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caPfTuLo I
INTRODUCCISN
1.1. Razones del proyecto

El objeto de este estudio es con el fin de obtener —002 s6—
1ido- aprovechando los gases de combustién de una caldera) que
serd instalada en el Laboratorio de Ingenieria Quimica de la
LENEP. Zaragoza. E1 producto asi obtenido se usara para el con
sumo de dicha institucidn. Para el disefio de la planta de pro
duccidn se propusoc usar sus propios recursos humanos, estu-
diantes recién egresados, con el objeto que los alumnos apli-

gquen sus conocimientos adquiridos en un problema real.-

Otro objetivo a perseguir es aprovechar la planta ya insta-
lada para hacer una o varias prdcticas de laboratorio, rela-
cionadas con el equipo usado en ésta para que asi el alumno
vaya conociendo parte del equipo usado en la industria asi

como el manejo, funcionamiento y arranque.

1.2 Limitaciones

Los factores limitantes para el proceso en este estudio se-
ridn los concernientes a las condiciones de trabajo de la
caldera (P,T) y a la concentracidén del CO2 producido en los
gases de combustidn de estd, la cual estd supeditada a las
horas de trabajo del laboratorio. Estd razdn obliga a traba-
jar la caldera en una forma intermitente, dado cue ésta sdlo

estard en operacidén cuando esté en funcionamiento el labora-

torio.
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I)

II)

II11)

Suposiciones
Fuente de nroduccidén del CO, 7aseoso.

La fuente de nroduccidén serd la caldera la cial va a
cuemar diesel. La mezcla de sases producidos contendrd

el 1155 en volumen de CO por lo que este dato se toma-

2’
rd como base para los calculos de disefio del equipo.

La presidén de operacidn.

La presién de operacidén serd de 14.7 psia. para evitar
que la cafda de presidn producida en todo el eguipo
usado vara la purificacidn y obtencidn del 002 gaseoso
disminuya la presidn mas abajo de la presién atmosféri-
ca de la ciudad de México (11.6 psia.), ya que esto oca
sionarfa que la corriente de gas purificado sea contami
nado con filtraciones de aire producidas por la diferen
cia entre la oresidn atmosférica y la de operacidén del

equipo.

La temperatura de operacidn.

Estd variara de acuerdo al equipo: en el absorbedor la
temperatura no debe de exceder de 1150F. En el agotadonr,
la lemperatura del rehervidor se debe mantener constan-
te a 240°F para poder obtener la concéetracidén deseada

de CO, en la solucidn agotada de MEA.

2



IV) Se ha considerado que los interenfriadores del com-
presor estdn disefiados para poder enfriar el gas com-

primido hasta una temperatura de 80°F.



CAPITULO ITX
DESCRIPCION £iINERAL DEL PROCESO

2.1 Vétodo industrial

n los procesos de absorcidn para la fabricacidn de bidxido
de carbono 1iquido o sdlido: el CO, gaseoso -la materia orima
con la cual el proceso opera- es producido ordinariamente por
combustidn de comiuestos carbonosos o como subproducto de la
reaccidén de reformacidn para la produccidén de hidrdgeno. E1
proceso de absorcién consiste fundamentalmente en la purifica
cidén o separacidn del 002 de otros gases, cualesquiera aue
sean sus fuentes de produccidn, a condicidn de cue contengan
O, en concentracidn suficiente (del 10 al 15% en volumen)

con el fin de que su explotacidén sea comercial.

Los procesos de absorcidn, en general, se realizan en 1los
siguientes pasos:
1) Produccién de un gas cue contiene CO,
2) Purificacidn del 002 vor lavado con agua o con solu-

ciones diluidas de carbonato de scdio, o ambas

3) Absorcidn del CO, en soluciones de carbonatos alcali

nos o etanolaminas

4) Liberacién del CO, puro, del usente absorbente, nor
ebullicidn

5) Condensacidn y senaracidén del agua del COp

6) Secado y compresidn del CO, ya rurificado



7) Condensacidn del CO, a liquido, el cual es cargado

2
en cilindros para almacenarlo o convertido al esta-

do solido

Las operaciones anteriores se muesiran en el cdiagrama de

flujo de una planta industrial que aparece en la figura 1.
2.1.1 Fuentes de produccidn de 002

El bidxido de carbono se deriva de los productos de combus-—
tidn de todos los combustibles carbonosos y nuede ser recupe-
rado de éstos por varios métodos. También se puede obtener co
c¢o un subproducto de procesos de fermentacidén, de la calcina-
cidn de caliza, de la sintesis quimica oue involucra mondxido
de carbono, de la reaccidén de dcido sulfirico con dolomita
(carbonato doble de cal y magnesio) y de gases naturales. El
bidxido de carbono también es un producto del metabolismo
animal, imvortante en el ciclo de vida de animales y plantas.
Estd presente en la atmdsfera en pegqueflas cantidades (alrede-
dor de 0.03 vor ciento en:volumen), pero no es econdmicamente

recuperable de esta fuente.

La tabla I, compilada por Reich (22), muestra la cantidad
de bidxido de carbono notencialmente disnonible en varios

materizles, junto con las cantidades recuperables.

2.1.1.1 Produccidén comercial

De las fuentes znotadas en la tabla I, las siguientes son

las mdes imrortantes en la produccidn comercial de bidxido de

carbono:



FIGURA 1

DIAGRAMA DE RECUPERACION DE C02 DE GASES DE
COMBUSTION
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TaBLa 1
IUKLZA Y RudDILIZNTO Du COp DE VaRIAS [waTiiIhs PRILAS

liateria prima Férmula 5 de COp Pureza udel Rendimiento en % de CO, tébrico
ges > de COo libras de CO, recuperable
1{quido por to-
aelaja de materia

prima

Ladera 00 o mmm—— e 14 S e L

Eoguey. f F eliius g sRen et uSsests 18 1540 34.0
Garbonato de potasio K2003 32 99-100 508 95.0
Carbonato ie sodio H52003 41 99-100 780 95,0
Bicarboneto de potasio KHCO3 44 99-100 836 95.0
Bicarbonato Jde sodio ZEL;HCOB b2 99.5-100 1040 95.0
Iiedra caliza, 987 Ca003 44 38 672 76.4
Jolosita, 955 Cacos.hgcc3 48 40 744 775
wegnesite I._éco_,) 51 40 790 175
lLagresite (byc) b5CO4 52 99.5 900 86.5

(by,c) Zuleinc.is en una retorta cerrada o tratada con un dcido mineral



a) A partir de gases producidos por la combustidn de

materiales carbonosos.

b) Como subproducto de la industria de la fermentacidn,
’ -
en que un azucar —como la dextrosa- es convertida en
alcohol y bidxido de carbono, de acuerdo con la si-

guiente reaccidn:
C6H1206———— 2CQH50H + 2(:02

—+ Trataremos el proceso a, ya que es la fuente de la cual to-
maremos el CO2f§ﬁste serd ampliamente explicado en los cap{tu—

los siguientes.
2.1.2 Purificacién y obtencién del €0, gaseoso

la figura 1 puede ser considerada como una planta tipica
para producir bidxido de carbono a partir de cogue. Otros
combustibles -como carbdn, aceite o gas natural- pueden susti-
tuir rdsidamente al coque. En dicha planta, el combustible es
guemado en una caldera estandar de tubos de agua para la pro-
duccidn de vapor de 200-250 psia. Los gases que contienen de
10 a 15% de bidxido de carbono son tomados de la caldera a
650°F 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 absorcidn. El
sistema de recuperacién particular mostrado en la figura 1 es
el proceso de amina-girbotol, aunque también puede ser usado

un sistema de carbonato alcalino.



%l bidxido de carbono es absorbido selectivamente en esta
torre por una solucidn de monoetanolamina (MEA) cue pasa a
contracorriente a la corriente de los gases. Los gases libres
de bidxido de carbono salen por 1o alto de la torre a la atmég
fera. la solucién LiEA-CO, sale por el fondo de la torre, conf
nda a través de bombas y cambiadores de czlor y entra a lo
alto de una torre Ge recuperacion. A11{, el bidxido de carbo-
no es agotado de la solucidn de amina »or calor, y la solu~
cidn recuperada regresa por el cambiador de calor eqguipado en
la torre de absorcidén. El bidxido de carbono y el vapor salen
de lo alto de la torre de recuperacidén por un condensador,
donde se condensa el vapor de agua, ¥y éste regresa como reflu

jo.

Si el bidxido de carbono es requerido en forma l{quida o
sdlida, debe ser purificado antes ce la comresidn, para eli-
minar el olor. Zsta purificacidn se efectua por medio de un
sistema gue consiste en un separador de aceite, un lavador
que contiene KEnO4 o K20r207, soluciones cue oxidan impurezas
organicas que opueden afectar el szbor y un secador que contie
ne dcido sulfirico, cloruro de calcio, zel de sflice o alumi-
na activada, los cuales secan el gas para prevenir la corro-

sidn y el congelamiento en el equipo siguiente.

El gas commnletanente desodorizado pasa posteriormente por
un compresor de tres o cualro etapas, mane jado por vanor vivo

de la’caldera.

.

2.1.3 Licuefaccidn
El1 bidxido de curboano se licua »or conoresidén a una temnera
tura variatle entre -70°F (punto triple) y 87.8°F (punto cri-

tico).



Dos son las formas de licuefaccidén mds usuales en la practi
ca comercial: en una de ellas se emnlea agua de enfrianiento
cuando el gas se encuentra cerca de su punto critico y a una
sresién de 1000 psia. o mds; en la otra, se utiliza amoniaco
u otro refrigerante, cuando la temneratura del gas se encuen-
tra entre 0°- 20°F. Una u otra forma de licuefaccidn requiere
la previa solucidén del problema de diseilar el compresor ade-
cuado, con interenfriadores resistentes a las presiones reque

ridas.

La compresién se realiza en tres etapas: la) el gas tiene
una presidén de 80 psia. 2a) se eleva la presién a 300 psia.

3a) el gas se encuentra a una presién de 1000 psia. © mas.
5.1.4 Produccidn de bidxido de carbono sélido

El mayor porcentaje del bidxido de carbono producido se
utiliza en la produccidn de bidxido de carbono sélido —-cono-
cido habitualmente como ,hielo seco- El hielo seco se usa
para la preservacién de oroductos que requieren bajas tempe-
raturas mientras son transportados, distribuidos o estan al-
macenados temporalmente. Posee estas desventajas sobre el
hielo de agua: produce itemperaturas mds bajas, no produce
1{quido cuando se licua ¥y tiene peguenos 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 bidxido de carbono s6}ido sumi-
nistra —-peso »or neso- casi el doble de enfriamiento, esto

ayuda a compensar la diferencia del costo.



La -roduccidn de bidxido de carbono sdlido comprende dos
srocesos distintos: 1) rofinacidn y vurificacidn del gas; 2)

comoresidn, licuefaccidn y solidificacidn.

51 primero e€s un Hroceso cufnico y esta detallado en los
capitulos II, III y IV de este estudio. El sefundo es un pro-
blema mecanico y termodinamico, que implica principios y pro-

cedimientos iratados en los dltimos capitulos.

2.1.4.1 Métodos de formacidn de co2 sélido

Los procesos para producir bidxido de carbono sélido tienen
por objeto eliminar suficiente calor de las formas gaseosa Yy

1{quida para que el producto nase al estado sélido.

En general, un 1liguido puede ser solidificado »or cualcuiem

de los dos camninos siguientes:

1) Tor enfriamiento, para bajar el punto de congelamiento

a oresidn constante (como en el congelamiento ordinario

del agua).

2) Por la produccidn de un estado saturado a una presidn y
consecuentemente, auna temperatura inferiores al opunto

triple.

Los métodos de tipo general se clasifican asi:

I) Por la absorcidn de calor por un medio refricerante

externo.

II) Por enfriamiento producido nor autoevaporacién, donde
la solidificacidn de una rarte del 002 es efectuada nor

la vaporizacidn de la narte restante.

10



III) Por expansidén directa del CO, liquido a presiones oor
1Y 2 q 001
debajo ie su sunto lriple, produciendoce "nieve" la que

es prensada para obtener bloques comerciales.

a) Por formacidn de nieve en un ecuivpo, prensada des-

pués en un segundo equipo.

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

nieve es depositada y prensada en la misma camara.

2.1.4.2 Ciclos de solidificacidn del co,
Probablemente, el método mds simple para producir hielo se-
co es el que con frecuencia se emplea en el laboratorio, don-
de el bidxido de carbono 1isjuido .se expande en un recipiente.
El calor de vaporizacidm convierte parte del 1iquido en "nie-
ve" y el balance escapa a la atmésfera. Este método -eficien-
te en un 20 a 25% en la obtencidn del bidxido de carbono s61i
do- reguiere un minimo de equipo. E1 ciclo anterior puede me-
jorarse preenfriando el liquido entrante a la cdmara de nieve
con sus gases de retorno. El cielo purgado es un ciclo de au~
torrefrigeracién, donde las temperaturas bajas se obtienen al
evaporar parte del 002 1{guido. Como esta evaporacién se rea-
liza a una presidn elevada, el gas formado puede regresar al
sistema de comuresidn o a alguna etapa intermedia. E1l ciclo
»?reenfriado y purgado consiste en lo sicuiente: el preenfria-
miento del liguido que se va alimentar a la camara de nieve
es efectuado primero por un cambiador de calor que usa gases

frios recirculados de la cdamara de nieve, y a continuacidn
por cambiadores de calor con evaporacidn del COgp 1{quido.

11



Los gases evaporados son recirculados al cistema de compre-

sidn en la etapa apropiada.

En muchas de las grandes instalaciones, la nieve se produce
directamente en una prensa hidrdulica, donde los blogues de
hielo se forman al operar las prensas; la nieve se forma en su
punto triple, y los gases producidos quedan disponibles vara
ser recirculados a elevadas presiones. Después de que la nieve
se ha formado, la cdmara de la prensa es ventilada a presidn
atmdsferica; esto produce mds bidxido de carbono gaseoso, que
se recircula a baja presidén. Un ejemplo es el ciclo conocido
como "ciclo de hacer nieve a presién", que combina lo anterior

con el ciclo purgado.

Otra alternativa para formar la nieve en la prensa a una
presidn ligeramente por debajo del punto iriple es la siguien-
te: el bidxido de carbono liquido puede ser alimentado a la

prensa a una pre<ién justo encima del punto triple.

Cuando los costos de potencia son altos, a veces €s conve-
niente usar un ciclo de refrigeracién auxiliar tal como el
ciclo binario, particularmente en casos donde la temperatura
- del agua de enfriamiento sea de 80°F o mds alta. En este caso,
el refrigerante usado es amoniaco, debido a que necesita menos
potencia sor su mayor eficiencia térmica en ese rango. Esto se
debe al hecho de cue el bidxido de carbono 1liquido empleado se

encuentra préximo a su temperatura critica.

12



La eleccidn de un ciclo puede depender, en mucho, de las
condiciones locales, tales como costo de energia, disponibi-
lidad del agua de enfriamiento, fuente de produccidén del 002

gaseoso y velocidad de produccidn.

2.2 Método propuesto

El método que se propondrd para la fabricacidn de bidxido de
carbono sdélido en pequefia escala y en forma intermitente, difie
re poco del método usado industrialmente, ya que la mayoria
del equipo de este ultimo también se usa en el método propues-
to. Para no volver a explicar el mé todo mencionado en la prime
ra parte de este capi{tulo, sélo mencionaremos las modificacio-
nes hechas al proceso y las condiciones en las cuales se va a
efectuar, sefialando en qué consiste cada uno de sus pasos. Es-

to se muestra en la figura 2.
2.2.1 Fuente de produccidn

la fuente de produccién de los gases de combustidén gue con-
tiene el bidxido de carbono serd una caldera instalada en el
Laboratorio de Ingenieria Quimica de la ENEP. Zaragoza. Para
los cdlculos se supondria que el combustible quemado por la cal

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

Quimica.
2.2.2 Purificacidn y obtencidén del 002 gaseoso

En este paso, para enfriar los gases usaremos una torre de
enfriamiento de contacto directo, en lugar de las dos torres
lavadoras y eliminadoras de bidxido de azufre, ya que los gases
producidos por el diesel contienen una pequefla cantidad de di-

cho gas, segun datos proporcionados por el proveedor.

13
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FIGURA 2
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El medio absorbente serd una solucidén de monoetanolamina
(MEA), al 157 en peso, osea 2N, con respecto a la amina; esta
solucidn tiene mayor selectividad que los carbonatos y mayor
capacidad que las otras amninas. En relacidn con las otras solu
ciones, la monoetanolamina tiene varias desventa jas, como: co-

rrosidn, espuma, pérdidas por arrastre de vapor y quimicas.

En la columna de agotamiento, la solucidn MEA—002 se alimen-
tard en su punto de burbuja y se calentard hasta una temperatu
ra no mayor de 240°F para as{ poder obtener una solucién agota
da con una condentracidn no menor de 0.15 moles de 002, por

cada mol de amina.
2.2.3 Licuefaccidn y solidificacidn del co,,

Los métodos de purificacidn usados en el proceso industrial
aqui{ no serdn usados, porque las impurezas que hacen necesario
este equipo no estdn presentes en el 002 salido del condensa-
dor, pues fueron eliminadas en la torre de enfriamiento.

Para el secado del CO se usara un deshidratador que se po-

21
drd colocar en la descarga de la primera o segunda etapa de
compresidn. Estos deshidratadores son comerciales y su eleccidn
se hace por medio de catdlogos, asi como la del compresor al

cual puede ser acoplado el deshidratador.
Para la licuefaccidn se usara el ciclo preenfriado, por ser

este el ciclo mdas simple usado en la industria, ya que necesi-
ta poco ecuipo. Ver figuras 3 y 4.
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FIGURA 3
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capfTULO III
OBTENCION Y REFINACION DEL CO, GASEOSO

El bidxido de carbono gaseoso se€ obtendra de quemar combusti
ble diesel en una caldera Clayton E-60, que producird 2,070 1i

bras de vapor por hora, a una presién de 10C psia.

Para el andlisis del combustible quemado, nos basaremos en la
tesis hecha por Angel NMarcos Gonzdlez H. (25), donde se anali-
zé un diesel 35/39, expecificacién # 404, fabricado por Pemex,

con las siguientes propiedades fisicas:

[}

S.G. 0.836

poder calorifico 19565 BTU/1b

]

Composicidn del combustible (datos proporcionados por la

Gerencia de Ventas de Petrdleos Mexicanos).

¢: 85% N: 0.2%
H: 12% 0: 1.0%
S: 0.8% H,0¢ 1.0%

De acuerdo con la tesis mencionada, los gases de combustidn
se analizaron tomando muesiras a la salida de la chimenea, ¥
los datos promedio cuando la caldera se calibra a 70 psig. Los

resultados son:

15



Gas Porcentaje en volumen

O, 11.00
320 9.42
Cco 2.09
0, 18.58
N2 59.00

100.09

Estos son los pvoductos totales de combustidn de una libra

de combustible.

La temperatura de los gases analizados en la tabla anterior
estd tomada a la altura del muestrador de gases. Por ello se

considera que, en ese punto, los gases van més frios que cuan
do pasaron por los tubos de la caldera. Se varificaron estas
temperaturas introduciendo un pirdmetro de cardtula junto a la

salida de los tubos y se obtuvo una temperatura promedio de

662°F.
3.1 Enfriamiento de los gases

Para enfriar los gases, utilizaremos una torre de enfriamien

to de contacto directo, por causas que indicaremos.

Aqui los gases sélo se lavardn y enfriardn. Por existir SO,
en pequeiia cantidad (0.011 1b/1b de corbustible), no hay peli=-

gro de formacidén de dcido sulfurico, de acuerdo con el analisis

hecho a los gases.

16



El enfriamiento de los gases de combustién (indirecta, median
te cambiadores de calor tubulares), aunque muy atractiva, a pri
mera vista tiene una gran desventaja que consiste en gue involu
cra un gran desembolso de capital, si se tiene en cuenta el bajo
valor de los coeficientes de transmisidén 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 logrard a bajo costo. Sin
embargo, presenta una desventaja: si el gas viene seco, abando-
nard la torre himedo. Si interesa que el gas esté seco, al en-
friador deberd seguir un secador, lo que puede hacer que el pro
ceso sea antiecondmico. Por estd razén, el enfriador por contac
to directo se utilizard principalmente en procesos de recircula
cién en pequefia escala o en procesos donde el gas himedo no sea

un serio inconveniente.

Como nuestro problema cumple con las razones anteriores, el
método de contacto directo es el mds indicado. Con é1, el pro-

ceso serd mas econdmico.
3ol Teoria del fénomeno ocurrido en la torre

Dada la figura 5, un gas caliente entra a la torre 2 una tem—
peratura de 662°F, con un punto de rocio de 118°F, y se enfrian
hasta una temperatura de 86°F. ©1 agua de enfriamiento tiene un
rango de 90 a 118°F. El eas, en virtud de su punto de rocfo, tie

ne una presién de vapor de 1.39 psia, El agua que sale de la

torre estd a 118°F y tiene la misma nresién de vapor.
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No habra potencial para la transfersncia de masa de agua del
cuerpo de agua al gas, de manera cue no puede haber vavoriza-
cidn, aunque la lemperatura del gas sea mayor. La transferencia
de masa se esiablece solamente por la diferencia entre el punto
de rocio del gas de entrada y la presidn parcial corrspondiente
a la temperatura de salida del agua. A una altura diferencial
hacia arriba de la torre, los potenciales canbian: la temperatu-
ra del agua es menor oue el ounto de rocio del gas, y el vapor
de apgua empieza a difundirse del gas al agua. El proceso de di-
fusidn continva hacia arriba, hasta la salida del gas en la

parte superior de la torre.

5i la presidn de vapor de saturacidn es mds grande gue la pre-
sidn p.rcial en el gas, la trunsferencia de masa fendré lugar
desde el 1{quido al gas; si es mds pecuefia, el sentido de la
transferencia se invierte. Por consiguiente, en el primer caso
el gas se enfriard y se humidificard, mientras que en el segundo

caso se enfriard y se deshumidificara.

El andlisis muestra que la transferencia de calor sensible por

contacto directo debe acompafiarse por algo de transferencia de

masa.
Fig (5)
t) =90F ————> T,= 86F
to
AP
A P=0
H' 18
Tf662QF - > ti:HBOF

PR-I11ROF



3.2 Disefio de la torre de enfriamiento

Los rases gque vanos a enfriar entrardn a la torre a una tem-
peratura de 662°F, con un punto de rocfo de 118°F y un zasto
de 287.5 1b/hr. Se enfriardn hasta una temperatura de 86°F.
Para esto, disponemos de agua a 90°F, que podemos elevar hasta
una .emperatura para evitar la transferencia de masa en el pri

mer intervalo para simplificar el cdlculo 'de la torre.

En el disefio de la torre, el problema es determinar el numer
de unidades de transferencia correspondiente al requerimiento
del proceso por integracidn simultdnea de las tres ecuaciones

siguientes:

dg, = h V(T - t) = GedT —1
dq, = KyadV(X - X') = 4L ——2
Ldt = Ga"  mme— 3

Las dos primeras pueden relacionarse por el hecho de que:

h (Le)ch ——— 4

donde
T = temperatura del gas caliente
Le = numero de Lewis
= temperatura del agua fria
entalpia del gas

= coeficiente total de transferencia de calor

P oI ot
L}

= coeficiente volumétrico total de .ransferencia
de masa

V = volumen

X = humedad del aire o gas

X' = humedad a la temperatura t del agua
19



L = carga del 1iguido

G = carga del gas

q, = calor de conveccidn
g, = calor de difusidn

La integracién simultidnea de las ecuaciones anteriores nos

conduce a una solucidn tipica 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
incégnitas: la humedad del ras a la gsalida y la cantidad de
agua oue entra a la torre. iun cuando se conoce su temperatura,
la entalvia del gas a la salida no Juede calcularse sino hasta
gonocer su humedad. Sin la humedad de salida, el calor total
eliminado no puede calcularse, y sin L no puede determinarse.
El nimero de unidades de transferencia depende del cociente

L/G, aue no puede fijarse sin conocer L.

Puede advertirse cue la solucidn de un problema de enfria-
miento de gas depende enteramente del valor de la nhumedad de
salida del gas. Sin embargo, suponiendo la humedad de salida
para una temperatura determinada de ras de salida, puede deter
minarse lagntalp{a, cerrarse el balance de calor y encontrarse

el cociente L/G.
3.2.1 Cdlculo 3e la torre

Para <1 disefio de la torre, necesitamos hacer una importante
hipdtesis, consistente en suponer que el gas tiene propiedades

similares a las del aire, para voder utilizar la carta nsicro-

nétrica y sus propiedades fisicas.
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Humedad a la entrada

Para un punto de rocio de 118°F, implica una presidn de

vapor de agua igual a 1.6 psia.

18 AL
hy = 7.7 -®w * 29 2
h . la6 18 = 0’0758

1~ 14.7 - 1.6 2°

Cantidad de agua a la entrada

(287.5 1b/hr)(0.0758) = 21.8 1b de agua/hr

Entalpia a la entrada

Cp(vapor) = 0.49 BTU/1b°F

Cplaire) = 0.26- BTU/1b°F
H = hty + b A + 0.49(T - t,) + 0.26T ——— 6
Hy = (O. 0758 1b/1b)(118°F) + (0.0758 1b/1b)(1026.8 BTU/1b)

+ (0.0758 1b/1b)(0.49 BTU/1bOF)(662 - 118)°F
+ (0.26 BTU/1b°F)(662°F)

H) = 279.1 BTU/1b

Si suponemos una transferencia de vanror hacia el agua de 57%

con esto calcularemos la humedad de salida y el punto de rocio.

Humedad a la salida

ai. 8
_ _(18.8 1b de agua/hr)(1 = 0.57) . 0.0326 1b/1b
2 287.5 1b de gas seco

21



Pw L 18

0.0326 =

de la ecuacidn anterior resolvemos para Pw, obtenemos:

_ 0.7717 = 0.733 psia. Esto implica que %y = 91.5°F
Ew = 5 0525 ¥
(de tablas de vapor)

Entalpia a la salida

H, = (0.0326 1b/1b)(91.5°F) + (0.0326 1b/1b)(1041 BTU/1D)
+ (0.45 BTU/1b)(0.0326 1b/1b)(86 - 91.5)°F
+ (0.25 BIU/1b°F)(86°F)
H, = 59.2 BTU/1b

3.2.2 Balance de calor
q = G(Hl "aHz) ——— T
q = (287.5 1b/hr)(279.1 - 59,2)BTU/1b = 63223 BTU/hr

3.2.3 Carga de agua

§ Lo . e 8

63223 BTU/hr = 2258 1b/hr
(1 BTU/1b F)(118 - 90)°F : /

L=

22



3.2.4 Cdlculo de las unidades de transferencia

Después de haber obtenido L, por suposicidn 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 ecuacidn, propuesta por Kern (3):
K.aV/L o haV/L e ]

las que estdn relacionadas por el nimero de Lewis. 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 (KzaV/L) es el nimero 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 ecuacién 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 ecuacidn 3. Si la ental-
pia supuesta del gas de salida ¥y la temperatura del agua de en
trada no coinciden en la misma altura, la entalpfa de salida
se ha supuesto incorrectamente y debe hacerse otra nueva supo-

sicidn.

Primer intervalo
KxaV/L : 0 a 0.05

a 662°F el nimero de Lewis es igual a 1.01

Cp(mezcla) = 0.255 + (0.47)(0.0758) = 0.29 BTU/1b°F
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haV = (KzaV/L)(L)(Le)(Cp) == 10

haV = (0.05)(2258 1b/hr)(1.01)(0.29 BTU/1b°F) = 33.06 BTU/hr®Fp

q, = baV(T - ) SRR S 1
q, = (33.06 BTU/nr®F)(662 - 118)°F = 17984 BTU/hr
e .
~ G Cp(mezcla) el
T = 17984 BTU/hr = 216.1°F

(0.29 BTU/1b°F)(287 1b/hr)

T(0.05) = 662 - 216.1 = 445.8°F

En este punto, el punto de rocio 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 gas de enirada y la presién
parcial correspondiente a la temperatura del agua de salida.

Por tanto:

ac
t = —g5o ———— 13

_ 17984 BTU/hr o o
= (1 BTU/1b°F) (2258 1b/hr) T-96"F
£(0.05) = 118 - 7.96 = 110.04°P

24



Segundo intervalo

KxaV/L : 0.05 a 0.15
haV = (0.1)(2258 1b/hr)(1.01)(0.29 BTU/1b°F) = 66.13 BTU/hr°F

q, = (66.13 BTU/hrOF)(445.8 - 110.04)°F = 22203 BTU/hr

(0.29 BTU/1b°F)(287 1b/hr)

T(0.15) = 445.8 - 226.7 = 179.0°F

Para una temperatura de t = 110.04, la humedad es:

' _ 1.3 psia 1—8-=0.6
B = (14.7 - 1.3) psia * 29 0602 10/3b

Libras de agua difundidas durante el intervalo

Kxav(h - h') e 1A

KxaV = (0.1)(2258 1b/hr) = 225.8 1b/hr
L3

(225.8 1b/hr)(0.0758 - 0.0602) = 3.52

Libras de agua remanentes

1libras de agua en la entrada - libras de agua difundidas
21.8 - 3.52 = 18.27

1ambda de vaporizacién a t = 110.04°F
= 1031 BTU/lb
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Calor de aifusidn

qq = (3.52 1b/hr)(1031 BTU/1b) = 3629 BTU/hr

Calor total

qQy = Q4 + Q= 3629 BTU/hr + 22203 BTU/hr 25832 BTU/hr

c

25832 BTU/hr

11.44°
(1 BTU/1b°F)(2258 1b/hr) T4

t =

t+(0.15) = 110.04 - 11.44 = 98.6°F
Para una temperatura t = 98.6°F, la humedad h*' = 0.0409 1b/1b

Humedad del gas

p = Llibras de agua remanentes _ 18.27 . 0.0635 1b/1b
libras de gas seco 287.5

Tercer y cuarto intervalo

Estos cdlculos son iguales al anterior.
Quinto intervalo
KxaV/L : 0.35 a 0.614
haV = (0.264)(2258 1b/hr)(1.01)(0.29 BTU/lbOF) = 174.2 BTU/hr%

a, = (174.2 BTU/br®F)(97.75 - 92.25)°F = 958 BIU/hr

958 BIU/hr = 11.71°F
T = ~(0.285 BIU/1bOF)(287.5 1b/nr)
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7(0.514) = 97.75 - 11.71 = 86.03°F

Libras de agua difundidas en el intervalo

Kav = (0.264)(2258 1b/hr) = 596.11 1b/hr

(596.11 1b/hr)(0.0379 - 0.0352) = 1.6 1b/hr

Lambda de vaporizacidn a t= 92.25°F
= 1041 BTU/1b

Calor de difusidn

qq = (1.60 1b/hr)(1041 BTU/1b) = 1665.6 BTU/hr

Calor total

9 = q, * 4, = 1665.6 BTU/hr + 958 BTU/hr = 2624 BTU/W

Z 2624 BTU/hr = 1.162°F
t = (7 BTU/1bOF)(2258 1b/hr)

$(0.614) = 92.25 - 1.162 = 91.0°F

Porcentaje de masa transferida

12520 o0l =
21.80 X 208 R0 T4

Estos datos coinciden con los supuestos, que son 57% de

difusidén del vapor hacia el agua.

27



la temperatura de entrada del agua es 90°F. Acontinuacidn se

da una tabla de los cdlculos para establecer las unidades de

transferencia.

Intervalo KyxaV/L T t H,0 Qe a
°p °p  aifundida BTU/hr BTU/hr
1b/hr
0.00 662.0 118.0 -_——
1 0.05 445.8 110.0 —— 17680 —_—
2 0.15 179.0 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
ng = 0.614 12.52 47487 14361
Tabla II Resumen de los calculos hechos para determinar las

unidades de transferencia.
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3.2.5 Cdlculo de la velocidad de inundacidn

Las velocidades de inundacién en empaques al azar estan bien
correlacionadas~por la gridfica de Lobo (13). Usaremos anillos

Rasching de 1".

Propiedades fisicas de los fluidos
densidad de los gases (2 ) = 0.0498 1b/£t3
densidad del 1{quido (£ ) = 62.36 1b/ft3
gasto del gas ¢ G )= 287.5 1b/hr
gasto del liquido (L )= 2258 1b/hr
viscosidad del 1{quido (/% ) = 1 cp.

[}

Propidades fisicas de los anillos

porcentaje hueco (€)=13
superficie espec{fica ( a ) = 58 £t2/1t3
L densidad del gas & 2228 0.0498 lb/ft3
G.|densidad del 1iquido 287.5 62.36 1b/ft3
= 0.222

Usando este valor como abcisa en la grafica de Lobo, obtene-

mos la ordenada:
5 0,2
G av,*&

SGCEf

OSO8 AL i e 13

de aqui despejamos G

(0.08)(4.17 x 1081(0.0498)(62.36)(0.73)3
(58)(1)
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G = 975.6 1b/hr £t
Utilizando 75% de la velocidad de inundacidn,

Gop = 0.75G : -———- 16

Gop = (0.75)(975.6 1b/hr £42) = 731.7 1b/hr £t2

o]

De aquf que la carga del 1iquido es:
L = 7.85G°p _____ 17
L = (7.85)(731.7 1b/nr £2) = 5744 1b/hr 12

Cdlculo del drea

G
A, = — e U
T Gop

287.5 1b/hr

i N 2
t 731.7 1b/hr £t2 S-ath

Cdlculo del digmetro de la torre

A, = 0.785D° R

0.5
D= (0.4 £t2/0.785) = C.T71 ft

3.2.6 Cdlculo de la altura del empaque

niL
7= 2 ——e 20
Kxa

Kxa lo calcularemos de acuerdo con los datos de M.D. Parexh
(3), para anillos Rasching de 1"; interpolando éstos en coorde-
nadas logaritmicas para L = 5744 1b/hr ftz, gse obtiene un valor
de:

K,a = 812 1b/hr £t3 (1b/1b)
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(0.614) (5744 1b/hr %) _ 4.33 £t
812 1b/nr ft> (1b/1b)

3.2.7 Determinacidn de la pérdida de presidn.

Se ha propuesto un cierto nimero de métodos para calcular la
pérdida de presidn de un gas que circula a través de un lecho
empacado; pero, se tiene poca informacidn para el caso de que,
simultdneamente, exista una circulacién descendente de 1iquido
en la torre. El procedimiento que, en general, se sigue es cal-
cular la pérdida de presidn a través del empaque seco y multi-
plicarla por un factor de correccidén para tener en cuenta la

circulacidén del liquido.

De los diversos métodos propuestos en la bibliografia, se

utilizara aqui el propuesto por Carman (9).

Carman presentd sus resultados en la forma:

R _a'? «jg u2 Bl so)
_/z u'? 3 -4

APy =

de donde:

AP = pérdida de presidn a través del empacue seco, sin

corregir.

R' = componenete de la fuerza de rozamiento por uni-
dad de superficie de particula, en la direccidn

del movimiento.
u' = velocidad media del gas en los poros

a' = superficie del empague por unidad de volumen de

lecho empacado aj(1l -€).
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aé = superficie especifica del empague es decir, su-
perficie del em.aque por unidad de volumen de

empaque

¢ = fraccidn hueca

Z = altura del empague
u = velocidad del gas

El factor de rozamiento, R'/u'%/f , estd dado por las si-

guientes realciones:

R Bie. g 1
- I DR R R 22
2 nre Re* (Re')°'1

donde Re' = /£ u/a'/i = nimero de Reynolds modificado

c___ eme—— 23
Y= 3600 4
A 287.5 1b/hr & .91 P/
U = T(0.0496 1b/£t3)(0.40 £42)(3600 seg/hr) o i ans

a' = 58 £t2/1t>

0.73

m
]

0.018 (considerado aire) = 1.2 x 107°1b/£t seg
Ret = 0:0498)(3.9) 279
(58)(1.2 x 107°)

Aplicando este valor a la ecuacidn del factor de rozamiento:

N
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R o 5 1
= + = O. 587
R gt T e (279)°°T

Por tanto, la cafda de presidn es:

(58)(4.33) y _(0.0498)(3.9Y

APy = (0.587) 0. 389 32.3
2
APy = 8.88 1b/ft

Para calcular el factor de correccidén por efectos de pared,
es necesario conocer la relacién de didmetros del ampague y
la columnas
0.71 ft
0.0833 ft

D¢

de

I

R = 0.0833 £t/0.71 ft = 0.117

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

factor de correccidn:

Fc = 0.7

Al multiplicar con este valor a Pé, se obtiene:

(0.7)(8.88 1b/ft2)(1 £t2,144 plg?)

b
m"d
]

-2 g P
4.3 x 10 1b/plg

2
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3.3 Refinacidn del CO, gaseoso

Como lo indicamos anteriormente, hay varios procesos para
recuperar bidéxido de carbono de gases de combustidn del gas
natural. Los procesos mds cominmente usados en la industria
son los que usan soluciones de carbonato de sodio, carbonato
de potasio y etanolamina. En todos son pasados a contraco-
rrienle, para eliminar el bidxido de carbone por absorcidn y
lo retiene hasta que es agotado por calor en un equipo sepa-
rado. Todos estos procesos son de uso comercial; la mas apro-
piada eleccidén depende de las condiciones individuales. El
agua también puede ser usada como medio de absorcidm, pero,
la baja solubilidad del bidxido de carbono en agua a presién
atmésferica ocasiona que este método no sea usado comercial-

mente.

Ia mds alta solubilidad del 002 en los carbonatos alcalinos
y soluciones de etanolamina se debe z la combinacidén quimica
del bidxido de c:rbono con el medio absorbente. E1 CO, es tam
bién altamente soluble en soluciones de hidréxido de sodio e
hidrdxido de potasio; pero, la recuperacidén del gas de estas

soluciones no es factible econdmicamente.

De los procesos mencionados en nuestro problema, utilizare-
mos el de etanolamina, ya que los procesos de carbonatos alca
linos usan grandes flujos, debido a la poca capacidad de ab-

sorcidn de los carbonatos en relacidén con las aminas.
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Proceso amina-girbotol (4).- Este proceso fue disefiado por
The Girdler Corporation of Louisville, Kentucky. Es similar
en Operacién, a los procesos de carbonatos alcalinos; pero,
usa como medio absorbente una solucidn acuosa de etanolamina.
Se pueden usar aminas primarias, secundarias o terciarias;
pero, debido a la presencia de oxigeno en muchos de los gases
usados, la amina primaria -la monoetanolamina- es preferida
sobre las otras. Las etanolaminas se oxidan a glicina ¥y acido
oxalico en presencia de oxigeno; pero, la monoetanolamina es

menos susceptible de oxidacidn que las otras aminas.

La operacion de los procesos Girbotol depende de la natura-

leza reversible de la siguiente reaccidn:

o
2HOCZH4NH2 & HZO + 002 (Hoc‘,zﬂ‘iz\mB)zco3

La reaccidén procede, en general, a la derecha, a bajas

temperaturas (80 a 150)°F.
e ek Ventajas ¥y desventajas del proceso

El1 proceso de amina-girbotol tiene las siguientes ventajas

sobre los procesos de carbonatos alcalinos:

a) La recuperacién sustancialmente completa del 002 de los

gases se efectia fdcilmente.

b) Es posible una regeneracién al 100%, con un consumo de

vapor moderado.

¢) La cantidad de CO, absorbido por unidad de peso de solu
cidn es alta y los costos de planta y bombeo son, DpOT

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

a) corrosidn de equipo
b) formacidn de espuma

c¢) Pérdidas de amina por vaporizacidn y degradacidn
Be3e2 Descripcidén de las desventajas

3820l Corrosidn

Uno de los problemas mds serios de operacidn encontrados en
plantas de etanolamina es la corrosidn. Numerosas teorias han
surgido para explicar esta corrosién. Se han publicado varios

articulos con técnicas, relacionadas con este tema.

Los autores opinan que el orincipal agente corrosivo es el
mismo gas dcido. Esta premisa estd basada en que se ha obser-
vado un aumento en la corrosidn con el aumento de la concen-
tracién del gas dcido en la solucidn. Es conocido que el CO,
libre causa severa corrosidn, particularmente a elevadas tem=
peraturas y en presencia de agua. Se cree gue el mecanismo
implicado en tales sistemas, sonsiste en la reaccidén del acero
metdlico con el dcido carbdnico y que resulta de la formacidn
de bicarbonato de hierro soluble. Posteriomente, el calenta-
miento de la solucidn puede causar la liberacidn del Co, y la

precipitacidon del hierro, como el carbonato insoluble respec-

tivo.

El hierro puede ser eliminado de la solucidn por hidrdlisis

a carbonatos basicos u dxidos hidratados.
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Posteriomente oxida a los compuestos férricos menos solu-
bles. Este mecanismo puede causar mas rapidamente corrosidn
del acero al carbdn, en particular donde se localiza alta

temperatura y alta concentracidn.

Las columnas de regeneracidn de acero al carbdén en sistemas
de anina acuosa estdn sujetas a varios grados de corrosidn,
segin las condiciones de operacidn. Las altas temperaturas de
regeneracion -especialmente en sisiemas acuosos- favorecen
particularmente el fénomeno de corrosién. la corrosién ocurre
en ambos lados liquido-vapor y es méds pronunciada abajo del
punto de alimentacién de la solucidn. Los tubos del rehervi-
dor sufren severas corrosiones debido al uso de altas presio-

nes o al vapor de alta temperatura.

3321 1iétodos de minimizar ataques de corrosidn

; La corrosidn puede ser reducida por varios medios, inclu-
yendo ciertas priacticas de operacidn y de disefio como el uso
de maleriales mas caros para resistir la corrosidén y la ali-
mentacidn continua o periddica de agentes promotores de co-

rrosidn de las soluciones. La combinacidn de varios de estos

mnétodos conduce a una solucidén mds econdmica.

Las siguientes practicas de operacién son recomendadas para

reducir atagues de corrosion:

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

vapor usado en dstie deben ser mantenidas tan bajas como

sea positle.
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2) Utilizar presiones lo mds bhajas que sea posible en la

columna de agotamiento y en el rehervidor.

3) Prevenir la enirada de oxigeno al sistema. Es necesario
mantener una capa de gas inerte sobre toda la superfi-
cie de la solucidén que esté expuesta a la atméfera,
para asegurar el uso de presiones positivas del lado de

la succidn de todas las bombas.

Como sintesis de lo anterior, podemos decir que las plantas
de purificacién de gas con emvleo de soluciones de etanolami-
nas pueden ser construidas, en la mayor{a de sus partes, con
acero al carbdén. Sin embargo, el uso de aleaciones para re-
sistir la corrosidn -tales como acero inoxidable,aceros de
bajo cromo y aleaciones de aluminio- en dreas susceptibles a
la corrosidn, puede resultar econdmico en muchos casos. Todo
lo anterior es una combinacidn con un disefio propio de proce-
sos y practicas operacionales, lo gue produce un control sa-

tisfactorio de problemas de corrosidn.

3.3.2.2 Espuma

Algunas veces, especialmente en instalaciones nuevas, las
soluciones acuosas de etanolaminas estan sujetas a la forma-
cidén de espuma. Este problema puede ser controlado en muchos
casos por la adicidn de sustancias como los inhibidores de
esfuma, O por la aliminacidn de sustancias como precipitados
finos. Los inhibidores de espuma mas ampliamente usados son
cualquier compuesto de silicones 0O alcoholes de alto nunto de

ebullicidn, como el alcohol oleico.
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Los silicones estdn disponibles comercialmente en dos for-
mas: en emulsiones de agua o en forma pura. En general, se
prefieren los silicones puros. Donde los inhibidores de espu-
ma se pierden continuamente del sistema, ya sea mecanicamente
0 por destilacion de vapor en la columna de regeneracién, es
necesario agregar el inhibidor en forma ininterrumpida. La
concentracidén deseada para inhividores de espuma satisfacto-

ria es del orden de 10 a 15 ppm.
3.3.2.3 Pérdidas de amina por vaporizacién y degradacidn
3.3.2.3.1 Pérdidas quimicas

Las pérdidas de disolvente pueden ser una seria dificultad
de operacidn en plantas de purificacidén de gas con etanolami-
naé. las pérdidas pueden producirse por arrastre de la solu-
cidn en la corriente de gas; por vaporizaciénm o degradacidn
quimica de la amina. las pérdidas de disolvente por arrastre
o vaporizaci6n son indeseables por los costos de los produc-
tos quimicos. Cuando se usan soluciones de etanolaminas en
procesos catdliticos, el arrastre o vaporizacién de disolven-

te puede resultar un serio veneno del catalizador.
3.3.2.3.2 Arrastre

lLas pérdidas por arrastre son causadas por ineficiencia de
la separacidén de niebla o por espuma ¥y consecuente acarreo de
la solucidn. Este inconveniente puede ser eliminado por el uo
eficiente de un equipo elininador de niebla y la anrlicacién

de inhibidores de espuma.
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3.3.2.3.3 Degradacién de la solucidn

Probablemente, la mds serias pérdidas de solucién son cau-
sadas por degradacidn térmica v quimica de la amina. En gene-
ral las aminas son térmicamente eéstables a la temperatura usa
da en forma habitual en el paso de regeneracidn. Entre las
etanolaminas usadas en forma comin, la monoetanolamina es la
mds estable; la dietanolamina muestra menos estabilidad a de-
gradacién térmica. Hofmeyer, Scholten y Lloyd (5) han mostra-
do que la monoetanolanina estd sujeta a oxidacidén diamina,
que resulta en la formacidén de deido férmico, amonfaco, amidas

sustituidas y polimeros de alto peso molecular.

La monoetanolamina parece tener una vulnerabilidad conside-
rablemente mayor a la degradacién por oxidacidn que las otras
aminas. La solucién obvia para la degradacién por oxidacidn
es la exclusidén de oxfgeno del sistema, aunque el uso de inhi

bidores de oxidacidén puede ser benéfico.
3.3.2.3.4 Pérdidas de vapor

Las pérdidas de vapor son causadas por los tremendos volﬁmg
nes del gas que pasa a través de la solucidn, a pesar de la
relativamente baja presién de vapor de las etanolaminas. Las
pérdidas quimicas debidas a la vaporizacidn pueden ser comba-
tidas por varios métodos. Es probatlemente que, el procedimi-

ento mas simple consiste en lavar el gas purificado en una

seccidn corta de empaque O en una columna de platos con agua

o glicol.
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3.4 Disefio de la columna de absorcidn

Los datos disvonibles de absorbedores comerciales indican
que la mayoria contiene platos de capuchas o emnaque de ani-
llos Rasching. La seleccidn entre columnas de platos y colum-
nas de empaque pusde ser un DOCO arbitraria porque, general-
mente, cualquiera de las selecciones puede ser disefiada para
hacer urn 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-—
pagues, para atenuar los problemas de espuma (5). Los autores
Reed y Wood (21) mencionan varios casos recientes de espuma
en columnas de capuchas que han sido satisfactoriamente eli-

minadas por la adicidn de azentes antiespumantes.

Una razdn mas valida para especificar un absorbedor empaca-
do puede ser cuando se obtiene un alto grado de eliminacidn
de bidxido de carbono. Donde se requiere esto, una baja efi-
ciencia de platos puede darse en una columna de gran tamafio.
Fl uso de una columna empacada puede ser entonces deseable
para disminuir la altura total, con un didnetro apreciablemen

te mayor del requerido por la columna de platos.

Datos del problema #F

La columna va a emplear 10 moles/hr, de gases a una tempera
tura de 86°F con 11% de 002 en la mezcla, y'se desea absorber
80% del 002 total con una solucién de monoe tanolamina al 2N,
a una temperatura de 95°F. El proceso se efectuara a una pre-

sidn de 14.7 psia.
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3.4.1 Balance de masa

CO> a la entrada

(10 moles/hr)(0.11) = 1.1 moles/hr
Suponiendo 80% de la recuperacién del 002 en la entrada,
(1.1 moles/hr)(0.8) = 0.88 moles/hr

CO» a la salida

002(entrada) - CO,(recuperado)
1.1 - 0.88 = 0.22 moles/hr

Gas inerte a la s=salida

Gg = Gy(1 - yl) = (10 moles/hr)(1 - 0.11) = 8.9 moles/hr

Fraccidn mol de C0, a la salida

0.22 ok
v, = T 0.0244
Yo 0.0244 = 0.025 mol de CO,/mol de iner

2 Ty, T 1w 00044

y
o L 011 . 0.1236 mol de COp/mol de iner.
17 1-y, 1 ~ 0,41
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Para soluciones acuosas de MEA., usadas para absorcidn de
002,
tener entre 0.05 y 0.2 mol de 002/m01 de MEA., segun las

los datos de plantas indican que la solucion puede con-

condiciones de agotamiento.

Un valor de 0.15 puede ser considerado tipico si se usa una

columna de agotamiento de baja presidn.

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

el disefio.

X3 = 0.15 mol de 002/m01 de MEA
Con este dato y la crdfica de equilibrio isotérmico, se ob-
tendra la relacidn (Ls/Gs)min, que es la pendiente de la 1inea

7

de operacidn.

lLa ecuacidén de la pendiente es la siguiente:

. paE ——toog
(Lg/Gglpin = —;————;l-
4° 7

De esta ecuacidn 14, se cdlcula por medio de la figura 6 que
representa el equilibrio isotérmico, seglin se indica en la gra
fica; con el valor obtenido ¥y al sustituirlo en la ecuacidn,
se obtiene:

0.1236 - C.0250

(Lg/8g)psn = ~0.5600 = ©.1500 ~ °v24

St piensa trabajar con un valor de 1.5 veces el minimo,

(Ly/G,) = (1.5)(0.24) = C.26
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Con este valor se cdlcula la concentracidén del licuide a la
salida de la columna, 0 sea X4. De la ecuacidn 24, se resuelve

para X, y se obtiene un nuevo valor de X4, que es graficado en

4
la figura 7.

_ _0.0986 + 0.054 _
X, = T = 0.423

La carga del liquido es:

L, = (0.36)64
lg = (0.36)(8.9 moles/hr) = 3.21 moles de MEA/hr
o 5 T SR 25
L = (3.21 mol de MEA/hr)(61.1 1b/mol de MEA)
L = 196.0 1b de HEA/hr

Pero, la solucidén es 2N con respecto a la MEA.; es decir,
contiene 122.2 gr/lt. de sol. Como la densidad de la solucidn
a 2N es de 999 gr/lt., a 77°F. la centidad total de solucidn
de MEA., es:

L = (196 1b/hr) i%%?35§£%§; = 1602 1b de MEA/hr

3.4.2 Balance de calor
Hasta aqui{ los cdlculos se han basado en la suposicién de

que la absorcidn se realiza isotérmicamente. Estd suposicidn

deberd comprobarse ahora mediante un balance de calor.
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G H) + L3CpTy + Qg = GoH, + LgCpT, + Q, ———— 26

de donde

Calor de solucidn de reaccidn

R

Q Pérdidas de calor

fl

Con el objeto de poder despejar de la ecuacidn anterior T4
y comprobar si se dan las condiciones isotérmicas, pueden
hacerse las siguientes hipdtesis para simplificar el andlisis:

a) La columna es adiabdtica, es decir Q, = O

b) El1 gas abandona la columna a la temperatura de la entra
da del 1{quido, es decir t, = T,

e¢) E1 calor especifico del liquido es constante a través

de la columna, es decir Cp = constante.

d) El1 gas puede considerarse como aire, para los efectos
de calculos de humidificacidn, por lo que podrdn utili-

zarse las gridficas o tablas psicrométricas.

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

entrada de la columna, es decir h, = h3 a 86°F

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

salida de la columna, es decir h; = hi a 95°F.

Qs’ que en este caso es virtualmente el calor de reaccidn

del 002 con la MEA., se puede expresar COmo:

Qq = gLs(X, - 13) —_—— 27
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donde @ es el calor de reaccidén por mol de CO, absorbido, su-

puesto constante en el intervalo de temperaturas considerado.
La ecuacidn 26 se transforma en:
G1H1 + LBCpT3 + ¢LS(X4 - X3) = GQH2 + L4Cp'1‘4 ----- 28

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

presidn de 14.7 psia.

86°F h

n

0.025 1b de H20/1b de gas seco

950F h, = 0.036 1b de H20/1b de gas seco

86°F H 50.67 BTU/ 1b de gas seco

(o]

95" F H 63.40 BTU/1b de gas seco

i}

Calor de reaccidn

§ = 825 BTU/1b de CO2 absorbido

@ = (825 BTU/1b)(44 1b/mol) = 36300 BTU/mol de CCp

G, = 306.5 1b/hr

Ly =1L+ LgXy = (3.21 mol/hr)(0.15)(44 1b/mol) + 1602 1b/hr
Ly = 1623 1b/hr

Ly = L3 + G(1 + hl) - G2(l + h2) ——— 29
L, = 1623 1b/hr + (306.5 1b/hr)(1.025) - (267.8 1b/hr)(1.036)
L, = 1660 1b/hr
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De la ecuacidén 26, al resolver para T4 la ecuacidn se transg

forma en:

- GoH
T=T3+ M‘f—éﬁﬁ_

4 L4Cp L4Cp (X4 B x3) S

op , —(306.5)(50.67) - (267.8)(63.4)

g (1660)(0.95)
¥ Jaeeo)o,95) ‘0:423 50-15)
(o}
T, = 115.2°F

Los cdalculos indican que no estd justificado suponer condi-
ciones isotérmicas. Puesto que la temperatura del 1{quido va-
r{a a lo largo de la columna, deberd presentarse una linea de

equilibrio que tenga en cuenta dichas variaciones.
Para lograr esto:

a) Se calculard o supondra la variacidn de la temperatura

del 1{quido con la composicidn de la fase liquida.

b) Se representaran 1{neas de equilibrio correspondientes

a varias temperaturas comprendidas entre T3 y T4.

¢c) Se trazard la linea de equilibrio no isotérmica defini-
tiva, calculando T para una X dada mediante la relacidn
T = f(X), establecido en a e interpolando para T y el

valor de X dado entre las lineas de equilibrio corres-

vondiente.
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El aumento de temperatura de la fase liquida se debe al ca-
lor de reaccidn y al intercambio de calor semncible y de evapo
racidn con el gas; pero, estd conirarrestado parcialmente por

el aumento de masa de la fase 1l{quida.

En el cdlculo de T4, las contribuciones respectivas son 95;
-0.92; 20.0, al despreciar el segundo efecto por su valor tan
pequefio, ya que poco influirfa. Por ello, la ecuacidén 26, se

transforma en:
= Lg@ =
T4 = T3 + _IIEE_(X4 — x3) —

Bsto significa que se supondrd que el aumento de temperatu-—

ra del 1{quido se dele exclusivamente al calor de reaccion.

Si, en vez de realizar el balance de calor alrededor de to-
da la columna, se efectua entre la parte superior y una sec-
cidén cualquiera, donde la composicidn del 1fquido es X y su
temperatura T, entonces se puede escribir por analogia con la

ecuacidn 26.

T

0

_Ls# (x - -
T+ T & x,) 32

la ecuacidn 32 es la que representa la digribucidn de la

temperatura del liquido.

Queda por comprobar ahora si a la temperatura del 1{quido a
la salida, 115.2°F, la recta de operacidén no es cortada por
la 1linea de equilibrio. Si la curva de equilibrio correspon-
diente a T4 cortase o se aproximase mucho a la recta de ope-

racién, debera elegirse un valor diferente de la relacidn

(LS/GS )min.
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Se represento entonces la 1fnea de equilibrio resultante
utilizando la ecuacidn 32. Al sustituir en ella los valores

nimericos, se obtiene:

.21 6300

0
T=095F + =41660)(0.95

) (X - 0.15)
T = 95%°F + 73.9(X - 0.15) LI

La temperatura del l1iquido se cdlcula mediante la ecuacidn

34, para diferentes valores de X.

Relacidn temgeratura—composicién en la columna

x Dol de COp 0.218 0.286 0.354  0.423
mol de MEA
T °F 100.0 105.1 110.2 115.4

3.4.3 Linea de operacidn adiabdtica

La relacidn (LS/GS)min para la linea de operacidn adiabdti-

ca es:

__0.1236 - 0.025 _
(Ls/Gg)pin = 0.4230 - 0.150 - 0-361

Usando un valor de 1.5 veces la relacidn anterior, se tiene

para las condiciones de overacidn.
‘ o - 0.5
(Ly/Gg) gy = (1.5)(0.361) = 0.541

Con este nuevo valor se cdlcula la concentracién del 1fcuido
a la salida de la columna, O sea X4. Al rraficar este valor se

obtiene la nueva l{nea de operacién, como se indica en la figu

ra 8.
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x, = 2:0986 , 4 15 _ (.332

mol de CO,
4 0.5410 e

mol de MEA
la nueva carga del 1liguido es:
Ly = (0.541)G
Lg = (0.541)(8.9 moles/hr) = 4.82 moles de MEA/hr

L = LgPM

L = (4.82 mol de MEA/hr)(61.1 1lb/mol de MEA)
L = 294.5 1b de MEA/hr

Por la razén dada en el primer cdlculo, en la pendiente iso

térmica se tiene que la solucidn total de MEA es:

L = (294.5 1b/br) T35 Zrlzt = 2407 1b de WEA/hr

L3 = 2407 1b/hr + (4.82 moles/hr)(O.lS)(44) = 2439 1b/hr
L4 = 2439 1b/hr + (305.5 1b/hr)(1.025) - (267.8 1b/hr)(1.036)
Ly = 2476 1b/hr

3.4.4 Cdlculo del didmetro de la columna
El cdlculo del didmetro de la columna empacada depende de

las condiciones de inundacidn, tomandose como velocidad de

operacidn el 75% de la correcpondiente a la inundacidn.
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Esta dltima puede calcularse mediante la grdfica de Lobo
(pag. 160 de 13), basada en las propiedades de los fluidos y

en las propiedades figicas del empaque empleado.

Se usaran anillos Rasching de cersamica de 1", por ser los
mds econdmicos y estar sus propiedades en toda la bibliogra-

f{a disponible.

Propiedades fisicas de los fluidos

densidad del 1f{quido ( £ ) = 62.36 1b/ft3

(]

densidad del gas (f ) = 0.06 1b/ft3
gasto del 1iquido (L )= 2476 1b/hr
gasto del gas (6 )= 306.5 1b/hr

viscosidad del 1iquido p/{) 1.35 cp.

Caracteristicas del empague

73
58 £42/243

1]

porcentaje hueco (€ )

superficie espec{fica ( ay)

Cdlculo: de la abcisa de la grafica de Lobo,

L |_densidad del gas _ 2476 1b/hr 0.06 1b/ft3
G |densidad del liquido 306.5 1b/hr 62.36 1b/ft3
= 0.25

Con el valor de 0.25 y la grdfica, se obtiene la eordenada

de dicha grafica.
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Al despejar G de la ecuacidn anterior, obtenemos:

o . |£0.07)(4.17 x 168)(0.06) (62.36)(0.73)3
=

(58)(1.062)

G = 830 1b/hr £t

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

Gop ™ (0.75)G

Gop = (0-75)(830 1b/nr £t2) = 622.5 1b/hr ft2

Cdlculo del area

G

A_—

Gop

 _306.5 1b/hr _ _
Ae e o tie T P

Cdlculo del didmetro

A = 0.785D2

005
D = (0.49 £t2/0.785) = 0.8 ft

3e4e5 C4lculo de la altura de la columna

Para calcular la altura Z, es necesario conocer HGT’ o bien
KGa. En ciertos casos, los valcres de los coeficientes de
transferencia de masa o de las unidades de transferencia se

encuentran directamentie en la bibliografia.
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Sg hizo una correlacidn de estos datos para incluir los
efectos observados por la temperatura, la presidn parcial, la
viscosidad, el contenido de CO, en la solucién y la concentra
cidén de amina. la siguiente ecuacidn fue propuesta por Kohl
A.L. (5):

0.
Ko = ——/3?.‘—,- (1 + 5.7(0.5 - C)¥ exp(0.006T - 3.4p)) --= 35

de donde
KGa = coeficiente total de la pelicula de gas

C = concentracidn de o, en la solucidén, mol/mol

M = concentracidn de amina en la solucidn, molaridad
1b mol/litro

T = temperatura, op

-

- presidén parcial, atm.

k=]
L}

Como KGa es muy sensitiva para la presidn parcial del 002 Yy
el crado de saturacidn de la solucidén, se ha encontrado que

&sta varfa apreciablemente a lo largo del absorbedor.

Un intento para usar un promedio de KGa para una columna
entera se ha encontrado que una media logaritmica de estas

dos variables (p y (0.5 - C)) es muy satisfactorio (5).

_ —0.1236 = 0.020 __ _ 0.061 atm.
P = "1n(0.1236/0.025)

(0.5 = 0.332) — (0.5 = 0.15) S
€ = In0.5 - 0.332)/{0.5 - 0.15) 5 mol/mol
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Al sustituir los valores anteriores en la ecuacién 35, obte

nemos:

Ksa = %:—%(1 + 5.7(0.25)(2)exp(0.0067)(115) - (3.4)(0.061))

K.a = 3.9 1b mol/hr ft3

G

3,4.5.1 Cdlculo de la altura de la unidad de transferencia

Con el coeficiente calculado, enconiraremos el valor de la
altura de la unidad de transferencia, por medio de la ecua-

cién 36 que lo relaciona con el coeficiente:

3 Ls N
Hop = K,aPA 36

e 8.6 moles/hr _ 4.66 ft
GT - (3.9)(1)(0.49)

3.4.5.1 Cdlculo del nimero de unidades de transferencia

El nimero de unidades de transferencia se determina, general

mente, por uno de los siguientes métodos:

a) Uso de la fuerza media logaritmica.

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

vatura de la linea de equilibrio.
¢c) Método grafico de Baker.

d) Intecracidén grdfica o mumerica.

Usaremos los dos primeros métodos indicados, por ser los

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

Este método, segin el cual el numero de unidades de trans-

ferencia Ngq es igual a:
NGT = (Yl - Y2)/(Y = Y')ml ————— 37

y la fuerza impulsora media logaritmica estd dada por la si-
guiente ecuacidn:

Gy o ke AL O TR BN 38

1In((Y - Y'W/(Y - Y'),)

En nuestro problema:

Yok 0.1236 Y2 = 0.025
Yi = 0.000 Yé = 0.000
(Y - Y')l = 0.1236 (Y - Y')2 = 0.025

0.1236 = 0.025 _ 4 gp17

(0= X )y 101236

0.025

Nop = (0.1236 - 0.025)/(0.C617) = 1.6

Uso de 1la fuerza imoulsora media corregida por la curvar

tura de la linea de eguilibrio

El método se tasa en la hipStesis de que la 1linea de equi-
librio puede renresentarse por dos lineas rectas quec 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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Y, - T
Ngp = ot

F —mmmm 39

donde el factor de correccidn viene dado ror:

In(Aw/4s ) 3 In( Awm/Ab )
1 - (As/Aw) 1 - (Ab/Aw)

3
-
2

ABLEA €0

C 3y As= (Y - Y'),, Ab= (Y - '), Aw= (Y - Y') . El subindi-

ce m indica valores en el punto correspondiente a la media

aritmética de las composiciones terminales del 1{quido.

1 | _1n(0.0743/0.025) 1n(0.0743/0.1236)
2 |1 - (0.025/0.0743) 1 - (0.1236/0.0743)

F =

F=1.2

__0.1236 + 0.025 5
Nop = 0.0743 (Le2d = d=8

Puesto que, por definicidn, la altura de una unidad de trams
ferencia es la altura del empaque que produce una variacion
en la concentracidn correspondiente a una unidad de transfe-—
rencia, la altura total de empagque requerida para una separa-
cién dada serd el nimero de unidades de transferencia multipl
cado por la altura de una unidad de transferencia, como se
indica:

Z = (NGT)(HGT) ————= 40

Z = (1.6)(4.66 ft) = 7.45 ft.
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4 v d /
3.4.6 Determinacion de la pérdida de presion |

El método para hacerlo sera el mismo emrleado en la seccidn

30 2. 7.

306.5 1b/hr _
U = 770,06 1b/£t3)(0.49 £t2)(3600) e e

a' = 58 £t2/ft>
0.73
0.018 (considerando aire) = 1.2 x 10'51b/ft seg.

m
1}

a

aplicando este valor a la ecuacidén 21, se obtiene:

R - 5 " 1 = 0.6

£ u? 250 (250)%°%

Por tanto, la cafda de presidn es:

. (58)(7.45) (0.06)(2.95 _ 3
APy = (0.6) De3Be o 32.5 R

Para calcular el factor de correccidén por efectos de pared,
la relacidén de didmetros es:

D, * 0.8 ft de = 0.0833 ft

R = 0.0833/0.8 = €.104

Con este dato y la fig. 15, del Sawistowskl (9), el factor
es:
F, = 0.71

Al multiplicar con este valor a ALI;, se obtiene:

(0.71)(10.35 1b/£12)(1 £t°/144 p1g?)

L}

AFg
=2 N 2
[§PS = 5.2 x 10 1b/plg
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25 Disefio de la columna de agotamiento

P

El agotamiento de 002 de soluciones acuosas de monoetanol-

amina es una overacién dificil, a causa de la estabilidad de

los comjuestos MEA—COz.

Como en el caso de los absorbedores, las columnas de agota-
miento pueden ser disefiadas para usar platos o empaque Yy,
otra vez, los didmetros de la columna son establecidos en la
base de ecuaciones convencionales de disefio. Los problemas
principales de disefio son el cdlculo 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 solucidén alimentada, hasta la permitida en el reher

vidor;

b) proveer el calor de reaccidn para disociar el complejo

MEA-CO, 3
c) evaporar el .agua que se requiere para el agotamiento.
La altura de la columna de agotamiento, ya sea de platos o

empacada, generalmente se establece en base a la experiencia,

mds bien que por métodos rigurosos de cdlculo de columnas.
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Datos del problema

La columna va a manejar un gasto de liguido de 2476 1b/hr,
con una concentracidn de 0.25 a una temperatura de 212°F y se
requiere agotar la solucidn hasta una concentracién de 0.13,

la operacidén se efectuara a una presidon de 14.7 psia.

3eDiek Balance de masa

002 a la entrada

(2476 1b/hr)(mol/57 1b)(0.25) = 10.86 moles/hr

Cdlculo del 1liguido solvente a la salida

Lg = L3(1 - x3) — 4
Ly = (43.43 moles/hr)(l - 0.25) = 32.57 moles/hr
Lg
L, = ———— 42
4 1 - Xy
32.57 moles/hr _
L, = e = 37.44 moles/hr

CO2 a la salida

(37.44 moles/hr)(0.13) = 4.86 moles/hr

COo agotado

COz(entrada) - COz(saljda)

10.86 - 4.86 = 6.0 moles/hr
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Ahora calcularemos la cantidad de vapor necesario para el
agotamiento, utilizando la grdfica de equilibrio isotérmico
para el 002 - MEA, y operando a las condiciones del caudal
minimo de gas.

X4 - X .
(GS/LS)min i '}é“:'§i' _____ "

Para resolver la ecuacidén 24' es necesario conocer Y', para
esto usaremos la linea de equilibrio COQ-MEA, dada en la figu-
ra 9. Como la linea de equilibrio es curva el caudal minimo de
vapor se calcula a partir de la pendiente de la tangente a la

1{nea de equilibrio trazada desde el punto A.

Al suponer que la columna &s infinitamente alta, es decir
operando en condiciones de caudal minimo de vapor, de la grafi

ca de equilibrio COZ—HEA, se obtiene el valor de Y'.

¢+ = 0.372 Toles de COp

mol de vapor

Al sustituir y resolver la ecuacidén 24' obtenemos para el

caudal minimo:

__0.332 - 0.150 _
(64/Lg)pin = 0372 = 0.008 - 07

En la précfica normal de agotamiento se toma para Gg un va-
lor comprendido entre 1.25-2.0 veces el minimo caudal de gas,
es decir, el caudal requerido para que el gas abandone la co-

lumna en equilibrio con el liguido entrante.
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Para nuestro problema usaremos 1.5 veces el minimo.
(Gg/Lg) = (0.5)(1.5) = 0.75

de agqui

Gy = (0.75)(Lg)

G = (0.75)(32.57 moles/hr) = 24.42 moles/hr

Cdlculo de la fraccién mol de CO, en la fase vapor, 0 sS€a ¥»

al resolver la ecuacidn 24°', para Y2 obtenemos:

Y oA 0.332 - 0.150 ¥ 0.008 = 0’25 moles de COZ
2~ 0.750 mol de vapor

El valor anterior conocido como relacién mol en la fase gase
sa es graficado en la figura 10 para obtener la 1inea de opera

cidén del proceso.

Y,
y2 e Y2
b 0.25 - 0.2
2 1525

N
-, la temperatura de salida del vapor y el 002 que se supone
salen a su temperatura de rocio. Para calcular estd temperatu-
ra vamos aplicar la ecuacidén propuesta por 13), que es la
siguiente:
moles de agua

- Zo-es S& 2= (P .
Punto de rocio moles totales ( 1) 43
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—4 Para aplicar estd ecuacidn es necesario conocer la cantidad
de agua en forma de vapor gue sale con el 002 agotado. El va-
por agotado que sale de la columna con el CO2 es normalmente
condensado y rerresado a la columna como reflujo resultando
una carga de calor adicional a los requerimientos de calor
sensible y calor latente para la operacidn. A la relacién mo-
les de agua a moles de 002 agotado se le denomina la relacidén
reflujo y se usa en diserio como una medida conveniente de la
cantidad vapor agotado que se necesita proveer. Las relaciones
de reflujo tipicamente usadas en diserio de operaciones comer-—

ciales son:

a) 3:1 Para plantas de MEA a altas presiones de opera-
cién para purificar gas natural donde los reque

rimientos de pureza son severos.

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

lar al anterior.

¢) 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 ¢, usaremos una relacidén de 2.5.

. H
2.5 moles de Hp0 , 6 moles de Co2 _ 15 moles/hr
mol de CO, hr

Roc

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

car la ecuacidén 43.

P.R. 15 moles de agua (14.7 psia)

= 21 moles totales
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P.R. = 10.5 1b/plg?

~} Con esta presidén parcial de vapor y consultando tablas de
vapor, encontramos la temperatura de rocfo, igual a 195.8°F,

con una lambda de vaporizacidn del vapor igual a 980 BTU/1b.
3.5.2 Cdlculo del didmetro de la columna

Para calcular el didmetro de la columna, aplicaremos el

mismo método usado en la columna de absorcidn.

Se usaran anillos Rasching de cerdmica de 1", por las

especificaciones dadas anteriormente.

Propiedades fisicas de 1los fluidos

densidad del gas ( £) = 0.05 1b/£t>
densidad del liquido (2 ) = 60 1b/ft3
gasto del gas (&) = 534 1b/hr
gasto del liguido (L) = 2476 1b/hr
viscosidad del 1iquido (M4 ) = 0.24 cp.
caracter{sticas del empagque
porcentaje hueco CeE )=1T3
superficie especifica (a,) =58 ftz/ft3

Cdlculo de la abcisa de la grafica de Lobo

2476 1b/br | 0,05 1b/ft3 = 0.134

534 1b/hr 60 1b/ft3
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con el dato anterior y la grdafica antes citada, obtenemos el

valor de G.

o2

G?av L
&c ez@.ff

al decmejar G de la ecuacién obtenemos:

= 0.13

(0.13)(4.17 x 108)(0.05)(60)(0.7313 k .
ne (58)(0.752) = 1204 1b/hr fd

la columna se disefiard para una velocidad de gas al 75% de

la inundacidn.

Gop = (0.75)6
Gop = (0.75)(1204 1b/nr £t2) = 903 1b/hr £t2
Cdlculo del drea
A= GG
op

i __ili_lELEE_Z o 2
A= getan/ar 142 - 2-90.%t

cdlculo del diametro de la columna

A = 0.785D2

|

D (A/o.785)0‘5

[}

0.
D = (0.6 ££2/0.785) > _ o.87 ft.
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3.5.3 Estimacidn de la altura de la columna

La altura del empaque se evalda calculando el numero de
unidades de transferencia y multiplicandolo por el valor esti

mado de la altura de una unidad de transferencia.
3.5.3.1 Determinacidn del numero de unidades de transferencia

Puesto que en agotamiento el 1iquido es el fluido sometido
a proceso, es mas sencillo basar los cdlculos en la fase 1i-
quida. Una razén adicional para ello es que el agotamiento de
CO0» de soluciones acuosas de MEA. es un proceso controlado par
la fase liquida (es decir, casi toda la resistencia a la tram
ferencia estd en la fase 1{quida), por lo que los valores
globales (ntmero y altura) de la unidad de transferencia refe
rida a la fase 1{quida son iguales a los individuales de la
fase 1{quida.

Por definicidn, el numero de unidades globales de transfe-

rencia referidas a la fase liquida es:
X,

dx

LT = — T 44

N
X - X

X2
donde x', es la concentracidn del CO, en la fase liquida en
equilibrio con la présién parcial de 002 en la fase gaseosa

en cualauier seccidn transversal de la columna.

Para resolver la integral anterior, usarcmos el método de
intecracidén numérica. Este método nos indica que el valor

medio de la ordenada es:
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(X - X
(1/( X)) die
se multiplica nor AX para pequefios incrementos de X. La ta-
bla III, nos muestra los calculos hechos para obtener el
valor del numero de unidades de transferencia, se ve que es
igual a: ,
NLT = 3.81

3.5.3.2 Estimacidén de la altura de una unidad de transferencia

Para el cilculo del coeficiente de masa, se utilizard la
misma ecuacidn (35) propuesta anteriormente en la columna de
absorcidén, con base en lo siguiente: cuando las soluciones
usadas son diluidas el coeficiente de iransferencia de masa
es el mismo para la absorcidn y el agotamiento, de acuerdo a

Sherwood y Holloway (23).

Como KGa es muy sensitiva a la presidén parcial del CO2 y al
grado de saturacidn de la solucidn, se ha encontrado gque va-
ria apreciablemente de lo alto alfondo de la columna. Por
estd razdn, usaremos una media logaritmica de las presiomnes
parciales y las concentraciones, como la usada en la columna

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

0.250 - 0,008 _
P m = 0.07 atm.
0.5 - 0.1 . Ol :
i n((os -0332)/(05-01 )) 5 mo /mol

66



T X X-Xx 1/x - X (/% - X') pea X Npp

0.1500 0.000 0.1500 6.666 P

0.1682 0.062 0.1062 9.416 8.041 0.0182 0.1463
0.1864 0.135 0.0514 19.455 14.435 0.0182 0.2627
0.2046 0.162 0.0426 23.474 21.264 0.0182 0.3906
0.2228 0.187 0.0358 27.933 25.703 0.0182 0.4678
0.2410 0.210 0.0310 32,258 30.095 0.0182 0.5477
0.2600 0.221 0.0390 25.641 28.949 0.0182 0.5368
0.2774 0.232 0.0454 22.026 23.833 0.0182 0.4337
0.2956 0.245 0.0505 19.763 20.894 0.0182 0.3802
0.3138 0.258 0.0558 17921 18.842 0.0182  0.3429
0.3320 0.266 0.0660 15.151 16.536 0.0182 0.3009

Nyp = 3.8096

Tabla III Resumen de los célculos hechos para la determinacién del ndimero de unida-
des de transferencia.



Kga = %f-g%(l + 5.7(0.25)(2) exp(0.0067)(215) - (3.4)(0.07))

Kga = 14.32 1b mol/hr £¢3 atm.

Con el coeficiente calculado, encontraremos el valor de la
altura de la unidad de transferencia, por medio de la ecua-

cidn 36 que los relaciona:
Ber = Xgara

- —o4.42 moles/hr ._ o,
H o= T snmalRcie s 2200 08,

El valor anterior estd referido a la fase gaseosa, y para
calcular la altura de la columna se necesita que esté refe-
rido a la fase 1{quida, por las razones dadas en el cdlculo
del nimero de unidades de transferencia. Para referir este
valor a la fase 1iquida, se aplicard la ecuacidén propuesta
por Sawistowski (9), que relaciona las alturas de una uni-

dad de transferencia:

Be ¢ . e
Hyp/Hyp = Dyy 75 42

donde Myy ©8 la pendiente de la linea de equilibrio en el
diagrama Y-X. La pendiente encontrada en coordenadas lineales

es igual a:
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Al sustituir valores en la ecuacién'45. se obtiene para

HLT:

2.84)(32.5°

Her = T(1.65)(24.42)

LT = 2.29 ft.

ILa altura de la columna se determina al multiplicar el uﬁmg
ro de unidades de transferencia por la altura de una unidad

de transferencia:
2 = (Npp)(Hpp)
g = (3.81)(2.29 ft) = 8.72 ft.
3.5.4 Cdleulo de la pérdida de presion

Para estimar la pérdida de presidén, usaremos el método em-

pleado en la columna de absorcidn.

FTNEL LR Wt )

s []

s )§|;'2 € g
534

U 00 . GbTt0.6) =~ e ft/seg.

a' = 58 £t2/¢t3

0.73

1.2/ % lo-slb/ft seg.

N m

« _ (0.06)(4.12) = 355
(58)(1.2x1072)

Re
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Con este valor encontiramos el valor del primer término de

la ecuacidén indicada anteriormente.

el el ol ] 1 = 0.57
Lu? 355 (355)°1

Por tanto, la cafda de presidn es:

2
- (58)(8.72), (0.06)(4.12)" _ 53, 2
APy = (0.57) 0.389 X 32.3 23.4 1b/ft

En los cdlculos, los datos del empaque se han tomado de
catélogo de fabricantes, por lo que la pérdida de presién
obtenida ha de multiplicarse por el factor de correccidn en

una funcidn de la relacidn de los didmetros del empague y de

la columna:
0.87 £t

de = 0.0833 ft Do

R = 0.0833 £t/0.87 ft 0.096

de la figura 15 del Sawistowski (9).

Fc = 0073

Al multiplicar APZ con este valor, se obtiene;
AP, = (23.4)(0.73)00 £42/144 p1g2)

OP = 1.16 x 10 Y1v/p1g?
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3.6 Determinacidn del punto de rocfo de la mezcla Vapor—CO2

que se alimenta al comnresor

Es necesario conocer la cantidad de agua en forma de vapor
que no se condensa (en el condensador situado an la parte su-
perior de la columna de agotamiento) ya ocue esto es necesario
para poder conocer su punto de rocfo y asi{ seleccionar el des-
hidratador adecuado para poder sedar la mezcla gaseosa a un
punto de rocio menor. No se hara el disefio del condensador por
salirse del tema de este estudio, solo le haremos un balance
de masa. Pero, mds adelante se recomineda un método gue da

buenos resultados para tal fin.

En la condensacidn de mezclas de vapores con gases inconden-—
sables, la pelicula del gas y el coeficiente total de transfe-
rencia de calor varian ampliamente de punto a punto, en el in-
terior del condensador. Ademds, 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
cién de la expresidn de la diferencia media de temperaturas

entre el vapor—002 y la corriente del agua.

51 disefio de un condesador de superficie para la condensacidm
de un amezcla de vapores con gases incondensables presenta
varias condiciones no usuales, as{ como complicaciones en la
transmisidn de calor, no encontradas en la condensacidn de va-

pores puros o en el enfriamiento o calentamiento de corrientes

de fluidos homogéneos.

En la condensacidn de vapores meéclados con gases inconden-
sables, todas las oropiedades de la corriente del gas varian
ampliamente a medida que el vapor de agua es eliminado de la
mezcla gaseosa.
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Por ejemplo: el coeficiente de transmisidn de calor de la
pelicula de gas, la velocidad del flujo del gas y la capacidad
calorifica de la corriente gaseosa por libra de gas inerte dis
minuyen enormemente a medida que la condensacidn prosigue. la
condensacidn de los vapores depende de la difusidn de las moléd
culas de vapor a través de la mezcla gaseosa, donde pueden con
siderarse los coeficientes de transferencia de masa, as{ como

los de transmigsidn de calor.

Zsto implica principios de difusién y de transmisidn de calar
También el condensado pierde calor cuando fluye sobre la super
ficie del condensador, en forma tal que mas calor pasa a tra-
vés de la pelicula de agua de enfriamiento que a ‘través de la

contigua pelicula de gas.

Por estas razones, no es aplicable el método de cdlculo de
la diferencia media de temperaturas basada sobre condiciones
terminales. El método de disefio de Colburn y Hougen (pag. 101
de 6 vol. 3) ha resistido muchas pruebas y es considerado el
me jor para algunos problemas de este tipo. Sin embargo, es

algo largo y tedioso.
3.6.1 Teor{a del fénomeno ocurrido en el condensador

Cuando una mezcla de vapor y gas incondensable se alimenta a
un condensador y la temperatura de los tubos estd abajo del
punto de rocio, se forma una pelfcula de condensado en les tu-
bos. Segun se indica en la figura 11, donde se muestran los
potenciales de condensacidn, se forma una pelfcula de gas in-

condensable y vapor alrededor de la pelicula de condensado.
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51 se supone que la superficie de la pelfcula de condensado
estd en equilibrio, la presidn parcial del vapor en la pared
del tubo corresponde al condensado frio Por ¥ la presion del
vapor en la pelfcula de gas se sitia entre la pelicula del con-
densado Pe y la del cuerpo gaseoso P, Para que el vapor del
cuerpo gaseoso continde condensando en una pelicula, debe des=-
plazarse a través de la pelicula gaseosa por la diferencia en-
tre la presidn parcial del vapor en el cuerpo gaseoso y el con-

densado.

El paso de un componente a través de otro se llama difusidn o
transferencia de masa. En una operacién de difusién, la veloci-
dad a la que el vapor se condensa no depende ya enteramente del
mecanismo de condensacidn de Nusselt, sino de las leyes que go-
biernan las operaciones de difusidén. Cuando el vapor se difunde
a través de la pelicula del incondensable y se condensa en la

pared del tubo, lleva el calor latente de condensacidn.

En adicidn a la diferencia de presiones parciales que promue-
ve la difusidn, hay también una diferencia de temperatura entre
el cuerpo del gas Tg y la pelicula de condensado Ty, por lo que
el gas se enfria en forma notable. Se mostrarsd cue la velocidad

de difusidén y la transferencia de calor no son independientes

una de otra.

Fig. (11)
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3652 Balance de masa

En el condensador enfriador tubular se alimenta una mezcla
caseosa compuesta de 264 1lb/hr de CO, y de 270 1b/hr de vapor
de agua, que entran a su punto de rocfo y se encuentran a una
presion de 14.7 psia. La mezcla gaseosa y el condensado seran

enfriados a 104°F con agua disponible a 90°F.

Para el disefio, se recomienda gque el gas pase a través de la
coraza del cambiador y que el agua fluya por dentro de los tu
bos, debido a que ésta origina incrustaciones, y el interior
de los tubos es mds fdcil 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 002 serd de una hora
de operacidn. El agua de snfriamiento se desea que salga a
una temperatura de 118°F., y que la cafde de presidén no sea

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

Entran libras moles
co, 264 6
vapor 270 15
534 21

Balances totales

ENTRADA; Presidn de vapor de agua = 10.43 psia. a un punto
de rocio de 195.8°F

Presidén del inerte = 14.7 - 10.43 = 4.27 psia.
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SALIDA: Presidn de vapor de agua = 1.073 psia. a una tempera
tura de 104°F.

Presidn del inerte = 12.7 - 1.073 = 11.63 psia.

Libras mol de vapor a la entrada = 15.00

Libras mol de vapor & la salida

1.073 psia ;- o.
(6 moles) 11.63 psia 278

Libras mol de vapor condensadas

15.00 - 0.553 = 14.44

Para cdlcular el punto de roc{o usaremos la ecuacién 43.

0.553 moles de agua (12.7 psia)

P.R. = 767553 moles totales

P.R. = 1.07 psia.

Con estd presién y tablas de vapor se obtiene la temperatum

de rocfo y cue es igual a 102°F.
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CAPITULO IV
METODO DE PURIFICACION Y DESHIDRATACION

Aungue el bidxido de carbono producido y recobrado por el
método anterior tiene un alto grado de pureza, estdn presen-
tes, frecuentemente, trazas de dcido sulfhidrico y bidxido de

azufre que dan al gas un ligero olor.

El gas recobrado de procesos de fermentacidén incluye una
etapa de purificacidn, pero el bidxido de carbono recobrado
por otros métodos algunas veces puede necesitar ser purifica-
do. Sin embargo, la etapa de purificacidn es aceptable si se
va a usar en bebidas o en hielo seco. En estd ﬁlfima aplica-

cidn, se usa en refrigeracién de alimentos.

De acuerdo con el anglisis de los gases en el proceso que
nos ecupa, no se presentan problemas del tipo indicado ante-
riormente. Sin embargo, haremos un resumen de los métodos de

purificacidén empleados cuando hay impurezas.
Los métodos mas comunmente usados son los tratamientos con:

1) permanganato de potasio
2) dicromato de potasio

3) carbdn activado
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4.1 Permanganato de potasio

Probablemente el proczsso usadc con mayor amplitud para elimi
nar trazas de dcido sulfhidrico del biéxido de carbono consis
te en lavar el gas con una solucidn acuosa saturada con per-
manganato de potasio. Se agrega carbonato de sodio para cui-
dar que la solucidn esté siempre amortiguada. la reaccidn de

este proceso es:
3H25 + 2KMn04 + 002-—~—>.3S + 2Mn0O, + 2KHCO3 + Hzo

Se descarga el precipitade bidxido de manganeso. En la prdc
tica, la solucidn se usa hasta que la concentracidn es tan
baja en permanganato de potasio que ya no es efectiva. En est
punto, se le descarga y remplaza. Para lograr una mayor efi-
ciencia en la utilizacidn de la solucidén de permanganato, es
usual colocar dos lavadores en serie, con el 1iquido fluyendo

a contracorriente de la corriente de gas.

Hay dos tipos de lavadores de uso comin. 1) El mds simple
consiste en un recipiente lleno de solucidén hasta la mitad, o
las dos terceras partes. El gas, para ser lavado, es introdu-—
cido por el fondo de la torre y burbujeado a través de la so-
lucidn. 2) El1 otro tipo de eguipo es una peguefla torre empa-
cada a través de la cual la corriente de gas pasa a contra-
corriente a una solucion recirculada de permanganato de pota-
sio y soda ash. Este tipo requiere una bomba de circulacién y
una camaras mezcladora de solucidn, pero tiene la ventaja de
reducir a un minimo la cafda de presidn del gas a través del

equipo.
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Resulta asi un apreciable ahorro de potencia en grandes
instalaciones. Se pueden usar dos lavadores de este tipo para

me jorar la eficiencia.
4.2 Dicromato de potasio

Este método es similar, en aplicacién, al método de perman-
ganato de potasio mencionado antes, pero la reacecidn que

sigue es:
K20r207 + 3328 + H20 + 2002-—————>»3S + QCr(OH)3 + 2KHCO3

Se descarga el precipitado hidrdéxido erémico. .Este proceso
es utilizado en el proceso Reich, para purificacién de bidxi-
do de carbono de la industria de la fermentacidn. También pue
de usarse como limpiador final, después de recobrar el carbo-
nato alcalino o la monoetanolamina de los procesos con igual

buen resultado.
4.3 Carbdn activado

El proceso de adsorcidén de las impurezas del bidxido de car
bono em carbén activado o carbdn de lefia, se utiliza en los
procesos Backus de purificacién de bidxido de carbono de pro
cesos de fermentacidén. El uso de carbén activado no estd nece
sariamente limitado a las industrias de fermentacidn, pero
-en general- es mds efectivo aquf{ que lo que puede ser en la

eliminacién de H,S de olros gases de bidxido de carbono.
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4.4 Deshidratacidn

Antes de la licuefaccidn del bioxido de carbono, debe ser
eliminada el agua con que éste va saturado después de las va-
rias operaciones de recuperacidn y purificacidn. Esto es nece-
sario para prevenir la corrosidén y el congelamiento del equipo
subsiguiente. Esta deshidratacidén puede ser consumada por va-=
rios métodos comerciales, tales como traiamientos con cloruro

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

Las aplicaciones industriales de la gel de silice comprenden:
1a deshidratacidén del aire para la combustién, deshidratacidn
y purificacién de gases industriales como los 002, H2, 02, N2
y 012, el acondicionamiento del aire, la refrigeracién en la
que la gel de s{lice es adsorbenie de un refrigerante (como el
502), la desulfuracién y purificacién de los aceites ligeros,

asi como algunos usos medicinales y en cosméticos.
4.4.1 Deshidratacidn de gases

La gel de s{lice adsorbe vapor de agua hasta 40% de su peso.
Este vapor se elimina calentando la s{lice, y ésta podrd adsor
ber de nuevo una cantidad igual de agua. Su retencidn es alre-
dedor de 5%, esto es, que retendrd 5% de su peso en forma de
agua que no se elimina f4cilmente con las temperaturas alcan-—
zadas calentando con vapor de agua. El aire y otros gases a la

presién atmosférica se secan hasta puntos de rocfo extremada-
. = (o) 0

mente bajos (-79.6 F a -85 F), por medio de sel de silice. En

este caso, la capacidad Gtil de agua de la silice varia del 10

al 30% del peso inicial, segin el disefio del eouipo ¥ las con-

diciones de funcionamiento.
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Todavia se consiguen puntos de rocfo mds bajos si se usan
presiones elevadas para el secado del gas. La deshidratacién
del 002 por medio de gel de sfliees E1 sistema se comnone de
dos deshidratadores del tipo de oresidn, un activador y una
trampa 0 purga para la gel de silice. Estos aparatos se colo-
can después del compresor, entre las etapas primera y segunda
y funcioman a la oresidn de unas 63 psia. Los deshidratadores
se acoplan en paralelo y llevan un -fondo perforado sobre el
que reposa la silice. El1 002 atraviesa la sflice y le cede
sus impurezas, ¥ también la humedad, durante su paso. Los ad-
sorbedores funcionan en forma ciclica. Después que la gel de
silice 1llega a estar saturada de agua, se saca al adsorbedor
del sistema y se pasa aire a una temperatura de 300°F a 500°F,
a través de éste, hasta que toda el agua se vaporiza y se eli
mina del adsorbedor. La unidad se coloca otra ves en el siste

ma, con el 100% de su efectividad original.
4.4.2 Seleccidn del secador

El deshidratador se espec{fica de acuerdo al Boletin D-117
publicado por THE C.M. KEMP MANUFACTURING CCMPANY, en septiem

bre de 1978.

De este bolet{n se escogfo el deshidratador de acuerdo a

las condiciones del proceso que son:

SCFM = 44

1049F

Temperatura de entrada

Punto de rocio deseado = -120°F

Presidn de entrada = 40 psig.
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El deshidratador que cubre lo anterior es:

Secador: Tipo Oriad II Modelo 2066
Calor de reactivacidn = 1.4 Kw.

Purga de reactivacidén = 1.7 SCPM.

Dimenciones:
Largo = 39"
Ancho = 15"
Altura = 7"
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caPiTULO V
LICUEFACCION Y SOLIDIFICACION DEL CO2
5.1 Licuefaccidn

Ia mejor alternativa de procesd para preparar bidxido de
carbono 1fquido, para el mercado consiste en la compresidén y
condensacidn del gas. Al aumentar la presidn del gas, éste
puede ser licuado a presidn constante, por el efecto de en-
friamiento del condensador:. Los compresores usados para esta

operacidn estan construidos con tres o cuatro etapas.

Los problemas implicados en la licuefaccidén del bidxido de
carbono difieren un poco de los que se encuentran en la li-
cuefaccién de otros gases. En este caso, sin embargo, la 1li-
cuefaccidn se produce a una temperatura un poco abajo del
punto critico, mientras la mayorfa de los otros gases licua-

dos para propésitos comerciales tienen altos puntos criticos.

El problema implicado en la compresidén del bidxido de car-
bono es cuidar que el gas no tenga contacto con el aceite
lubricante, ya que este lo contamina dandole olor y coloar,
que baja la calidad del producto. Por estd razdn el glicerol
es usado anpliamente como lubricante, pero hay que tener cui-

dado con é1 ya que tiene dos desventajas:

a) El1 hecho que es misible con agua en todas proporciones,
lo exvone a dilucidn en los cilindros de un compresor

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-
macidn de acroleina, una sustancia que tiene un pene-
trante olor, y esto puede hacer indeseable al bidxido

de carbono.

Los aceites més satisfactorios que se han encontrado. son
aceites menerales altamente refinados o aceites blancos. Como
hay varios tipos de aceites disponibles para esté propésito,
el fabricante de compresores es el mas competente para reco-

mendar el aceite mds Util para este equipo.

El contenido de aceite en productos comerciales cuando se
usa glicerol es del 0.027%, aunque porcentajes tan altos como
0.03%, no son objetables, cuando se usa como sélido para empa

car productos alimenticios en las embarcaciones.

la tnica caracterfstica de importacia de los condensadores
usados para la licufacecidn de bidxido de carbono altamente
comprimido es que estos estan construidos para resistir las
altas oresiones 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 disefiar-
los para resistir las presiones involucradas y combatir la
corrosidén. El dltimo problema ha venido siendo muy serio en

algunas instalaciones.
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562 Trabajo de compresidn para el ciclo con preenfriamiento

£1 primer paso para mejorar el ciclo simple fué dado a cono-
cer por las patentes presentadas por Elworthy y Henderson (8)
que introdujerén un cambiador de calor, por donde una parte
del czlor sensible del bidxido de carbono liquido que sale del
condensador se transfiere al gas frio de bidxido de carbono
que se produce en la cdmara de nieve y que es recirculado a

través de este cambiador.

El ciclo de preenfriamiento estd ilustrado en la figura 3.
En el diagrama se puede observar que en el punto 2, el gas
recuperado y el gas recirculado de la camara de nieve se mez-
clan hasta alcanzar una temperatura de 75°F ¥y una presidn de
12.7 psia. En estas condiciones se introduce a la primera eta-
pa de compresidn y salen de estd con una temperatura de 250°F
y una presidn de 56.73 psia., representados por el punto 3.
Después se enfria por el primer interenfriador hasta una tem-
peratura de 80°P, que se representa en el punto 4. Este gas es
comprimido en la segunda etapa, hasta una presidn de 225.2 ps#
con una temperatura de 275°F, estas condiciones se representan
en el punto 5. Después de enfriarse en el segundo interenfria-
dor (ver punto g) se alimenta al tercer paso para ser comprimi
do hasta una presidén de 970.8 psia., y a una temperatura de
descarga igual a 280°F; estas condiciones se ilustran con el
punto 7. El gas en estas condiciones pasa a través del conden-
sador donde se condensa a presidn constante, hasta la 1{nea
del 1{quido saturado a una temperatura de 80°F, y se muestra

en el punto 9
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El 1{quido en g, pasa a través de un cambiador de calor, don
de se enfria por caleniamiento de los gases recirculados de 11
de la cdmara de nieve. El 1iquido sale en el punto 94, y los
gases calientes por el punto 11lA, donde estos dliimos se mez-

clan con el gas recuperado para proveer el gas de succidn 2

La figura 4, es el diagrama Temperatura-Eniropfa para este
ciclo. Se puede notar que el enfriamiento del 1iguido de 9 a
9A ha incrementado el rendimiento, mientras los gases calien-
tes de 11 a 1lA han aumentado el trabajo en una peguefia pro-
porcidn. El drea "trabajo" representa -el trabajo/libra de CO2
circulado- el drea "nieve" representa calor latente en la nie

ve producida por la expansidn de -1 libra de 002.
5.2.1 Seleccidén del compresor Q)

El compresor gue se va ha usar para el proceso se selecciona
rd, como se menciono en el segundo capitulo, por medio de caté
logos. Para hacer la seleccién mds apropiada, se calcularan
las presiones involucradas, as{ como la caida de presidn produ
cida por los interenfriadggggl Las presiones obtenidas se gra-
ficaron en el diagrama de Mollier (ver figura 12), para obte—
ner asi las temperaturas de descarga de cada etapa -8in necesi
dad de aplicar férmulas— y ademds, por las razones que se dan

a continuacidn.

Parte del problema de seleccionar un compresor, €S bastante
sencillo cuando se dispone de un diagrama de ipllier del gas.
Estos diagramas presentan las relaciones gue tienen las pro-

piedades del gas bajo todas las condiciones.
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—+ Para calcular las presiones, aplicaremos las férmulas pro-

puestas por Ludwig E. (6).

P, /Py = Pyo/Piy = Py3/Piy = ceeen Pp/Piy = 46

donde:

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, etc.

i = condicidn de presidn de descarga de la in

teretapa, inmediatamente

Prima (') = condicién de descarga de
reducida por la caida de
de los interenfriadores,

rias, etc., por lo tanto

al cilindro.

la interetapa,
presidn a través
védlvulas, tube-

representa la

presidn’de succidén del cilindro siguiente

f = presién final o descarga de la unidad de

multietapas.

R =R2=R3=....Rf=7 Ry

1

donde: Ry = relacidn de compresidn total = Pf/Pl

Para tres etapas, la compresién por etapa es:

3!
Rl = R2 = R3 = PfB/Pl

——- 48
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Relacidn de compresiém Rg 10

970
=3
Re =\{12.7

= 4.24 por etapa

Para la primera etzapa

Pl = 12.7 psia.
B (4.31)(12.7 psia) = 54.73 psia.

la cafda de presidén considerada para los interenfriadores es
usualmente hecha por incrementar la presidn de descarga.del

cilindro al incluir la mitad de la cafida de presién supuesta
del interenfriador entre las etapas, y la presidn de suceidn
de la siguiente etapa es reducida con la otra mitad de la

cafda de presicn.

De acuerdo a lo anterior la presidn Py, queda: suponiendo 4

psia., de caida de presién en el interenfriador.
Pj; = 54.73 + 4/2 = 56.73 psia.

Para la segunda etapa
Pil = 54.73 - 4/2 = 52.73 psia.

B, (4.31)(52.73 psia) + 4/2 = 229.26 psia.

Para la tercera etapa

P;Z = 227.26 - 4/2 = 225.26 psia.

1>1,3 = (4.31)(225.26 psia) = 970.87 psia.
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Con las presiones ya determinadas, se consulto el catdlogo
nimero 2071, titulado: Type 30 High Presure Air Compressors,
publicado el 15 de Febrero de 1972 por INGERSOLL-RAND COMPANY.

En el catdlogo 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

Presidn Interetapas:

Descarga, psig. la. etapa, psig. 2a. etapa psig.
1000 39 - 41 215 - 240
&

5.3 Determinacidn del 002 formado

El 002 1{quido se desea que este a una temperatura baja, tan
to como para rendir el mas alto porcentaje de 002 sélido. Cuan
do el COp 1{quido se expande en el interior de una prensa
hidrdulica, solo una varte puede ser convertido a sdélido, la
parte restante se trarsforma a gas y éste es recirculado para

ser recomprimido.

Sin embargo, como se muestra en la figura 13, el rendimiento
varia mucho, dependiendo de la temperatura & la cual el 1{oui-

do es inyectado en la prensa.
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Para convertir 002 liquido en sélido se usan prensas hidri-
ulicas disefiadas en forma especial, como la ilustrada en la
figura 1.. Estdn hechas de diferentes dimenciones, para produ=-
cir blogues de diferentes tamafios; 10x10x10 8 20x20x20 pulgades
El dltimo blogue se produce cada 10 minutos 6 1320 1b/hr. Es-
tas prensas usan bombas rotatorias: una de alta presién y una
de baja. La bomba de alta presién produce una presién de 2500
psig. El armazdn, es una cdmara bien aislada que estd herméti-

camente sellada al elevar el émbolo inferior.

la prensa admite una cantidad determinada de co, 1{quido
libre de aire. Cuando el CO, 1{quido estd cargado, la presidn
se baja cerca de su punto triple (75 psig. y 70°F), donde el
Co, existe al mismo tiempo como sdélido, liquido y gas. El gas
formado durante el flasheo del 1iquido dentro de la cdmara, se

recircula a una presidén de 60-70 psig.

Después que cierta cantidad de CO, g6lido se ha formado, la
alimentacidén del 1fquido es detenida y la presidn se libera

hasta cero.

La nieve formada es convertida entonces en un bloque sélido
algo denso. Fara hacerlo se baja el émbolo superior a una pre-
sidén de 2500 psig., y mantiene estd presidn hasta que se ha
formado el bloque con el espesor deseado. Al obtenerse lo antg
rior el émbolo inferior se baja y el bloque se expulsa por el

émbolo superior.
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E1 COp sélido se empaca con papel kxraft para ser embarcado o
almacenado. También se puede almacenar en "regeneradores" que
son recipientes de 40 pies de didmetro y 80 pies de altura,
donde se puede recuperar el gas formado por la sublimacidn del
C0, sélido. '

o3 el Rendimiento del 002 formade

Para encontrar el rendimiento del CO,p s6lido formado por me-
dio del ciclo de refrigeracion propuesto, aplicaremos la prime

ra ley de la termodindmica al cambiador de calor.
Q(entrada) = Q(salida) : ————= 49

Si hacemos que "x" sea la cantidad de la mezcla que se expan
dio en el punto 10. Y suponiendo que la temperatura terminal
de la corriente caliente en el cambiador no sea mayor de 10°F.

gue la de la entrada, es posible determinar HllA’
De acuerdo a lo anterior y a la primera ley tenemos:

Hg + xHy; = xHy;, + Hyy e

Estd ecuacidn tienme dos incégnitas "x" y "Hg," y para resol-
verla es necesario olra ecuacidn. 7%std se obtiene de un balan-
ce de entalpfas alrededor de la cdmara de nieve. Al hacer

(1 - x), la cantidad de liquido solidificado, tenemes:

H9A = lel + (1 - X)H13 ———— 51

90



Al resolver las ecuaciones 50 y 51, en forma simul tdnea se

obtiene para "x":

Hoe - H
x = ——3——:ﬁll— —a—C 15D
Hyja 13

del dicrama de lMollier se obtiene:
H, = 217 EBETU/1b X H = 312 BTU/1b

9 114

H13 = 30 BTU/1b

substituyendo valores en la ecuacién 52, se obtiene:

g e =221 =30 - 0.663
312 - 30

Con el valor de "x" antes obtenido, se puede determinar el

rendimiento producido por el ciclo.

1{quido solidificado = 1 - X

1 - 0.663 = 0.337

1

1f{cuido solidificado

4 'l- o
n - 264 1b de COp liquido . .,  1b de COp 5013d

hr 1b de CO, 1iquido

R = 89 1b de CO, s61lido/hr

CBE



Be3el cdlculo de la temperatura de la mezcla resultante en 2

Para conocer la temperatura de la mezcla formada por las
corrientes 11A y 1, se determinara comensando con el punto 9A

y el valor calculado d:l rendimiento de nieve por libra de 002

expandido.

El vapor recidual (0.663), representado en el punto 1lA, se
mezcla a presidn constante con el gas recuperado 1 y la mezcla
resultante 2, se alimenta al compresor. La condicidn de la

mezcla se encuentra con la ecuacidn de balance de calor.

XHIlA + (1 - x)H1 = H2

H2 = (0.663)(312 BTU/1b) + (1 - 0.663)(318 BTU/1b)

H2 = 314.0 BTU/1b

Con este dato y el diagrama de Mollier tenemos una temperatn

ra de:

o
T, 15°F
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

El método aquf propuesto puede ser mds econdmico para los obje

tivos perseguidos que el industrial, pues el primero necesita

menos equipo que el segundo. Para lograr esto, es necesario que

se obtengan las siguientes condiciones:

a)

b)

La cantidad de 002 en los gases de combustidén debe estar

dentro de un valor aceptable (de 11 a 18% en volumen).

las variables de operacidén (presién y temperatura) deben
mantenerse en las condiciones especificadas en cada equipo,
para obtener mejores resultadogL}Asi se podrén conseguir
las concentraciones deseadas de las soluciones (absorbente
y agotada), en los equipos respectivos. También,(g} mante-
ner un control sobre esas variables, se puede minimizar la
corrosidén del equipo, ya que la temperatura es una de las
variables que mas efecto tienen sobre la corrosién. El1 au~-
mento de temperatura y de la concentracidn del bidxido de
carbono, acrecenta la corrosidén en los eguipos, principal-
mente en los cambiadores de calor. La presidn total del
sistema también afecta la corrosidn, aunque en menor grado.
La presidén de operacidén del método propuesto es la atmos-
férica ( a nivel del mar). Esto implica que no es necesa—
rio usar equipo especial de alta presién, como se usa en

la industria.
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c)

Se escogid como absorbente la solucidn 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 purificacidn,
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