la velocidad del gas en la columna es:

1/2
_ 1024 - 0.7327
Ug = 0.0488( il )
Ug = 0.0488 (1396.5)1/2
Ug = 1.82512 m/seg.

Para Gp = 30507.2 Kg/h, el area de la columna seréa:
Gb
Ug pg
30507.2 Kg/h

1.82512 m/seg. x 3600 seg/hr. x 0.7327 Kg/m>

A = 6.337 m2
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Datos proporcionados por PEMEX para una torre de ab--
sorcién de platos actualmente en operacidn.

Caracteristicas del servicio de absorcién. Esta to---
rre fué disenada con el propdsito de limpiar una corrien
te gaseosa de gds &cido HyS y COp, produciendo una co---
rriente gaseosa limpia o dulce de 178 250 lb/h.

Se emplea Dietanolamina al 15% como solvente para la

absorcibén de dichos gases.

A continuacién se muestra un pequeno esquema mostran-

do algunas caracteristicas de una torre de este tipo.

-
9"
T
al
/
-
¢ I&
N 106"
=1 R 60’
uch
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b) Longitud de la presa.
Utilizando la ecuacibén (X.9), se tiene;

Arp = Dc2(6 - sen ©)/8

& - sen 8 = 8Arp/Dc2
© - sen 6 = 8(0.284 m2)/2.84m)?
= 2.272/8.06
= 0.28
y la longitud de la presa seré:
Lpr = Dc sen(8/2) = 2.84 x 0.5736

Lpr =1.629 m

Y la longitud del recorrido del liquido por el

piso, es:

Dc cos (8/2) = 2.84 x 0.8192
2.326 m.

—
I

c) Seleccibn de chimeneas y campanas.

Ya que se tiene un Dg = 2.84 m. el diémetro
recomendado de campana es de 5 in.
dec = 5 in

tomando en cuenta el grosor de la campana, el di&-
metro exterior seréa:

d'c =5 in + 2(0.875)

d'e = 6.75 in.

Seglin Kirschbaum, el nlimmero de campanas n seré:

nach = 0.1A = 0.1 x 6.337 = 0.6337 m2
siendo ach = aa
nTdc2/4 = n(ach + aa) = n2ach = 2 x 0.6337
= 1.2674
(1.2674)4 _ 5.0696 _ ¢4

402.0.02542 0.079667

Nimero de campanas por plato = 64
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Con lo que el didmetro de la columna es,

De = 2(a/w) Y% = 2(6.337/3.1416) 172

Dc = 2.84 m = 9.3 ft.

00000000

ITI. ESQUEMA DEL PISO.

a) Area de seccibn transversal del rebosadero,

Arp
Ayp = 0.1A (x.4)
Arp = 0.1 x 2.84 = 0.284 m?
Arp = 0.284 m?

.Z = Distancia entre pisos (platos)

2 ft. = 0.6096 m.
Para el cédlculo del tiempo de residencia del ligquido

en los platos, 6, se tiene:

Z-Arb
@ = 22°ID X.7
5 (X.7)
donde, Q = L//OL {(X.5)
3
A s o = 80742.25 Rg/hr. _ g g5 I
1024 Kg/m3
o — 0.6096m . 0.284m2 _ 0.17 m3
78.85 m3/hr. 78.85 m3/hr
6 = 0.0021956 hr = 7.9 seqg.
8 = 7.9 seg.

El valor obtenido para el tiempo de residencia puede
considerarse aceptable tanto para Davies como para Trey
bal quienes proponen valores de 5 y 8 seg. respectiva--

mente.
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e) Salida del rebosadero.

Lpr = 1.629 m.
hpy = 0.0889 m.

Arp = 1.629 x 0.0889

App = 0.1448 m2 = 224.44 in2.

0000000000000 00
CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA.

1) Determinacién del nimero de pisos tebricos.

!
Lms % (1 + Xib)

Be = ~emp mc
Neo = _log [(A¢ - @&) /(1 - @&l
pt .
log Ac
Ims _ ;.3 Em§)
Gmb Sk min.

Ims  _ 1.3(0.64)0.995 = 0.82784
Gmb

Eficiencia, @ = 0.995
me = 0.64
(1 + 0.0712)
0.64

AL = 0.82784 x

Ai = 1.3856
Nop = log [(1.3856 - 0.995)/(1 - 0.995))
e log 1.3856




Didmetro de la ch

dch
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imenea, dgh,

nAch = 0.6337m2

Ach

= o[ Bch
. m
2
= 0:6337 % _ 4 .0099015 m2
64
= 99,015 cm?2

/2 99.015/3.1416
2 x 5.62 = 11.24 cm.
11.24 cm = 4.42519 in.

99.015 cm2 = 15.347355 in2

Para el cdlculo d

ecuacibn (X.16):
ag =
dc

dch
aa

aa

ag

aa

aa

el area anular podemos utilizar la

(d@ - d¢n?)/4
6.75 in.
4.42519 in.

=T (6.752 - 4.425192) /4
=T (45.5 - 19.6) /4

M (25.9) /4
81.3671/4
20.34 in2

d) Altura de la p

hpr =
para torres de
hg =

hpr =

resa, hpr'

1C+hr+he

absorcibn de tamano medio

1 in.

1.5 para este tipo de campana

Luz entre el piso y la parte in-

ferior de la campana = 1 in.

(1 + 1.5 + 1)
3.5 in. = 8.89 cm.
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Eficiencia en la base de la torre.

m = 1.40, Y§ = 0.921
B =2(1+ Yf)/m
B=2(1+ 0.921)/1.40

B = 2.744

Sustituyendo los valores correspondientes para la
ecuacibn (XI.12), se tiene:

A= 11.004
(4.67 + 11.1/2.744%2.313)1.450.68%x 1,9050.33
B = 11.004
6.4189 x 1.286 x 1.237
11.004
e 10.211
B=1.077

Por lo que la ecuacibén (XI.1ll) quedaréa:

Bug = 1 - e~1-415

Bug = 1 - e1-077

EMg = 1 - 0.344

EMg 0.656

Eficiencia en el domo de la torre;

m = 0, por lo tanto: H = 0

f9 _ 11.004
(4.67+11.1/0%2.313)1.450.68 x 1 9050.33
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_ log 78 -1

N
s log 1.3856

Npt = 13.46 - 1 = 12.46

Npt = 12.5 platos

00000000000000
DETERMINACION DE LA EFICIENCIA POR PISO

1.) ECUACION DE WALTER Y SHERWOOD.

EMg = 1 - e f (XI.11)

donde EMg es la eficiencia de piso de Murphree,

/8 ) h (X1.12)
(4.67+1.11/B'PyJL0-58 wr0.33

h = ho + he + hy/2.
ho = 4.019 cm. (dato de la torre; altura del
liquido sobre el rebosadero)
he = 2 in. = 5.08 cm. (cierre hidr&ulico)
hy = 1.5 in. = 3.81 cm. (Altura ranuras)
Presibn de trabajo = 34 psig
P = 34 x 0.068046 = 2.313 atm.
ML = 1.45 cp.
Wy = 0.75 x 2.54 = 1.905 cm.
h =4.019 + 5.08 + 3.81/2
h =4.019 + 5.08 + 1.905
h = 11.004 cm.

Tomando como componente clave el H3S, la pendien-
te de la linea de equilibrio para la parte suverior

de la columna es igual a cero.
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Eficiencia en el domo de la torre,

F ~ 11.004
(5.92 + 0) 1.450.68 yx 3.900.2 yx 1 ,9050-33
/3 _ 11.004
(5.92) (1.288) (1.313) (1.248)
IB _ 11.004
12.5
= 0.88

Y la eficiencia es:

Bug = 1 - .=0.88

EMg

1 - 0.415
Ey. = 0585
0000000000

3.) METODO DE O'CONELL.

Eficiencia en la base de la torre,

En el Método de 0'Conell, las eficiencias pueden
obtenerse directamente por medio de la utilizacidn
de una grdfica que relaciona B'P/ ur1, con la eficien
cia. (Ver parte tebrica de este trabajo). Asi:

B'P 2.744 x 2.313

yr = T = 4.377

Em. = 0.29
— i



212

B - 11.004
(4.67 + 0) x 1.286 x 1.237
p - LL.004
7.4289

Jé = 1.4812

Con lo cual, la eficiencia estard dada por:

By = 1 - o-1.4812

L - 0.226

EMg

Emg = 0.774

000000000000

2.) ECUACION DE GILLILAND.

Eficiencia en la base de la torre.

‘P _ h

(5.92 + 14.1/8'P) y10-68 wr0.33 ur0.2

- ;11.004
(5.92 + 14.1/2.744-2.313)1.288x1.313x1.248

/3= 0.64 )

Por lo cual, la eficiencia es;

_ _ _-0.64
EMg =1 e
EMg =1 - 0.528
= 0.472

EMg
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_12.5
P~ 0.5285

2z
1]

23.7 = 24 platos.

3.) O'CONELL

1.00 + 0.29
2

EMg =

Emg 0.645

Y el nfimero de platos reales es:

o LB
P~ 0.645

4
]

19.4 = 20 platos.

p Pl maiiwonsiil®

ALTURA DE LA COLUMNA.

La altura total de la columna se determina mediante
la ecuaciébn:

Zo=(Np"l)Z+3

1.) WALTER Y SHERWOOD

(18 - 1)z + 3

Zo

(18 - 1)2 + 3
48.83 ft.



Segun la correlacidn para el método de O'Conell
la eficiencia tiende al 100% en la parte superior
de la columna donde B'P/ 1, tiende a un valor infi-

nito.

Los vaiores de la eficiencia de Murphree no tie
nen una presicidén superior al 80% por lo cual se -
considera justo utilizar un valor medio de la efi-
ciencia de piso global.

VALORES MEDIOS DE EFICIENCIAS PARA LOS DIFE-
RENTES METODOS Y NUMERO DE PLATOS REALES PA-
RA CADA CASO.

1.) WALTER Y SHERWOOD.

0.656 + 0.774
2

E, =
Mg

EMg 0.715

Por lo que el nlimero de platos reales seré;

# 12.5
N = ——
g 0.715
Np = 17.5 = 18 platos

2.) GILLILAND

0.472 + 0.585
2

EMg =

EMg 0.5285

Siendo el nimero de platos reales igual a:

214
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PERDIDA DE PRESION.

AP /OL (Ahg + hg + he + hy/2)

=2
Il

c h; + hp + h3 + hy + hg

15.34 in,

&
5

2 %]
— B%ch [~9
PL=T9 * 51

uch = V/Ach = V/Nagp =
= 1.787/64 x 15.34 =

= 0.00182 x 104

= 18.2 m/segq.
h; = 08.22/2 x 9.81) (1.036 x 102/1807)
hy = 0.968 cm.

6.7755

h1+h2+h3+h4=7h1=7X0.968

a 0.5 2.09
1.16 73§h— (v/og /Ach)

hy = 1.16 (4.44/1807.1){(1.787 (1.036)0'5

1 ]2.09
15.34

2.09

hp

X

hy, = 0.00285 (0.1188) = 0.01555

h3+ hg = 19.7/ L(zAchz/AaAc)(v/og°°5/Ach>1'71

s 5
hs = 2.1/1( ac0+3 gog° B a1 T

hg = 0.001162 (2.6 x 3.6)173

hs = 0.055776



2.) GILLILAND.

Zo

3.) O'CONNELL.

Zo

(24 - 1)2 + 9.836

55.83 ft.

(20 -1)2 + 9.836
38 + 9.836

47 .831 ft.



TORRE DE PLATOS
TABLA DE RESULTADOS

VALORES OBTENIDOS

DATOS REALES PEMEX

DIAMETRO DE

LA COLUMNA 9.3 ft. 2 s
TIEMPO DE 7.9 seg M&ximo permisible
RESIDENCIA ’ ’ 5 a8 seg.
LONGITUD DE 1.629 m.

LA PRESA

DIAMETRO INT. 5 in. 5 7/8 in.
DE LA CAMPANA

NUMERO DE CAM- 64 66
PANAS POR PISO

DIAMETRO DE 4.425 in 4 178 an
LA CHIMENEA

AREA DE LA 15.34 in?2 12.37 in2
CHIMENEA

AREA ANULAR 20.34 in2 13.75 in?
NUMERO DE PLA-

TOS REALES:

a) Walter y 18

Sherwood 23

b) Gilliland 24

c) O0'Connell 20
ALTURA TOTAL:

a) Walter y 48.83 ft.

Sherwood

b) Gilliland 55.83 £t % .
c) O'Connell 47.83 ft.




AP =

AP =

Por>1o tanto la

de la columna es:

AP

AP =

he /ch

2.345 V/Ar( g/ Lx BrfBa)

- 0:,05

(7h1 + hs)/ch

0.812

6.7755 + 0.055776/0.812

4.65 cm.

72

1.8071(4.65 + 7.1 + 2.54 +

1.25 x 2.54/2)

0.028 Kg/cm?

pérdida total de presibn a traves

Np x P = 23 x 0.028

0.644 Kg/cm?
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ANALISIS DE RESULTADOS

1.) Si observamos la tabla de resultados para la -
torre de platos, podemos observar rapidamente la gran
Similitud entre los valores calculados y los datos pro
porcionados por PEMEX. Lo cual indica que los métodos

empleados tienen una gran confiabilidad.

2.) Tomando en cuenta las eficiencias, se calculé
el nGmero de platos de acuerdo a los métodos de Wal--
ter y Sherwood, Gilliland y O'Connell, siendo el mé--
todo de Gilliland el mis aproximado a la realidad y -
dando un pequeno margen de seguridad adicional al ob-

tenerse un resultado mayor (un plato mis).

3. ) Basados en la misma suposicidn, se c&lculo la
altura total de la torre de acuerdo al nGmero de‘pla—
tos siendo el valor de 0'Connell el md&s aproximado.
Debe hacerse notar que estos valores estan sujetos a
variacibén de acuerdo a la distancia considerada an--

tes y después de los platos.

4. ) Los métodos para el cdlculo de torres de platos
dieron resultados mis exactos que los de torres empaca

das.
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CONCLUSIONES.

1.) El método mds recomendable para el cdlculo de
la altura de la seccibén empacada en torres de absor--
cibén es el de Shulman y Col. para la Altura de una U-
nidad de Transferencia en su valor medio logarfitmico,
y el método gr&fico de Baker para el Nfimero de Unida-

des de Transferencia.

2.) A diferencia de la metodologfa del cdlculo de
torres de platos, el cdlculo de la seccibn empacada -
por los diferentes métodos proporciona una gran gama

de resultados sin ninguna semejanza entre si.

3.) Los métodos de célculo para torres de platos
tienen una gran exactitud comparados con los valores
reales, lo cual representa una ventaja sobre el cil-

culo de torres empacadas.

4.) Es de tomarse en consideracibén que los resul-
tados obtenidos representan a un sistema en particular
. para cada caso, lo cual podrfa conducir a valores di-

ferentes si se consideran otros sistemas.

5.) La discrepancia en los resultados obtenidos,
puede deberse a los diferentes rangos de aplicacién -
de los métodos, ya que todas las ecuaciones fueron a-
plicadas a un solo sistema que se encontraba, en algu
nas ocaciones, fuera de los rangos de aplicacién. Por
otro lado puede decirse que dichos rangos de aplica--
cibn tienen cierta flexibilidad como lo demuestra el
método de Shulman y Colaboradores para. la altura de -

una unidad de transferencia.
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NOMENCLATURA.

A continuacibén se presenta un resumen de la nomenclatu-

ra empleada en este trabajo. Caracteristicas particulares

de las mismas pueden encontrarse a traves de los capitulos

correspondientes.
A = Area
A' = Factor de absorcibn
Ac = Area minima de paso del gas a traves de las
campanas.
Arb = Area transversal del rebosadero.
A'rb = Area minima de paso del rebosadero.
Arp = Area de seccibn transversal del rebosadero.
AUT = Altura de una unidad de transferencia.
a = Superficie interfacial por unidad de volumen
de lecho relleno.
a' = Area superficial de relleno por unidad de vo-
lumen de lecho relleno.
ag = Area anular al rededor de la chimenea.
ac = Area transversal de la campana.
ach= Area de la chimenea
acil = Area cilindrica de paso de gas entre el bor-
de superior de la chimenea y la parte supe--
rior de la campana.
ap = Area mojada
apr = Area total de las campanas por presa.
ar = Area de las ranuras
a'o = Superficie especifica de relleno es decir,

superficie del relleno por unidad de volu-

men del mismo.
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B = Pendiente de la linea de equilibrio
b = Base
C = Calor especifico del lfiquido
C = Constante de la mezcla gaseosa
C' = Calor especifico del gas seco
Ch = Factor de correccibn
Cl = Constante de la fase liquida para absorcibn
a 20°C en aqua.
Cy = Calor especifico del vapor de aqua
D = Difusividad del gas; Dg = Difusividad del aqas,
D1, = Difusividad del liquido.
D = Diametro
Dc = Diémetro de la columna
Dp = Difusividad molar
Dy = Difusividad volumétrica
d = Diémetro
d¢c =. Di&metro externo de la campana
dc = Didmetro de la campana
dch = Di&metro de la chimenea
de = Didmetro de una esfera que tuviese la mis-
ma area superficial de un elemento de relleno.
dr = Dié&metro del empaque
E = Espesor de la pared
Emg = Eficiencia de Murphree para la fase gaseosa,
eficiencia puntual o verdadera.
Et = Eficiencia total de la columna
e = Relacibn de moles de liquido arrastrados entre
moles de gas
F = Factor de correccibn
F1 = Factor de correccidn para relleno irrigado
Fp = Factor de correccién por efecto de la pared
Fg = Factor de correccibn para anillos Raschiqg y Les-—

sing.

f = Funcibn
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Nimero de filas de campanas

Factor de rozamiento modificado

Fugacidad del componente puro en la fase
liquida

Fugacidad del componente puro en la fase
vapor

Caudal total del gas seco

Caudal del gas

Caudal molar del gas por unidad de area de la
seccibén transversal de la columna

Caudal molar del gas por unidad de area
Caudal molar total de la corriente gaseosa en
la base

Aceleracidn debida a la gravedad

Entalpia de la corriente gaseosa

Constante de la Ley de Henry

Altura del liquido en el rebosadero

Altura de una unidad de transferencia en la
fase gaseosa

Altura de una unidad de transferencia en la
fase 1liquida

Humedad de la corriente gaseosa

Gas saturado

Caida libre en el rebosadero; altura libre de
la campana

Altura entre el borde superior de la chimenea
y la parte superior de la campana

Altura de la chimenea

Cierre hidraulico estédtico

Gradiente del liquido por plato

Altura del lfquido sobre la presa de desagie
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Altura de la presa

Altura de las ranuras

Altura entre el borde inferior del rebosa-
dero y el piso

Altura del liquido en el rebosadero

Pérdida de presibn a traves de la campana
Pérdida de carga del gas portador a traves del
piso superior

Pérdida de presidn del liquido al pasar por el
rebosadero

Pérdida de presibdn a la entrada de la chimenea
Pérdida de presidn por rozamiento en la chime-
nea

Pérdida de presidn en el espacio cilindrico
Pérdida de presibn por rozamiento en el ani-
1llo pasador

Pérdida de presién al atravezar las ranuras
Pérdida de presibn al atravezar las ranuras
secas.

Coeficiente de transferencia de materia
Constante para el método Bolles

Coeficiente de distribucibdn = Constante de e-
quilibrio.

Coeficiente global de transferencia de masa -
fase gaseosa.

Coeficiente individual de transferencia de ma
sa fase gaseosa

Coeficiente individual de transferencia de ma
teria fase licuida

Velocidad de flujo molar del liquido

Velocidad de flujo molar del liguido libre de

soluto.
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Caudal del ligquido por unidad de area de sec-
cibén transversal de la columna

Caudal total de la fase liquida

Distancia entre piso y borde superior de la
campana

Velocidad mdsica del liquido arrastrado
Caudal de humectacibén

Caudal molar del disolvente puro

Caudal molar del liquido por unidad de area
Caudal molar total del gas en el domo

Anchura media total

Longitud de la presa

Retencibn del liquido por unidad de volumen
del lecho

Suma de las distancias entre las chimeneas en
una fila

Suma de las distancias entre las campanas en
una fila central

Espesor de la pelicula liquida

Peso molecular; My, = Peso molecular del liqui-
do; lg = Peso molecular del gas

Media arménica

Pendiente de la linea de equilibrio para un -=
diagrama x-y.

Fraccibén de huecos neta

Nimero de paltos reales

Nimero de platos tebricos

Nimero de unidades de transferencia

NGmero de &tomos por molécula

NGmero de campanas por piso

Nmero de pisos tebricos

Presibn total

Presibn de vapor del componente A puro, (tam-
bien para B)

Pérdida de presibn total
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Pé = Pérdida de presibn a traves de relleno seco
F = Presibn parcial
p°® = Presién de vavor
APp = Pérdida de presibén a traves de relleno irri-
gado
APs = Pérdida de presidén a traves de relleno seco

Ap = Pérdida de presién por piso

Q = Caudal volumétrico

Qo = Pérdidas de calor

Qs = Calor de solucibn y de reaccibn

R = Caudal de absorcidén

R' = Componente de la fuerza de rozamiento por uni-

dad de superficie de particula en la direccibn

del movimiento

R, = Nfimero de Reynolds
Rég = Ntmero de Reynolds modificado

Rg = Factor de relleno fase gaseosa

Ry, = Factor de relleno ‘'para la fase licuida

S = Calor hGmedo, calor especifico del gas hGme-

do por unidad de masa del gas seco

Sc = NGmero de Schmidt

Sh = Nmero de Sherwood

s = Parte superior

T = Temperatura absoluta

T = Temperatura de la fase licuida en °C.

Tp = Temperatura normal de ebullicibén en grados K
Tg = Temperatura absoluta del gas °K

t = Temperatura de la fase gaseosa °C.

to = Temperatura de referencia

u = Velocidad del gas

u' = Velocidad media del gas en los poros

ug = Velocidad del gas

ur = Velocidad del gas a traves de las ranuras
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urp = Velocidad del liguido en el rebosadero
V = Volumen molecular es decir, el volumen mo-
lecular especifico del 1licuido a su tempera
tura de ebullicién
V = Velocidad de flujo molar en fase gaseosa
V' = Velocidad de flujo molar en fase gaseosa

libre de soluto

V" = Gasto del gas

Ve = Volumen critico

Vg = Caudal volumétrico del gas por unidad de area
de seccidn transversal de la columna

Vi, = Volumen de la superficie licuida

Vg = Velocidad del gas a traves de 1 relleno

X = Relacidn mol del liquido

x = Espesor de la pared del anillo
X = Fraccién mol del 1liguido
x*{ = Fraccibén mol del 1lfiquido en equilibrio
Y = Razdn molar fase gaseosa
y = Fraccibén molar del gas
y*; = Fraccibn molar del gas en equilibrio

= Altura de una seccidn empacada
= Distancia entre pisos

= Calor de reaccidn

= Factor de velocidad relativa

= Eficiencia de absorcidn

Densidad

W Y s e oa i
1

= Viscosidad
= Angulo central en radianes

= Densidad molar

“A
Q8 ©
|

= Tensibn superficial del licuido
Y a = Tensibn superficial del agua a 15°C
Ao = Calor latente de vaporizacibén del agua a la

temperatura de referencia
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= Fraccidén de huecos
Constante para empaques

Incrementos

]

Esfericidad de las particulas
3.1416

Grupo adimensional llamado nmero de irrigacién

33D
|

SUBINDICES

Base

]

= Interfase
Liquido
= Gas

= Superior

* 0 Q B = O
]

= Equilibrio
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