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CAPÍTULO I

INTRODUCCIÓN

1. 1. Razones del proyecto

El objeto de este estudio es con el fin de obtener - 0O2 só- 
lido- aprovechando los gases de combustión de una calderas que

será instalada en el Laboratorio de Ingeniería Química de la

ENEP. Zaragoza. El producto así obtenido se usara para el con

sumo de dicha institución. Para el diseño de la planta de pro

ducción se propuso usar sus propios recursos humanos, estu- 

diantes recién ef-resados, con el objeto que los alumnos apli- 

quen sus conocimientos adquiridos en un problema real. 

Otro objetivo a perseguir es aprovechar la planta ya insta- 

lada para hacer una o varias prácticas de laboratorio, rela- 

cionadas con el equipo usado en ésta para que así el alumno

vaya conociendo parte del equipo usado en la industria así

como el manejo, funcionamiento y arranque. 

1. 2 Limitaciones

Los factores limitantes para el proceso en este estudio se- 

rián los concernientes a las condiciones de trabajo de la

caldera ( P, T) y a la concentración del CO2 producido en los
gases de combustión de está, la cúal está supeditada a las

horas de trabajo del laboratorio. Está razón obliga a traba- 

jar la caldera en una forma intermitente, dado cue ésta sólo

estará en operación cuando esté en funcionamiento el labora- 

torio. 

1



1. 3 áupoz!iriones

I) Puente de producción del CO2 •- aseoso. 

La fuente de : producción será la cal era la cúal va a

ouenar diesel. La mezcla de gases producidos contendrá

el 11; 5 en volumen de CO2, por lo que este dato se toma— 

rá como base para los cálculos de diseño del equipo. 

II) La presión de o ieración. 

La presión de operación será de 14. 7 psia. para evitar

que la calda de presión producida en todo el equipo

usado para la purificación y obtención del CO2 gaseoso
disminuya la presión mas abajo de la presión atmosféri— 

ca de la ciudad de México ( 11. 6 psia.), ya que esto oca

sionaria cue la corriente de gas purificado sea contami

nado con filtraciones de aire producidas por la diferen

cia entre la presión atmosférica y la de operación del

equipo. 

III) La temperatura de operación. 

Está variara de acuerdo al equipo: en el absorbedor la

temperatura no debe de exceder de 1150F. En el agotador, 

la temperatura del rehervidor se debe mantener constan— 

te a 2400P para poder obtener la condetración deseada

de CO2 en la solución agotada de '. IEA. 

4



IV) Se ha considerado que los interenfriadores del com— 

presor están diseñados para poder enfriar el gas com— 

primido hasta una temperatura de 800P. 

3



CAPf TITLO II

D3SCRIPCI6N G3NERAL DEI PROCESO

2. 1 Vgtodo industrial

Da los procesos de absorción para la fabricaciin de bióxido

de carbono liquido o sOlido: el CO,> gaseoso - la materia -) rima

con la cual el proceso opera- es producido ordinariamente por

combustión de com luestos carbonoeos o como subíproducto de la

reacci0n de reformaci0n para la producci0n de hidrógeno. El

proceso de absorción consiste fundamentalmente en la purifica

ci6n o separación del CO 2 de otros gases, cuale squiera nue

sean sus fuentes de producción, a condicion de nue contengan

CO 2 en concentración suficiente ( del 10 al 15% en volumen) 

con el fin de que su explotación sea comercial. 

Los procesos de absorcí6nw en general, se realizan en los

siguientes pasos: 

1) Producción de un gas nue contiene CO2

2) Purificación del CO2 por lavado con agua o con solix— 
ciones diluidas de carbonato de sodio, o ambas

3) Absorción del 002 en soluciones de carbonatos alcali
nos o etanolaminas

4) Liberación del CO2 puro, del —,,ente absorbentep nor

ebullición

5) Condensaci,5n y senaraci6n del agua del n-02

6) Secado y com-nresi6n del CO2 ya r,urificado



7) Condensaci6n del CO 2 a liquido, el cual es cargado

en cilindros para almacenarlo o convertido al esta— 

do sólido

Las operaciones anteriores se mues, ran en el diagrama de

flujo de una planta industrial que aparece en la figura 1. 

2. 1. 1 Fuentes de Droducci6n de CO 2

El bióxido de carbono se deriva de los Droductos de combus— 

ti6n de todos los combustibles carbonosos y ruede ser recupe— 

rado de éstos Dor varios métodos. Tambi n se puede obtener co

co un subproducto de procesos de fermentación, de la calcina— 

ci6n de caliza, de la sintesis nulmica cue involucra mon6xido

de carbono, de la reacción de ácido sulfúrico con dolomita

carbonato doble de cal y magnesio) y de gases naturales. El

biOxido de carbono también es un producto del metabolismo

animal9 imnortante en el cielo de vida de animales y plantas. 

Está presente en la atmósfera en pequeaas cantidades ( alrede— 

dor de 0. 03 - nor ciento en,wolumen), pero no es econ6micamente

recuperable de esta fuente. 

La -, abla I, compilada por Reich ( 22), mueE tra la cantidad

de bióxido de carbono -) otencialmente disnonible en varios

materiales, junto con 1-, s cantidades recuperables. 

2. 1. 1. 1 Producción comercial

De las fuentes anotadas en lla tabla 1, l is siFuientes son

las más im—ortantes en la producción comercíal de bíjxido de

carbono: 
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a) A Dartir de cases producidos por la co- ibustión de

materiales carbonosos. 

b) Como subproducto de la industria de la fermentación, 

en que un azúcar - como la dextrosa- es convertida en

alcohol y bióxido de carbono, de acuerdo con la si- 

guiente reacción: 

CO12062C2H5OH + 2CO2

rature ios el proceso ª, ya que es la fuente de la cual

to- maremos el CO2_? este será ampliamente explicado en los

caDItu- los

siguientes. 2. 1. 2Purificacióny obtención del CO2

gaseoso La figura 1 puede ` ser considerada como una planta ti -,¡

ea para producir bióxido de carbono a partir de coque. 

Otros combustibles - como carbón, aceite o gas natural- pueden

susti- tuir rá-idamente al coque. En dicha planta, el combustible

es quemado en una caldera estándar de tubos de agua para la

pro- ducción de vapor de 200- 250 psia. Los gases que contienen

de 10 a 15% de bióxido de carbono son tomados de la caldera

a 6500P y pasados a través de dos torres empacadas donde

son enfriados y lavados con agua. Después de pasar por las

torres lavadoras, el flujo de gases enfriados pasa a través de

un ventilador y entra a la base de una torre de absorción. 

El sistema de recuperación particular mostrado en la figura 1

es el proceso de amina- girbotol, aunque también ruede ser

usado un sistema de carbonato

alcalino. 



El bijxido de carbono es absorbido selectivainente en esta

torre por una s. luci6n de mnnoelanol,-., ina ( I¿.EA) C.ue -,) asa .1

contracorriente a la corriente de los --ases. Los gases libres

de bióxido de carbono salen por lo alto de la torre a la atm¿s

fera. La solución IMEA- CO sale Dor el fondo de la torre, conti

2

núa a través de bombas y cambiadores de calor y entra a lo

alto de una torre de recuperación. Allí, el bi6xido de carbo- 

no es agotado de la solución de amina - lor calor, y la solu- 

ci6n recuperada regresa por el cambiador de calor equipado en

la torre de absorción. El bióxido de carbono y el vapor salen

de lo alto de la torre de recuperacion Dor un condensador, , 

donde se condensa el vapor de a~ _ resa como reflu9 y éste rer

jo. 

Si el bióxido de carbono es requerido en forma líquida 0

s¿ lída, debe ser - purificado antes de la com:, resi6n, Dara eli- 

minar el olor. _Esta Durificacion se efectúa por medio de un

sistema aue consiste en un separador de aceite, un lavador

que conti ene KIMnO 4 o K 2 Cr 2
0
V

soluciones nue oxidan impurezas

orgánicas que jueden afectar el &,-bor y un secador que contie

ne acido sulfúrico, cloruro de calcio, ael de silice o alumi- 

na activada, los cuales secan el gas para prevenir la corro- 

si6n y el congelamiento en el equipo siEuiente. 

El gas completaiente desodorizado pasa posterioriaente por

un compresor de tres o cuatro e, a,) as, —rianejado por vapor vivo

de la caldera. 

2. 1. 3 Licuefacción

El bíjxido r e c-. rbono se licua n,) r - a una te,,v)era

tura v--rialle entre —700 F ( punto tri—le) y 87. 80P ( punto cri- 

tico). 

8



Dos son lac for-nas de licuefacci6n más usuales en la practi
ca comercial: en una de ellas se em -) lea arua de enfria,iiento

cuando el gas se encuentra cerca de su nunto critico y a una

resijn de 1000 psia. o más; en la otra, se utiliza amoníaco

u otro refrigerante, cuando la temneratura del gas se encuen- 

tra entre 0
o- 

200F. Una u otra forma de licuefacci6n requiere

la previa solucién del problema de diseííar el com-,3resor ade- 
cuado, con interenfriadores resistentes a las -,)resiones reqUe

ridas. 

La comr)resi6n se realiza en tres etaDas: la) el gas tiene

una presi6n de 80 psia. 2a) se eleva la presi6n a 300 psia. 

3a) el gas se encuentra a una 7re-- iOn de 1000 psia. 0 más. 

2. 1. 4 Producci6n de bi6xido de carbono s¿ lido

El mayor porcentaje del bi6xido de carbono Droducido se

utiliza en la produccion de bi6xido de carbono s¿
lido - cono- 

cído habitualmenTe como hielo seco- El hielo seco se usa

para la preservaci6n de -,) roductos que requieren bajas tempe- 

raturas níentras son Lransportados, 
distribuidos o están al- 

macenados temporalmente. Posee estas desventajas sobre el

hielo de ae-ua: produce temperaturas más bajas, no Droduce

líquido cuando se licua y tiene pecueños requerimientos de
espacio para una capacidad de enfriamiento dado. La mayor des

ventaja es su costo, varias veces mayor que el del hielo de

agua por libra; pero, como el bi6xido de carbono s6lido sumi~ 

nistra - peso nor ; eso- casí el doble de enfriamiento, esto

ayuda a compensar la diferencia del cnsto. 

01



La ;, roducción de bi¿xido de carbono silido comprende dos

rocesos distintos: 1) rifinación y purificací¿n del gas; 2) 

com-: resi6n. licuefacciin y solidificacion. 

r' l primero es un nroceso oulnico y esta detallado en los

capitulos II, III y IV de este estudio. El seEundo es un pro— 

blema mecánico y termodinámico, que iinDlica principios y pro— 

cedimientos tratados en los últimos capítulos. 

2. 1. 4. 1 Métodos de formaci6n de CO 2 silido

Los procesos para Droducir bi¿xido de carbono s6lido tienen

por objeto eliminar suficiente calor de las formas raseosa y

líquida para que el producto pase al estado s6lido. 

En general, un líquido puede ser solidificado nor cualcuiein

de los dos cauinos siguientes: 

1) For enfriamiento, para bajar el nunto de conUelamiento

a Dresi6n constante ( como en el congelamiento ordinario

del ap-ua). 

2) Por la producci6n de un estado saturado a una presiin y

consecuentemente, auna temperatura inferiores al inunto

triple. 

L¿ s métodos de tipo E-eneral se clasifican as¡: 

i) Por la absorciin de calor nor un medio refrirrerante

externo. 

II) Por enfriamiento producido Dor autoevaporaci6n, donde

la solidificaci6n de una rarte del CO es efectuada nor
2

la vaporizaci¿n de la narte restante. 

10



III) " 11or fxpansi6n directa del CO liquido a Presiones por
2

debajo : e su = to riple, produciendoce " nieve" la nue

es nransada para obtener blonues comerciales. 

a) Por formación de nieve en un enuino, Drensada des- 

pués en un segundo equipo. 

b) En prensas contenidas en el mismo equipo, donde la

nieve es depositada y prensada en la misma cámara. 

2. 1. 4. 2 Ciclos de solidificación del CO 2

Probablemente, el método más simple Dara producir hielo se- 

co es el que con frecuencia se emplea en el latoratorio, don- 

de el bióxido de carbono 11- iuido. se expande en un recipiente. 

El calor de vaporización convierte parte de! liquido en " nie- 

ve" y el balance escapa a la atmósfera. Este método - eficien- 

te en un 20 a 25% en la obtenejin del bióxido de carbono s¿ Ii

do- recuiere un mInímo de equipo. 2-1 cielo anterior puede me- 

jorarse preenfriando el liquido entrante a la cámara de nieve

con sus gases de retorno. El cielo purgado es un cielo de au- 

torrefrígeraci6n. donde las temneraturas bajas se obtienen al

evanorar parte del CO liquido. Como esta evaporación se rea - 
2

liza a una presión elevada, el Fas formado Puede re--resar al

sistema de comi. resi6n o a al~ etaDa interriedia. El ciclo

Dreenfriado y purgado consiste en lo si,-.uiente: el reenfria- 

miento del llouido que se va alimentar a la cámara de nieve

es efectuado prinero por un cambiador de calor que usa gases

frios recirculados de la cámara de nieve, y a continuación

por cambíadores de calor con eva- loraci6n del COp liquido. 

11



Los Eases evaporados son recirculados al i?istema de compre— 

si6n en la etapa anropiada. 

E - n muchas de las grandes instalaciones, la nieve se produce

directamente en una prensa hidráulica, donde los bloques de

hielo se forman al operar las prensas; la nieve se forma en su

punto triple, y los gases producidos quedan disponibles para

ser recirculados a elevadas presiones. Después de que la nieve

se ha formado, la cámara de la prensa es ventilada a presí6n

atm¿sferica; esto produce más biÓxido de carbono gaseoso, que

se recircula a baja oresi¿n. Un ejemplo es el cielo conocido

como , ciclo de hacer nieve a presi6n", que combina lo anterior

con el ciclo purgado - 

Otra ¿Aternativa para formar la nieve en la, prensa a una

presi6n lijeramente por debajo del punto Lriple es la siguien— 

te: el bi6xido de carbono liquido quede ser alimentado a la

prensa a una presi6n justo encima del punto triple. 

Cuando los costos de pouencia son altos, a veces es conve— 

niente usar un cielo de refriEeraci6n auxiliar tal como el

ciclo binarioy particularmente en casos donde la te,TiDeratura
del ap-ua de enfriamiento sea de 800P 0 mas alta. En este caso, 

el refrígerante usado es amoniaco, debido a que necesita menos

potencia gor su mayor eficiencia térmica en ese rango. Esto se

debe al hecho de cue el. bi6xido de carbono liquido empleado se

encuentra proximo a su temDeratura critica. 
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La eleccion de un cielo puede depender, en mucho, de las

condiciones locales, tales como costo de energia, dísponibi— 

lidad del agua de enfriamientog fuente de producci6n del CO 2
gaseoso y velocidad de producci6n. 

2. 2 Metodo propuesto

El método que se propondrá para la fabg ic_a.ci6n de bi6xido de

2arbo o s6lido en pequefía escala y en forma intermitente, difie
94

re Doco del método usado industrialmente, ya que la mayoria

del equipo de este último también se usa en el método propues- 

to. Para no volver a explicar el metodo mencionado en la prime

ra parte de este capitulo, s6lo mencionaremos las modíficacio- 

nes hechas al proceso y las condiciones en las cuales se va a

efectuar, señalando en qué consiste cada uno de sus pasos. Es- 

to se muestra en la figura 2. 

2. 2. 1 Fuente de producci6n

La fuente de producci6n de los gases de combustion aue con— 

tiene el bi6xido de carbono será una caldera instalada en el

Laboratorio de Ingeníeria 1, ulmica de la ENEP. Zaragoza. Para

los cálculos se supondrá que el combustible quemado por la cal

dera será el diesel que quema la caldera de la facultad de

Química. 

2. 2. 2 Purificaci6n y obtenci6n del CO2 gaseoso

En este paso, para enfriar los gases usaremos una torre de

enfrianiento de contacto directo, en lugar de las dos torres

lavadoras y eliminadoras de bi6xido de azufreg ya que los gased
producidos por el diesel contienen una pequeña cantidad de di— 

cho gas, según datos proporcionados por el proveedor. 
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El medio absorbente será una soluci¿n de monoetanolamina

MEA), al 15---l en peso, osea 2N. con respecto a la amina; esta

soluci6n tiene mayor selectividad que los carbonatos y mayor

capacidad que las otras a;ninas. En relaci¿n con las otras solu

ciones, la monoetanolamina tiene varias desventajasq como: co- 

rrosién, espuma, pérdidas por arrastre de vapor y químicas. 

En la columna de agotamiento, la soluci6n MEA - CO 2 se alimen- 

tará en su punto de burbuja y se calentará hasta una temperatu

ra no mayor de 2400P para así poder obtener una soluci¿n agota

da con una condentraci6n no menor de 0. 15 moles de CO 21 Por

cada mol de amina. 

2. 2. 3 Licuefacci6n y solidificaci6n del CO2

Los métodos de purificaci6n usados en el proceso industrial

aquí no serán usados, porque las impurezas que hacen necesario

este equipo no están presentes en el CO 2 salido del condensa- 
dor, pues fueron eliminadas en la torre de enfriamiento. 

Para el secado del CO
2' 

se usara un deshidratador que se po- 

drá colocar en la descarga de la primera o segunda etapa de

compresi¿n. Estos deshidratadores son comerciales y su elecci¿n

se hace por medio de catálogos, asi como la del compresor al

cual puede ser acoplado el deshidratador. 

Fara la licuefaccion se usará el ciclo preenfriadop Dor ser

este el ciclo más simple usado en la industria, ya que necesi- 

ta poco ecuipo. Ver figuras 3 y 4. 
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CAPfTULO III

OBTENCIU Y REFINACIóN DEL CO 2 GASEOSO

El bióxido de carbono gaseoso se obtendrá de quemar combusti
ble diesel en una caldera Clayton E- 60, que Droducirá 2, 070 l—í

bras de vapor por horag a una presión de 100 psia. 

Para el análisis del combus-uible quemado, 
nos basaremos en la

tesis hecha por Ángel Marcos Gonzalez H. ( 25), donde se anali— 

zó un diesel 35/ 39, expecificacion # 404, fabricado por Pemex, 

con las siguientes propiedades fisicas: 

S. G. = 0. 836

poder caloríficO = 19565 BTU/ lb

Comgosici6n del combustible ( datos proporcionados por la

Gerencia de Ventas de Petróleos ilexicanos). 

C: 85% N: 0. 2% 

H: 12% o: 1. 0% 

S: 0. 8% R2 o: 1. 0% 

De acuerdo con la tesis mencionada, 
los gases de combustión

se analizaron tomando muestras a la salida de la chimenea, Y

los datos promedio cuando la caldera se calibra a 70 psig. Los

resultadOS son: 
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Gas Porcentaje en volumen

CO 2
11. 00

H2 0 9. 42

CO 2. 09

0 2
18- 58

N 59- 00
2

100. 09

Estos son los productos totales de combusti¿n de una libra

de combustible. 

La temperatura de los gases analizados en la tabla anterior

está tomada a la altura del muestrador de gases. Por ello se

considera que, en ese punto, los gases van más frIos que cuan

do pasaron por los tubos de la caldera. Se varíficaron estas

temperaturas introduciendo un pir6metro de carátula junto a la

salida de los tubos y se obtuvo una temperatura Dromedio de

662" 1?. 

3. 1 Enfriamiento de los gases

Para enj'-*riar los gases, utilizaremos una torre de enfriamíen

to de contacto directo, por causas que indicaremos. 

Aquí los gases silo se lavarán y enfriarán. Por existir S02
en pequeña cantidad ( 0. 011 lb/ lb de coi,,,.bustible), no hay peli— 

gro de formaci6n de ácido sulfilrico, de acuerdo con el análisis

hecho a los gases. 
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El enfriamiento de los gases de combusti6n ( indirecta, median

te cambiadores de calor tubulares), aunque muy atractiva, a pri

mera vista tiene una ,, ran desventaja que consiste en que involu

era un gran desembolso de capital, si se tiene en cuenta el bajo

valor de los coeficientes de transmisi6n de calor del lado del

gas, lo cual ocasiona que se deba tener un cambiador de grandes

dimenciones. 

Siempre que se desee alcanzar bajas temperaturas de los gases

calientes, pueden ponerse en contacto con agua en una torre em— 

pacada y la transferencia de calor se logrará a bajo costo. Sin

embargo, presenta una desventaja: si el gas viene seco, abando— 

nará la torre húmedo. Si interesa que el gas esté seco, al en— 

friador deberá seguir un secador, lo que puede hacer que el pro

ceso sea antiecon6mico. Por esta raz6n, el enfriador por contac

to directo se utilizará princiDalmente en procesos de recircula

ci6n en pequeña escala o en procesos donde el gas húmedo no sea

un serio inconveniente. 

Como nuestro problema cumple con las razones anteriores, el

método de contacto directo es el más indicado. Con él, el pro— 

ceso será más econ6mico. 

3. 1. 1 Teoría del fénomeno ocurrido en la torre

Dada la figura 5, un gas caliente entra a la torre a una tem— 

peratura de 662 0 F, con un punto de rocío de 1180P, y se enfrian

hasta una temperatura de 860F. El agua de enfriamiento tiene un

rango de 90 a 1180F. El gas, en virtud de su punto de roCío, tie

ne una presi6n de vapor de 1. 39 psia. El agua que sale de la

torre está a 1180P y tiene la misma presi0n de vaDor. 

17



No habrá potencial para la tran-,ferencia de masa de ap,,ua del

cuerpo de agua al 2ras, de manera cUe no puede haber vaz.oriza- 

cion, aunque la e.,iiperatura del gas sea mayor. La transferencia

de masa se erzablece solamente Dor la diferencia entre el - unto

de rocio del gas de entrada y la presi¿n parcial corrspondiente

a la temoeratura de salida del agua. A una altura diferencial

hacia arriba de la torre, los Do-. enciales ca.. bian: la teníperatu- 

ra del aF-ua es inenor nue el Dunto de rocío del fas, y el vapor

de arua empieza a difundirse del pas al a cua. El oroceso de di- 

fusi6n continúa hacia arriba, hasta la salida del gas en la

parte superior de la torre. 

ii la presi6n de vapor de saturaci6n es más grande que la z) re- 

si6n p—rcial en el gas, la transferencia de masa tendrá lugar

desde el liquido al gas; si es más Deoueña, el sentido de la

transferencia se invierte. Por consiguiente, en el primer caso

el gas se enfriará y se humidificará, mientras que en el segundo

caso se enfriará y se deshumidificará. 

El análisis muestra que la transferencia de calor sensible por

contacto directo debe acompaharse por algo de transferencia de

masa. 

ti

H

T I
PR= 11AOF

Fig. ( 5 ) 

T = 8CPF
2

HZ

t
2 = 

118OF
18



3. 2 Dise ío de la torre de enfriamiento

Los ases que vamos a enfriar entraran a la torre a una tem- 

Deratura de 6620P, con un punto de roclo de 1180F y un gasto

de 287. 5 lb/ hr. Se enfriarán hasta una temperatura de 860F. 

Para esto, disponemos de agua a 900F, que podemos elevar hasta

una ;, emperatura para evitar la transferencia de masa en el pri

mer intervalo para simplificar el cálculo de la torre. 

En el diseño de la torre, el problema es determinar el námero

de unidades de transferencia correspondiente al requerimiento

del -oroceso por integrací0n simultánea de las tres ecuaciones

siguientes: 

dqc = h
a

dV( T - t) = GcdT -- 1

dq
d = 

KxadV( X - X') = dL ----- 2

Ldt = GdH 3

Las dos primeras pueden relacionarse oor el hecho de que: 

donde

h = ( Le) K c c ----- 4

T = temperatura del gas caliente

Le = nilmero de Lewis

t = temperatura del agua fria

H = entalpla del gas

h = coeficiente total de transferencia de calor

Kxa = coeficiente volumetrico total de ransferencia

de masa

Y = volumen

X = humedad del aire o gas

K* = humedad a la temperatura t del agua
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L = carga del liquido

G = arga del gas

qc = 
calor de convecci6n

q  caj-or de difusi6n

La intelracion simultánea de las ecuaciones anteriores nos

conduce a una soluci6n tIDica de ensayo y error. 

El gas caliente se pone en contacto con agua fria en una to- 

rre a contracorriente. Las condiciones de proceso tienen dos

inc6gnitas: la humedad del I -as a la salida y la cantidad de

agua aue entra a la torre. Aun cuando se conoce su temperatura, 

la entalpia del gas a la salida no nuede calcularse sino hasta

cronocer su humedad. Sin la humedad de salida, el calor total

eliminado no puede calcularsep y sin L no Duede determinarse. 

El número de unidades ( e transferencia deDende del cociente

L/ G, oue no Duede fijarse sin conocer L. 

Puede advertirse cue la soluci¿n de un problema de enfria- 

miento de gas depende enteramente del valor de la humedad de

salida del gas. Sin embargo, suponiendo la humedad de salida

para una temperatura determinada de í:as de salida, puede deter

minarse laqntalpla, cerrarse el balance e calor y encontrarse

el cociente L/ G. 

3. 2. 1 Cálculo de la torre

Para el diseño de la torre, necesitamos hacer una importante

hip6tesis, consistente en SUDoner aue el gas tiene propiedades

similares a las del aire, para :, oder uLil'izar la carta , sicro- 

iétrica y sus propiedades fisicas. ne
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Humed,ad a la entradA

Para un punto de rocio de 118011, implica una presi6n de

vapor de agua igual a 1. 6 paía. 

h
Pw 18 5

1 14. 7 - Pw -- 29

h
1. 6 18 = 

0. 0758
1

2- 

14. 7 - 1. 6 7

Cantidad de agua a la entrada

287. 5 lb/ hr)( 0. 0758) = 21. 8 lb de agua/ hr

Entalpía a la entrada

Cp( vapor) = 0. 49 BTU/ lboF

Cp( aire) = 0. 26- BTTJ/ lboF

H, . htw + h.). + 0. 49( T - tw) + 0. 26T - 6

Hi = ( 0- 0758 lb/ lb)( 118 0 F) + ( 0- 0758 lb/ lb)( 1026. 8 BTU/ lb) 

0- 0758 lb/ lb)( 0- 49 BTU/ lboF)( 662 - 118) OF

0. 26 BTU/ lboF)( 6620F) 

H1 = 279. 1 BTU/ lb

Si suponemos una transferencia de va -or hacia el agua de 57% 
con esto calcularemos la humedad de salida y el punto de roelo. 

Humedad a_lasilida

21, p, 

h  (
18. 8 lb de apua/ hr)( 1 - 0* 57-L - 0. 0326 lbilb

2 287. 5 lb de gas seco
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0. 0326 = - 
PW

x
18

14. 7 - Pw 29

de la ecuaci¿n anterior resolvemos para Pw, obtenemos: 

Fw = 
0. 7717 = 0. 733 psia. Esto implica que t. = 91. 50P

1. 0525 (
de tablas de vapor) 

Entalpía a la salida

H 2 2- ( 0- 0326 lb/ lb)( 91- 50F) + ( 0- 0326 lb/ lb)( 1041 BTU/ lb) 

0- 45 BTU/ lb)( 0- 0326 lb/ lb)( 86 - 91- 5) OF

0. 25 BTU/ IbOF)( 860F) 

H 2  59. 2 BTU/ lb

3. 2. 2 Balance de calor

q = G( H1 -, H2) ---- 7

q = ( 287. 5 lb/ hr)( 279. 1 - 59. 2) BTU/ lb = 63223 BTU/ hr

3. 2. 3 Carga de agua

L= - 
q ----- 8

CP( t2 - tl) 

L
63223 BTU/ hr = 2258 lb/ hr

1 BTU/ lb- F)( 118 - 90) OF

P* A



3. 2. 4 Cálculo de las unidades de transferencia

Despues de haber obtenido L, por suposicién de la humedad

del gas de salida, la cantidad de agua difundida en la torre y

la cantidad de calor transferido pueden determinarse por la

siguiente ecuaci6n, propuesta por Kern. ( 3): 

K, aV/ L o haV/ L ____ 9

las que estan relacionadas por el número de Lewie. Empezando

por la parte inferior de la torre y la entrada de gas, se pue- 

de suponer un incremento de ( KxaV/ L), y la cantidad de masa y

calor transferido en ese incremento puede calcularse, ya que L

es conocida y ( KaV/ L) es el numero actual de libras de trans- 

ferencia de masa en ese incremento. Al trabajar Por incremen- 

tos a lo largo de la torre, se pueden integrar las ecuaciones

1 y 2. Puesto que la ecuaci6n 3 es la suma de las ecuaciones 1

y 2, se debe alcanzar una altura en la torre en la cual todo

el calor transferido corresponda a la ecuaci6n 3. Si la ental - 

pía supuesta del gas de salida y la temperatura del agua de en

trada no coinciden en la misma altura, la entalpía de salida

se ha supuesto incorrectamente y debe hacerse otra nueva supo- 

sici6n. 

Primer intervalo

KxaV/ L : 0 a 0. 05

a 6620F el número de Lewis es ¡ Eual a 1. 01

Cp( mezcla) = 0. 255 + ( 0. 47)( 0- 0758) = 0. 29 BTU/ lboF
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haV = ( K. aV/ L)( L)( Le)( Cp) ---- 10

haV = ( 0. 05)( 2258 lb/ hr)( 1. 01)( 0. 29 BTU/ lbo,v) = 33- 06 BTU/ hroF

qc = 
haV( T - t) ----- 11

qc = ( 33. 06 13TU/ hrOF)( 662 - 118) OF = 17984 BTU/ hr

T = 
qc

12
G Cp( mezcla) 

T = 
17984 BTU/ hr = 216. 10F

0. 29 BTU/ lb" F)( 287 lb/ hr) 

T( O. 05) = 662 - 216. 1 = 445- 80F

En este punto, el punto de rocío del gas y del agua de sali- 

da son los mismos y, por no haber gradientes de presiones, no

hay transferencia de masa. 

La transferencia de masa se establece solamente por la dife- 

rencia entre el punto de rocio del eas de entrada y la presi6n

parcial correspondiente a la temperatura del aEua de salida. 

Por tanto: 

qc
t 13

P

t = 
17984 BTU,/hr — = 7. 96OF

1 BTU/ lbOF)( 2258 lb/ hr) 

t( O- 05) = 118 — 7. 96 = 110- 040F

24



Segundo intervalo

KxaV/ L : 0. 05 a 0. 15

haV = ( 0. 1)( 2258 lb/ hr)( 1. 01)( 0. 29 BTU/ lboF) = 66. 13 BTU/ hroF

qc = ( 66. 13 BTU/ hr()F)( 445. 8 - 110. 04) OF = 22203 BTU hr

T = 
22203 BTU/ hr 266. 7

0. 29 BTU/ lb!OF)( 287 lb/ hr) 

T( O. 15) = 445. 8 - 226. 7 = 179- OOF

Para una temperatura. de t = 110. 04, la humedad es: 

h* -- 
1. 1 Dpia — x

L8- = 0. 0602 lb/ lb

14 7 - 1. 3) psia 29

Libras de apr_ua difundidas durante el intervalo

KICaV( h - h) ---- 14

Ktav = ko. 1)( 
q

2258 lb/ hr) = 225. 8 lb/ hr

225. 8 lb/ hr)( 0. 0758 - 0. 0602) = 3. 52

Libras de agua remanentes

libras de agua en la entrada - libras de agua difundidas

21. 8 - 3. 52 = 18. 27

lambda de vaporizaci6n a t = 110. 040F

1031 BTU/ lb
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Calor de difusi6n

qd = ( 3- 52 lb/ hr)( 1031 BTU/ lb) = 3629 BTU/ hr

Calor total

q t m-- qd + qc = 3629 BTU/ hr + 22203 BTU/ bLr = 25832 BTU/ hr

t = 
22832 BTTJ/ hr 11- 440F

1 BTU/ lb"'F)( 2258 lb/ hi7—) 

t( O- 15) = 110- 04 - 11. 44 = 98. 60F

Para una temperatura t = 98. 60F, la humedad h' = 0. 0409 lb/ lb

Humedad del Kas

h = 
libras de agua remanentes 18.? j = 0. 0635 lb/ lb

libras de gas seco 287. 5

Tercer y cuarto intervalo

Estos cálculos son iguales al anterior. 

Quinto intervalo

KxaV/ L : 0. 35 a 0. 614

haV = ( 0. 264)( 2258 lb/ hr)( 1- 01)( 0. 29 BTU/ lboF) = 174. 2 BTU/ hror

qc = ( 174. 2 BTU/ hrOF)( 97- 75 - 92. 25) OF = 958 BTU/ hr

T
958 BTU/ hr = 11. 71 0 F

0. 285 BTU/ lbOF)( 287. 5 lb/ hr) 
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T( O. 514) = 97- 75 — 11- 71 = 86- 03OF

Libras de agua difundidas en el intervalo

K, aV = ( 0. 264)( 2258 lb/ hr) = 596. 11 lb/ hr

596- 11 lb/ hr)( 0- 0379 - 0. 0352) = 1. 6 lb/ hr

Lambda de vaporizaci6n a t= 92- 25OF

1041 BTU/ lb

Calor de difusí6n

qd  ( 1. 60 lb/ hr)( 1041 BTU/ lb) = 1665. 6 BTU/ hr

Calor total

qt = q d + qc = 1665. 6 BTU/ hr + 958 BTU/ hr = 2624 BTU/ hr

t
2624 BTU/ hr - - - 1. 1620F

l BTU/ ibOF)( 2258 lb/ hr) 

t( C. 614) = 92. 25 - 1. 162 = 91. 00F

Porcenta.je de masa transferida

12. 52 x 100 = 57. 43
21. 80

Estos datos coinciden con los - upuestos, que son 57% de

difusi6n del vapor hacia el agua. 
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La temperatura de entrada del agua es 900F. 
Acontinuaciin se

da una tabla de los calculos para establecer las unidades de
transferencia. 

intervalo KxaV/ L T t H20 qc qd
0

p 0 p difundida BTU/ hr BTU/ hr

lb/ hr

Tabla II Resumen de los cálculos hechos para determinar las

unidades de transferencia. 

28

0. 00 662. 0 118. 0

1 0. 05 445. 8 110. 0 17680

2 C- 15 179. 0 98. 6 3. 52 22203 3629

3 0. 25 114. 0 93. 9 5. 10 5317 5296

4 0. 35 97. 7 92. 2 2. 30 1329 3771

5 0. 614 86. 0 91. 0 1. 60 958 1665

nd 0. 614 12- 52 47487 14361

Tabla II Resumen de los cálculos hechos para determinar las

unidades de transferencia. 
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3. 2. 5 Cílculo de la velocidad de inundaci6n

Las velocidades de inundaci6n en empaques al azar están bien

correlacionadas -Dor la gráfica de Lobo ( 13). Usaremos anillos

Rasching de l". 

Propiedades físicas de los fluidos

densidad de los gases 0. 0498 lb/ ft3

densidad del líquido 62. 36 lb/ ft3

gasto del gas k G ) 287. 5 lb/ hr

gasto del liquido L ) 2258 A/ hr

viscosidad del líquido J. i cp. 

Propidades fisicas de los anillos

porcentaje hueco (  ) = 73

superficie específica ( av) = 58 ft2/ ft3

L

1
densidad del pno = 2258 o. o498 1

ft3

G \ densidad del líquido 287. 5 \ 62. 36 lb/ ft3

0. 222

Usando este valor como abeisa en la gráfica de Lobo, obtene— 

mos la ordenada: 

0. 2

G2av 0. 08 ----- 13
I

gc Cyj
de aqui despejamos G

G (
0. 08)( 4- 17 x

108)(

0. 0498)( 62. 36)( 0. 73) 3
58)( 1) 

PT; 



Gx = 975. 6 lb/ hr ft2

Utilizando 75; o de la velocidad de inundaci6np

G
op = 

0. 75G 16

GOP = ( 0- 75)( 975. 6 lb/ hr ft2) = 731. 7 lb/ hr ft2

De aquí que la carga del liquido es: 

L = 7. 85GOp ----- 17

L = ( 7. 85)( 731. 7 lb/ hr ft2) = 5744 lb/ hr ft2

Cálculo del área

A - 
G 18

t GOP

A = 
287. 5 lb/ hr 0. 4 ft2

t 731. 7 lb/ hr ft

Cálculo del diámetro de la torre

At = 0. 785D2 ---- 19

0. 5

D = ( 0- 4 ft2/ 0- 785) = 0. 71 ft

3. 2. 6 Cálculo de la altura del empaque

Z _ 
ndL

20

Kxa

Kxa lo calcularemos de acuerdo con los datos de M. D. Parekh

3), para anillos Rasching de 111; interpolando éstos en coorde- 

nadas logarItmicas para L = 5744 lb/ hr ft2 se obtiene un valor

de: 

K. a = 812 lb/ hr ft3 ( lb/ lb) 
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Z _ (
0. 614)( 5744 1/, hr f 2) = 4. 33 ft

812 lb/ hr ft3 ( lb/ lb) 

3. 2. 7 Determinacián de la pérdida de presion. 

Se ha propuesto un cierto número de métodos para calcular la

perdida de presi6n de un gas que circula a trav4o de un lecho

empacado; pero, se tiene poca informaci6n para el caso de que, 

simultáneamentep exista una circulaci6n descendente de liquido

en la torre. El procediríniento queg en general, se sigue es cal- 

cular la perdida de presi6n a través del empaque seco y multi- 

plicarla por un factor de correcci6n para tener en cuenta la

circulací6n del liquido. 

De los diversos métodos propuestos en la bibliografia, se

utilizara aqui el propuesto por Carman ( 9). 

Carman present sus resultados en la forma: 

R' _ a I Z - A u
2 . ----- 

21

A U
2 E3

9

de donde: 

pe = pérdida de presi6n a través del emDacue seco, sin

corregir. 

RI = componenete de la fuerza de rozamiento por uni- 

dad de superficie de part1cula, en la direccion

del movimiento. 

u, = velocidad media del gas en los poros

al = euperficie del empaque por unidad de v9lumen de

lecho empacado a,'( 1 - ' _ ) - 
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a,' = superficie especifica del empaque es decir, su- 

perficie del em, aque por unidad de volumen de

empaque

1 = fracci6n hueca

Z = altura del empaque

u = velocidad del gas

U. 2 lpEl factor de rozamiento, R' está dado por las si- 

guientes realciones: 

R* 5 + 1 ----- 
22

l U. 
2 Re ' ( Re 1 ) O.. L

donde Re' = A u/ a
@ A = número de Reyno1ds modificado

U
G ----- 23

3600 A

u = 
287. 5 lb/ hr

g/ hr) = 
3. 9 ft/ seg

0. 0498 lb/ ft3)( 0. 40 ft2)( 3bu0 se

a' = 58 ft2/ ft3

l- = 0. 73

0. 018 ( considerado aire) = 1. 2 x 10- 
5
lb¡`ft seg

Re' = (
0. 0498) (, 3L. 9 ) = 279

58)( 1. 2 x 10_) 

Aplicando esLe valor a la ecuaci6n del factor de rozamiento, 
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R*_ = 5 1 = 
0. 587

1/

40
u

2 279 ( 
279 )

0* 1

Por tanto, la caída de presi6n es: 

P; = ( 0- 587) (
58)( 4- 33) — x (

0- 0498)(- 3. 9)
2

0. 389 32. 3

Ars' = 8. 88 lb/ ft 2

Para calcular el factor de correcci0n por efectos de Dared, 

es necesario conocer la relaci6n de diámetros del ampacue y

la columna; 

Dc = 0. 71 ft

de = 0. 0833 ft

R = 0. 0833 ft/ 0- 71 ft = 0. 117

con este dato y la fig. 15, de Sawistowski ( 9), se tiene el

factor de correcci6n: 

Fc = 0. 7

Al multiplicar con este valor a Pa-, se obtiene: 

z!N, Ps = ( 0- 7)( 8. 88 lb/ ft2)( 1 ft2/. 144 plg2) 

ns.Ps = 4. 3 x 10 -
2
lb/ plg2
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3. 3 Refinaci6n del CO2 Easeoso

Como lo indicamos anteriormente, hay varios procesos nara

recuperar bióxido Ce carbono de gases de combustión del gas

natural. Los procesos mas comúnmente usados en la industria

son los que usan soluciones de carbonato de sodio, carbonato

de potasio y etanolamina. in todos son pasados a contraco— 

rrienle, para eli:ninar el ¡.¡¡óxido de carbono por absorción y

lo retiene hasta que es aGotado por calor en un equipo sepa— 

rado. Todos estos procesos son de uso comercial; la más apro— 

piada elección depende de las condiciones individuales. El

a~ también puede ser usada como medio de absorcion, pero, 

la baja solubilidad del bióxido de carbono en agua a presión

atm6sferica ocasiona que este método no sea usado comercial— 

mente. 

La más alta solubilidad del CO 2 en los carbonatos alcalinos
y soluciones de etanolamina se debe a la combinación culmica

del bióxido de c- rbono con el medio absorbente. El CO2 ' 92 tam
bién altamente soluble en soluciones de hidróxido de sodio e

hidróxido de potasio; pero, la recuperací6n del gas de estas

soluciones no es factible económicamente. 

De los procesos uiencionados en nuestro problema, utílizare— 

mos el de etanolamina, ya que los Drocesos de carbonatos ale& 

linos usan grandes flujos, debido a la Doca capacidad de ab— 

sorci6n de los carbonatos en relaci0n con las aminas. 
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Proceso a.nim- girbotol M.- Este proceso fue diseñado por

The Girdler Corporation of Louisville, Kentucky. Es similar

en oDeracion, a los procesos de carbonatos alcalinos; pero, 

usa como medio absorbente una soluci¿n acuosa de etanolamína. 

Se pueden usar amínas primariasp secundarias 0 terciarias; 

pero, debido a la presencia de oxireno en muchos de los gases

usados, la amina primaria - la monoetanolamina- es preferida

sobre las otras. Las etanolaminas se oxidan a glicina y ácido

oxalico en presencia de oxigeno; pero, la monoetanolamina es

menos susceptible de oxídaci6n que las otras aminas. 

La operaci6n de los procesos Girbotol depende de la natura- 

leza reversible de la siguiente reacci6n: 

2HOC2 H NH + H 0 + CO ' ( HOC H NH ) CO
4 2 2 2  2 4 3 2 3

La reaccí0n procedeg en general, a la derecha, a bajas

temperaturas ( 80 a 150) 0E- 

3. 3. 1 Ventajas y desventajas del proceso

El proceso de amina- girbotol tiene las siguientes ventajas

sobre los Drocesos de c,irbonatos alealinos: 

a) La recuperaci¿n sustancialmente completa del CO2 de los
gases se efectUa fácilmente. 

b) Es posible una regeneraci¿n al 100">, con un consumo de

vapor moderado. 

e) La cantidad de CO2 absorbido por unidad de peso de solu
ci n es alta y los costos de planta y

bombeo son, nor

esto, reducidos. 
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Las desventajas que presentan los procesos de a.nina son: 

a) corrosi6n de equipo

b) formaci6n de espuma

e) Pérdidas de airtina por vaporizaci¿n y degradaci6n

3. 3. 2 Descripci6n de las desventajas

3. 3. 2. 1 Corrosi6n

Uno de los problemas más serios de operaci6n encontrados en

plantas de etanolamina es la corrosi6n. Numerosas teorias han

surgido para explicar esta corrosi6n. Se han publicado varios

articulos con técnicas, relacionadas con este tema, 

Los autores opinan que el -)rincipal agente corrosivo es el

mismo gas ácido. Esta premisa está basada en que se ha obser— 

vado un aumento en la corrosi6n con el aumento de la concen— 

traci6n del gas ácido en la soluci6n. Es conocido cue, el CO 2
libre causa severa corrosi6n, particularmente a elevadas tem— 

neraturas y en presencia de aggua. Se cree que el mecanismo

implicado en tales sistemasp sonsiste en la reacci6n del acero

metálico con el ácido carb6nico y que resulta de la for-nacion

de bicarbonato de hierro soluble. Posteríomente, el calenta— 

miento de la solucion puede causar la liberuci6n del CO 2 y la
precipitaci6n del hierro, como el carbonato insoluble respec— 

tivo. 

El hierro puede ser eliminado de la soluci6n por hidrOlisis

a carbonatos básicos u 6xidos hidratados. 
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Pos- eriomente oxida a los compuestos férricos menos solu- 

bles. Este mecanismo puede causar más rápidamente corrosi¿n

del acero al carbin, en particular donde se localiza alta

temperatura y alta concentraci6n. 

Las columnas de regeneraci6n de acero al carbon en sistemas

de anina acuosa están sujetas a varios Exados de corrosi6n, 

según las condiciones de operaciin. Las altas temperaturas de

regeneraci¿n - especialmente en sis-,emas acuosos- favorecen

particularmente el fánomeno de corrosi6n. La corrosi6n ocurre

en ambos lados liquido -vapor y es más pronunciada abajo del

punto de alimentaci6n de la soluci6n. Los tubos del rehervi- 

dor sufren severas corrosiones debido al uso de altas presio- 

nes o al vapor de alta temperatura. 

3. 3. 2. 1. 1 ' Atétodos de minimizar ataques de corrosion

La corrosién puede ser reducida por varios medios, inclu- 

yendo ciertas prácticas de operaci6n y de diseño como el uso

de materiales más caros para resistir la corrosi6n y la al¡- 

mentací¿n continua o peri6dica de aC.entes promotores de co- 

rrosiin de las soluciones. La combinaciin de varios de estos

métodos conduce a una soluci6n más econimíca. 

Las siguientes prácticas de operaci6n son recomendadas para

reducir ataques de corrosi6n: 

1) La temperatura de la soluci6n en el rehervidor y la del

vaDor usado en éste deben ser ,,nanteni as tan bajas como

sea -_--osil le. 
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2) Utilizar presiones lo mas bajas que sea posible en la

columna de agotamiento y en el rehervidor. 

3) Prevenir la entrada de oxigeno al sistema. Es necesario

mantener una capa de gas inerte sobre toda la superfi- 

cie de la -solución que está expUesta a la atm6fera, 

para asegurar el uso de presiones positivas del lado de

la succión de todas las bombas. 

Como sIntesis de lo anterior, podemos decir que las plantas

de purificación de gas con empleo de soluciones de etanolami- 

nas pueden ser construidas, en la mayoría de sus partes, con

acero al carbón. Sin embargo, el uso de aleaciones para re- 

sistir la corrosión - tales como acero inoxidable, aceros de

bajo cromo y aleaciones de aluminio- en areas susceptibles a

la corrosi¿np puede resultar económico en muchos casos. 
Todo

lo anterior es una combinación con un diseho propio de rroce- 

sos y prácticas operacionales, 
lo que produce un control sa- 

tisfactorio de problemas de corrosión. 

3. 3. 2. 2 Espuma

Algunas veces, especialmente en instalaciones nuevas, las

soluciones acuosas de etanolaminas estan sujetas a la forma- 

ci0n de espuma. Este Droblema puede ser controlado en muchos

casos por la adicion de sustancias como los inhíbídores de
espuma, o por la aliminaci6n de sustancias como precipitados

finos. Los inhibidores de espuma más ampliamente usados son

cualquier com) uesto de silicones o alcoholes de alto nunto de
ebullici6n, como el alcohol oleico. 
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Los silicones están disponibles comercialmente en dos for- 
mas: en emulsiones de ajua o en forma pura. En general, se

prefieren los silicones puros. Donde los inhítidores de espu- 

ma se pierden continuamente del sistema, ya sea mecánicamente

o por destilación de varor en la columna de regeneraci6n, es

necesario agregar el inhibidor en forma ininterrumpida. La

concentración deseada para inhii)idores de espuma satisfacto~ 

ria es del orden de 10 a 15 PPm- 

3. 3. 2. 3 Pérdidas de amina por vaporización y degradación

3. 3. 2. 3. 1 Pérdidas químicas

Las Dérdidas de disolvente pueden ser una seria dificultad

de operaci0n en plantas de purificaci0n de gas con etanolami- 

nas. Las pérdidas pueden producirse por arrastre de la solu- 
cien en la corriente de gas; por vaporizaci6n o degradación

quimica de la amina. Las Dérdidas de disolvente por arrastre

o vaporización son indeseables por los costos de los produc- 

tos químicos. Cuando se usan soluciones de etanolaminas en

procesos cataliticosq el arrastre o vaporización de disolven- 

te puede resultar un serio veneno del catalizador. 

3. 3. 2. 3. 2 Arrastre

Las Dérdidas por arrastre son causadas por ineficiencia de

la separaci6n de niebla 0 por espuma y consecuente acarreo de

la solución. Este inconveniente puede ser eliminado por el uw

eficiente de un equipo elíninador de niebla y la aplicaci6n

de inhibidores de espuma. 
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3. 3. 2. 3. 3 Deb=adaci6n de la solución

Probablemente, la más serias pérdidas de solución son cau~ 

sadas por degradación térmica y química de la amina. En gene- 

ral las aminas son térmicamente estables a la temperatura usa

da en forma habitual en el paso de regeneraciin. Entre las

etanolaminas usadas en forna común, la monoetanolamina es la

más estable; la dietanolamina muestra menos estabilidad a de- 

gradación térmica. Hofmeyer, Scholten y Lloyd ( 5) han mostra- 

do que la monoetanolaraína está sujeta a oxidación diamina, 

que resulta en la formación de ácido f6rmico, amenlacoy amidas

sustituidas y polímeros de alto peso molecular. 

La monoetanolamína parece tener una vulnerabilidad conside- 

rablemente mayor a la degradación por oxidación que las otras

aminas. La solución obvia para la degradación por oxidación

es la exclusión de oxígeno del sistema, aunque el uso de inhi

bidores de oxidación puede ser benéfico. 

3. 3. 2. 3. 4 Pérdidas de vapor

Las pérdidas de vapor son causadas por los tremendos volúme

nes del gas que pasa a través de la solucion, a pesar de la

relativamente baja presión de vapor de las etanolaminas. Las

pérdi.das quíLAcas debidas a la vaDorizaci¿n ) ueden ser comba- 

tidas por varios métodos. Es probablemente que, el procedími- 

ento más simple consiste en lavar el gas DUrificado en una

sección corta de empaque o en una columna de platos con agua

0 glicol. 
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3. 4 Diseño de la columna de absorcion

Los datos disponibles de absorbedores comerciales indican

que la mayoría contiene platos de capuchas o em,) aque de ani- 

llos Rasching. La selecci0n entre columnas de platos y colum- 

nas de empaque puede ser un poco arbitraria porque, general- 

mente, cualquiera de las selecciones puede ser diseñada para

hacer un trabajo satisfactorio y la economia total pocas ve- 

ces es decisiva en favor de una o de otra. 

Hay ejemplos en que los platos han sido remplazados por em- 
paaues, para atenuar los probleinas de espuma ( 5). Los autores

Reed y Wood ( 21) mencionan varios casos recientes de espu— 

en columnas de capuchas que han sido satisfactoriamente eli- 

minadas por la adición de a, -entes anLiespumantes. 

Una razón más valida para especificar un absorbedor empaca- 

do pUede ser cuando se obtiene un alto grado de eliminación

de bióxido de carbono. Donde se reauiere esto, una baja efi- 

ciencia de platos puede darse en una columna de gran tamaño. 

El uso de una columna empacada puede ser entonces deseable

para disminuir la altura totalt con un diáijietro apreciablemen

te mayor del requerido por la col= na de platos. 

Datos del Droblema * 

La columna va a emplear 10 moles/ hr, de gases a una teMDera

tura de 860P con 11% de 002 en la mezcla, y' se desea absorber

8w! del CO 2 total con una solución de monoetanolamina al 2N, 
a una temperatura de 950F. El proceso se efectuará a una pre- 

si6n de 14. 7 psia. 
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W, 

3. 4. 1 Balance de masa

Co2 a la entrada

10 moles/ hr)( 0. 11) = 1. 1 moles/ hr

Suponiendo 8011,11 de la recuperaci6n del CO 2 en la entrada, 

1. 1 moles/ hr)( 0. 8) = 0. 88 moles/ hr

CO2 a la salida

CO 2 ( entrada) - CO2( recuperado) 
1. 1 - 0. 88 = 0. 22 moles/ hr

Gas inerte a la salida

Go = Gl( l - y,) = ( 10 moles/ hr)( 1 - 0. 11) = 8. 9 moles/ hr

Fracci6n mol de CO 2 a la salida

0. 22
0. 0244

Y2 — 8. 9 + 0. 22

y
y2 0. 0244 = 

0. 025 mol de CO2/ mOl de iner. 
2 -- r— y2 1 - 0. 0244

Y, 
y1 - 0- 11 = 

0. 1236 mol de CO2/ Ia0l de iner. 
y, 1 - 0. 11
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Para soluciones acuosas de iYIEA., usadas para absorci6n de

CO 21 los datos de plantas indican que la solución puede con- 

tener entre 0. 05 Y 0. 2 mol de CO2/ mo 1 de MEA., según las

condiciones de agotamiento. 

Un valor de 0. 15 puede ser considerado tipico sí se usa una

col~ de agotamiento de baja presi6n. 

De acuerdo con esto, se tomara el valor antes indicado para

el díseño. 

x
3  0. 15 mol de 00 2 / mol de MEA

Con este dato y la --ráfica de equilibrio ísotérmicO, se ob- 

tendrá la relací6n ( LS/ GS) min' 
que es la pendiente de la línea

de operaci0n. 

La ecuaci0n de la pendiente es la siguiente: 

L / Go
Y2 yl 24

s ) min  '_
X x

De esta ecuaci6n 141 se cálcula por medio de la figura 6 que
representa el equilibrio isotérmicoy seL-án se indica en la grá

fica; con el valor obtenido y al sustituirlo en la ecuaci6n, 

se obtiene: 

L / G ) 
0. 1- 236 - 0. 0250 = 

0. 24
a S min 0. 5600 - G. 1500

SL piensa trabajar con un valor de 1. 5 veces el minimo, 

I

L
s /

G
8 (

1- 5)( 0. 24) = C., 16
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Con este valor se cálcula la concentracijn del licuido a la

salida de la columna, o sea X4* De la ecuación 24, se resuelve

para X 4 y se obtiene un nuevo valor de X41 que es Eraficado en
la figura 7. 

x
0. 0986 + 0. 054 = 

C- 423
4 0. 36

La carga del liquido es: 

Ls = ( 0- 36) GS

Ls = ( 0- 36)( 8. 9 moles/ hr) = 3. 21 moles de MEA/ hr

L = LSPPA ----- 25

L = ( 3. 21 mol de MEA/ hr)( 61. 1 lb/ mol de MEA) 

L = 196. 0 lb de MEA/ hr

Pero, la solución es 2N con respecto a la MEA.; es decir, 

contiene 122. 2 gr/ 1t. de sol. Como la densidad de la solución

a 2N es de 999 gr/ 1t., a 770 P. La cantidad total de solución

de MEA. , es: 

L = ( 196 lb/ hr) 
999 Sr/ lt-- = 1602 lb de MEA/ hr

122. 2 gr/ lt

3. 4. 2 Balance de calor

Hasta aqui los cálculos se han basado en la suposición de

que la absorción se realiza isotermicamente. Está suposición

deberá comprobarse ahora mediante un balance de calor. 
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G1Hl + L3CpT3 + Qs = G2H2 + L4CpT4 + Q0 26

de donde

Qs = Calor de soluci6n de reacci¿n

Qo = Pérdidas de calor

Con el objeto de poder despejar de la ecuací6n anterior T4
y comprobar si se dan las condiciones isotérmicas, pueden

hacerse las siguientes hip6tesis para simplificar el análisis: 

a) La columna es adiabática, es decir Qo = 0

b) El gas abandona la columna a la temperatura de la entra

da del lícuido, es decir t2 = T3

e) El calor especifico del liquido es constante a través

de la columna, es decir Cp = constante. 

d) El gas puede considerarse como aire, para los efectos

de cálculos de humidifícaci6n, por lo que podran utili- 

zarse las gráficas o tablas psierométricas. 

e) El gas entra a la columna saturado a la temperatura de

entrada de la columna, es decir h2 = hl a 860P

f) El gas abandona la columna saturado a la temperatura de

salida de la columna, es decir hl = h, a 950F. 

QB . que en este caso es virtualmente el calor de reacci6n

del CO2 con la MEA., se ruede expresar como: 

Qs = OLs( X4 - X3) 27
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donde 0 es el calor de reacci6n por mol de CO2 absorbido, su- 

puesto constante en el intervalo de temperaturas considerado. 

La ecuaci6n 26 se transforma en: 

G 1H1 + L 3 CpT3 + 0Ls (X4 - x
3 ) = G2112 + L

4
CpT

4
28

Los siguientes datos se obtienen de tablas ( 7), para una

presi¿n de 14. 7 psia. 

860P hl = 0. 025 lb de H2O/ lb de gas seco

950P h2 = 0. 036 lb de H 2O/ lb de gas seco

860F H, = 50. 67 BTU/ lb de gas seco

95 0 p H
2  

63. 40 BTU/ lb de gas seco

Calor de reacci6n

0 = 825 BTU/ lb de CO2 absorbido

0 = ( 825 BTU/ lb)( 44 lb/ mol) = 36300 ETU/ mol de CO2

G 1 = 306. 5 lb/ hr

L3 = L + LsX3 = ( 3. 21 mol/ hr)( 0. 15)( 44 lb/ mol) + 1602 lb/ hr

L 3 = 1623 lb/ hr

L 4 = L
3 + Gl( 1 + h1) - G 2( 1 + h 2) 29

L4 = 1623 lb/ hr + ( 306. 5 lb/ hr)( 1. 025) - ( 267. 8 lb/ hr)( 1. 036) 

L4 = 1660 lb/ hr
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De la ecuación 26, al resolver para T4 la ecuación se trano
forma en: 

T 4 = T
3 + 

G1111 - G2H2 + LSO (
X - x 30

L4CP LOP 4 3) 

T = 950 F + ( 306. 5)( 50. 67) — ( 267. 8)( 63. 4) 
4 ( 1660)( 0- 95) 

3. 21)( 36300) 

1660)( 0- 95) (
0. 423 - 0. 15) 

T4 = 115. 20 F

Los cálculos indican que no está justificado suponer condi- 

ciones isotérmicas. Puesto que la temperatura del líquido va- 

ría a lo largo de la columna, deberá presentarse una línea de

equilibrio que tenga en cuenta dichas variaciones. 

Para lograr esto: 

a) Se calculará o supondrá la variación de la temperatura

del líquido con la composición de la fase liquida. 

b) Se representarán líneas de equilibrio correspondientes

a varias temperaturas comprendidas entre T3 y T4 . 

e) Se trazará la línea de equilibrio no isotérmica defini- 

tiva, calculando T para una X dada mediante la relación

T = f(1), establecido en a e interpolando para T y el

valor de X dado entre las lineas de ecuilibrio correo- 

pondiente. 
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El aumento de temperatura de la fase llauida se debe al ca- 

lor de reacci¿n y al intercambio de calor senFíble y de evaDO

raci6n con el gas; pero, está contrarrestado Darcialmente por

el aumento de masa de la fase líquida. 

En el cálculo de T4' las contribuciones respectivas son 95; 

0. 92; 20. 0, al despreciar el segundo efecto por su valor tan

pequeilo, ya que poco influiría. Por ello, la ecuaci6n 26, se

transforma en: 

T = T + LSO (
X 31

4 3 L 4C7 4 - X3) 

Esto significa que se supondrá que el alamento de temperatu- 

ra del liquido se dele exclusivamente al calor de reacci¿n. 

Si, en vez de realizar el balance de calor alrededor de to- 

da la columna, se efectúa entre la parte superior y una sec- 

ci0n cualquiera, donde la com,) osicí6n del liquido es X y su

temperatura Tp entonces se puede escribir por analogia con la
ecuaci6n 26. 

T = T + 
LsO ( X _ X 32

3 L4CP 3

La ecuaci6n 32 es la que representa la d¡ Iribuci6n de la
temperatura del liquido. 

Queda por comprobar ahora si a la temperatura del llauido a

la salida, 115. 2OP, la recta de operaci6n no es cortada por

la linea de equilibrío. Si la curva de eouilibrio correspon- 

diente a T 4 cortase o se aproximase mucho a la recta de ope- 
raciOn, deberá elegirse un valor diferente de la relaci6n

LS/ GS) min. 
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Se rei)resento entonces la linea de enuilibrio resultante

utilizando la ecuación 32. Al sustituir en ella los valores

númericos, se obtiene: 

T = 950F + (
3. 21)( 36300) (

x - 0. 15) 
1660)( 0- 95) 

T = 95 0 F + 73. 9( x - 0. 15) ---- 34

La temperatura del liquido se cálcula mediante la ecuación

34, para diferentes valores de X. 

Relación temperatura- composicion en la col

x mol de CO2 0. 218 0. 286 0. 354 0. 423
mol de MEA

T 0 p 100. 0 105. 1 110. 2 115. 4

3. 4. 3 Linea de operaci6n adiabatica

La relación ( L./ Gs) Inin
para la linea de operación adiabáti- 

ea es. 

Ls/ GO
0. 1236 ~ 0. 025 = 

0. 361
min  0. 4230 — 0. 150

UBando un valor de 1. 5 veces la relaci0n anterior, se tiene

para las condiciones de oneraci6n. 

L
s / Gs ) min  (

1- 5)( 0- 361) = 0- 55-41

Con este nuevo valor se cálcula la concentración del linuido

a la salida de la columna, o sea X4* Al , raficar este valor se

obtiene la nueva línea de operación, como se indica en la figu

ra 8. 
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x = 
O. Oq86 + 

0. 15 = C- 332 mal de CO2
4 0. 5410

mal de WEA

La nueva carga del licuido es: 

Ls = ( 0- 541) GS

Ls = ( 0. 541)( 8. 9 moles/ hr) = 4. 82 males de MEA/ hr

L = LSPM

L = ( 4. 82 mal de MEA/ hr)( 61. 1 lb/ mol de MEA) 

L = 294. 5 lb de MEA/ hr

Por la raz6n dada en el primer cálculo, en la pendiente ¡ so

térmica se tiene que la soluci0n total de MEA es: 

999 gr/ lt _ = - 
L = ( 294. 5 lb/ hr) 122. 2 gr/ lt

2407 lb de 7,'. EA/ hr

L
3  

2407 lb/ hr + ( 4. 82 moles/ hr)( 0. 15)( 44) = 2439 lb/ hr

L4 = 2439 lb/ hr + ( 305. 5 lb/ hr)( 1. 025) — ( 267. 8 lb/ hr)( 1. 036) 

L4  2476 lb/ hr

3. 4. 4 Cálculo del diametro de la columna

El cálculo del diámetro de la columna empacada depende de

las condiciones de inundaci6n, tomandose como velocidad de

operaci6n el 75% de la correspondiente a la inundaci6n. 
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Esta ultima puede calcularse mediante la grafica de Lobo

pag. 160 de 13), basada en las propiedades de los fluidos y

en las propiedades físicas del empaque empleado. 

Se usarán anillos Hasching de cerámica de 10, por ser los

mas econ6micos y estar sus propiedades en toda la bibliogra- 

fía disponible. 

Propiedades- fisicas de los fluidos

densidad del liquido ( f, ) = 62. 36 lb/ ft3

densidad del gas (_, Pq ) = 0. 06 lb/ ft3

gasto del líquido ( L ) = 2476 lb/ hr

gasto del gas ( G ) = 306. 5 lb/ hr

viscosidad del líquido ( y'
4,) = 1. 35 cp- 

Caracteristicas del empaaue

porcentaje hueco ( l- ) = 73

superficie especifica ( av) = 58 ft2/ ft3

Calculo de la abcisa de la gráfica de Lobo, 

L densidad del gas_ _ 2476 lb/ hr 0. 06 lb/ ft3

i \ 7ñsidad del liquido 306. 5 lb/ hr \ 62. 36 lb/ ft'1

0. 25

Con el valor de 0. 25 y la gráficap se obtiene la ordenada

de dicha gráfica. 

O. Z

G2av ,
d,_ = 

0. 07

9C E?
3
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Al despejar G de la ecuaciin anterior, obtenemos: 

G (
0. 07)( 4. 17 x 10-

8)(
0. 06)( 62. 361( 0. 73) 3

N (
58)( 1. 062) 

G = 830 lb/ hr ft2

Para un factor de seguridad, usaremos 75% de la velocidad

de inundaci6n. 

GOP = (
0- 75) G

GOP = ( 0- 75)( 830 lb/ hr ft2) = 622. 5 lb/ hr ft2

Calculo del área

A = 
G

GOP

A = 
306. 5 lb/ hr = 

0. 49 ft
622. 5 lb/ hr ft' 

Cálculo del diametro

A = 0- 785D2

0. 5

D = ( 0- 49 ft2 / 0- 785) = 0. 8 ft

3. 4. 5 Cálculo de la altura de la columna

Para calcular la altura Z, es necesario conocer H
GV

o bien

K Ga. En ciertos casos, los valores de los coeficienses de

transferencia de masa o de las unidades de transferencia se

encuentran directamente en la bibliografla. 
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Se hizo una correlaci6n de estos datos para incluir los

efectos observados por la temperatura, la presi6n parcial, la

viscosidad, el contenido de CO 2 en la soluci6n y la concentra
ci0n de- amina. La siguiente ecuaci0n fue prODuesta por Koh1

A. L. ( 5): 

0 6
KGa 5. 7( 0. 5 - C) M exp( O. 006T - 3- 40) --- 35

de donde

KGa = coeficiente total de la pelicula de gas

C . concentraci6n de CO2 en la soluciOn, mol/ mol

M = concentraci6n de amina en la solucí6n, molaridad

lb molIlitro

T = temperatura, 0 F

p presí6n parcial, atm. 

Como KGa es muy sensitiva para la presion parcial del CO2 y
el --rado de saturaci6n de la soluci6n, se ha encontrado que

ésta varla apreciablemente a lo largo del absorbedor. 

Un intento para usar un promedio de vGa para una columna

entera se ha encontrado que una media logarítmica de estas

dos variables ( p y ( 0. 5 - e» es muy satisfactorio ( 5). 

0. 1216 - 0. 025 0. 061 atm. 
P  in( O. 1236/ 0. 025) 

0- 5 - 0- 332) - ( 0- 5 0- 15) 0. 25 mol/ mol
C = Yn( O. 5 -' 0. 3-32)/( C'. 5 0. 15) 

53



Al sustituir los valores anteriores en la ecuaci6n 35, obte

nemos: 

K a = 0* 56( l + 5. 7( 0. 25)( 2) exp( O. 0067)( 115) - ( 3. 4)( 0. 061)) 
G 0. 86

K Ga = 3. 9 lb mol/ hr ft3

3. 4. 5. 1 Cálculo de la altura de la unidad de transferencia

Con el coeficiente calculadog enconiraremos el valor de la

altura de la unidad de transferencia, por medio de la ecua- 

ci6n 36 que lo relaciona con el coeficiente: 

H
Ls 36

GT  KGaPA

8. 9 moles/ hr 4. 66 ft
HGT = ( 3- 9)( 1)( 0. 49) 

3. 4. 5. 1 Cálculo del n i-nero de unidades de transferencia

El námero de unidades de transferencia se determinag gener.aL

mente, por uno de los siguientes métodos: 

a) Uso de la fuerza media logaritinica. 

b) Uso de la fuerza impulsora media corregida por la cur- 

vatura de la linea de equilibrio. 

e) Método grífico de Baker. 

d) Integraci6n gr4fica o n-dwerica. 

Usarerrios los dos primeros métodos indicados, ror ser los

más apegados a nuestra necesidad. 
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Uso de la fuerza media impulsora logaritmica

Este método, según el cual el número de unidades de trana- 

ferencia nGT es igual a: 

N GT  ( Y1 - y 2 )/( Y - Y1)

M1

y la fuerza impulsora media logaritmica está dada por la si- 

guiente ecuaci6n: 

Y - Y,), - ( Y - Y,) 
Y - Y*) 

m1 - 
12

ln« Y - Y*¡ V( Y - Y«)
2) 

En nuestro problema: 

y, = 0. 1- 236

y¡ = 0. 000

Y - V) 1 = 0. 1236

Y
2 = 

0. 025

Yi = 0. 000

Y - Y*) 
2 = 

0. 025

Y - Y-) _ 
0. 1236 - 0. 025 = 

0. 0617
m1 1- 0. 1236n 

0. 025

NGT ' ( 0. 1236 - 0. 025)/( 0. 0617) = 1. 6

37

38

Uso de la fuerza imnulsora media corregida por la curvar

tura Je la linea de ecuilibrío

El método se tasa en la hip6tesis de que la linea de equi- 

librio puede renresentarse por dos lineas rectas jue se en- 

cuentran en un punto de la curva cuya abscisa es la media arit

mética de las composiciones terminales del liquido. En tal

caso, puede demostrarse que: 
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Y2 - Y1 - 
F ----- 39NGT A"t

donde el factor de correccijn viene dado nor: 

1 in( Z-^/ As j_ + in
p = 

i ' 1 - ( 4!: iLS /, á ' ) i - ( n, 6 », ) 1
00, <

7?

D- — Um 5 u- 

á.,= (Y - Y')
m. 

El subindí- y - y ( y - Y') 
2' 

ce m indica valores en el punto correspondiente a la media

aritmética de las composiciones terininales del liquído. 

F
1 ln( O. 0 43/ 0- 025-1- + in( O. 0743/' 0. 1236)- 

2 1 - ( 0. 025/ 0- 0743) 1 - ( 0. 1236/ 0. 0743) 

F = 1. 2

N
0. 1236 + 0. 025 (

1. 2) = 1. 6
GT 0. 0743

Puesto que, por definici&n, la altura de una unidad de tram

ferencia es la altura del empaque que produce una variaci6n

en la concentrací¿n correspondiente a una unidad de transfe— 

rencia, la altura total de empaque requerida para una separa— 

ci6n dada será el número de unidades de transferencia Tnultip2 

cado por la altura de una unidad de transferencia, como se

indica: 

Z  (" GT) ( HGT) 40

Z = ( 1. 6)( 4. 66 ft) = 7. 45 ft. 
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3. 4. 6 Determinaci¿n de la mérdida de presión

El método para hacerlo sera el mismo em- leado en la sección

3. 2. 7. 

306. 5 lb/ hr -
7— - 2 * 9 ft/ seg. u  (

0. 06 lb/ ft3)( 0. 49 ftl`)(3600

a' = 58 ft2/ ft3

0. 73

kAq = 0. 018 ( considerando aire) = 1. 2 x 10- 51b/ ft seg. 

aplicando este valor a la ecuación 21, se obtiene: 

R , 5 . + 1 - o. 6

Aq U 9 2 250 ( P50) 
0. 1

Por tanto, la caída de presión es: 

AP I = ( 0. 6) (
58)( 7- 45-) — x (

0. 06)( 2. 9i_ = 10- 35 lb/ ft3
8 0. 389 32. 5

Para calcular el factor de corrección por efd ctos de pared, 

la relación de diámetros es: 

De = 0. 8 ft de = 0. 0833 ft

R = 0. 0833/ 0- 8 = 0. 104

Con este dato y la fig. 15, del Sawistowski ( 9), el factor

es: 

Fe = 0. 71

Al multiplicar con este valor a ¿
IPl, 

se obtiene: 
S

I's = ( 0- 71)( 10- 35 lb/ ft2)( 1 ft2 /144 P10) 

APS = 5. 2 x 10- 
2
lb/ plg

2
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3. 5 Diseílo de la columna de agotamiento

El adotamiento de CO2 de soluciones acuosas de monoetanol- 
amina es una operaci6n dificil, a causa de la estabilidad de

los comiruestos r YEA- 0O2. 

Como en el caso de los absorbedores, las columnas de agota- 

miento pueden ser diseñadas para usar platos o empaque y, 

otra vez, los diámetros de la columna son establecidos en la

base de ecuaciones convencionales de diseiio. Los problemas

principales de diseño son el cálculo de la carga de calor al

rehervidor y estatlecer la altura de la columna que es reque- 

rida. 

En operaciones convencionales de agotamiento, el calor es

agregado a la columna por vapor o por otro fluido térmico

dentro de los tubos del rehervidor. Suficiente calor debe ser

agregado para: 

a) proveer calor sensible para elevar la temperatura de

la soluci¿n alimentadag hasta la permitida en el reher

vidor; 

b) proveer el calor de reacci6n para disociar el complejo

MEA - 0O2; 

c) evaporar el. agua que se reauiere para el aFotamiento. 

La altura de la columna de agotamiento, ya sea de platos o

empacada, generalmente se establece en base a la experienciag

más bien que por métodos rigurosos de cálculo de columnas. 
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Datos del problema

La columna va a manejar un gasto de liquido de 2476 lb/ hr, 

con una concentración de 0. 25 a una temperatura de 2120 F y se
requiere agotar la solución hasta una concentración de 0. 13, 

la operación se efectuara a una presión de 14. 7 psia. 

3. 5. 1 Balance de masa

CO 2 a la entrada

2476 lb/ hr)( mol/ 57 lb)( 0. 25) = 10. 86 moles/ hr

Cálculo del llauido solvente a la sa-lida

Ls = L3( l - x3) ---- 
41

Ls = ( 43. 43 moles/ hr)( 1 - 0. 25) = 32. 57 moles/ hr

L
Ls ----- 

42
4 - x4

L
32- 57 moles/ hr = 37- 44 moles/ hr

4  1 - 0. 13

CO 2 a la salida

CO2 agotado

37- 44 moles/ hr)( 0- 13) = 4. 86 moles/ hr

CO 2 ( entrada) - CO 2 ( salida) 

1C). 86 - 4. 86 = 6. 0 moles/ hr
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Aaora calcularenios la cantidad de vaDor necesario para el

agotaniento, utilizando la gráfica de equilibrio isotérmico

jara el CO 2 - MEA, y operando a las condiciones del caudal

mínimo de gas. 

GS/ LS) m

X4 - X3 ----- 24* 

in y* - yi

Para resolver la ecuaci6n 241 es necesario conocer Y*, para

esto usaremos la linea de equilibrio CO2~ MEA9 dada en la figu- 
ra 9. Como la linea de equilibrio es curva el caudal mínimo de

vapor se cálcula a partir de la pendiente de la tangente a la

línea de equilibrio trazada desde el punto A. 

Al sunoner que la columna es infinitamente alta, es decir

operando en condiciones de caudal minimo de vapor, de la gráfi

ca de equilibrio CO 2 - MEA' se obtiene el valor de Y'. 

Y* = 0. 372 moles de CO2

mol de vapor

Al sustituir y resolver la ecuaci6n 241 obtenemos para el

caudal minimo : 

G / L
0. 332 - 0. 150

s S) min  0. 372 - 0. 008

En la prácíica normal de agotamiento se toma para G. un va- 

lor comprendido entre 1. 25- 2. 0 veces el mínimo caudal de gas, 

es decir, el caudal requerido para que el gas abandone la co- 

lumna en equilibrio con el liquido entrante. 
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Para nuestro problema usaremos 1. 5 veces el mínimo. 

de aqui

Gs/' L8 ) = (
0- 5)( 1- 5) = 0. 75

Gs = ( 0- 75)( Ls) 

Gs = ( 0. 75)( 32- 57 noles/ hr) = 24. 42 moles/ hr

Cálculo de la fraccion -nol de CO en la fase vapor, o sea y2, 2

al resolver la ecuacion 24*, para Y2 obtenemos: 

y
M32 — 0. 150 + 0. 008 = 0. 25 moles de CO2

2 0. 750 moj de vapor

El valor anterior conocido como relacién rnol en la fase gaseo

sa es graficado en la figura 10 para obtener la linea de opera
ci6n del proceso. 

y2
y 2  — 1 + y2

0- 25 = 0. 2

y2  1. 25

La temperatura de salida del vapor y el CO2 que se supone
salen a su temperatura de rocio, Para calcular está temperatu— 

ra vamos aplicar la ecuaci6n propuesta por 3), que es la

siguiente: 

Punto de rocío = 
moles de agua (

p T) 43
moles totales
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Para aplicar está ecuación es necesario conocer la cantidad

de agua en forma de vapor que sale con el CO2 agotado. El va- 

por agotado que sale de la columna con el CO2 es normalmente
condensado y re--resado a la columna como reflujo resultando

una carga de calor adicional a los requerimientos de calor

sensible y calor latente para la operaci6n. A la relací6n mo- 

les de agua a moles de CO2 agotado se le denomina la relaci6n
reflujo y se usa en diseño como una medida conveniente de la
cantidad vapor agotado que se necesita proveer. Las relaciones

de reflujo tipicamente usadas en diseño de operaciones comer- 

ciales son: 

a) 3: 1 Para , lantas de MEA a áltas presiones de opera~ 

ci6n para purificar gas natural donde los reque

rimientos de pureza son severos. 

b) 1: 1 Para unidades de MEA - GLICOL en un servicio simi

lar al anterior. 

e) 2: 2. 5 Para plantas de MEA, en donde el servicio es me

nos exigente y para la mayoria de las plantas

que usan dietanolamina. 

De acuerdo al inciso c, usaremos una relaci6n de 2. 5. 

2. 5 moles de ! 120
X

6 moles de CO 15 moles/ hr

mol de CO2 hr

Conocida la cantidad de agua en la salida ya podemos apli- 

car la ecuaci6n 43. 

P. R. - 
15 moles de agua ( 14. 7 psia) 
21 moles totales
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P. R. = 10. 5 lb/ p1g2

Con esta presi6n parcial de vapor y consultando tablas de

vapor, encontramos la temperatura de rocío, igual a 195. 80F, 

con una lambida de vaporizaci6n del vapor igual a 980 BTU/ 1b. 

3. 5. 2 Cálculo del diámetro de la columna

Para calcular el diametro de la columna, aplicaremos el

mismo metodo usado en la columna de absorci6n. 

Se usarán anillos Rasching de ceramíca de
111, por las

especificaciones dadas anteriormente. 

PrODiedades físicas de los fluidos

densidad del gas

densidad del líquido

gasto del gas

gasto del líquido

viscosidad del líquido

f) 0. 05 lb/ ft3

f, ) 60 lbl/ft3

G 534 lb/ hr

L 2476 lb/ hr

0. 24 cp- 

Características del em9ague

porcentaje hueco ( 6- ) = 73

t2/ f t3
superficie especifica ( av) = 58 f

Cálculo de la abeisa de la gráfica de Lobo

2476 lbAr. - os lb/ ' ft3 = 0. 134

3-41b/ hr 60 lb/ ft 
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c - n el lato anierior y la rafica antes citaM, obtenemos el

valor de G. 

CLZ

G'" av
0. 13

ge cy, 

al des- ejar G de la ecuaci6n obtenemos: 

8 3

G (
0. 13)( 4- 17 x 10 )( 0. 05)( 60)( M3) 

1204 lb/ hr fct2
58)( 0- 752) 

La coliana se diserlará para una velocidad de gas al 75> de

la inundación. 

GOP = ( 0- 75) G

GOP = ( 0- 75)( 1204 lb/ hr ft2) = 903 lb/ hr ft2

Cálculo del área

G
A = 

GOP

A = 
534 lb/ 0. 60 ft2

903 lb/ hr ftE  

Calculo del diámetro de la columm

A = 0. 785D2

D = ( A/ 0- 785) 
0. 5

5
D = ( 0. 6 ft2/ 0. 785)

0* = 
0. 87 ft. 
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3. 5. 3 Estimaci4n de la altura de la columna

La altura del empaque se evalúa calculando el número de

unidades de transferencia y multiplicandolo por el valor estl

aado de la altura de una unidad de transferencia. 

3. 5. 3. 1 Determinaci6n del número de unidades de transferencia

Puesto que en agotamiento el líquido es el fluido sometido

a proceso, es más sencillo basar los cálculos en la fase lí- 

quída. Una razón adicional para ello es que el agotamiento de

002 de soluciones acuosas de MEA. es un proceso controlado per

la fase líquida ( es decir, casi toda la resistencia a la tram

ferencia esta en la fase líquida), por lo que los valores

globales ( número y altura) de la unidad de transferencia refe

rida a la fase líquida son iguales a los individuales de la

fase líquida. 

Por definición, el número de unidades globales de transfe- 

rencia referidas a la fase liquida es: 

44
LT x ----X-W— 

donde x1, es la concentración del CO 2 en la fase líquida en

eouilibrio con la presi6n parcial de CO 2 en la fase gaseosa
en cualruier sección transversal de la columna. 

Para resolver la inteCral anLerior, usaremos el método de

integraci6n numérica. Este metodo nos indica que el valor

medío de la ordenada es*. 
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1/( X - xl» 

medio

se multiplica nor AX para pequeñOs incrementos de X. La ta- 

bla III, nos muestra los cálculos hechos para obtener el

valor del número de unidades de transferencia, se ve que es

i g, ua 1 a : 

N LT  3. 81

3. 5. 3. 2 listi-inaci6n de la altura de una unidad de transferencia

Para el c lculo del coeficiente de masa, se utilizará la

misma ecuaci6n ( 35) proouesta anteriormente en la columna de

absorci6n, con base en lo siguiente: cuando las soluciones

usadas son diluidas el coeficiente de transferencia de masa

es el mismo para la absorci6n y el agotamiento, de acuerdo a

S—herwood y Holloway ( 23). 

Como K Ga es muy sensitiva a la presi6n parcial del CO2 y al
grado de saturaci6n de la solucián, se ha encontrado que va- 

ria apreciablemente de lo alto alfondo de la columna. Por

está razén, usaremos una media logarítmica de las presiones

parciales y las concentraciones, como la usada en la columna

de absorcí6n. Esto da un valor satisfactorio ( 5): 

0. 250 - 0. 008
n. o, t atm. 

ln( 0. 250/ 0- 008) 

C = (
c)- 9 - 0- 1121 - ( 025 0* 15) = 0. 25 mol/ mol

Tn-(( 0. 5 - 0. 332)/( 0. 5 0- 15)) 
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KGa = 
0- 56 ( 1 + 5. 7( 0. 25)( 2) exp( 0. 0067)( 215) - ( 3. 4)( 0. 07)) 

KGa = 14- 32 lb m,,/ hr ft3 atm. 

Con el coeficiente calculado, encontraremos el valor de la

altura de la unidad de transferencia, por medio de la ecua- 

ci6n 36 que los relaciona: 

H - 
a_ 

G T  r:aYA
G

H
24. 42 moles/ hr = 2. 84 ft. 

GT ( 14- 32)( 1)( 0- 6) 

El valor anterior está referido a la fase gaseosat y para

calcular la altura de la columna se necesita que esté refe- 

rido a la fase líquida, por las razones dadas en el cálculo

del número de unidades de transferencia. Para referir este

valor a la fase liquida, se aplicara la ecuaci6n propuesta

oor Sawistowski ( 9), que relaciona las alturas -de una un¡ - 

dad de transferencia: 

H
G S ----- 45

GT HLT  MYX Ls

donde mYX es la pendiente de la linea de equilibrio en el
diagrama Y -X. La pendiente encontrada en coordenadas lineales

es igual a: 

MYX = 1. 65

M. 



Al sustituir valores en la ecuací6n 45, se obtiene para

HLT : 

H (
2. 64)( 32. 57) - 

2. 29 ft. 
LT ( 1. 65)( 24. 42) 

La altura de la columna se determina al multiplicar el núme

ro, de unidades de transferencia por la altura de una unidad

de transferencia: 

Z = ( NLT)( HLT) 

9 = ( 3- 81)( 2. 29 ft) = 8. 72 ft. 

3. 5. 4 Caleulo de la pCrdida de presi6n

Para estimar la pérdida de presi6-n, usaremos el método em— 

pleado en la columna de absorcí6n. 

2
PI

R' 
x

a' Z
x A_u

8

ug2
V 9

U = 
534

4. 12 ft/ seg. 
3600)( 0. 06)( 0. 6) 

a' = 58 ft 2/ ft3

0. 73

1. 2 x 10- 5lb/ ft seg. 

Re' = (
0. 06)( 4- 12 355
58)( 1. 2xlO
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Con este valor encontramos el valor del primer término de

la ecuaci6n indicada anteriormente. 

R = 5 + 
0. 57

u* 
2

q 355 ( 355)
0* 1

Por tanto, la caída de presi6n es: 

A Ps' = ( 0- 57) (
58)( 8. 72)

x (
0. 06)( 4. 12) 

2 = 

23. 4 lb/ ft2
0. 389 JL - 3

En los cálculos, los datos del empaque se han tomado de

catálogo de fabricantes, por lo que la pérdida de presi6n

obtenida ha de nultiplicarse 1) or el factor de correcci6n en

una funci6n de la relaci6n de los diámetros del empaque y de

la columna: 

de = 0. 0833 ft Dc = 0. 87 ft

R = 0. 0833 ft/0. 87 ft = 0. 096

de la figura 15 del Sawistowski ( 9). 

Fc - 0. 73

Al multiplicar NPa con este valor, -se obtiene; 

Ps = ( 23- 4)( 0- 73)( 1 ft2/ 144 plg2) 

Ps = 1. 16 x 10- llb/ plg2
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3. 6 Determinacijn del punto de rocío de la mezcla Vapor—CO
2

que se alimenta al comnresor

Es necesario coriocer la cantidad de a,,ua en forma de vapor

que no se condensa ( en el condensador situado an la parte su— 

perior de la columna de agotamiento) ya cue esto es necesario

para poder conocer su punto de roclo y asi seleccionar el des— 

hidratador adecuado para poder sedar la mezcla gaseosa a un

punto de roclo menor. No se hara el diseño del condensador por

salirse del tema de este estudio, solo le haremos un balance

de masa. Pero, más adelante se recomineda un método que da

buenos resulLados para tal fin. 

En la condensaci6n de mezclas de vapores con Gases inconden— 

sables, la pelicula del gas y el coeficiente total de transfe— 

rencia de calor varlan am-- liamente de punto a punto, en el in— 

terior del condensador. Además, el cambio en el contenido de

calor de la mezcla de gases no es proporcional al cambio en la

temperatura. Por estas razones, no puede usarse la simple rela

ci0n ( le la expresi6n de la diferencia media de temperaturas

entre el var)or—0O2 y la corriente del agua. 

El diseño de un condesador de superficie para la condensaci¿n

de un amezcla de vapores con gases incondensables presenta

varias condiciones no usuales, así como complicaciones en la

transmisi6n de calor, no encontradas en la condensaci0n de va— 

pores puros o en el enfriamiento o calentamiento de corrientes

de fluidos homogéneos. 

En la condensaci6n de vapores mezclados con Fases inconden— 

sables, todas las oropiedades de la corrienie del gas var-,lan

ampliamente a medida que el vaDor de agua es eliminado de la

mezcla gaseosa. 
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Por ejemplo: el coeficiente de transmisi6n de calor de la

pelicula de gas, la velocidad del flujo del gas y la capacidad

calorífica de la corriente gaseosa por libra de gas inerte dio

minuyen enormemente a medida que la condensaci6n prosigue. La

condensacion de los vapores depende de la difusi0n de las molÁ

culas de vapor a traves de la mezcla gaseosa, donde pueden con

siderarse los coeficientes de transferencia de masa, así como

los de trans:nisi6n de calor. 

Esto implica principios de difusi6n y de transmisi6n de calor

También el condensado pierde calor cuando fluye sobre la super

ficie del condensador, en forma tal que más calor pasa a tra— 

ves de la pelicula de agua de enfriamiento que a - través de la

contigua pelicula de gas. 

Por estas razones, no es ilplicable el método de cálculo de

la diferencia media de temperaturas basada sobre condiciones

terminales. El método de díseño de Colburn y Hougen ( pag. 101

de 6 vol. 3) ha resistido muchas pruebas y es considerado el

mejor para algunos problemas de este tipo. Sin embargo, es

algo largo y tedioso. 

3. 6. 1 Teoría del fénomeno ocurrido en el condensador

1Cuando una mezcla de vapor y gas incondensable se alimenta a

un condensador y la temperatura de los tubos está abajo del

punto de rocío, se forma una Delicula de condensado en los tu— 

bos, Según se indica en la figura 11. donde se muestran los

potenciales de condensaci6n, se forma una pelicula de gas in— 

condensable y vapor alrededor de la Delleula de condensado. 
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Si se sujone que la superficie de la nelicula de condensado

está en equilibrio, la presi0n parcial del vapor en la pared

del tubo corresponde al condensado frio p., y la presién del

vapor en la película de gas se sitúa entre la pelicula del con— 

densado p e y la del cuerpo gaseoso pv. Para que el vapor del

cuerpo gaseoso continúe condensando en una película, debe des— 

plazarse a través de la película gaseosa por la diferencia en— 

tre la presi6n parcial del vapor en el cuerpo gaseoso y el con— 

densado. 

El paso de un componente a través de otro se llama difusi6n o

transferencia de masa. En una operaci6n de difusi6n, la veloci— 

dad a la que el vapor se condensa no depende ya enteramente del

mecanismo de condensaci6n de Nusselt, sino de las leyes que go— 

bíernan las operaciones de d1fusi6n. Cuando el vapor se difunde

0

a través de la pelicula del incondensable y se condensa en la

pared del tubo, lleva el calor latente de condensaci6n. 

En adici6n a la diferencia de presiones parciales que promue— 

ve la difusijn, hay también una diferencia de te:iperatura entre

el cuerpo del gas T9 y la pelicula de condensado Te, por lo que

el gas se enfría en forma notable. Se mostrará que la velocidad

de difusi6n y la transferencia de calor no son independientes

una de otra. 

Fig. ( 11 ) 

Pg+Pr= Presion tota( con5tante

Pq
0

PV Vapor0

C

0 0

U) 

Pg Gas inerte

o l1

PP,
9.- 

I
Longitud
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3. 6. P Balance de masa

En el condensador enfriador tutular se alimenta una mezcla

gaseosa compuesta de 264 lb/ hr de CO 2 y de 270 lb/ hr de vapor
de a5ua, que entran a su punto de rocTo y se encuentran a una

presi¿n de 14. 7 psia. La mezcla gaseosa y el condensado serán

enfriados a 1040F con agua disponible a 900 F. 

Para el diseño, se recomienda que el gas pase a través de la

coraza del cambiador y que el agua fluya por dentro de los tu

boa, debido a que ésta origina incrustaciones, y el interior

de los tubos es más fácil de limpiar que su parte exterior. 

La base para calcular la cantidad de agua, en forma de vapor

que sale del condensador mezclada con el CO 2 será de una hora
de operaci6n. El aCua de enfriamiento se desea que salga a

una temperatura de 1180F. P y que la caída de presi6n no sea

mayor de 2 psia., del lado de la coraza. 

Entran libras moles

CO 2 264 6

vapor 270 15

534 21

Balances totales

ENTRADA; Presi6n de vapor de agua = 10. 43 psía. a un punto

de rocio de 195. 80F

Presi6n del inerte = 14. 7 - 10. 43 = 4. 27 psia. 
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SALIDA: Presi6n de vapor de agua = 1. 073 psia. a una tempera

tura de 104 0 P. 

Presijn del inerte = 12. 7 - 1. 073 = 11. 63 psia. 

Libras mol de vapor a la entrada = 15. 00

Libras mol de vapor a la salida

6 moles) 
1. 073 psia , 0. 553
11. 63 psia

Libras mol de vapor condensadas

15- 00 - 0. 553 = 14. 44

Para cálcular el punto de rocío usaremos la ecuaci6n 43- 

r..  

0. 553 molesde agua (
12. 7 psia) 

6. 553 moles totaleS

P. R. = 1. 07 Psia. 

Con está presi6n y tablas de vapor se obtiene la temperatula

de rocio y cue es igual a 102OF. 
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CAPiTULO IV

METODO DE Y DESHIDRATACIóN

11

Aunque el bióxido de carbono Droducido y recobrado por el

método anterior tiene un alto grado de oureza, están presen- 

tes, frecuentemente, trazas de ácido sulfhídrico y bióxido de

azufre que dan al gas un ligero olor. 

El gas recobrado de Drocesos de fermentaci0n incluye una

etapa de purificación, pero el bióxido de carbono recobrado

por otros métodos algunas veces puede necesitar ser purifica- 

do. Sin embargo, la etapa de purificaci0n es aceptable si se

va a usar en bebidas o en hielo seco. l 2 está última aplica- 

cijn, se usa en refrigeración de alimentos. 

De acuerdo con el análisis de los gases en el proceso que

nos Ocupa, no se presentan problemas del tipo indicado ante- 

riormente. Sin embargo, haremos un resumen de los métodos de

Durificaci6n empleados cuando hay impurezas. 

Los métodos más comúnmente usados son los tratamientos con: 

1) permanganato de potasio

2) dicromato de potasio

3) carb0n activado
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4. 1 Permanganato de potasio

Probablemente el proceso usado con mayor amp.. itud para elimi

nar trazas de ácido sulfhídrico, del bióxido de carbono consis

te en lavar el gas con una solución acuosa saturada con per- 

manganato de potasio. Se agrega carbonato de sodio para cuí - 

dar que la solución esté siempre amortiguada. La reacción de

este proceso es: 

3H2S + 2KMn04 + CO2 im, 33 + 2MnO2 + 2KHCO
3 + 

R20

Se descarga el precipitado bióxido de manganeso. En la prá~c

tica, la solución se usa hasta que la concentración estan

baja en permanganato de potasio que ya no es efectiva. En eslu

punto, se le descarga y remplaza. Para lograr una mayor efi- 

ciencia en la utilizacion de la solución de permanganato, es

usual colocar dos lavadores en serie, con el liquido fluyendo

a contracorriente de la corriente de gas. 

Hay dos tipos de lavadores de uso común. 1) El mas simple

consiste en un recipiente lleno de solución hasta la mitad, o

las dos terceras partes. El gas, para ser lavado, es introdu—a. 

cido por el fondo de la torre y burbujeado a través de la so- 

luci6n. 2) El otro tipo de equipo es una pequeña torre empa- 

cada a traves de la cual la corriente de gas pasa a contra- 

corriente a una solución recirculada de permanganato de pota- 

sio y soda ash. Este tipo requiere una bomba de circulacion y

una cámara mezcladora de solución, pero tiene la ventaja de

reducir a un minimo la calda de presión del gas a través del

e quipo. 
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Resulta asi un apreciable ahorro de potencia en g7randes

instalaciones. Se pueden usar dos lavadores de este tipo para

mejorar la eficiencia. 

4. 2 Dicromato de potasio

Este método es similar, en aplicación, al método de perman- 

ganato de potasío mencionado antes, Dero la reacción que

sigue es: 

K 2Cr 20 7 + 3H 2 3 + H20 + 2CO2 * 3S + 2Cr( OH ) 3 + 2KHCO3

Se descarga el precipitado hidr¿xido crimico. Este proceso

es utilizado en el proceso Reích, para Durificaci6n de bi6xi- 

do de carbono de la industria de la fermentación. También pue

de usarse como limpiador final, después de recobrar el carbo- 

nato alcalino o la monoetanolamína de los procesos con igual
buen resultado. 

4. 3 Carbon activado

El proceso de adsorci6n de las impurezas del bióxido de car
bono en carbón activado 0 carbon de leña, se utiliza en los

procesos Bac1cus de purificación de bióxido de carbono de pro

cesos de fermentación. El uso - de carb n activado no está nece

sariamente limitado a las industrias de fermentación, Dero

en general- es más efectivo aquí que lo aue puede ser en la

eliminación de H2 S de ol.ros gases de bióxido de carbono. 
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4. 4 Deshidrataci6n

Antes de la licuefacci6n de bi' 1 o de carbono, debe ser

eliminada el agua con que éste va saturado después de las va- 

rias operaciones de recuperaciin y purificaci6n. 
Esto es nece- 

sario para prevenir la corrosi6n y el congelamiento del equipo
subsiguiente. Esta deshidrataci6n puede ser consumada por va- 

rios métodos comerciales, 
tales como tra amien'tos con cloruro

de calcio, gel de silice, alumina activada o bauxita. 

Las aplicaciones industriales de la gel de silice comprenden: 

la deshidratacion del aire Dara la combusti¿n, 
deshidrataci6n

y purificaci6n de gases industriales como los CO29 H21 0 21 N2
y Cl 21 el acondicionamiento

del aire, la refrigeraci6n en la

que la gel de sílice es adsorbente de un
refrigerante ( como el

So2), la desulfuraci6n y purificaci6n de los aceites ligerosp
así como algunos usos medicinales y en cosméticos. 

4. 4. 1 Deshidrataci0n de gases

La gel de sílice adsorbe vapor de agua hasta 40% de su peso. 

Este vapor se elimina calentando la silicel y ésta podrá adson
ber de nuevo una cantidad igual de agua. u retenci6n es alre- 

dedor de 5%, esto es, que retendrá 5% de su peso en forma de

agua que no se elimina fácilmente con las temperaturas alcan- 
zadas calentando con vapor de aL-ua. El aire y otros gases a la

presi0n atmosCérica se secan hasta puntos de rocio extremada- 

menLe bajos (- 79. 6
0

F a - 85
0

F), por medio de , el de silice. En

es -Le caso, la capacidad útil de aE,,ua de la silice varia del 10
al 30% del peso inicial, según el diseho del equipo y las con- 

diciones de funcionarniento. 
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Todavia se consiguen puntor, de rocío más bajos si se usan

presiones elevadas para el secado del gas. La deshidrataci6n

del CO 2 por medio de gel de sílice., El sistema se compone de

dos deshidratadores del tipo de presi6n, un activador y una

trampa o purga para la L -el de sílice. Estos aparatos se colo- 

can después del compre3or, entre las etapas priraera y sel-unda

y funcionan a la presi6n de unas 63 psia. Los deshidratadores

se acoplan en ; aralelo y llevan un fondo perforado sobre el

que reDosa la silice. El 002 atraviesa la sílice y le cede
sus impurezas, y también la humedad, durante su paso. Los ad- 

sorbedores funcionan en forma cielica. Después que la E.el de

silice lleg_a a estar saturada de agua, se saca al adsorbedor

del sistema y se pasa aire a una temperatura tie 3000F a 50OOP, 

a traves de éste, hasta que toda el aeua se vaporiza y se el¡ 

mina del adsorbedor. La unidad se coloca otra ves en el siste

ma, con el 100% de su efectividad original. 

4. 4. 2 Selecci6n del secador

El deshidratador se específica de acuerdo al Boletin D- 117

publicado por THE C. M. MIP MANUFACTURING CC1,1PANY, en septiem

bre de 1978. 

De este bolet1n se escogio el deshidratador de acuerdo a

las condiciones del Droceso que son: 

SCFM = 44

Temperatura de entrada = 1040F

Punto de rocio deseado = - 120 0 F

Presiin de entrada = 40 Psig. 
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El deshidratador que cubre lo anterior es: 

Secador: Tipo Oriad II Modelo 2066

Calor de reactivaci6n = 1. 4 Kw. 

Purga de reactivaci6n = 1. 7 SCFM. 

Dimenciones: 

Largo = 39" 

Ancho = l5" 

Altura = 7" 
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CAPfTULO V

LICUEFACC1611 Y SOLIDIFICAC16N DEL CO2

5. 1 Licuefaccion

La mejor alternativa de proceso para preDarar bi6xido de

carbono liquido, Dara el mercado consiste en la compresi6n y

condensación del gas. Al aumentar la Dresi6n del gasp éste

puede ser licuado a presi0n constante, por el efecto de en- 

friamiento del condensador. Los compresores usados para está

operación están construidos con tres o cuatro etapas. 

Los problemas implicados en la licuefacci6n del bi¿xido de

carbono difieren un poco de los que se encuentran en la li- 

cuefacci6n de otros gases. En este caso, sin embargo, la lí- 

cuefacción se produce a una temperatura un poco abajo del

punto crítico, mientras la mayoría de los otros gases licua- 

dos para propósitos comerciales tienen altos puntos criticos. 

El problema implicado en la compresión del bióxido de car- 

bono es cuidar que el gas no tenga contacto con el aceite

lubricante, ya que este lo contamina dandole olor y color, 

que baja la calidad del producto. Por está razón el glicerol

es usado a:--pliamente como lubricante, pero hay que tener cui- 

dado con él ya que tiene dos desventajas: 

a) El hecho que es misible con agua en todas proporcionest

lo exDone a dilución en los cilindros de un comT)resor

hasta un Punto en que ya no tiene propiedades lubrican- 

tes. 
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b) A altas temperaturas tiende a descomponerse con la for~ 

maci6n de acroleinat una sustancia que tiene un pene- 

trante olorp y esto puede hacer indeseable al bi6xido

de carbono. 

Los aceites más satisfactorios que se han encontrado, son

aceites menerales altamente refinados o aceites blancos. Como

hay varios tipos de aceites disponibles para esté prop6sito, 
el fabricante de compresores es el más competente para reco- 

mendar el aceite más util para este equipo. 

El contenido de aceite en productos comerciales cuando se

usa glicerol es del 0. 021, aunque porcentajes tan altos como

0. 03%, no son objetables, cuando se usa como s6lido Dara empa

car productos alimenticios en las embarcaciones. 

La única característica de importacía de los condensadores

usados para la licufacción de bi6xido de carbono altamente

comprimido es que estos est¿n construidos para resistir las

altas Dresiones a que estan sujetos. Los condensadores pueden

ser serpentines sumergidos en agua de enfriamiento, enfriado- 

res de doble tubo o cambiadores de calor de tubo y coraza. 

Las principales dificultades de este equipo es la de diselar- 

los para resistir las presiones involucradas y combatir la

corrosi¿n. El Iltimo problema ha venido siendo muy serio en

algunas instalaciones. 
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5. 2 Trabajo de compresién para el ciclo con preenfriamiento

El primer paso para mejorar el ciclo simple fué dado a cono- 

cer por las patentes presentadas por E1worthy y Renderson ( 8) 

que introdujer6n un cambiador de calor, por donde una parte

del calor sensible del Li6xido de carbono liquido que sale del

condensador se transfiere al gas frío de bi6xido de carbono

que se rroduce en la camara de nieve y que es recirculado a

través de este cambiador. 

El cielo de preenfriamiento está ilustrado en la fiCura 3. 

En el diagrama se puede observar que en el punto 2, el gas

recuperado y el gas recirculado de la cámara de nieve se mez- 

clan hasta alcanzar una temperatura de 75 0 F y una presi0n de

12. 7 psia. En estas condiciones se introduce a la primera eta- 

pa de compresion y salen de está con una temperatura de 2500P

y una presión de 56. 73 psia., representados por el Dunto 1. 

Después se enfria por el primer interenfriador hasta una tem- 

peratura de 800F, que se representa en el Dunto 4. Este gas es

comprimido en la segunda etapa, hasta una presi6n de 225. 2 pEla

con una temperatura de 2750F, estas condiciones se representan

en el punto . Después de enfriarse en el segundo interenfria- 

dor ( ver punto 6) se alimenta al tercer paso para ser comprími

do hasta una presi0n de 970. 8 psia., y a una tem-Ineratura de

descarga i~ l a 2800 F; estas condiciones es ilustran con el

punto _l. El gas en estas condiciones pasa a través del conden- 

sador donde se condensa a presión constante, hasta la línea

del líquido saturado a una temperatura de 80
0

Fg y se muestra

en el nunto . 2
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El lIquido en 1, pasa a través de un cambiador de calor, don

de se enfria por calenLamiento de los Fases recirculados de 11

de la cámara de nieve. El llauído sale en el punto 9A, y los

gases calientes por el punto llA, donde estos úliimos se mez- 

clan con el gas recuoerado para proveer el gas de succión 2

La figura 4, es el diagrama Tempera-Lura- Entropía para este

ciclo. Se puede notar cue el enfriamiento del linuido de 9 a

9A ha incrementado el rendimiento, mientras los gases calien- 

tes de 11 a 11A han aumentado el trabajo en una penuefta pro- 

porción. El área " trabajo" representa - el trabajo/ libra de CO2
circulado- el area Onieven representa calor latente en la nie

ve producida por la expansión de - 1 libra de CO2* 

5. 2. 1 Selecci6n del compresor

El compresor que se va ha usar para el proceso se selecciona

rá, como se menciono en el segundo capitulo, por medio de catá

logos. Para hacer la selección más apropiada, se calcularán

las presiones involueradas, asi como la calda de presión produ

cida por los interen- riad-ox Las presiones obtenidas se gra- sei

fícaron en el dia¿_,-rama de Mollier ( ver figura 12), para obte- 

ner as! las de descarga de cada etapa - sin necesi

dad de aplicar fórmulas- y además, por las razones aue se dan

a continuación. 

Parte del problema de seleccionar un compresor, es bastante

sencillo cuando se dispone e un diagrama de - lollier del gas. 

Estos diagramas presentan las relaciones cue tienen las pro- 

piedades del as bajo todas las condiciones. 
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b Para calcular las presiones, aplicaremos las fórmulas Dro- 

puestas por Ludwig E. ( 6). 

donde: 

Pil/Pl = pi2/ pli  pi3/ P! 2 0 *"** Pfy1Pjy ----- 
46

1, 2, 3, ..... y - condiciones del gas de un lado a otro del

cilindro representado por 1, para la pri- 

mera etapa, 2 para la segunda, ete. 

condicion de presi¿n de descarga de la in

teretapa, inmediatamente al cilindro. 

Prima condicí6n de descarga de la interetapa, 

reducida por la caída de presion a través

de los interenfriadores, válvulas, tube- 

rías, etc., por lo tanto representa la

Dresión' de succi6n del cilindro siguiente

f = presí6n final o descarga de la unidad de

multietapas. 

R R = R R R -t 47
2 3 f

j

donde: Rt = relací¿n de compresi6n total = Pf/ Pl

Para tres etapas, la comTxesion Dor etapa es: 

R1 = R 2 = R 3 =  P f3 /Pl ---- 
48
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Relaci6n de compresi¿n Re

R j 970 - 4 24 por etapa
c  - T2. 7

Para la primera etapa

Pi 12. 7 pBia. 

P
il (

4- 31)( 12. 7 psia) = 54- 73 Psia. 

La calda de presi¿n considerada para los interenfriadores es
usualmente hecha por incrementar la presion de descarga, del

cílindro al incluir la mitad de la calda de presi6n supuesta

del interenfríador entre las etapas, y la presi0n de succi6n

de la siguiente etapa es reducida con la otra mitad de la

caída de presiin. 

De acuerdo a lo anterior la presi6n Pil queda: suponiendo 4

psia., de caída de presijn en el interenfriador. 

Pil - 54- 73 + 4/ 2 = 56- 73 Psia. 

Para la segunda etapa

P11 = 54- 73 - 4/ 2 = 52. 73 Psia. 

P12 = ( 4- 31)( 52- 73 psia) + 4/ 2 = 229. 26 psia. 

para l& tercera etapa

P 0 = 227- 26 - 4/ 2 = 225. 26 psia. 
12

P
f3  (

4- 31)( 225. 26 psia) = 970- 87 psia. 
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Con las presiones ya determinadas, se consulto el catalogo

número 2071, titulado: Type 30 High Presure Air Compressorag

Publicado el 15 de Febrero de 1972 por INGERSOLL- RáND COMPANY. 

En el catalogo citado se selecciono un compresor que cumple

con las condiciones obtenidas analiticamente y este es: 

Compresor: modelo 15T2 de tres etapas

Potencia: 15 HP. 

R. P. M.: 750 a 15 HP. 

ACFM: 30. 8

Pres16n Interetapas: 

Descarga, psig. la. etapa, psig. 2a. etapa psig. 

1000 39 - 41 215 - 240

5. 3 Determinací6n del CO 2 formado

El CO2 líquido se desea que este a una temperatura baja, tan

to como para rendir el más alto porcentaje de 002 s6lido. Cuan

do el CO2 líquido se expande en el interior de una prensa
hidráulica, solo una Darte puede ser convertido a s¿ lido, la

parte restante se transforma a gas y este es recirculado para

ser recomprimido. 

Sin embargo, como se muestra en la firura 13, el rendimiento

varia mucho, dependiendo de la temperatura a la cual el lloui~ 

do es inyectado en la prensa. 

L.B. 
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Para convertir CO2 11 ' auido en s6lido se usan prensas hidra— 

ulicas diseñadas en forma especial, como la ilustrada en la

figura 11 Estan hechas de diferentes dimenciones, para rrodu— 

cir blo0ues de diferenlles tamaños; 10xlOx1O o 20x2Ox2O pulgadas

El ultimo bloque se produce cada 10 minutos 6 1320 lb/ hr. Es— 

tas prensas usan bombas rotatorías: una de alta Dresi6n y una

de baja. La bomba de alta presi6n produce una presi6n de 2500

psig. El armazin, e& una cámara bien aislada que está hermeti- 

camente sellada al elevar el embolo inferior. 

La prensa admite una cantidad determinada de CO, liquido

libre de aire. Cuando el CO, liquido está cargado* la presi6n

A. aii nnntn trinle ( 75 Dsía. y 700F), donde el

CO 2 existe al mismo tiempo como solido, liquido Y gas. El gas

formado durante el flasheo del liquido dentro de la cámarat se

recircula a una presi6n de 60- 70 Psig. 

Después que cierta cantidad de 002 s6lido se ha formado, la

alimentaci6n del llquido es detenida y la presi¿n se libera

hasta cero. 

La nieve formada es convertida entonces en un bloque s6lido
algo denso. Para hacerlo se baja el émbolo superior a una pre— 

si6n de 2500 Psig- t y mantiene esta presiin hasta que se ha
formado el bloque con el espesor deseado. Al obtenerse lo ante

rior el embolo inferior se baja y el bloque se exnulsa Dor el
émbolo superior. 
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El CO2 s6lido se empaca con papel kraft para ser embarcado o
almacenado. ' 1ambi4n se - quede almacenar en " rereneradores" que

son recipien es de 40 pies de diámetro y 80 pies de altura, 

donde se puede recuperar el gas formado por la sublimaci0n del

CO 2 solido. 

5. 3. 1 Rendimiento del C() 2 formado

0Para encontrar el rendimiento del CO2 s' lido formado por me— 

dio del cielo de refrigerací6n propuesto, aplicaremos la prime

ra ley de la termodinamica al cambiador de calor. 

Q( entrada) = Q( salida) ---- 49

Si hacemos que " x» sea la cantidad de la mezcla nue se expan

dio en el punto 10. Y suponiendo que la temperatura terminal

de la corriente caliente en el cambiador no
1

sea mayor de 100 P. 

que la de la entradag es Dosible determinar H, lA* 

De acuerdo a lo anterior y a la primera ley tenemos: 

H8 * xHll  XH11A + K9A ----- 50

Está ecuaci6n tiene dos incognitas " xic y " H9A" Y para resol— 

verla es necesario oLra ecuaci6n. st se obtiene de un balan— 

ce de entalplas alrededor de la cámara de nieve. Al hacer

1 — x), la cantidad de linuido solidificado, tenemos: 

H9A = xH11 + ( 1 — x) H
13 ---- 

51

90



Al resolver las ecuaciones 50 y 51, en forma simultánea se

obtiene para "
xII: 

x = 
H9 — 1113 ----- 52

H,,
A-" 13

del digrama de Mollier se obtiene: 

H9 = 217 BTU/ lb H
11A  

312 PTU/ lb

H13 = 30 BTU/ lb

substituyendo valores en la ecuacion 52, se obtiene: 

x = 
217 - - 30- = 0. 663
312 - 30

Con el valor de " x" antes obtenido, se puede determinar el

rendimiento producido por el cielo. 

liquido soLidificado = 1 - x

licuido solidificado = 1 - 0. 663 = 0. 337

R = 264 lb de CO2 liquido x C. 1137
lb de Co2 solido

hr lb de CO2 liquido

R = 89 lb de CO2 solido/ lir
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5. 3. 2 Cálcillo de la temperatura de la mezcla resultante en 2

Para conocer la temperatura de la Pezcla formada por las

corrientes 11A y 1, se determinara comensando con el punto .2A

y el valor calculado d 1 rendimiento de nieve Dor libra de CO2
expandido. 

El vapor recidual ( 0. 663), representado en el punto llA, se

mezcla a presión constante con el gas recuperado 1 y la mezcla

resultante 2, se alimenta al compresor. La condición de la

mezcla se encuentra con la ecuací6n de balance de calor. 

xH, 1,6, + ( l - x) Hl  H2

H2  ( 0. 663)( 312 BTU/ lb) + ( 1 - 0. 663)( 318 BTU/ lb) 

H2  314. 0 BTU/ lb

Con este dato y el diagrama de Mollíer tenemos una temperatu
ra de: 

T2 3* 75 0? 
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

El método aquí pronuesto puede ser más econ6míco para los obje

tivos persejuidos que el industrial, pues el primero necesita

menos equipo que el segundo. Para lograr esto, es necesario que

se obtengan las sijuientes condiciones: 

a) La cantidad de CO
2

en los gases de combusti6n debe estar

dentro de un valor aceptable ( de 11 a 18% en volumen). 

b) Las variables de operaci6n ( presi6n y temperatura) deben

mantenerse en las condiciones especificadas en cada equipo, 

para obtener mejores resultados ' As! se oodrán conseguir3J- - 
las concentraciones deseadas de las soluciones ( absorbente

y agotada), en los equipos respectivos. También, lal mante— 

ner un control sobre esas variablesl se DUede minimizar la

corrosi6n del equipo, ya que la temperatura es una de las

variables que más efecto tienen sobre la corrosi6n. El au— 

mento de temperatura y de la concentracién del bí6xido de

carbono, acrecenta la corrosi6n en los eauiDos, principal— 

mente en los cambiadores de calor. La presi6n total del

sistema también afecta la corrosiin, aunque en menor grado. 

La presi6n de operaci6n del método propuesto es la atmos— 

férica ( a nivel del -mar). Esto implica que no es necesa— 

rio usar equipo especial de alta presí6n, como se usa en

la industría. 
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Se escogi6 como absorbente la soluci6n acuosa de monoeta— 

nolamina, por ser bastante selectivo. De este modo, se

obtuvo un producto puro en el agotador, por lo que no se

ha requerido equipo adicional para su purificaci6n. 
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