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INTRODUCCION

Dentro de los proyectos que llevo a cabo el_Instituto Nacio=-
nal de Energlo Nuclear, estéd el de'la reconversidn de hexafluoruro
de uranio (UF6) a didxido de uranio (002). La oplicacién inmediata
del diédxido de uracnio 95 su uso como combustible para reactores nu-
cleares. La tecnologia del proceso se pretende estudiar ;ﬁ una plan
to piloto que se instalaré en el antro Nuclear de México. Tol plon
ta piloto se muestro en el diagroma 1, y consta de-tres secciones:

a) Alimentacién;

b) reaccién, y

c) eliminaciédn de gases.

En la seccién b se realizard lo reaccidén siguiente:
UFg + 2H,0 + Hy ——> o, + 6HF4,

y como se desprende un exceso de &cido fluorhidrico y en vista de -
sus propiedades téxicas y corrosives, se propuso su eliminacidn me-
dionte absorcidn con hidédxido de potasio en una torre empacada.

Para ‘reclizar tal propésito, el estudio dé la torre de absor
cidn se hizo ciglodo de la plonta piloto, pero las condiciones a -
las que se operd, tales como composicidn y temperatura de los gases,
fueron semejontes o los que se tendrén en dicha plaonta.

La seguridad en el disefic y operacidn de lo torre constitu-

ye un factor determinante para lo reolizacién del presente trabajo,

& G
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Nuestro estudio tiene como finalidad la determinacién expe-
rimental del coeficiente global de transferencioc de masa en una to
rre de absorcién empacada, para el sistema HF-KOH, en vista de que
e carece de la suficiente informacidén publicada sobre el valor de
dicho coeficiente. |

En virtud de que en el fendmeno o estudiar se prsenta unao -
abscrcién y reaccidn quimica simulténeas, la complejidad de las ip
teracciones entre ambos tipos de procesos, impide el establecimien
to de modelos mateméticos que conducirian a la determinacién del -
valor del coeficiente de transferencia de masa en el sistemo reac-
cionante.

Es importante notar que la reaccién de absorcidn de HF en -
KOH es exotédrmica lo que aunade a la traonsferencia de masa, hace -
atn més complejo el establecimiento de expresiones mateméticas que
interpreten el comportamiento total del fendémeno.

Ahora bien, ante la imposibilidad de disponer de métodos de
célculo adecuados, es recomendabie en la mayoria de los casos, recuy
rrir a la experimentacidn con el fin de obtener la informacién de-
seada.

El objetivo de estudiar de manera aislada la torre de absor
cién, es lo focilidad que presenta al combio de condiciones, tales
como: masa-velocidad de ambos fluidos, concentraciones, temperotus
ras de operacién, y asi péder cuantificar el efecto de dichas varia
ciones sobre el coeficiente global de transferencia.

Para simplificacidn del estudio, se pensd en operar el Sis-

tema a condiciones isotérmicas, Yy para tal propésito, se empled un

- iii -



serpentin de enfriumiento dentro de la unidaod de absorcidn.

La utilidad de este trabajo, radica en que el cosficiente de
transferencia de masa es un factor determinante en el dimensiona--
miento de equipos de absorcién. Y el uso del coeficiente obtenido
en esto tésis, serd valido para el dimensionamiento de cuclquier
torre de absorcidn que opere a condiciones cuclesquiera, siempre y

cuando se aplique un modelo de escalamiento adecuado.

- iy -
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CAPITULO PRIMERO

ASPECTOS TEORICOS Y GENERALIDADES SOBRE TORRES EMPACADAS

INTRODUCCION

La eliminacién de determinados componentes de una mezcla gg
seosa por absorcidén, es una operacién unitaria que en la Ingenie--
ria Quimica se presenta con gran frecuencio. La absorcidn es un =
proceso tipico de transferencia de masa en el que un componente de
una mezcla goseosa, se pone en contacto Intimo con un disolvente -
liquido.

Para que dicho contacto intimo se logre, es necesario pro--
porcionar una superficie grande entre ambas fases, y una constante

intensidad de renovacidn de lo misma.

I, Torres Empacadas

Quizé& la unidad mds cominmente emplecdc en el proceso difu-

sional, es una torre empacada, Sus principales carocteristicas son:

a) Proporciono grandes -4reas de contacto entre las fases;
b) requiere de un minimo de platos distribuidores y so--
portes ( aproximadamente 1 por codo 3,05 m, de altura

4 5 didmetros de torre si es muy pequena );



corriente.

c)

d)

e)

f)

g)

presenta gran facilidod para el reemplazo del empaque
por motivos de eficiencia, y el cambio en longitud de
espacio empacodo puede proporcionar una mayor eficien
cia y/o una menor calda de presién;

el empaque puede ser rdpidamente cambiodo por deterip
ro del mismo, debido al manejo de fluidos corrosivos;
la calda de presidn por unidad lineal de altura empa-
cada es menor que en las torres de platos;

ofrecen amplios mdrgenes de operacidn para las veloci
dades de alimentacidén del gas y del liquido; y dichos
margenes son mayores que en las torres de platos, a =
pesar de que éstas son disefhadas para altas caldas de
presién y,

su costo es relativamente bajo en comparacién con -~

otras unidades de absorcién,

Consiste esencialmente en una columna cilindrica vertical -
provista de una entrada y una cémara distribuidora de gas en la -
parte inferior. En la parte superior se tiene la entrada y sistema

de distribucidn del liquido con lo que se tiene un flujo a contra-

Las salidas para el gas y el liquido, se tienen en la -

cima y en el

fondo de la torre respectivamente. Ademds, consta de

una seccién llena de material sélido inerte, denominado empaque,
el cual proporciona la superficie de transferencia. Para soportar
el empaque, se requiere de platos fijos. En la figura 1.1, se mues

tra esquemdticomente una torre empacada (1).

caracteristicas de todes y coda una de las portes compo

-3 -~
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nentes de la unidad, influyen en el comportamiento de la torre; y
su seleccidn constituye una parte fundamental en el disefio.

A diferencia de muchos equipos de la industria quimica, en
laos torres empacadas no existe manufactura de partes estéandar. Ge-
neralmente su diseno estd asociado intimomente con el proceso para

el que se pretende operar,
1. Empaque

El empaque constituye la parte esencial de una torre smpacg
da. Se han utilizado numerosos tipos de materiales, desds sdlidos
fédciles de adquirir tales como piedras, vidrios y otros, hasta for
mas geométricas complejas. Foust (2), Sherwood (3) y Leva (4), - -
coinciden en que las caracteristicas fundaomentales que debe de rew

unir el empoque, son las siguientes:

a) Tener gran &rea se superficie por unidcod de volumen,
para proporcionar buen contacto entre las fases;

b) un olto porcentocje de espacio vacio, para que se con=-
siga el paso adecuadoc de ambas foses sin que existan
grandes caldas de presidn;

¢) ser gquimicamente inerte a los fluidos que circulan;

d) poseer buena resistencia mecdnica sin un peso excesi-
vo, ya que esto ocasionarla problemas serios de sopor
te;

e) tener coracteristicas de humidificacién, y

f) su costo debe ser bajo.

veats g de les muchos ti d2 empagus aue se han di




las formas mds usuales se muestran en la figura 1,2 (2),

Anillo Raschig. Es el mé&s frecuentemente empleado en torres
empacadas. Su didmetro y la altura son iguales., E1 espesor de pa--
red es un factor muy importante, ya que a medida que éste se adel-
gaza, la resistencia mecénica tombién disminuye y, con ello, lao cal
da de presidn en la torre, Ofrece la mejor combinacidn de bajo peso
por unidad de volumen y volumen libre. Su costo es el menor en com
paracidn con los otros tipos. (V’ 7J“'f5 % edn b BT g an )

Silla Intalox. Proporciona mayor distribucién ol azar que -
los anillos Raschig, y posee mejores caracteristicas de humedeci-~
miento,

Silla Berl. Puede empacarse dando configuraciones complejas.
Es resistente proporcionando mayor d&rea por unidad de volumen.

Anillo Pall. Proporciona moyor circulacién, pero su costo -
es muy elevado, debido a su compleja manufactura.

Anillo con Espiral., Existen tres tipos: espiral simple, do-

ble y triple. Su uso estd en funcién de la turbulencia que se quie
ra tener. Este tipo de empaque se coloca ordenadamente dentro de la
torre; los otros se cargan al azar. Por ello su costo es elevado,
incrementando, asimismo, los costos de instalacién,

Anillos Lessing y Anillos divididos en Cruz. Son una modifi

cacién de los anillos Raschig, con una o dos lédminas interiores, -
por lo cual incrementan la superficie sin disminuir grandemente la

seccidn transversal libre.
Las coracteristicas flsicos de los empaques comercicles se

—5—
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muestran en la tabla 1-1 (5).

Como ninglin empaque retne todas las ventajas, su oplicabili
dad estd en funcidn del material que proporcione el mejor contacto
entre los fases,

La manera de empacar la torre juega un papel muy importante,
ya aue ambos fluidos deben hocer un contacto adecuado en toda la -
torre. Mc Cabe y Smith recomiendan que el empaque que se distribu-
ye al azar, dentro de la torre, debe estar formado por piezas cuya
dimensién mayor esté comprendida entre S y 50 mm de uso comén en -
torres pequenas. El1 empaque colocado ordenadamente, estd formado -
por piezas de 5 o 20 c¢m , usual en torres grandes,

Leva ha observado que un empaque ordenado, provoca canales
continuos a través del lecho empacado, y aunque esto origina menc-
res caldas de presidén que en los empaques al azar, en los que el -
gas se ve obligado o cambiar frecuentemente de velocidad y direc--
cidn, este efecto estd controrrestado por un peor contacto entre
los fluidos,

La seleccidn en la distribucién del empaque, ya sea ordena-
da o al azar, depende principalmente, de los costos de operacidn y
de la eficiencia del proceso., Como una distribucién ordenada provo
caria una calda de presidén menor en la torre, pero lo eficiencia -
de la mismo se verla afectada por un peor contacto entre las fases,
cosa que no sucede en una distribucién ol azar aunque si se pre--
senta una calda de presién mayor, antes de elegir el tipo de dis--

tribucién, se recomienda un analisis cuantitativo de ambos efectos.

2, Platos Distribuidores y Redistribuidores

-6—



TABLA 1-1

Propiedades flsicas de los empaques colocados al azar,

Dimensiones Superficie » Factor de
wspwcitica Perosidad caracterizacién
Tipo Moterial (pulgodas) ap (cm-1) e Cf
Anillos
Raschig Acero + x ¥ 4,20 0.84 300
1 x 1 1,87 0.92 115
Porcelana ¥ x % 4,00 0.64 640
1 x 1 1,90 0.73 160
2 x 2 0,92 0.74 65
Sillas
Berl Porcelana ¥ nom, 4,66 0.63 380
1 nom, 2.49 0,69 110
1% nom. 1.44 0.75 65
Sillas
Intalox Porcelana + nom, €,23 0.78 265
1 nom, 2,56 0.78 98
1% nom. 1.97 0.81 52

i



Como el liquido que fluye hacia abajo o el gas que asciende
tienden o seleccionar canales © trayectorias a través del empaque
( efecto de canalizocidn ), ya que el fluido tiende a moverse ha--
cia las regiones mds vacias - las que generalmente se encuentran -
cercanas a lo pared -, es necesario emplear dispositivos espacia--
dos que redistribuy&n los fluidos hacia el centro de la columna.

Dicho efecto de canalizacidn se ve disminuido notablemente
con una buena distribucidn de lcs corrientes dentro de lc torre Yy,
con una relacién de didmetro de la torre a didmetro del empaque de
8 a 1, E1 empleo de platos redistribuidores elimina la tendencia -
del acanalamiento del liquido hacia lo pared.

Los tipos mds comunes de distribuidores de liquide se sopor
tan con agarraderas o vigas internas colocadaes transversalmente., -
En algunos casos, tambidn se utilizan para sostener el empaque., -
Existen distribuidores, en los que el liquido fluye a través de pe
quenas perforaciones y el gas lo hace a través de tubos verticales
en forma de chimenea; el problema de este tipo de platos es que el
liquido debe estar libre de impurezas o de particulas, y su veloci
dad ne debe de ser alta,

Otro tipo de distribuidor es aquel en el que el gas y el 11
quido pasan a contracorriente a través de tubos verticales corta--
dos diagonalmente y permiten una mayor velocidad de flujo.

El mds comin de los distribuidores consiste de un arreglo -
de canales o regaderas que permite el manejo sin dificultad de -
cualquier rango de velocidad y su construccidn es fécil.

En la figura 1.3 (6), se ilustran estos tipos de distribui-

-~ 8 -
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FiG. 1.3 Platos distribuidores



dores.,

Un problema frecuente, como se ha mencioncdo, es que el 11i-
quido tiende a presentar el efecto de canalizacidén, por lo que se
debe tener el cuidado de mantener unc buenc distribucién del 1iqui
do y la menor probabilidad de que se presenten zonas vaclas y con
ello, una discontinuidad em la superficie de traonsferencia. Dicho
problemao se aminora con el uso de redistribuidores. Los més comu-
nes son aquellos que colectan el liquido que escurre por las pare
des con tubos que lo dirigen hacic el centro de la torre,

La figura 1.4 (6), muestra los tipos principales de redis-
tribuidores.

La distribucidn del gas de alimentacién es tan importonte -
como la del liquido. Los plotos distribuidores del gas, varlan con
las necesidades de cada tecrre; pueden ir desde mallas hasta distri
buidores con tubos verticales de diferente didmetro, o con tubos -
verticales de igual didmetro, pero con perforociones latercles, La

figura 1.5 (6), esquematiza estos distribuidores de gas.
3. Calda de Presidn en Torres de Absorcién

A medida que un fluido pasa a través de un conducto de cual
quier tipo, se presenta una diferencio de presiones entre la entra
da y la salida del mismo; a dicha diferencia se le denomina Caida
de Presidn (AP), Es fundamental el conocer tal AP, ya que si multi
plicamos ésta por el gasto volumétrico (Q) tal producto nos deter-
mina una medida de la energlc requerida para que el fluido fluye a
través del conducto.

Aunque el efecto de la mayoria de las variables de opera--
- O -
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FiG. 1.5 Distribvidores de gas.



cién sobre la AP son conocidas, no existe un mecanismo de flujo --
bien definido para una torre empacada. Chilton y Colburn (7) han -
propuesto que las expansiones y contracciones de los fluidos, son
los principales factores responsables de la AP. La friccién sobre
el empaque, viene a ser un factor secundario.

Foust (2) y Treybal (1) consideran que la AP estd influen-
ciada principalmente por los gastos del liquido y del gas, tal y -
como se muestra en la figura 1.6 (1). Ademds, Leva (4) considera --
lo porosidad del empoque (€¢), densidad del gas (fg), diémetro (d)
y forma del empaque.

En la figura 1.6, la curva 0, relociona la AP con la masa-
velocidad del gas (G) en torres no irrigadas. En la operacidn in--
dustrial de las torres de absorcién en flujo turbulento, se obser-
va que la pendiente de la curva O, estd entre un rango de 1.8 a --
2.0. La AP gumenta por lo tanto con la potencia 1.8 a 2.0 de la ma
so-velocidad, lo cual estd de acuerdo con la expresién de calda de
presién pare flujo turbulento.

Para uno masa~velocidod constante de gas, la AP se incremen
ta cuondo la maso-velocidad del liquido se incrementa también, co-
mo se observa en lo curva 1, debido principolmente a que la sec~ =
cidn transversal libre usada para el flujo del gos, se reduce por
la presencia del liquido. Al aumentar la AP, la cantidad de liqui-
do retenido por el empaque permanece constante Y es independiente
de la@ masa-velocidad del gas. El liquide desciende a través del em
que sin imfluenciarse por el movimiento del gas ( zona abgjo de --

A ). En la regién entre A y B, el ligquido retenido por el empaque,

- 10 -
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empieza a aumentor rdpidamente con la masa-velocidad del gos, el -
4drea libre por el flujo del gas se reduce y la AP aumenta rdpida--
mente; a esto se le conoce como punto de carga.

Al aumentar la masa-velocidad del gas a diferentes masas-ve
locidades constantes del llquido, se empieza o tener un mayor rete
nimiento del liquido en la parte superior del lecho empacado, y el
gas burbujea en él; el liquido no puede seguir descendiendo a tra-
vés del empaque de manera que aumenta el espesor de la capa del 11
quido, hasta gque éste es expulsado fuera de lo torre por el gas: a
esto se le denomina punto de inundacidn ( linea B ).

Es evidente que la masa-velocidad del gas durante la opera-
cidn de una torre empacadc, tiene que ser inferior a lo maosa-velo-
cidad de inundaciédn,

Cuanto mayor es la masa-velocidad del gas, menor es la to-~
rre, pero mayor es el costo de operacién (bombeo; costos fijos de
instalacién).

Las caldas de presiédn para lechos secos, pueden determinar-
se por medio de nomogramas y correlaciones; tal como la ecuacidén -
de Ergun (8) donde el miembro de la derecha es debido al flujo la-
minar y el segundo término es para flujo turbulento. Estos dos tér

minos cambian cuando la masa-velocidad del gas se incrementa.

AP gc dp€hy OP 69 fg  150(1-€)

= — = + 1,75 (1.1)
Zr (1-€)6 zZy C¢6 Re
Donde:
d_G
Rew s S . y d.« 826

Ha T
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Qp = Superficie de empague/unidad de volumen empacado
(pie).

Z1 = Altura de la zona empacada (pie).

g. = Constante gravitacional (4.18 x 108%%;%%% Vs

C; = Factor de caracterizacidn de empaque para flujo de

una sola fase { adimensional ).

Cuando se opera a una masa-velocidad del gas en un rango de
500 ———§*~;. el término de la derecha de la ecuacidn (1.1) puede -
ser tomado como 1.75, El valor de C} puede usarse con buenos resul
tados como 2(C¢).

Para flujos simultdneos de liquido y gas, los datos de AP -
de varios investigadores, muestran discreponcias; algunos veces -
hasta un 60% de diferencia para el mismo tipo de empaque y masas--
velocidades; la correlacidn més general es la de Leva, que se mues
tra en la figurc 1.7 (4), Aqui el valor de C¢ se utiliza directo--

mente de la tabla (1-1).
A, Cdlculo del Didmetro de la Columna

El cé&lculo del didmetro (D) en una torre empacada, depende
de las condicicnes de inundacidn tomdndose como masa-velocidad de
operacidn el 60% de la correspondiente de la inundocién. El1 cdlcu

lo de la masa-velocidod de inundacidn (G ) expresada como la -

inun.

masa-velocidod del gaos, puede obtenerse de dos maneras: portiendo

de la figura 1,7 o por medio de la ecuocidn de Sawitowski (9),

A s
2z f & %
I U W {p
1n —inundp 1 _4 Q_i\’_éﬂ\ (1.2)
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Una vez obtenido el valor de Ginun, se obtiene el de opera-
cidn:
G = (Ginun)(0.60) (1.3)
Y conociendo el valor del gasto en masa (w), por medio de -
la relacién:
6= %’— (1.4)
Se obtiene el valor del d4rea de la seccidn transversal de -

lo torre, (S). Y como:

z T
z D D
S -“Yr -“H-‘“T
1 2
S = —=TD
IR
: b (_gg.) (1.5)

4, Establecimiento de la Altura en Torres de Absorcién

La altura de una torre de aobsorcidn y el volumen de empaque
dependen fundamentalmente de los cambios de concentracién y de la
velocidad de transferencia de masa por unidad de volumen de empa--
que. Para obtener dicha altura es necesario estoblecer el balance
de masa, el balance de calor, la magnitud de lo fuerza impulsora y

los coeficientes de transferencia de masa.
A, Balance de Masa

Como una torre de absorcién empacoda, es una unidad de con
tacto diferencial, no se presentan variaciones discretas en compo
sicidn, sino que esto varla de manera continua. Los balances de -

masa que se pueden establecer en una torre de absorcidn dividida

- 13 =



por un plecno arbitrario, tal como se muestrao en lo figura 1.8, son:
Balance total:

Ly + Vo= Ly + Vv, (1.6)
Baolance del componente j:

Loxg + Vodoy = LoXo, + V, (1.7)

s SRR E
Si la ecuacidn (1.7) la establecemos en base inérte, ad- -

quiere la siguiente forma:

X, + VY, = TX, + Vv, (1.8)
Donde: Vo= V(1-Y) (1.9)
T = L(1-%) (1.10)
3
Y = g (1.11)
X
X = s (1.12)

Rearreglondo la ecuacidn (1.8) tenemos que:

V(Y,=Yy) = T(X,=X.) (1.13)
i SN 6. . (1.14)
'\7 )(‘--)(o i

Y si definimos la linec de operacidn, como la relocidn de -
las composiciones intermedics de lcs fases V y T para cada uno de

los puntos de un flujo a contracorriente, tenemos que:
v = -L; X - t x_+ Y (1.15)
A \Y

la cual puede representarse gréficamente de cocuerdo al siguiente -
csquema,figura 1,9.

Nota: No es preciso utilizar sublndices pora U y v ya que son cons
tontes,

= B =
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En las operaocicnes de absorcidn, los gastos molares (V y
L) con frecuencia varian de un punto a otrc a lo largo de la co~ -
lumna, de manera que las lineas de operacién presentan generalmen-

te alguna curvatura,
B. Relacién — Minima

La ecuacién (1.15) indica que la pendiente media de la 11--

nea de operacidn es mé— . Asil pora un determincdo gasto molar de -
gas, una disminucidn Zn el gasto molar del liquido provoca reduc--
cidn en la pendiente de la linea de operacidn, Si el gasto del gas
y las condiciones extremas Xo’ Yg' Yp S© mantienen constantes, ==~
mientras que el gasto del liquido es disminuldo, la concentrocidn

méxima posible de la solucidn, y el menor gasto del liquido que se
puede utilizar, se obtienen cuando la linea de operacién toca a la
curva de equilibrio tol como se muestra en la figura 1.10 (5 Ts Pa
ra esta condicidn se requeriria una alturo infinitc de la seccidn

empacada, puesto que la diferencia en concentracién disponible pa-
ra lo transferencic de masa se hace cero en el fondo de la torre.

Para que una torre pueda operar es preciso que el gasto del ligui-

do sea mayor que este valor minimo.

La relccién(%f% se puede calcular con la expresidn:
v “\h\

(——E—)- —-——-—92 -Ja (1.16)
V /mim Xb "~ Xa

Donde 1;: es la abscisa del punto de lao linea de equilibrio cuya -
ordenada es gb. Como la relaciédn o es una variaoble econdmica im-
portante, en la préctica se obtiene una buenao aproximacidn cuando:

F -
K_':)-LB <-ﬁ—) (1.17)
v v min

‘op.

- 15 -
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Cuando la relaciédn . es grande, la distancia media entre
las lineas de operacién y equilibrio, también es grande, y como se
tiene una diferencia de concentracidn favorable en la torre, ésta
es de pequena altura, Pero cuondo se requiere recuperar el soluto
gaseoso, el costo es elevado, ya que la solucidn que se tiene es -
diluida, Y si se reducen los costos de concentracién utilizando me
nos liquido, disminuye la fuerza impulsora ( gradiente de concen--
tracidn (x; -]h) ) y la torre tiene que ser m&s alta. El gasto &p-
timo de liquido se obtiene teniendo en cuenta los costos de recupe
racién, como los costos fijos. Mc Cabe dice, que cucndo la linea -
de operacidn y la curva de equilibrio son aproximadamente paralelas

la operacién es econédmica.
C. Variaciones de Temperaturo en Torres Empacadas

Al intreducir una corriente de gas concentrada como alimen--
tacidn en una torre empacada, la temperatura vaeria a lo largo de la
torre y este gradiente afecta la formo de la curva de equilibrio, -
Lo velocidad de abscrcidén es grande a la entrada del gas y los calo
res de condensacién y disolucidn del componente absorbido, pueden -
provocar un aumento en la temperatura del liquido; y si la presiédn
parcial de dicho componente aumenta con 1la temperoturc; la concen--
tracidn del vapor en equilibrio con un liquido de composicién defi-
nida, aumenta también con la temperatura. Y aun cuando el sistema -
cumpla la ley de Henry, la linea de equilibrio puede presentar en -
este caso uno fuerte curvaturo. Este efecto se representa en la fi-
gura 1.11 (5), la cual nos muestra la linea VM como la linec de <=
equilibrio para una operacidn isotérmica; mientras que la linea VH

- 16 =



FIG. 1.1} Egecto del gradiente de temperatura sobre la
Linea de Equilibrio.



representc la operacidn no isotérmica, debido o que la temperaturo
en el fondo de la torre es mayor que en la parte superior. La tem-
peraturc en la parte superior es la misma en ombos casos,

Cuando el efecto de la temperotura es suficientemente gron-
de, la linea de equilibrio puede cortar a la linea de operacidn y
el proceso puede detenerse en las cerconiocs del fondo de la torre.
Para evitar esto, es conveniente el empleo de un sistema de refri-
geracidn en lo torre.

Para la determinacién de la curva de equilibrio en condicio

nes no isotérmicas, se requiere de un balance de entalpia.

D. Balance de Calor

El balance de calor en una torre de absorcién puede ser-re

presentado por la siguiente ecuacidn:

calor que entra = color que sale (1.18)

wgowgo + W ,CpyqTy + ag = w91Hg1 + W Cp1oTo * 9 (1.19)

Este balance, se representa en la figura 1.12 (9). Si la en-

talpiac del gos (Hg) se toma a una temperatura de referencia t = 0°C
la podemos establecer como:

H, = Cpt +vl(cpvt +A,) = (cp *MNCp, )t +MA) = st A (1.20)

donde:

s = Cp +WCp, (1.21)

Con el objeto de degpejcr en la ecuacidn (1.19), 1la temperotg

ro de salido de liquido To' y osi comprobar si se dan o no las condi

cilones 1sotérmicas, pueden hacerse las siguientes suposiciones sim-
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plificativas:
a) Lo columna es adiobdtica, es decir qo- 0;
b) el gas abandona la columna a la temperatura de entrada
del liquido, es decir: t1 - T1;
c) el calor especifico del liquido es constante a través
= C

de la columna; es decir: = C

Cp10 = Cp11 = Cpi
d) el calor especifico del ligquido se tomard igual al del
agua; es decir: Cpl = 1;
e) el gas puede considerarse como aire para los efectos -
de cdlculo de humidificacién;
" 3 e - *
f) el gas entra saturado; es decxr.‘qo ‘qo [ ] to y

g) el gas abandona la columna, saturcdec a la temperatura

de solidcx\l1 -\\; (-] t1.

Como ag se habla definido como el caclor de solucién y de reac
cidn, se puede expresar como:
ag -R'Q:QL(IO-X1) (1.22)
donde Q es el calor de reaccién por mol de gas absorbido, que se -~
supone constante en el intervolo de temperaturas considerado; y R'~
es el gasto en masa del gas absorbido.

Con esto la ecuacidn (1.19) adquiere la forma:

wgngo + w11cplT1 *\QL(xo-g) = wg1Hg1 + wlOCpITO (1.23)
Despejando TO’ tenemos:
w__H + W C T, +WVL(X =X - W _H
T = g0 go 11 7pl 1 ‘P ( 0 1) ‘g1 g1 (1.24)
o w, C 2

10 pl
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w w_H -W _H
11 g0 go ~ "g17g1 LY
Ty = (r,) + (%= % ) (1.25)
o w10 1 wlocpl 10 plo 1

Si lo temperatura obtenida por la ecuacidén (1.25) difiere de
la temperaturac de entrada de la fose liquida, las condiciones de lo
torre no son isotérmicas, y como la temperatura ha variado o lo lar
go de la columna, es necesario representar uno linea de equilibrio
que tenga en cuenta dichas variaciones.

Tal linea de equilibrio se construye de la siguiente manera:

a) Debe suponerse o calcularse la variacidn de la temperg
tura del liquido con la composicidn de la fase liquida

b) se representan lineus de equilibrie cerraespondientes a
varias temperaturas comprendidas entre T1 y TO'

c) se trazard entonces, la llnea de equilibrio no isotér-
mica definitiva, calculondo T paro X dado mediante la
relacién T=fn (X) establecida en el inciso g, e inter-
polando para T y el valor deX dado, entre las lineas =~
de equilibrio representados,

Sawitowski considera que el cumento de temperaturo de lo fao-
se liquida, se debe ol calor de reacciédn y al intercombio de calor
sensible y de evaporacién con el gas; y éste contrarrestado porcial
mente por el aumento de masa de la misma. Si los dos dltimos efectos
son del mismo orden de magnitud, puede suponerse que se contrarres-
tan y la ecuocidén (1.25) se transforma en :

To=T, o+ obY (% -x,) (1.26)
107p1l

lo que significa que el aumento de temperotura del liquido se debe
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exclusivomente al calor de reaccién,
Si se quisierc conocer en un punto cualquiera de la torre -
la composicién X del liquido y su temperatura T, por analogla con

la ecuacidn (1.26), podemos escribir que:

T=T, + (X =%, ) (1.27)

que nos expresa la distribucién de temperaturas del liquido.

Si @ la temperatura T, calculada por la ecuacidn (1.26), la

0
linea de equilibrio cortase a la linea de operacidn, es necesario
elegir un nuevo valor de la relocidn -%}u

Para eliminar las variaciones de temperatura dentro de las
torres, es aconsejable, como se menciondé anteriormente, el uso de
un sistema de refrigeracidn cuando la concentracién del gas de ali
mentacidn no se pueda disminuir, Cuando la corriente de alimenta--

cidn del gas es dilulda, el gradiente de temperaturc en la columna

es bajo, y la linea de equilibrio es aproximadamente recta.
E. Teoria de la Doble Pelicula (5)

La teoria de la doble peliculc se basa en la suposicién de
que un componente j de la fase gaseosa se transfiere haciao la fa--
se liquida, atravesando dos resistencias difusionales en serie co-
rrespondientes a dos peliculas laminares, una gaseosa y otra liqui
da ambas en contacto.

Consideremos la figura 1.13 (5 ) que representa una torre -
empacada en la que la absorcién se lleva a cabo en la altura dZT'
situoda a una distancia ZT de la parte inferior;de, la velocidad

de absorcién;dA drea interfacial en la seccién considerada. Las -
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concentraciones del gas y el liquido expresadas en fraccién mol del
componente j, son Yy y X respectivamente,
La velocidad con gque el componente j se transfiere del gas

a lo interfase es:

K
. /(T
N, ¥ (4= y,)dA (1.28)

K : Coeficiente de tronsferencia de masa en la fase ga-

donde!

seo0sa.

¥

Hi t Fraccién mol de j en la interfase,

Foctor de velocidad relativa.

g—gi : Fuerzo impulsora o través de la resistencia gaseosa,

En lo cbsorcidn, el componente j cruza la interfase, mientros
que el otro es inerte y estacionario con respecto o la interfase.

Si consideramos ZT igual a 1 pora la difusidn de un sélo -
componente y K es la concentracidén media logaritmica del componen-

te estacionario a través de la fase gaseosa, o seaq:
i - (1-4) = (1=9) Y =Y,

1=y, 1-y,

i 1n i

-y -y

- =97, =By _,(1.29)

in

Lo velocidad de transferencic del componente j en la fose -

liquida, desde la interfase hasto lo mosa de liquido es:

dN, = K_{X_ -x)dA (1.30)
J x' 1
donde: .
Kx : Coeficiente de transferencia de masac en la fase 1li-
quida,
X, : Fracciédn mol del componente j en la interfase.

Para lo transferencia en la faose liquida, se omite x ya que
- 21 -



en la ecuacidn de difusividad de las cuales proviene este desarro-
llo, el factor de velocidad relativa estd involucrado en los coefi
cientes de difusividad, y ¥ = 1 en soluciones diluidas (5). Como se
supone que hay equilibrio en la interfase , X; ¥y, son las coorde
nadas de un punto situado sobre la curva de eguilibrio.

Yo que las velocidades de desaparicién del componente j en
lo fase gaseosa es igual a la velocidad de apariciédn de dicho com-
ponenté en el liquido, las ecuaciones (1.28) y (1.30) se pueden =~
iguolar. Si la velocidad de transferencia desde el gas es d{VYy) y

en el liquido es d(LX), podemos escribir que:

K
dN, = ?!(\g- §,)dA = K _(x,-X)dA = d(Vy) = d{LX) (1.31)

La ecuacidn (1.31) en ausencia de efectos calorificos y de
reacciones quimicas, constituye el fundamento de la teorlo de la -
transferencia de masa en torres empacadas,

La ecuacidn (1,31) se puede tratar seporadamente para ambas

fases, y la correspondiente ol gas es:

K
_X‘L(\;-qi)dzx = da(vy) (1.32)

Puesto que el d&rec reocl de transferencic no se puede deter-
minar facilmente,dA, se sustituye por el producto del volumen de -
la seccidén empacada por el &rea de lo unidad de volumen. Si S es -
el 4rea dela seccidn transversol de lo torre, el volumen empacodo

correspondiente a la alturo dZT es SdZT, osi:
dA = Q4 Sdz. (1.33)
siendo qv el 4rea de la interfase por volumen de la seccidn empaco
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da ( desconocida ). E1 término d{VY) se puede expresar en base al
componente que no se absorbe ( inerte ) de manera que:

d(vy) = Vd(-(%)-)- v (*1’_9&’ o= V f:’y (1.34)

sustituyendo d(VYy) de la ecuacidn (1.34) y dA de lo ecuacién (1,33)

en la ecuccidn (1.32), y dividiendo entre S, tenemos:

K o (y=-y.)dz
v il 1 _ .V d4 _ s 89
__L__.X‘.__._.._.. . = Gg 1=y (1.35)

El tratamiento andlogo de la ecuacién para lo fase liquida:

K (X;=X)dA = d(LX) (1.36)
nos lleva a:
dx
X, - w B! =a
K, (6 =2dZ, = 6] == (1.37)
Para la utilizacidn prdctica de las ecuaciones (1.35) y -

(1.37), con objeto de determinar lo altura totol de empaque Z es

T,
preciso integrarlos. Esta integracidn depende de las tres considera
ciones siguientes: la forma de lo curvo de equilibrio, la variacidn
de concentracién que experimentan las corrientes en la torre, y el

predominio relativo de ambas resistencias ( gaseosc y liquida ). En
el caso més frecuente lo llneo de equilibrio presenta fuerte curva-
tura, el gos estd concentrodo a la entrada y diluido o la solida, ¥y
ambas resistencias son importontes. E1 caso mds sencillo se presen—
to cuando la linec de equilibrio es recta, las variociones de con--

centracién son pequencs, y una de las dos resistencios puede despre

ciarse, Obviomente, tombién se presenton casos intermedios.

Nota: Los factores Ky yclv . Kx y dv se consideran conjuntamente -

como una sola magnitud, y se determinan mediante experimentacién.
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F. Determinacién de la Altura Total de Empaque en el Caso General

Este método pcarte de la base de que los coeficientes Kyd.v y
Kxav son conocidos. El tratomiento que sigue Mc Cabe es el siguien-
te: en la figura 1,14 (5 ), el segmento AB representa la curva de
equilibrio y CD, la linec de operacidn. Las concentraciones del gas
y el liquido son\ yX respectivomente en un plano de la columna, y =

corresponden al punto a, Como la velocidad de transferencia es igual

en ombas fases: Gé (gfq) - Gi ?;ix) , ¥ de acuerdo a la ecuaciédn

(1.35) y (1.37), tenemos que:

(Kyﬂv/x\)(k) -y;)dzy = K a(x -X)dZ; (1.38)
)
Y -y, ¥ K_a
1 X Vv
L% - K3, (1.39)

Despejando y de la ecuacidn (1.39) tenemos:

KXan\ KXQVX\
l}-—w—;a-‘—l——-x-ir (Lil-‘—T;Kv_xl) (1.40)

La ecuacidn (1,40) represento una recta cuya pendiente es -
- : x.y) 8T i .
(Kxavx/Kyav) y pasa por los puntos (X,4) y (11,)i) Y si se cono

cen los factores ¥ " Kxa y K av' se puede calcular la pendiente de

v 4

la linea ab que posa por o. Las coordenadas del punto b ( intersec-
cidn de la lineo ab con la curva de equilibrio) son’li yHi. Lo dis=~
tancio ac representa la fuerza impulsora (4 -Hi) correspondiente a

lo resistencia del gas; y la distancia bc, lo fuerzo impulsora -
(Xi-xj correspondiente o la resistencic del liquido. Al tridngulo -

abc, se le denomina generalmente triénguloA&ﬁN. Construyendo va--

rios tridngulos a lo largo de la lineo de operacidn, se puede deter
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Pendiente=- XSv¥

Linea de
Operacidn !

=

\ Linea de

Equilibrio

b e e e . e e = e . = - -

FIG. 1.14

Tridnguio AX Ay para una torre empacada.



minar graficamente DAX8 Ay en funcién de Xd y.
Para emplear dichos fuerzas impulsoras, se pueden separar las
variaobles de la ecuacidn (1.35) e integrar graficamente sobre la al

tura Z,, asl:

t " T
¥ dy ‘Kyav Ky
T9=y7 - ( L az; =|—%5%) z, (1.41)
Yo 1 g b g
-] Y
Gl
[ ¥dy
Z, = |4 (1.42)
t \Kyav> EEEIICEEM
ZT corresponde a la altura totcl de la torre, ya que\)o es la

concentraciédn del gas a la salida, y qb a la entrada. Los términos
1-Yy Y se dejan dentro de la integral, porque pueden variaor con VY,
Las relaciones —é:x y Kydv se suponen constantes, lo cugl es una -
simplificacidn pugsto que Gé va disminuyendo a lo largo de la to--
rre debido a la absorcién del componente j y Kflv depende de la mg
sa-velocidad del gas. Se ha observado que las voriaciones de ambos
factores tienden o compensarse. La varicciédn de 5%$1- se puede to
mar en cuenta empleando la medic aritmética de los gclorcs de en--
troda y sclida,

Si la concentracién de la fcse gaseosa varia notoblemente a
lo largo de la torre,x y Kyav tombién vorian, pero se puede tomar
como buena aproximacién su media aritmética para el cdélculo de las
pendientes de las linecsAXNL Los resultodos experimentales pueden
darse como Kyav é Kydv/r' Cuondox estd considercdo dentro de Kyav’
se paosa de la integral al segundo miembro de la ecuacidn (1.41).

La ecuacidn para el liquido correspondiente a la (1.42) es:
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Lo

z . gy (1.43)
) KA, ﬁ-ﬂ(xi-ﬂ s
Xq

Para utilizar esta ecuacién, se lee 'Ki-FXen los tridngulos

AxDyy se integra gré&ficamente. E1 empleo de las ecuaciones (1.42)
y (1.43) es indistinto, ya que ambas conducen al mismo resultado.
Este método general, se puede emplear a lineas de equilibrio
rectas o curvas, pero es preciso conocer los coeficientes indivi--
duales Kydv y Kxav, cuya determinacidn experimental es muy dificil

y no siempre se dispone de ellos para el sistema que interesa.

G, Empleo de Coeficientes Globales para la Determinacién de la Al-

tura Total de Torres Empacadas

Cuando la linea de equilibrio es recta, se pueden utilizar
coeficientes globales de transferencia, cuya determinacién experi-
mental es md&s fdacil. El factor de velocidad relctive se supone igual
a lo unidad o se incorpora en el coeficiente global.

Los coeficientes globales se pueden definir en base ¢ la fg
se liquida o a lo fase gaseoso, y cada uno de ellos estd asociado
a una fuerzo impulsora determinada. Si en la figura 1,14 continua-
mos lo linea ac hasta el punto d de la curva de equilibrio, obtene
mos la magnitud 9*, que es la composicién del gas en equilibrio -~
con el liquido de composicidn X . La fuerza impulsora global, esté
definida por el segmento ad, o seal -Yy*.

Si utilizomos una ecuacidn paro el liquido - una linea ho-
rizontol ae que corta la linea de equilibrio en e -, define lo com

posicidn del liquido x*, que es lc composicidn del liquido en equi
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librio con el gas de composicién y. La fuerza impulsora global, es
t4 representada por el segmento ce, o sea x ¥*-Y.
El coeficiente global K;, que corresponde a la resistencia

del gas, estd definido como:

dN . /dA
K = 1.44
" T (1.44)
Y para el liguido estd definido por:
dN./dA
S L (1.45)
X A=y

Tomando los ecuaciones (1.,44) y (1.28), y suponiendo que -

P =1, tenemos:

1 Y -y» W90+ 95=90) 4 Y-y (1.46)
T = b - = - Gmm— el .
Ky Kyr“ Qi) Ky(W 917 Ky Kylﬂ 917
Eliminando\)—\)i mediante la ecuacidn (1.39), tenemos quet
1 1, Yy
5 - + (1 .47)
Ky Ky Kx(ti-x)

Observande la figurc 1,14, (Hi-g’)/(xi-Y) es la pendiente de lo 11

nec de equilibrie. Si llamomes m a esta pendiente, obtenemos:

1 4 m
il (1.48)
Y ¥ x
Dividiendo por'av, obtenemos el coeficiente global por unidod de =

volumen de empaque, K;av:

1 1 m
- + (1-‘9)
K;av. Kyav Kxav

Andlogomente, K;av es el coeficiente global correspondiente

a la resistencia del lado del llquido, por unidad de volumen de em

paque, asi:

o e 4, ] . (1.50)




Como se observa en la ecuacidn (1.50), los coeficientes -
K;ov y K;av son constontes si también Kyav y Kxav lo son. Si la 1}
nea de equilibrio es curva, los coeficientes globales no son cons~
tantes, y no se pueden emplear con seguridad en el diseno, excepto
que el intervalo de concentracidén con el que operase la torre real
fuera el mismo que se ha utilizado en la determinacién experimen--
tal.

Las ecuaciones (1.42) y (1.43) en funcidn de los coeficien-

tes globales, se transforman en:

7 /-S4 § dy (1.51)
T K;av J (1-y)(y~-y*)
Ya
Y Y,
. ol B ax
i Kya, (1~ (x*-x) (1.52)
Xa

La integracidn de estas ecuaciones se puede evoluar graficg
mente leyendo Y-U* & y*-y en una representacién cndloga de la figu

ra 1.14; y el empleo de una u otra conduce al mismo resultado.

H. Método de la Alturc de la Unidod de Transferencia para Determi-

nar la Altura Total de unc Torre Empacada

El concepto de unidad de transferencia, se basa en la idea
de dividir la seccidn empacada en varias unidades de contacto. La
agltura de empaque correspondiente a una unidcd de transferencia,
recibe el nombre de altura de lo unidcd de transferencia. Asi la -

altura total de una torre empcccda es:

z, = (AUT) (NUT) (1.53)
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donde AUT es la alturao de la unidad de transferencia, y NUT repre
senta el némero de unidades de transferencia.
El nimero de unidades de tronsferencia de una columna de al

tura total ZT’ estd definido por:

Yo
dy
NUT = 1,54
NN CEICETY 1 58]
* dx
Mk = | TG (1.55)
Xa
Yo
dy
N - .
UTty ] BEEDICT N (1.56)
o
X dx
NUT, = S T (1.57)
Xa

Donde NUTty y NUTtx se basan en fuerzas impulsoras globales
mientras que NUTy y NUTX estdn basadas en fuerzas impu}sorcs indi-
viduales. La eleccidn de utilizor cualguiera de estas #iltimas ecuga
nes se hace segln convenga,

Sustituyendo el valor de NUTy de la ecuacién (1.53), en la

ecuacidn (1.41), se obtiene que:

Ko
NUT = —XY)7 (1.58)
y G T
g
Y al comparar la ecuacién (1.58) con la ecuacién (1.53), re

sulta:

=
AUT = 7%—-—) (1.59)
y iy

Y andlogomente empleando los ecuociones (1.43), (1.51) y -
(1.52) con las ecuaciones (1.55), (1.56) y (1.57), respectivamente

se obtiene:
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G'
AUT -(—?0{—> (1.60)
x Vv

G!
AUTty "(‘Wg—) (1.61)
yv

i
AUT, "(’R‘-E"‘) (1.62)
X Vv

Las magnitudes AUT y AUT son AUT globoles, mientras que

ty tx
AUTy y AUTx son las AUT individuales; y a cada una de ellas hay -

que utilizarlas con su correspondiente valor de NUT; asi;

z, - (AUTy)(NUTy) (1.63)
z, = (AUTX)(NUTX) (1.64)
zZ. - (AUTty)(NUTty) (1.65)
z, = (AUt )(NUT ) (1.66)

El resultodo obtenido por cualquiero de estas dltimos cuatro
ecuaciones, es obviomente el mismo para el sistema aludido,

Una unidod de transferenciao se puede interpretar como una -
altura, en la que la variocién en la composicidn de uno corriente,
es numéricomente igual a lo fuerza impulsora media en dicha altura,

El método de la AUT es el mds adecuado cuande la linec de -~
equilibrio es recta y la curvotura de la lineo de operacién es des
preciable. La AUT esta Intimamente relacionada con el coeficiente
de transferencio de masa, y ambas magnitudes, son esencialmente --
equivalentes. La dimensién de la AUT es simplemente uno longitud.
Generclmente su orden de magnitud varia entre 0.5 y 5 pies ( 15.25

ecm y 152.5 em ). Mientros que las unidades del coeficiente de trans
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ferencia de masa son més complejas, y los limites de variacidn, -
son més amplios e inherentes para cada sistema.Puesto que en torres

de absorcién Kynv aumenta con Gé y K;lv aumenta con G!, las rela--

1 L]
. : . o A .
ciones Gg/K)ﬁlv y Gl/KxQv y por consiguiente AUTy y UTx son précti
camente independientes de las masa-velocidad del gas y del liquido.
Las AUT globales estdn relacionodas con las AUT individuales

: oo 4 ; 5
y si eliminamos Kyav'Kfav y Kxav de la ecuacién (1.49) mediante las

ecuaciones (1.59), (1.60) y (1.61), obtenemos:

AUT, AUT mAUT
L = Tt + = (1.67)
] g 1
o esta:
mG'
AUTty - AUTy + —Q—Gi AUT_ (1.68)

) L] 1
Suponemos que Gl/Kxav y Gg/K;lvson constantes. De igual maneg

ra, eliminando K;av, Ka, y Ka, de la ecuacidn (1.50) se obtiene:

Yy
o !
AUTtx = AUTx + mGé AUTy == AUTty (1.69)

Las AUT globoles son constantes cuando lo sean los factores
m, Gi, Gé, Ky ny. Si las 1lineas de equilibrio y operacidén son rec
tas, estos factores son constontes; y cuorito mdésse acerquen o rec

tas, menor es lo variacidn de las AUT.
I. Resistencia Gaseosa o Liquida Controlante

Para un gas poco soluble, ia pendiente m de la linea de equi
librio es grande, ya que la concentracidn del gos en el equilibrio

es mucho mayor que la de la fase liquida. De la ecuaciédn (1.69) se
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observa que, excepto que la relacién Gi/Gé seoc grande, el término
Gi/mGé es pequehio y AUTtx es aproximadamente igual a AUTX. Por 1lo
tanto, se puede despreciar el efecto de la pelicula gaseosa, y se
dice que la resistencia liquida controlc,

Cuando el gas es soluble, m es pequena, ya que en el equili
brio, a una elevada concentracién del liquido le corresponde una -
bajo concentracidn del gos. Por lo tanto, a menos que la relaciédn
Gé/Gi compense el valor pequeno de m, el términc mGéAUTx/Gi de la
ecuacidn (1.68) es pequeno y AUTty es aproximadamente igual a AUTy.
En este caso, el efecto ce la peliculo ligquida es despreciable y -
la resistenciao gaseosa se hoce controlante.

Cebe tomorse con cuildado la conclusidn de que la resisten--—
cia liquida o gaseosc sea contrclonte, yo que o veces laos cordicio
nes de operacidn pueder ser tales, que un valor alto o bojo de m -
ruede compensarse con un velor dé la reiocién gos-liguido, En la -
mayoria de las operaciones incdustriales, cmbas resistencias son 1im
portantes; pero para fines experimentoles, se fijan delibercdamente
condiciones que permitan el despreciar una de ellas, con el fin de

estoblecer mads fbocilmente la otra.

J. Determinacidn de la Alturc Total cuando se emplean Gases Dilui-

dos

Cuondo la y es pequenha @ lo largo de todo lo torre, se pue--
den efectuar varias simplificccicnes:Y, y (1-Y} pueden considercr-
se aproximadamente iguales o lo unidad, Asil, por ejemplo lo ecua--

cidn (1.51) se transformo en:



Yo

Gl
9 dy
Zr '(K-av> J -y (1.70)
y »

Los magnitudes Kad , K a , AUT y AUT_ son constantes en to
y v X v y b3 =

do el aporato. La fase liquida es también generalmente diluida, de
monera gue (1-%X) y {1-4) de la ecuacidn de la linec de operacién -
( ecuacién (1.15), basoda en las ecuaciones (1.11) y (1.12) ),son
aproximadomente iguales a 1o unidad, y L = L y V=V, Por lo tanto,
L v V son constantes y de acuerdo a lo ecuacidn (1.8) la linea de
operacidn es una recta de pendiente L/V. Esta linec se traza fécil
mente pasando una recta por los puntos (Xo,yo) y (Lb,gb).

Cuando la linec de operacién y lu de equilibrio son rectas,
la ecuccidn (1.70) se puede integrar analliticamente, Como Y yy* va-
rion linealmente con X , su diferencia voric tombién de forma li--
neal; y aplicando una diferencia medie logaritmica de concentracio

nes se establece que:

N,
3 ~y) = K'a (§-u* SRR : I
cg'(lgb %) Ky, 19 q")'mlzT =l (1.7%)
siendo:
(M =y2) - (Y_-y*)
b ‘b a _‘a oo
[ EVRSYED) - =
97Y 7 m \)b—\j; A\)ml (1.72)
in —sege
YoY%
donde Ay mp' ©S la diferencia media logaritmica de concentracio--

nes para la fase gaseosa.

La ecuacién correspondiente parac lo fose liquida es:
N.

o
4

S

V(% w - K *. -
Gl( . %) Kxav'rx__fx mi (1.73)
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donde:

C) - O xa) - K%, (1.74)

*
X p~%p

¥_
Xa™ %

(X 'x) 1 =

m
1n

Las ecuaciones (1.56) y (1.57), en funcidn de unidades globa
les, pueden expresarse como:
Y~ Ya
A\Jn'nl

NUT

- (1.75)

NUT, = ——= (1.76)

II. Absorcidn y Reaccidn Quimica Simultdneas

Ciertamente, muy pocas son las veces en las que un gas se -
absorbe en un liquidoc y no se presenta una reaccidn quimica en ma-
yor o menor intensidad. Y es claro que la presencia de un combio
quimico haga més complejo el mecanismo global de absorcidén. La teo
ric de una absorcidn puramente fisica descansa en la suposicidn de
la doble pelicula (10), concepto que se modifica al intervenir un

cambio quimico.

Realmente no hay una clara divisién entre la absorcidén flisi
ca pura y la aobsorcidn controlada por la velocidad de una reaccidn
quimica. En muchos casos cae en el rango intermedio, ya que la ve-
locidad de absorcién estd limitoda por la resistencia o la difu- -
sidn y por lo velocidad finita de reaccidn, La teorlo cinético de

la difusidn y reaccidn quimica simultdéneas en la fase liquida ha -
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sido desarrollada por Hatta (11,12}, Dovis y Crondall (13) y otres,
y estd basada en la suposicién de que la resistencia a la difusioén
estd concentrada dentro de una pelicula delgada adyacente a la in=-
terfase gacs-liquido. Se supone que dicha peliculo tiene una caopaci
dad despreciable para retener el soluto, comparada con la del 1li--
quido, el cual estd tan absolutamente mezclado, que no existe gra-
diente alguno de concentracién dentro de &l. Sin embargo, lo exis—
tencia de dicha pelicula no ha sido comprobada adn en equipos de -
absorcidn.

Cuando una reaccidn gquimica se presenta en un llquido con -
moléculas absorbidas despuds de que se han difundido, los perfiles
de concentracidn se ven alterados; de aqul que la velocidad de ab-
sorcidn se ve afectada. Hatto {(12), Donckwerts (14), Van Krevelen
(15,16), y otros, han propuesto métodos para estimar los coeficien
tes en estos sistemos, perc todavia, la situacidn es muy incierta.

Se han estaoblecido algunas ecuaciones que representan las -
velocidades de difusidn con recccidn, Tales ecucciones son especi-
ficas para la correspondiente cinética observada, y la formo en --
que se presentan estos resultados es con grdficas que utilizan co-
mo parémetros la relacidn de los coeficientes de masa con y sin ==
reacci®n, contra las constontes de velocidad de reaccién (3).

El objetivo fundamgntol en la seleccién de un absorbente pa
ra "limpiar® un gas, es encontrar un liguido que tengac una alta ca
pacidad para absorber el soluto, sin provocar un desplazamiento --
apreciable en la presidn de equilibrio, Esto se pueae lograr esco-

giendo un liquido que reoccione de manera irreversible con el solue
to.
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Los procesos de absorcidn y reaccidén quimica simulténeos, -

pueden ser divididos en cuatro grupos (16):

a)

b)

c)

d)

Reaccién muy répida irreversible, que tiene una "pe--
queha® resistencio quimicao, y la velocidad estd préc-
ticamente determinada por la transferencia de masa en
la fase gaseosa, siempre y cuando el producto sea muy
soluble en la fase liquida;

reacciédn rdpida reversible, en lo que lao velocidad de
absorcidn estd determinada por la transferencic de ma
sa del reactivo en la fase gaseosa, © por la transfe-
rencia de masc del reactive y el producto de reaccion
en la fase liquida;

reacciones moderadamente rdpidas o lentas. Estas mues
tran otra forma: aqui, la velocidad de abscrcidn estd
determinada tanto por la transferencia de masa de -
reoctivo en la fase llquida, como por lo velocided de
esta reaccidn en el liquido;

reacciones muy lentas, donde la velocidad de absor- -
cidn estd determinada por la resistencia a la reac- -

cidn quimica,

Lo reaccidn que se lleva a cabo en nuestro estudio, se veri

fico entre un d&cido débil y una base fuerte de manera irreversible

e inmediata,

por lo que cae dentro del primer caso; por ello, hare

mos caso omiso de los tres Gltimos.

1. Resistencia Controlante
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Se han establecido andlisis pora determinar el efecto de di
versas variables sobre ic velocidad de transferencia de masa para
reacciones de primer y segundo orden irreversibles, por posibles -
mecanismos, como el de la teoria de la doble pelicula de Whitman,-
la teria de penetracidén de Higbie y la teoria de la superficie re-
novable de Danckwerts,(17).

En el caso de una reoccién de primer orden acompahada por =
absorcidn, el andlisis de estos tres mecanismos, d& resultados si-
milares. Donckwerts comparéd el coeficiente de transferenciac de masa
en la fase liquida, basado en los siguientes tres meconismos:

Modelo de lo doble pelicula de Whitman:

Dk
k] = YerRTOR TR
c’ 1
Modelos de penetracién de Higbie:

K ) » [ ox, 2 -40k_
i - . -
kl ch 1-0‘36"-(:- erf kl = + —qokc exp W

/

Modelo de lo superficie renovable de Danckwerts:

K -\IDk + K
1 c 1

donde:
ki = coeficiente de absorcién efectivo,
kc = constante de velocidad de reaccidn.

k., = coeficiente de absorcidn fisica paora la fase 11
quida.
D = coeficiente de difusidn en lo fase liquida.
Y encontrd que el efecto de la velocidad de reaccién depen-

de un sdlo pordmetro: ch/kz, para los tres mecanismos. La comparg
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cidn de la velocidod de absorcidn acompanada por reaccién quimica,
a la absorcién fisica, se hizo sobre la base de unao concentrocién
de soluto cero en lao fase liquida. En todos los casos se encontré
que, para reacciones lentas, donde ch/ki tiende a cero, la veloci
dad estd controlada por el mecanismo de reaccién; y para reaccio--
nes rdpidas ( altos valores de ch/k; ), la obsorcidn estéd contro-~

lada por lo resistencia en la fase gaseosa.
2. Determinacidén del Numero de Unidades de Transferencia

Curva de Equilibrio. En virtud de que se presenta un cambio

quimico irreversible e inmediato, la capacidad de disolucién del -
ligquido se ve aumentada; por lo que los valores de la composicidn
del gas en el equilibrio son generalmente ceroj hasta una completo
utilizacién del reactivo en el disolvente. Este efecto se represen
ta en la figura 1,15,

Asl, de acuerdo o la ecuacién:

=y
NUT, = J67%
Aym

(1.75)

Y. -y
b a
NUT, =

ty  Wp~yr) - (y_=y¥)
Yp~Yp
Ya~Ya

In

y como: \);,@.O
yo= O

la ecuacidn (1,75), adquiere la siguiente forma:

NUTty = 1n Ja




cidn
Curva de equiubW

X

FIG. .13 Comparacidn de las curvas de equilibrio con y sin

reaccion.
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CAPITULO SEGUNDO

DESARROLLO EXPERIMENTAL

INTRODUCC ION

En base a los fundamentos establecidos en el capltulo prime
ro, nuestro estudio cae dentro del caso en que se lleva a cabo una
reaccién quimica irreversible y rdpida para un sistema gas-ligquido
diluidos, donde la resistencio controlante es la transferencia de
mosa en la fase gaseosa,

Y tal como se menciond al principio de este trabajo, la de~
terminacién experimental del coeficiente de trcnsferencia de masa
se realizard de maonera aislada en la planta piloto, pero mantenien
do las mismas condiciones a los que en dicho plantoc operard la to=-

rre de absorcidén: la composicidn molar de los gases residuales -

provenientes del reactor de reconversidn de UF6 a U02, que ©es:
HF 8-13%
N2 80%
H2 12- 7%

Como es sabido, de estos tres gases el HF presenta serios -
problemas en su manejo. A continuocidn se mencionan algunas de sus
propiedades principoles (18):

E1 4cido fluorhidrico anhidro { fluoruro de hidrégeno ), HF
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es un liquido poco viscoso, fumante y corrosivo de apariencia seme
jante al agua, que se evapora rdpidamente a 19.5°C, a presidn at--
mosférico normal, produciendo vapores blancos de olor acre e irri-
tonte mas ligeros que el aire, ya que la densidad de los mismos es
de 0,922 g/l a 0°c y @ una atmésfera de presidn., La densidad rela-
tiva del liquido es muy cercanca a lo unidad a 4°C; el Acido es muy
soluble en agua y su forma anhidra octaca al vidrio, concreto, hule
natural, al cuero, a muchos matericles orgdnicos y a ciertas alea-
ciones metdlicas, especialmente a aquellas que contienen silice, -
Sus soluciones acuosas, son mds corrosivas que el producto anhidro.
No es inflamable, pero existe el peligro de que reaccione con los
metales presentes desprendiendo hidrégeno, el cual puede provocar
explosiones en presencia de aire,

Este dacido, yo sea en estado liquido o gaseoso, es un irri--
tante muy severo para la piel, las membranas mucosas y los ojos. -
Tiene una accidn deshidratante que, unida a su cardcter fuertemen-
te 4cido y a la toxicidad propia del isn fluorurc (F~), le dan un
efecto destructivo sobre los tejidos. Las concentraciones de 50 a
250 p.p.m. en la atmdsfera son muy peligrosas, adin en breves expo-
Siciones, Cuando esta enicontacto con cualquier parte del cuerpo,
causa quemaduras severas. Los ojos y las partes del sistema respi-
ratorio, son especialmente suceptibles a los efectos irritontes de
atmésferas que contengan écido fluorhidrico. Lo concentracidn méxi
ma permitida para una jornada de trabajo, vario entre 0.8 y 3 p.p.
m.

En visto de sus propiedades corrosivaos, el material recomen
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ble para su manejo es el monel, cuyas propiedodes comparadas con -
otros materiales se indican en la tabla 2-1 (19); pero en virtud de
que el monel es un material dificil de conseguir en nuestro pais,-~
se opté por utilizar f!g { cloruro de polivinilo ), yo que no pre-
senta problemus de corrosidn dentro del intervalo de condiciones =
en los que se operard la torre. Las condiciones recomendables parc

manejor HF con PVC, se mencionan en la tabla 2-2 (20).
1. Descripcidn de la Instalacién

Para reclizar el siguiente estudio, se proyectd instalar el

equipo mostrado en el diogramao 2, cuycs partes principales son:

a) Uno torre empacodo con serpentin interno;

b) un tangue de alimentaci®n de KOH;

¢) un cilindro de alimentacién de HF;

d) un cilindro de alimentccidn de N, i

e) un tanque de calentamiento, que contendrd los cilin- -
dros de alimentacién de gases:

f) dos tanques iguales conteniendo NaOH, en donde los ga-
ses de salida serén recibidos, y

g) un tanque receptor de licores de salida,

1. Caracteristicas del Equipo

Torre de obsorcién (DC-1). En lo construccidn de lo torre en
si, se utilizé un tubo de PVC especificacidn RD-26, con un diémetro

nominal de 10 cm, didmetro exterior de 11,4 cm, espesor de pared --
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TABLA 2-1

Corrosién causada por HF o diversos materiales, a una atmésfe-

ra de presién.

Velocidad de corrosién

(pulgadas de penetracidn/mes)

Temperatura, °C
MATERIAL 500 600
Niquel 0.003 0.003
Monel 0.004 0.006
Aluminio 0.016 0,048
Acero 0,051 0.025
TABLA 2-2
Condiciones recomendables para manejar HF con PVC.
)
Temperatura, C
Concentracidn 23 60
10 % Excelente No recomendable
50 % Excelente No recomendaoble
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minimo de 0.4 cm y didmetro interno promeciv de 16,5 m., Tanto su
seleccidn como su dimensionamientc, fueron arbitrarios, yu que el
objetivo de este trabajo e$ el de obtener el valer del coeficiente
de transferencia de masc, partiendo de un diseho establecido de an

temono, En la figurao 2.1, se muestrcn las dimensiones de la torre,

Empague. E1 empague estuvo constituldo de anillos raschig -
construldos de tubo de pldstico "acydur”, ya que sus propiedades -
cumplen con las coracteristicas establecidas en la purte I del ca-

pitule primero. Las propiedades flsicos de estos anillos son:

a) Longitud promedio (h): 1.28 cm;

b) didmetro externo (C): 0.55 cm;

¢) didmetro interno (d): 0.4 cm;

d) espesor de .ared (e): 0,15 cm;

e) numero aproximodo de plezas por cm clbico: 1,185;
f) superficie especificc (dp): 3,63 %g::

g) porosidad (€): 0,617;

h) densidad (f;): 2470 E%r:

i) drea total (&A_): 2,32 cm|

Tales prepledodes se determinaron de la siguiente forma: La
longitud promedio se determind hacienco un muestrec ¢l aze-, La sy
perficie especifica se calculd o partir de lo siguiente relcciédn:

% : \
A = Ar | NoTimen (2,1)

donde el d&rea totcl AT' es la sura de las dreocs ne paredes externa

e 1nterna:
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La porosidad se determind experimentolmente, utilizando el
método de inmersidn en agua (21), aplicando la siguiente ecuacién:

- Volumen Vaclo Total
Volumen Total

(2.2)

donde: =
Volumen Total -Trrext ke

Volumen Vaclo Total = volimen interior + volumen de

los poros.

La distribucidn del empoque dentro de la torre se hizo al -

azar, y se colocd en dos zonas de 45 cm de altura cada una,

Platos distribuidores y redistribuidores. Todos los platos empleo-

dos en la torre fueron construidos de placa de PVC de 6 mm de espe
sor. Sus dimensiones y su espaciamiento dentro de la torre, se mues
tran en la figura 2,1. Su diseno se establecidé en base a que propor
cionardn una adecuada distribucidn de ambos fluidos para eliminar
el problema de canalizacidn, El plato distribuidor de é&cido fluor-
hidrico y el redistribuidor de hidréxido de potasio se emplearon,

también, para soportar el empaque.

Serpentin Interno. Parao mantener constante la temperatura -

de operacidn dentro de la torre, fue necesario el empleo de un ser
pentin interno del mismo material con el que fue hecho el empaque;
su longitud es de 18 m,

El hecho de utilizar un serpentin interno del mismo material
que el del empaque, se debe fundamentalmente a los problemas de co
rrosién que se tendrian por el empleo de otros materiales. Por -
otro lado, el empleo de un sistema de enfriamiento externo, presen
tario el problema de una transferencic de calor deficiente debideo
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o la baja conductividad térmica que posee el PVC,

La alimentacidn de agua en el serpentin se hizo por la par-

te inferior de lao torre, ya que se considera que en dicha zona, se

podria tener

lo temperatura méxima dentro de la torre, debido a que

en ese punto, lo concentracidn de &cido fluorhidrico es méxima y la

reaccién que

acompafia al proceso de absorcidén es exotérmica.

Janques. Las caracteristicas y usos de los tanques utiliza-

dos en el proceso se describen ¢ continuocidn:

a)

b)

c)

d)

©)

1)

Un tanque cilindrico de polivinilo para la olimenta--

cidn de hidrdxido de potasio (FB-1), coOn una cApacie—-

dad de 200 1:

un tanque cilindrico para la climentocidn de dcido =--

fluorhidrico (FB-2) de 40 kg;

un tonque cilindrico paro la alimentacidn de nitrége-

no (FB-3) de 60 Kkg;

un tanque dilindrico de polivinilo receptor de licores
de salida (FB-4) de 60 1;

dos tanques cilindricos receptores de gases de salida,
(FB~5 y FB-6), de polivinilo con 50 1 de capacidad que
contienen hidréxido de sodio; donde toles goses se bur
bujeardn como medida de seguridad;

un tanque cilindrico para colentamiento (FB-7), de ace
ro inoxidable de 200 1 de copdeidaod que contiene los -~

tanques de alimentocién (FB-2 y FB=3),

Bomba 168—1). La bomba empleada para lo alimentacidn de hi-
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dréxido de potasio es una bombo centrifuga, con motor de 1/8 de HP,
marca Eastern Industries, Modelo D-11, con un impulsor de acero in=

exidable,

Instrumentos de Medicidn. a) Indicadores de flujo:

Como indicadores de flujo poru las corrientes gaseosas, Se -
emplearon medidores de orificio con placa de monel, de 3 mm de espe
sor, y con un diémetro de orificio de 5/64 de pulgada.

Para la corriente de liquido de alimentacién, se empled un -~
rotémetro marca Full-View, tipo 8-1110, de % pulgcda de didmetro con
dmbolc de acero inoxidable y tubo R8M-25-4,

b) Indicadores de temperatura:

Los indicadores de temperaturc empleados son de tipo bimeté-
licos, de la marca Sycmatic, con véstago de acero inoxidable de 4 -
pulgadas de longitud y 4 de una pulgada de didmetro, con un range -
de 0 a 110°C. A los indicodores que estuvieron en contacto con el -
&cido fluorhldrico se les adcptaron termopozos construldos de monel.

c) Indicadores de presidn:

Los indicodores de presidn utilizados fueron mandmetros dife
renciales; el tubo en "U" fue de monguera "Acydur” y llenodos con -
dcido clorhidrico de densidad 1.1 g/cm3. Se optd por emplear esta -
solucidn debido a su comportomiento inerte a los gases manejados,

Servicios, Accesorios y Tuberios. Como servicios empleados -

para este estudio, se cuenta con agua de calentomiento en el tanque
(FB-7) cuyc temperatura serd regulada por medio de una vélvula mez-
cladorc (VM-1) marca Dynafluid Corporation N.Y.,No. de serie 0782;
agua de enfriamiento parc el serpentin y nitrégeno pare limpiar las
lineas del gas, al igual que aire,
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Tanto los accesorios como la tuberia empleados, son de PVC -
con di&émetro nominal de + pulgada. Las vélvulos reguladoras propias
de los cilindros de HF y Nz son marca Regulator Liquid Carbonic Cor

poration.
11, Método de Operacién

El método de operacidn esté establecido en base a mantener -
condiciones similares a las de la planta piloto,
1. Alimentacién y Salidas

Como se manciond anteriormente, la corriente gaseosa prove-
niente del resactor es una mezcla de Hz, N2 y HF, Dado a que el hi-
drdgeno en dicha mezcla se comporto como inerte, sdlo se empled una
mezcla de N2 y HF, en la misma relocidn que HF-N2 y H2.

La alimentacidn de goses a la torre se hizo por lao parte in-
ferior y se emplearon dos taonques: uno de HF y otro de Nz; dichos =
tanques se colocaron dentro de otro de calentamiento. La temperotu-
ra minima de calentamiento fue tal, para que la minima temperatura
de salida de HF fuera siempre mayor a la de condensacidédn. El obje-
to de haber calentado ambos tanques ol mismo tiempo es el de evi-
tar que una corriente enfrie o la otra.

El KOH de normalidad conocida, fue alimentado por la parte -
superior de la torre, empledndose para esto un tanque de almacena-
miento conectado a una bomba. La alimentacién se ha dividido a des
olturas, correspondiendo cada una de ellas a una zona empacada, EX
objeto de esta disposicién es emplear unoc o ambas zonas empacada,
dependiendo de la altura necesaria pora llevar a ccbe la absorcién.

La figurc 2.2 muetra el diagrama de alimentacién.
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tas salidas de gases como de lliquidos, fueron explicadas en

parrafos anteriores al mencionar las caracteristicas de los tanques.

2, Arranque ( Ver diagrama 2 )

a) Se abren las vdlvulas V-1, V-2 y se pone en operacidn

b)

c)

d)

f)

g)

h)

i)

la bomba GB-1;

se abren las vélvulas V-4 y V-6; se abren las valvulas
v-7 y/o V-8 dependiendo si se quiere utilizar una o =
ambas zonas empacadas, y con la vélvulo V3 se regula
¢l gasto de KOH de alimentacidén o la torre DC=1;

se inunda lo torre DC~1 controlando esto por medio de
las vélvulas V-21 y V-22. Manteniéndose abierta la val
vula V-23 para deschogor el tangue FB-4;

se abre la vdlvule V-28, y con lu vdélvula mezcladora
de agua caliente y aguc fria VM-1, se controla lc tem
peratura del agua en el tanque FB-7 y se desahoga por
medio de la vdlvula V-29;

se abren las vélvulas V-24, V-25 y V-27;

se abre la véalvule propio del tanque FB-3, que contie
ne el nitrégeno;

se abren las vdlvulas V-13, V-14, V-16, V-18 y V-20,
y se pone en operacidn el serpentin interno;

se obre la vdlvulo propia del tanque FB-2, que contie
ne el dcido fluorhidrico;

se abren las vélvulas V-9, V-10 y V-12;

se alcanza el punto de carga dentro de lao torre DC-1
mediante el control con la vélvulao V=17;
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k) se contrcla la composicién de la mezcla constante en
funcién de la temperatura por medio de las vdélvulas =
V-9 y V-13;

1) las condiciones de régimen permanente se determinan -
por andlisis de los licores de salida, mediante la vél
vula de muestreo Y-21;

m) las condiciones isotérmicas se alcanzan en funcidn del
gasto de HZO en el serpentin interno y se observan las
temperaturas de entrado y salida de los gases. El gus
to en el serpentin se varia hasto que dichas temperatu

ras sean iguales,
3. Régimen Permanente

Se entiende por flujo a régimen permanente, aquel en el cual
las propiedodes como temperatura, presidn, composicidn, densidad y
viscoSidad en cualquier punto de un sistema, no varian en el tiens
po. Para determinar las condiciones de régimen permanente en nues-
tro sistema, se haord&n muestreos periddicos en los licores de sali-
da, observéndose también la tempercoturac de operaciédn. Cuando ambas
variobles presenten constancio en sus resultados se podrdé decir en

tonces que el sistema apera @ condiciones de régimen permanente.
4, Paro ( Ver diagroma 2 )

a) Se cierra la vélvula propia del tanque FB-2, se cie-
rran las valvulas VM-1 y V-28;
b) se abre ia vélvula V-30, por donde circulan nitrége-

no y posteriormente aire}



c) se abre la valvula V-21 de muestreo, y se checa que -
la normalidad de KOH a la entrada sea igual a la nor-
malidad en la salida;

d) se cierran los vdlvulas V-3, V-7 y V-8;

e) se apaga la bomba GB-1;

f) se cierra la vélvula propia del tanque FB-3;

g) se cierra la vdélvula V-30;

h) se procede a cerrar todas las vdlvulas del sistema.

Para una proxima corrida, antes del arranque, el tanque FB-4
deberd estar vacio y limpio, La solucién de NoOH contenida en los
tonques FB-5 y FB-6 serd rencvada y se verificard el nivel del tan
que FB-1 que contiene el KOH, y el peso de los cilindros FB-2 y -

FB-3 que contienen HF y N2 respectivomente.

II1. Técnica Experimental

£l objetivo fundamental del trabajo experimental, serd la -
determinacidn del coeficiente global de transferencia de masa, mi-
diendo las concentraciones de entrada y salida de ambos fluidos -

en la torre,
1. Concentracidn a la Entrada

Gases a la entrada.’ La concentracién de HF elegida a la en=-

trada estuvo dentro del rango en el cucl operard la planta piloto,
Y para cada caso se determind la fraccidn mol correspon- -

diente, definida como:
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y moles de HF )
b " | moles totales,/ entrada (2.3)

Les gastos volumétricos de ambos gases se calculoron en base
a las correspondientes temperaturas de alimentacidn, Y el rango de
temperaturas elegido por seguridad fue de 12 a 309C, ya que a una
presidn de 760 mmHg la temperatura de condensacién del HF es de -
19.5°C. y @ las condiciones de operacidn - 530 mmHg -, dicha tempe
ratura es aproximadamente de 10°C.

Licor de Entrada. La concentracién de KOH de entrada se fi-
jé arbitrariamante, controlando el gasto en masa de esta solucidn
de aocuerdo al gasto en masa de HF, y en base a la estequiometric -~

de la reaccién siguiente:

HE 4 HOH se—uie KF + H0

La concentracién molar en los licores, estd dada por la re-
lacién:

Y - moles de KF
moles de KOH (2.4)

por lo que su valor a la entrada serd:

-

; YO-O

2, Concentracién de Salida

Fundamento del mdtodo de ondlisis. Se basa en la reaccidn -

de neutralizacidn de un dcido fuerte con una base fuerte, emplean-
do una solucidn valorada de HCl, utilizando como indicador fenolfta
leina y utilizando el método de titulaocidn indirecta.

Gases de Salida. Para determinar la concentracidn de HF a la
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salida, los gases se burbujearén en una solucién de NaOH de norma-
lidad conocida contenida en los tanques FB-5 y FB-6. Una vez al--
canzando condiciones de régimen permonente, la cantidad de HF se -
determinard por titulacién indirecta de la solucidn de hidrdxido -
de sodio con &cido clorhidrico de normalidad conocida,

Los gramos de NaOH que no reaccionaron con el d&cido fluorhi

drico, se calcularén con la siguiente ecuacién:
(VHCI)(NHCI)(meq NaOH ) (aforo)

g de NaCH w parte allcuota

(2.5)

Como se conocen los gramos de NaOH iniciales, y los gramos de NaOH
finales, la diferencio entre ambos valores, serdn los gramos de --
NaOH consumidos por el HF, Y como la reaccidn entre NaOH y el HF -

es de 1:1,

NGOH + HF ——— NaF + H0 ,

las moles de NaOH consumidas, corresponden a las moles de HF em- -

pleadas. Y como el ntmero de moles de N_ permanecen constantes, la

2
concentracién de HF a la salida serd:
_( moles de HF
Ya ~\moTes totales de gas) salida (2.6)

Licores de salida. La concentraciénX  de salida de licores,

b

se determind al alcanzar el régimen permonente, titulando directa-
mente esta solucidn con HCl de normalidad conocida. Los gramos de
KOH que no reaccionaron se calcularon por medio de la ecuacién -
(2.5). La diferencia en gramos de KOH iniciales y finales nos da=-
rdn los gramos de KF formados, y con esto las moles del mismo; y -

de acuerdo a la ecuacién (2.4), la concentracidn molar de licores
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de salida serd conocida.
IV, Obtencidn del Coeficiente Global de Transferencia de Masa

Como el presente estudio cae dentro del caso en el que se -
tiene un sistema gas~liquido diluidos con absorcidn y reaccién qui
mica simulténeas, y ésta dltima se realiza de manera inmediata, la
resistencia controlante de acuerdo a la ecuacidn:

L —%~ 7 (2.7)

K
x

g
[P BN
]
]
« 1=
+

estard dado por el coeficiente de transferencia de masa para la fg

gaseosa, y la ecuacién (2,7), adquiere la forma:

1 1
o - e (2,8)
y

« e

por lo que las ecuaciones (1.53), (1,70) y (1,77), son oplicables,

Asi,
zZ. - {AUT) (NUT)

donde
Yb
NUT = 1n Jo
y
GI
AUT = =2
K'a
yv
De donde:
G* [\
b
T, R - | .
v T Z, 1 Te (2.9)



Por lo tanto la ecuacidn (2.9), ser& lo que posteriormente
se aplicaréd en lo obtencidn del coeficiente global de transferen-

cia de masa.
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CAPITULO TERCERO
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CAPITULO TERCERO
RESULTADOS EXPERIMENTALES

Como se mencionéd anteriormente, los parémetros o observar -
fueron las concentraciones de ambos fluldos, la temperaturo de en-
trada de los gases y las musos-velocidad. Sin embargo, para cuanti
ficar el efecto sobre el coeficiente glcbal de tronsferencia de ma
sa, de las variaciones de estos pardmetros, es necesario tener uno
de ellos variable, y los demds mantenerlos constantes.

Unc vez el equipo operando a condiciones de régimen perma--

nente, los datos que se obtuvieron del sistema fueron:

a) Para ACIDO FLUORHIDRICO: caida de presioén y temperaty
ra;

b) para NITROGENO: caida de presidn y temperatura;

¢) para la MEZCLA (HF-NZ): calda de presién y temperatu-
raj

d) para los GASES DE SALIDA: calda de presidn y tempera-
tura;

e) para el HIDROXIDO DE POTASIO: lectura del rotd&metro, =
temperatura de entrada, temperaturac de solida de lico
res, normclidaod de entrada, y normalidaed de salidaj

f) temperatura del bafo de calentamiento y

a) tiempo que tarda el sistema en operar a condiciones -
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de régimen permanente.

El dato de la colda de presidn en los mandémetros diferencia
les de las corrientes gaseosas, nos proporciond una medida de los
gaostos volumétricos en ellas. Los medidores de orificic, fueron --
previomente calibrados con aire, y los datos obtenidos (AP vs. Q)
fueron alimentados a un prograoma de computacidn mediante el ajuste
a una curva por el método de minimos cuadrados, obtenidndose asi -
las respectivas ecuaciones de calibracién,

Como los medidores se calibraron con aire, fué necesario el
empleo de una correccidn por peso molegular para poderlos empleor
con los gases @ manejar.

Las ecuaciones que se obtuvieron del programa, fueron del -
siguiente tipo:

Y = 4.54 x 107°X + 0.189 {3.1)

donde: Y -i?g;: (3.2)

y x -Q‘%—‘l"—l (3.3)

y sus dimensiones son:

AP =« ( mm de HC1 )

1
G= o

P = ( mm de Hg )

T= (%)

€l término correctivo para la ecuacidn (3,1), es:



Las gr&ficos correspondientes para cada medidor se ilustran
en las figuros 3.1 y 3.2; las cuales presentan como parémetros AP
s, K,
s qQ

El término Kq es:

Ky = X £JP(FM) (3.4)

en virtud de que la presién de trabajec P, y el pesoc molecular PM,
son magnitudes constantes,

Asi, el gasto volumédtrico Q, se obtiene del producto de Kq
por{?Tx

Q = KQF (3.5)

El roi&metro, se calibrd con las soluciones de KOH emplea--
das, y su curva {lectara vs. gasto) fué obtenida empleando el mis-

mo pregrama. Tal curva de cgalibracidn se muestra en la figurac 3,3,
1., Experimentaciédn Previa

Antes de utilizar el sistema reaccionante que nos ocupa, se
hicieron experimentocionses con el sistema C02-N2/K0H, eon el fin =

de familiarizarse con el mdtodo de operacién. Algunos de los resul

tados para éste sistema, se muestran a continuocidn:
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DATOS EXPERIMENTALES

SISTEMA CO, - N, / KOM
DP(mm HC1)
Corrida CO2 N2 Mezcla
1 1.4 3.0 5.0
2 2.2 = 2.6
3 15.0 - 17.0
4 1.6 1.5 4.0
5 17.0 5.5 25.0
6 1.3 1.7 3,7
7 14.0 20.0 40.0
8 12,0 12.0 29.0
9 16.0 6.0 25,0
10 2.4 5.2 9.1

Salida

4.6
1.0
13.0
3.0
20.0
2.8
32.0
25.0
20.0

7.0
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CO,

1

11

N Vv VvV VW VU Y

Temperatura(°C)
N2 Mezcla
9 9
- 11
- 9.5
9 9
9 9
9 9
9 9
12 12
10 10
11 11

Salida

10
9.5
9.5
9.5
9.5

12.5

10.5

11.5



DATOS EXPERIMENTALES

SISTEMA CO,

by N, / KOH

(continuacidn)

KOH
Temperatura(°c) Normalidad

Corrida Lectura entrada solida entrada salida
1 57 9 9 0.067 0.045

2 79 8 8.5 0.061 0.019

3 95 8 8.5 0.195 0.155

4 112 8 8.5 0.182 0.155

5 118 9 9.5 0.167 0.142

6 100 10 10 0.159 0.133

7 100 10 10.5 0.159 0.132

8 96 10 10 0.1765 0.152

9 104 10 10 0,175 0.145

10 120 10 10 0.158 0.128

Presidn de operacidn: 530 mm Hg
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T(°c)
Bafo

20
25
20
21
21
21
21
25
23

24

Tiempo
@ (min)

20
25
15
20
30
20
10
20
20

30



11, Sistema HF-N, / KOH

Los resultados experimentales obtenidos pura el sistema - -
HF-N2 / KOH se muestran a continuacién. En las primeras cinco corri
das, no se mantuvo constante ninguno de los parémetros a observar.
De la corrida seis a la diez, la fraccién mol de HF a la entrada y
la normalidad del KOH se mantuvieron constantes. De la coorida once
a la diecisiete, la variable a observar fue la temperatura de los -
gases de entrada. Y de la corrida dieciocho ¢ la veinticuatro, se -

varid la normalidad del KOH.
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DATOS EXPERIMENTALES

SISTEMA HF - N, / KOH

Corrida

[« TN I - NG B S R A B

N N R R R b a8 ol N e A N b
B W N 2 00V DNV A WN S O W

HF

4.0
5.0
2.0
3.0

AP(mm HC1)

N2 Mezcla
12,0 33,5
19.0 46.8
24,0 42.5
28,0 50.5
93.1 111.3
38.0 69.5
61,8 110.0
27.4 50.8
19.9 38.2
82,4 144.3
39.1 70.8
38,8 70.6
38,5 70.2
38.0 69.5
o - 68.6
37.0 68,4
36.6 68,1
154,0 185.7
154,0 185.7
154,0 185,7
154,0 185,7
154,0 185.7
154,0 185,7
154,060 185.7

Salida

24.5
35.5
32,0
29.6
91.6
48.9
83.1
32.7
23.9
105.5
47.1
43.9
42.4
41.3
57.6
39.2
38.9
148,7
148.1
147.7
147,8
147.5
147 .4
147.3
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HF

15,0
16.0
155
12.0
14.5
19.0
12.0
23,0
2835
15.0
12.0
15.0
17.0
19.0
23,0
25,5
27.0
20,0
20.0
20.0
20.0
20.0
20.0
20,0

Temperatura(°c)

Mezcla

15.0
16.0
1543
12.0
14.5
19.0
12.0
23.0

& ="

el

15.0
12.0
15.0
17.0
19.0
23,0
25,5
27.0
20.0
20,0
20.0
20,0
20.0
20.0
20.0

Solida

16.0
16.5
16.0
12.5
15.0
19.5
12.5
23.0
26,0
18:5
1245
15.5
Y7 w5
19.0
23,0
26.0
27.5
20.0
20.0
20.0
20,5
20.5
20.5
20.5



DATOS EXPERIMENTALES

SISTEMA HF - N, / KOH

Corrida

® N OO0 A W =2

NN N DB 9 b o < 8 o a a =5 =
B W N 2 0 0 O N O WV A WRN= O O

(continuacién)

Lectura

105
119
130
158
577
446
562
375
262
654
446
446.
446
446
446
446
446
755
755
755
755
755
755
755

Temperatura(°c)

entrada

9.0
9.0
9.0
1.0
10.0
10.0
11.0
9.5
10.5
9.5
9.5
9.5
9.5
9.0
9.0
9,0
9.0
10.0
10.0
10.0
10,0
10.0
10.0
10.0

salida

9.0
9.0
9.0
12,0
10.0
10.5
12,0
10.0
10.5
10.0
9.5
2.5
10.0
945
9.0
945
9.0
10.¢C
10.0
105
10.5
10.5
10.5
10.0

Presidn de operacidn:
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KOH

Normalidad

entrada

0.166
0,165
0,162
0.31
0.270
0,215
0.215
0.215
0.215
0.215
0,215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.255
0.268
0,273
0,276
0.2863
0.294
0.300

salida

0.1550
0.1540
0.1530
0.2940
0.2670
0.2100
0.2110
0.2090
0.2090
0.2110
0.2095
0.2087
0.2084
0.2082
0.2081
0.2080
0.2079
0.2523
0,2652
0.,2702
0.2732
0.2801
0.2911
0.2971

(%)
Baho

27.5
29.0
28.3
25,0
26.5
7.0
25.0
35.0
37.0
27,5
25.0
28.0
30.0
31.0
35.0
37.0
38.5
32.0
32.0
32.0
32,5
32,5
33.0
33.0

530 mm Hg

Tiempo
8 (min)



CAPITULO CUARTO
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CAPITULO CUARTO
ANALISIS E INTERPRETACION DE RESULTADOS EXPERIMENTALES

A continuacidn, se ejemplifica el método de cdlculo que se
empled para la obtencién del valor del coeficiente global de trang
ferencia de masa, a partir de los datos resultantes de la experi--
mentacién,

Los cdlculos y el valor del coeficiente de transferencia de
masa para las observaciones previas del sistema CO —N2 / KOH,.se -
hicieron empleando’ las ecuociones'(1.56) y (1.61), utilizando su -

correspondiente curva de equilibrioc.

I. Procedimiento Matemdtico para la Obtencién del Valor del Coefi-
ciente Global de Transferencia de Masa porca el Sistema -

HF-Na / KOH,

Tomando los datos de la corrida 1, tenemos:

HF: AP = 4 mm HC1

T = 15% = 288°%
N2: AP = 12 mm HC1

T = 14,5° = 287,5%
MEZCLA: AP = 33,5 mm HC1

T = 15°C = 288°%

SALIDA: AP = éa.s mm HC1

T = 16°C = 289°K

) %6



KOH: Lectura: 105

i 0E, R

femperotura de entrada = 9°C = 282°%
Temperatura de salida = 9°C = 282°%
Normalidad de entrada = 0,166

Normalidad de salida = 0,155

Temperatura del baho = 27.5°C

Tiempo: 25 minutos

Presitn de operacién: 530 mm Hg

1, Determinacidn del Némero de moles que reaccionaron:

.
1 de

o 10
51 de

—%— de

-
1 de

@ 4 ae

6= 4

KOH entrada = (Nb)(PM)
KOH entrada = (0,166)(56) = 9,296

KOH salida = (N_)(PM)

KOH .salida = (0.155)(56) = 8,680

KOH que reaccionaron "(—ﬁb ™ (—%—)o

KOH que reaccionaron = 9,296 - 8.680 = 0,616

El gasto de KOH climentado para una marca de 105 de acuerdo a

la figura 3.3, es:

- 1
Q=1.76m‘,

por lo que el gasto en masa reaccionante (WR) es:

Wg = Qf

- 87 =~



N R g
Wy = (0,616 —3=) (1,76 ~=) 1.084;2;

y el némero de moles de KOH que reaccionaron seré:

1,084 moles
R = e ™ R Tl

2, Cdlculo de la Fraccidn Mol de HF a la Entreada

De acuerdo a la figura 3.1, para el HF a una AP = 4 mm HC1,

el gasto volumétrico seré:

Q-Kq\ﬁ"

] 1
Q= (0,178)(16,955) = 3,018 ays

Aplicando la ecuacidn:

PQ = ZnRT ,

donde: P = (atm)
1 5
Q-m ‘ v

factor de compresibilidad

"'n = nédmero de moles

atm

R = 0,082 amol UK

T = (°K)
tenemos que el nYmero de moles por minuto de HF alimentadas son:

; PQ
o= 7R T
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1
_ (0.6973 atm) (1,83 —=) moles
anF - = 0,054

3 atm 1 [ min
(0.99) (0»982m) (288°Kk)

y el ndmero de moles por minuto de N, serdg

2

1
) (0.6973 atm)(3.018 =) - 0.08926 Moles
e » min

atm 1 [
2 (0.99)(0.082m)(287.5 K)

De acuerdo a la ecuacién (2,3), Yp seré:

0,054

Yp = 57054 + 0085 ~ 04377

3, C@lculo de la Fraccién Mol de HF a la Salida

Como la reoccidn entre el HF y el KOH, estd en relacidn mol
de 1:1, las moles de KOH que reaccionaron serén igudles a las de -
HF, por lo tanto:

moles
min

n., = moles de HF que reaccionaron = 0,01936

R

.

El gasto en maso de HF alimentado serd:
g = (n}(PM)

Wour = (0.054)(20) = 1.08 = =

El gasto en masa de HF que reacciond es:

Werr = (ng) (PM)

. moles k
Woue = (0.01936 B2282) (20 —ﬁ-gmol) = 0,3872 E%R "

y el gasto en masa de HF o la salidc serd por lo tanto:
Yo ™ Your ™ Yo
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Woue = 1.08 - 0,3872 = 0,6928 ;gg

De donde, el némero de moles de HF a la salida seré:
"o = “EBM

o o,ggzs - 0.03464 moles

n
aHF min

Cemo el nitrdgeno es un inerte, las moles de entrada son .&

igucles a las moles de salida,. por. lo que de acuerdo a lo ecuacidn

(2.6)
0,03464
‘Yo ~ 5.03464 + 0,08928 = 0:279
Otra forma de calcular la fraccidn mol de salida es la Si--
guiente:

De acuerdo a la figura 3,2, para un AP de salida de 24,5 ~-

mm HCl, se tiene: .

Q= KqJ?T

K = 0,2478
q
- 1
Q= (0,2478)(17.0) = 4,21 =

El némero de moles de mezcla a la salida, asumiendo que el

foctor de compresibilidad Z sea muy cercano a lo unidad, seré:

0,6973)(4.21 moles
n = 11)(0.083) (285 = 0.12386 Tor=

El némero de moles de HF a la salida serd la diferencia en-
tre el ntmero de moles de la mezcla menos el nimero de moles de N2,
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n = 0.12386 - 0.08926 = 0.03460 Mies
aHF min

Esto es védlido debido a que las condiciones de presidn y ~ =

temperatura a la entroda y a la salida son casi iguales.

4. Determinacidn del Nimero de Unidades de Transferencia

Utilizando la ecuacidn (1,77)

NUT 1n b
ty - " Ta
0.377 _
NUT, = 1n 5555 = 0.3007
NUT = 0,3007
A

5, Cdlculo de la Conversién (%)
Si.definimos la conversién obtenida como:

- moles de HF de entrada - moles de HF de salida
'% moles de HF a la entrada

tenemos que:

0,054 - 0.03464
0.054

m
0t

. 6
€ - s
§

6, Cdlculo del Coeficiente Global de Tronsferencic de Masa (K;&V)

= 0,3585

0.3585

]

Empleando lo ecuacidn (2,9), tenemos:

= T



wmezclc wHF 24 wN2 1.08 min * 2,499 mgn 3‘579 m?n_

PN = (20)(0,377) + (28)(0.623) = 7,54 + 17,44 = 24,98

3,579 24— P
Voam min_ . 0,1432 9;';‘—":—1-
24.98 o ‘ :

El &rea de la seccidn transversal .de la torre’és:
$ =T r*
L 2
S =W(5) = 78,54 cm
Y la masa-velocidad molar del gas es:

| ' , " 0.1432 4.mel

¥ o - min_ _ Do mol
g 78.54 cm . —.0-001824 o

Por lo tanto el éoefié;énte es:A
.' G,l 8

' =
Vg iLT NUT,

0,001824 . .. a5 g mol
A - --‘———-—-—- =
Kyclv L (0.3007) 1.2181 x 10 —E—-.-—-—cm min iy

-4 g mol
A - (?
Kyav 7.3087 x 10 e Ty
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11, ‘Resultados

En las tablas 4-1, 4-2, 4-3,u4-4, 4-5‘y 4-6, se resumen los
resultados obtenidos para todas las corridas del sistema HF-NE/KOH.
Los diversos resultados obteni&os experimentalmente, fueron
tratados me&iante el pfogroma de computacién basado en el método =
dé minimos cuadrados, y se ajustaron a diferentes curvas, obtenidn
dose asl las ecuaciones correspondientes, Con el fin de comprobar
la exactitud de estos ajustes, el mismo programa realizd el ondli-
sis de variancia correspondisnte, obteniéndose los valores del coe
ficiente de correlacién para cada ajuste. Y en base a estos, se -=
obtuvo la curva que mejor se ajustaba a los -datos experimentales,
y por ende, la ecuacidn correspondiente.
Los datos olimentados c tal progroma fueron:
a) K;AV contra T;
b) x;av contra N;
c) %X contra T; y

d) %% contra N

Para el primer y tercer casos, s&lo se emplearon los datos
de las corridas 11 a la 17, debido a que en ellas se mantuvieron -
constantes la fraccidn mol de HF, la relacién de volémenes de am--
bos fluidos (1:1), y la normalidad de KOH; y. se varié la temperatu
ra de los gases, cuyo efecto sobre el coeficiente global de trans-
ferencia de masa y sobre lo conversidn se deseaba cuantificaor.

Para el segundo y cuarto casos, se emplearon los resultg-=~

dos obtenidos en las corridas 18 a la 24, ya que en ellas se man-
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tuvieron constantes la fraccibn mol del HF a la entrado, la rela-
cién de voldémenes (1:1), y la temperatura de los gases; varidndose
la concentracidn del KOH, cuyo efecto sobre el coeficiente global
de transferencia de masa y sobre la conversidn se deseaba determi-
nar.,

Las ecuaciones correspondientes a cada caso son:

a) Para K;ov'contra T

K;dvn - 0,016717928 + 0,0086405037 1n T “(4.1)
]
b) para quv contra N,

)2.410452

| Kyo,= 0.43006509 (N (‘;1.2)
c) para %% contra' T,
%€ = 42;403046 +'15;912874 In T - (4,3)
d) para %ﬁ contra N, |
%E = 125.140292 {mj P vER9T15eS (4.4)

donde: T = (°C)

* En las figuras 4.1, 4.2, 4.3 y 4.4, se representa gréfica-
mente los resultados obtenidos y los calculados mediante los ecua-

ciones anteriores.
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TABLA 4 -1

HIDROXIDO DE POTASIO (KOH)

Corridoa

0O N O U DW=

N NN NM N =2 4 o ' oy s
B WK 2 0 VO NANU DS WN =S OV

SISTEMA HF-N, /KOH

Temperatura (°C)

Entrada

11
10
10
11
9.5
10.5

‘O 0 0 O VWO

el

10

10
10
10
-10
10

Salida

0 W0

0

10
10.5
12
10
10.5

10.5,
10.5
10.5
10.5
10

Marca

105
119,
130
158
577
446
562
375
262
654
446
446
446
446
446
446
446
755
755
755
755
755
755
755

- 75.-

Q(1/min)

1.76
1.86
2.20
2.66
.60
7.40
9.32
6.26
5.36
10.84
7.40
7.40
7.40

© 7.40

7.40
7.40
7.40

12.50

12.50

12.50

12.50

12,50

12.50

12.50

Normalidad

Nb(entrodo)

0.166
0.165
0.1€2
0.311
0.270
0.215
. 0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.215
0.255
0.268
0.273
0.276
0.283
0.294
0.300 .

No(sol1dc)

0.155
0.154
0.153
0.294
0.267
0.210
0.211
0.209
0.209
0.211
0.2095
0.2087
0.2084
0.2082
0.2081
0.2080
0.2079
0.2523
0.2652.
0.2702
0.2732
0.2801
0.2911
0.2971



TABLA 4-~1 (continuacidn)

bHIDROXIDO DE POTASIO (KOH)

’ g/l Moles de reaccién
Corrida Entrada Salida (reaccién) Wi (g/min) - Np (moles/min)
1 9.296 8.680 0.6160 1,08416 0.01936
2 9.240 8.624 0.6160 1.14576 0.02046
3 9.072  8.568 0.5040 " 1.10880 0,01980
4 17.416  16.464 0.9520 2.53232 0.04522
5 15,120  14.963 0.1570 1.51301 - 0.02702
6 12.040  11.785 0.2550 1.89203 0.03378
7 12,040 11,842  0.1980 1.85429 . 0.03311
8 12,040 11.737 0.3030 1.90056 0.03394
9 12.040 11,706 0.3340 1.79249 0.032C0
10 12.040  11.817 0.2230 2.42676 0.04333
1 12.040  11.732 0.3080 2,28362 0.04077
12 12,040  11.692 . 0.3480 2.57758 0.04603
13 12,040  11.672 0.3680 2:72539 0.04866
14 12,040  11.663 0.3770 2,76887 0.04980
15 12.040 11,655 0.3850 2.85321 0.05095
16 12,040  11.653 0.3870 2,86702 0.05119
17 12.040  11.650 0.3900 2.88742 0.05156
18 14,280  14.130 0.1500 1.88342 0.03363
19 © 15,008 14,855 0.1530 1.91679 0.03423
20 15.288 15.133 0.1550 1.94588 0.03475
21 15.456  15.300 0.1560 1.95916 0.03498
22 15.848  15.690 0.1580 1.97585 0.03528
23 16.464  16.305 0.1590 - 1.98618 0.03546
24 16.800 16,640 0.1597 1.99672 0.03565
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SISTEMA HF-N, / KOH

TABLA 4-2

 ACIDO FLUORHIDRICO (HF)

Temperatura

Corrida AP(mm HC1) (°c) (°K) {?}°K) Kq Q(1l/min)
1 4 15 288 16.97 0,1080 1.83
2 5 16 289 17.00 0.1210 2,06
3 2 15,5  288.5 16.985 0.0760 1,29
4 3 12 285 16.88 - 0,0940 1,59
5 1 14.5 287.5 16.955 0,0566 0,96
6 4 19 292 17.085  0.1083 1.85
7 6.4 12 285 16,88 0.1380 2.33
8 2.8 23 296 17,204  0.0913 1,57
9 2.4 25,5 2908.5 17,277 0.0776 1,34

10 8.4 15 288 16.97 0.1597 2.71
11 4,1 12 285 16,88 0.1096 1.85
12 4,1 15 288 . 16,97 0.1090 1.85
13 4 17 290 17.03  0.1086 Y o1.es
14 4 19 292 17.085 0,1083 1,85
15 3.9 23« 296 17.204 0,1075 1.85
16 3.9 25,5 298,5 17,277 .0.1070 1,85
17 3.9 27 300  17.32 0.1068 1.85
18 1.8 20 293 17.42 0,0730 1.25
19 1.8 20 293 17.12 0.0730 1,25
20 1.8 20 293 . ATAR 0.0730 1,25
21 1,8 20 293 17,42 0.0730 1.25
22 1.8 “20 263 17.12 0.0730 1.25
23 1.8 20 293 17,12~ €.0730 1,25
24 1.8 20 293 17.12 0.0730 1,25
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SISTEMA HF-N, / KOH

TABLA 4-2 {continuacién)

ACIDO FLURHIDRICO (HF)
Entrada Reccidn Salida

Corr. nb(moies/min) Wb(g/min) nR(moles/min) WR(g/min) Wa(g/min) na(moles/min)

1 0,05400 1.080 0.01936  0.3872  0.6928 0.03464
2 0.06060 1.212 © 0.02046 0.4092 0.8028. .  0,04014
3 0.03800 - 0,760 0.01980  0.3960  0.3640 0.01820
4 0.04744 0.948 '0.04522 10,9044  0.0444 0.00222
-5 0.02839 0.568 0.02702 0.5403  0.0276 0.00138
6 0.05387 1.077 0.03378 0.6757 0,4018 0.02009
7 0.06952 1.390 0.03311 0.6622 0.7282 0.03641
8 0.04510 0.902 0.03395 0.6789  0.2231 0.01115
9 0.03817 0.763 0.03201 0.6401 0.1233 0.00616
10 0.08002 1.600 - 0.04335 0.8667 0,7336 0.03668
11 0.05519 1,104 0.04078 0.8156 0.2883 0.01442
12 0.05462 1.092 0.04603 0.9205 0.,1719 ©.00859
13 0.05424 1.085 0.04866 0.9733  0.1116 0.00558
14 0.05387 1.077 0.04980 0.9960 0.0815 0.00407
15 0.05314 1.063 0.05095 1,010 0,0439  0.00219
16 0.05270 1.054 0.05119 1,0239  0.0301 0.00150
17 0.05244 1,048 0.05156 1.0312 0.0175 0.00088
18" 0.03627 0.725 0.03363 0.6726 0.0529 0.00264
19 0.03627 0.725 0.03423 0.6845  0.0409 0.00208
20 '0.,03627 0.725 0.03474 0.6949  0.0306 0.00153
21 0.03627 0.725 0.03498 0.6597 . 0.0258 0.00129
22 0.03627 0.725 0.03528 0.7056 0.0199 0.00099
23 0.03627 0.725 0.03546 0.7093 0,0162 0.00081
24 0.03627 0.725 0.03565 0.7131  0.0124 0.00062
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Corrida

® N OO0 AW NS

A W N =2 0 v O NN U A WN S O W

_SISTEMA HF-N, / KOH

TABLA 4-3

NITROGENO (N2)

s

AP(mm HC1)

12
19
24
28
93.1
38
61.8
27.4
19.9
82.4
39.1
38.8
38.5
38
37.2
37

. 36.6
154

154

154

154

154

154

154

15

Temperatura
(e .7 )
14.5 287.5
16.5 289.5
15 2€8 -
11 =5 284.5
14.5 287.5
19 292
12 285
23 266
25.5 298.,5

288
RY: 285
15 288
17 290
15 292
23 296
25:5 298.5
27 300
20 293
20 293
20 293
20 293
20 © 293
20 ‘253
20 293

S P

{7 (°K)

16,955
17.015
16.97

16.865
16.955
17.085
16¢.88

17.204
17.277
16.97

-16.88
16.97

17.03
17.085
17.204
17.277
17.32
17.12
17.12
12:12
17.12
17.12
17.12

17,42

K
q

0.1780
0.2260
0.,2520
0:2720
0.5096
0.3248
0.4141
0.2738
00,2327
0:4791
0.3288
0.3270
0.3258
0.3248
0.3226
0.3212
0.3204
0.6571
0.6571
0.6571
0.6571
0.6571
0.6571
0.6571

a(1/min)

3.02
3.84
4,27
4,58
8.64
5.55
6.99
4,71
4.02
8.13
5.55
5:35
5.68
5:35
5,55
5:55
5:55
11.25
11.25.
11.25
11.25
11.25
11.25
11.25



SISTEMA HF - N, / KOM

TABLA 4.-3 (continuacién)

NITROGENO(N

Corrida

e T O St N N I G
\om\:mmhum—lommxxc\wbwm_—*

[ACTIN \V RN \ I \S B O
H W NN -~ O

o

n (moles/min)

0.08926

0.11290
0.12626
0.13711
0.25555
0.16163
0.20856
0.13531
0.11452
0.24005
0.16559
0.16387
0.16274
0.16163
0.15944
0.15810
0.15731
0.32650
0.32650
0.32650
0.32650
0.32650
0.32650
0.32650

- B o

W'(g/min)

2.4993

32,1612
3.5353
3.8391
7.1540
4,5253
5.8396
3.7886
3.2065
6.7214
4,6367
4.5884
4.5568
4,5255
4,4644
4,4270
4,4049
9.1421
9.1421
9.1421
9.1421
9.1421
9.1421
9.1421



SISTEMA HF-N, / VOH

TABLA 4-4

 MEZCLA (HF-N,)

Tempercture
Corrida LAP(mm HC1) (°c) (°K)
P 33.5 15 288
2 46.8 16 - 289
3 42,5 45,5 286.5
4 "50.5 12 285
5 111.3 14.5 287.5
6 69.5 19 292
7 110 12 285
8 50.8 23 296
9 - 38.2 ' 25.5 298.5
10 ~144.3 15 . 288
11 " e 12 285
12 70.6 15 288
13 70.2 17 290
14 69.5 © 19 292
15 68.6 - 23 296
16 68.4 25,5 298,5
17 6.1 27 300
18 "185.7 -~ 20 293
19 185.7 20 293
20 185,7 20 293
21 185.7 " 20 293
22 185.7 . 20 293
23 185.7 20 293
24 185.7 20 293

- 81 =

T (°k)

16.57
17.00
16.985
16.88

16.955

17,085
16.88
17.204
17.277
16.97
16.88
16.97
17.03
17.085

17.204

17.277
17.32
17.12
17.12
17.12
17.12
17.12
17.12
17.12

0.2861
0.3471
0,.,3282
0.3629
0.5664
00,4333
0.5524
0.3652
0.3104
0.6391

,0.4386

0.4363
0.4348
0.4334
0.4304
0.4285
0,4275
0.7306
0.7306
0.7306
0.7306
0.7306
0.7306
0.730€

Q(1/min)

4.e5
5,90
5,57
6.12
9.60
7.40
9.32
6.28
5.36
10.84
7.40
7.40
7.40
7.40
7.40
7.40
7.40
12.5
12,50
12.50
12,50
12,50
12.50
12.50



SISTEMA HF - N, / KOH

. TABLA 4-4 (continuacién)

MEZCLA (HF-NZ)

. - W(g/min) . Fraccién mol de HF
Corrida HF . N2 Mezcla \3b
1 © 1,080 2.499 3,579 0.377
2 1,212 3.161 " 4.373 0.350
3 0.760 3,535 4,295 0,231
4 0.948  3.839 ° 4,787 . 0.257
5 0.567 7.154 7,721 0.100
6 1.077 4,525 5.602 0.250
7 1.390 5.839 7.229 y 0.250
8 0.902 3.788 4,690 X 0.250
9 0.763  3.206  3.969 . 0.250
10 1,600 6.721 8,321 0.250
11 1.104 4.636 5,740 0.250
12 1.092 4.588 5.680 : 0.250
13 1,085 4,557 5.642 : 0.250
14 1,077 4,525 . 5,602 ' 0.250
15 1.063 4,464 5.527 0.250
16 1.054 4,427 5,481 "0.250
17 1.048 4,405 5,453 0.250
18 0.725 9.142 9.867 - 20,100
19 0.725 9.142 9.867 0.100 .
20 0.725 $.142 9,867 0.100
21 0.725 9.142 9.867 - 0.100
22 0.725 9,142 $.867 . 0.100
23 0.725% 2.142 - G.867 0.100
24

0.725 9.142 9.867 0.100
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TABLA 4-~5

GASES DE SALIDA

Corrida

NS W=

NN RN = S S s
A W N =2 OV O N OU S W NS O W

AP{mm HC1)

24,5
35.5
32

29,6
91.6
48,9
83,1
32.7
23,9

105.5
47.1
43.9
42.4
41.3
57.6
39.3
38,9

148.7

148.1

147.7

“147.8

147.5

147.4

147.3

SISTEMA HF - N, / KOH

Temperatura
(e} - (%K)
16 289
16.5 289.,5
16 289
12.5. 285.5
15 288
19.5 292.5
12.5 285.5
23 296
26 299
15.5 288.5
12.5 285.5
15,5 288.5
17.5 290.5
19 292
23 296
26 299

. B75 300.5
.20 293
20 293
20 293
20.5 @ . 293.5°
20.5 1293.5
20.5 293.5
20.5 293.5

.- 83 ~

(oK)

17.00
17,015
17,00
16,895
16.97
17.10
16,895
17.204
17.292
16.985
16.895
16.895
17.015

'17.085

17.204

17.292

17.335
17.12
17.12
17.12
17.132
17.132
17.132

17.132

K
a

0.2478
0.3063
0.2889
0.2770
0.5129
0.3656
0.4869
0.2924
0.2455
0.5530
0.3579
0.3446
0.3381
0.3332
0.3998
0.3242
0.3226
0.6628
0.6616
6.6605
0.6607
0.6601
0.6597
0.6594

Q(l/min)

4,21
5,21
4,91
4,68
8.70
6.25
8.22
5.03
4.24
9.2
6.04
5,85
5,75
5.69
6.88
5.60
5.59
11.34
11.32
11 31
11.32
11.31
11.30
11.29



TABLA 4-5

SISTEMA HF-N2 / KOH

(continuocién)

GASES DE SALIDA

Corrida

N OV AW N

RN NN = O d O s ol A s A
A W N =2 O VW O® NOWL A WD =S OV

0.6928
0.8028

0.3640

0.0444
0.0276
0.4018
0.7282
0.2231
0.1233
0,7336
0.2883
0.1719

" 0.1116

0.0815

0,0439.

0.0301
0.0175
0.0529
0.0409
0.0306

0.0258
0.0199
0.0162
0.0124

w(g/min)
Ny

2.4993
3.1612
3,5353
3,8391

7.1540
4.5253
5,8396
3.7886
3,2065
6.7214
4.6367
4,5884
4.5568
4,5255
4.4644
4,4270
4,4049
9.1421

9.1421

9.1421

9.1421
9.1421
9.1421
9,142

Mezcla

3.1921
3.9640
3.8993
3.8835
7.1816
4.9271
6.5678
4.0117
3.3298
7.4550
4,9250
4,7603
4.6684

4,6070

5.5083
4.4501
4,4224
9.1950
9.1830
9,1721

9.1679
9.1620
9.1583
9.1545

-chccién mol de HF

Va

0.279
0,262
0.126
0.016
0.005
0.110.
0.148
0,028
0.051
0,132
0.080
0.049
0.033
0.024
8.013
0.009
0.005
0.008
0.006
0.004
0,004
0.003
0.002
0.002



TABLA 4-6
RESULTADOS
Corrida Yo
1 0.377
2 0.350
3 ©.231
4 0.257
5 0.100
6 0.250
7 0.250
8 0.250
9 0.250
10 0.250
14 0.250
12 0.250
13 0.250
14 0.250
15 0.250
16 0.250
17 0.250
18 0.100
19 0.100
20 0.100
21 0.100
22 0,100
23 0.100
24 0.100

SISTEMA HF—N2 / KOH

Ya

0.279
0.262

0.126

0.016
0.005
0.110
0.148
0.028
0,051
0,132
0.080
0.049
0,033
0.024
0.013
0.00%9
0.005
0.008
0.006
0.004
0.004
0.003
0.002
0.002

“blyo

1.3512
‘1.3358
"1,8333
16.1635
18,6319
2,2727
1.689
8,7719
4,9019
1.8867
3.1249
5.0142
7.5829
10,1636
18,3868
26,4667
45,0345
12,4401
16,0279
21,4334
25,3459
32,9055
40,3649
52,5348

- 85 -

V(gmol/min)

0.14326
0.17354
0,16424

0.18271
0.28380

0.21540
0.27800
0.18040
0.15260
0.32000
0.22079
0.21849
0.21698
0.21550
0.21258
0,21080
0.20975
0.36277
0.36277
0.36277
0.36277
0.36277
0.36277
0.36277

Gé(gmol/cm2 min)

0.,001824
0,002209
0.002091

0.002326
0,003613
0.003251
0.003539
0.002296
0.001942
0,004074
0.002811
0.002782
0.002762
0.002744
0.002706
0.002684
0.002670
0.004619
0.004619
0.004619
0.004619
0.004619
0.004619
0.004619



SISTEMA HF-N2 / KOH

TABLA 4-6 (continuacién)

RESULTADOS

Corrida

® N OV A WD =

NNNNN_&JJ—&—\_&JJ_—‘J
A W =2 0w O ~NOWVL LH WN =S O W

NUTty

0.3007

0.2895
0.6006
2.7829
2,9252
0,8198
0.5188
2,1713
1,5892
0.6312
1,1356
1,6123
2.0264
2,3186
2,9119
3,2762

~3,8080

2,5213
2.7742
3,0653
3.2329
3.4941
3.6983
3.9621

* k 3
Ky(\/(gmol/cm .hr by)

0,00073087

0.00085107

0.00167212

0.00861598
0,01407606
0.00355128
0.00244656
0.00664429
0,00418605
0.00342779
0.0042?656
0.00600195
0.00746448

' 0,00848258

0.01050889

.0,01172459

0,01552799 -

0,01356007

0.01708533
0.01887811
0.01991067
0,02151906
0.02277135
0.02440113

- 86 -

%5

35,8518

33,7623
52.1052
95.3204
95.1517 -
62.7115
47.6293
75.2614
83.8502
54.1573
73,8763
84,2638
89,7146
92,4372

95,8654

97.1426
98.3257
92.7069
94,3496
95,7814
96,4352
97,2567
97.7649
98,2837



Kydy (gmol /crPhray)
) SISTEMA HF =N, / KOH

100 ¢+
—-— Valor observado
Valor calculado
' (ec.4.1)
80 -
/ ./
#
60 -+ /
7
/
t f t —
15 20 25 L

FI1G. 44 Coeficiente global de transferencia de masa contra temperatura,



220

K;/'kv‘(qmot/cn?hmy)

SISTEMA HF-N /KOH

—.—Valor observado

Valor calcutado
. (ec.42)

" 4 2 1
T T '

026 028 030

Nor malidad

F1G. 4.2 Coeficiente global de transferencia de masa contra la normalidad.
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SISTEMA HF—N,, / KOH

‘/4 . —== Valor observado

— Valor calculado
(ec.44) -

3 e I n
1

026 0.27 0.28 029 Normatidad

FIG.44 Porciento de conversion contra normaiidad de KOH .



1I11. Resultados para el

Sistema CO_=N,_. / KOH

2 2

Utilizando las ecuaciones (1.56) y (1.61), la correspondien=-

te curva de equilibrio para este sistema y un procedimiento de cél-

culo similer al ilustrado anteriormente, se encontrd para las corri

das que se indican, sus respectivos volores de los coeficientes glo

bales de transferencia

CCRRIDA
1

4

de masa:

' .. 3
quv (lbfpol/hr pie® atm)

07168
0,149
0,110
0.131

0,150

Los valores as!i obtenidos, se comparan a continuacidén con los

calculados de acuerdo a la correlacidn Tepe y Dodge (22)

CORRIDA

~N O A S

Como se observa,

K;av (1bmoi/hr pie3 atm)

> 0.168
0.149
0.110
0.131
0.150

K;QV (1bmol/hr pie3 atm)
(Tepe y Dodge (22))
0.183
0.153
0.118
0.136
0.147

no existe uno diferencia notable entre aom-

bos resultados, lo que nos indica que tanto el equipo y método em~-

plegdos en esta investigacidn son adecuados.
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IV, Aspectos Gr&ficos de la Experimentacién

Inicio de la operacidn

{ —ip”

Desiiesg 1P
B

Aspecto general de 1la instala

cién y toma de lecturas
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Paso de muestra



Vista lateral del equipo



]

Fin de lo operacién

-9



V. Observaciones

Lo seguridod en el manejo del &cido fluorhidrico representa
quizé el faector més importante en cuclquier sistema donde se le ten
ga presente, ya que obviamente, el elemento humano constituye la -
parte més valiosa de cualquier proceso.

En virtud de sus propiedades, para la manipulacidn del d4ci-
do fluorhldrico se cumplié con las normas de seguridad (18), toles
como el empleo de equipo de proteccién personol;:neutrolizéciones -
frecuentes tanto de los écrtes que constituyeron la unidod de absor
cidn, asl como tombién del equipo de proteccién; la determinacidn -
periédica de fugas; la deteccidn de HF en el aire, y la disponibili
dad del equipo para prestar primeros auxilios.

Es conveniente utilizar manémetros diferenciales para la de-
terminacidn de los gastos volumétricos en experiencias de laborato
rio o planta piloto; debido a que presentan una gran sensibilidad -
a las fluctuaciones. Y el empleo de una solucidn en la "U" inerte a
los gases que se manejan, es una medida adecuada ‘para evitar errores
en las lecturas por solubilidad o reaccidn quimica.

El conocimiento previo de los gaostos que se manejan en uno -
torre de absorcidn para el buen funcionamiento de la misma, es ime

portante para evitar los frecuentes problemos de inundacién o sobre

carga.
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CONCLUSIONES
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CONCLUSIONES

1) En base o la comparacidn establecida en la parte 111 del -
capitulo cuarto para el sistema COz-N2 / KOH, se puede afirmar que
el equipo trabojé saotisfoctoriamente.

2) La_determiﬁocibn de las pérdidas o caldas de presidn en -
nuestro sistema, hon sido omitidas en vista de que el enfoque de -
nuestro trabajo ha sido la determinacidn del coeficiente glébol de
tronsferencio de masa, y no se tomd en cuenta ningunc variable cu-
ya trascendencic fuera de tipo econdmico.

3) Debido a las propiedades del sistema estudiado, el empleo
de empaque constituldo por anilles de plastico, resulto ser satis
factorio y novedoso. En comparacién con los m;tergétésqcomﬁnes: -
porcelana, acero inoxidable, vidrio y otros, la utilizacidén de -~ -
anillos raschig de plqsticé resulta ser més ventajosa por su féacil
manufactura y menor peso, lo que evitaria en una torre industrial
instolo&ibnes costosas por soporteria. .

También podemos decir -~ en base a las conversiones obtenidos -
que el drea de.tronsferencia que presentd este empaque fue satisfac
torio. »

4) Sélo fue necesario el empleo de una de las dos zonas empa-
cadas, ya que cuando ambas se utilizaron, se observd una fraccidn -
mol de HF muy proximg a cero en la salida, y con ello una conver- -
sién muy cercana al 100 %, lo que redundd en un nimero infinito de

unidades de transferencia.

3
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5) E1 empleo del serpentin de enfriamiento representd una me~

dida razonable, yo que ademds de cumplir con la funcidn especifica
de mantener condiciones isotérmicas sirvié. para proporcionar mayor
4reo de transferencia.

6) La relacidn de volumenes de gas-llquido empleada,. fue de -
1:1. No se utilizé recirculcéién de los licores de salida, debido
a que se estaba investigando el valor del coeficiente global de -
transferencia de MOSO; Si se hubiese empleado tal recirculacién, -
1d concentracidn del liquido de entrada no hubiera estado definida.

En operaciones industriales, la relocién de vollmenes recomen
dable es de 2:1 & 3:1 liquido-gas, ademés del empleo de recircula-
cién, ya que se pretende una absorcién total del componenteydesec;
do,

7) Manejondo voltmenes iguales de ambos fluidos, }pnteniendo
la misma concentracién de KOH a la entrada y una mism& fraccidn -
mel de H# en la alimentocidn, el coeficiente global de transferen-
cia de mosa; se ve incrementodo con el aumento en lo temperctura -
de operacidn. Tal ‘efecto se ilustra en la figuro 4.1, Asl como tam
bién, él incrementarse la temreratura, se observa una mayor conver
si6n; esto se muestra en‘lo figura 4,3,

B8) Manej&ndose volUmenes iggoles de ombos fluidos, mantenien-
do la misma temperatura de operocién y constonte la fraccidn moi -
de HF .en la alimentacidn, el coeficiente globaol de transferencia -
de masa aumenta al incremenforsé lo concentracidn de KOH, como lo
muestra la figura 4.2. De iguol manera, hay un aumento en la con -

versién, al aumentar la concentracién del KOH, tol como se observo

- 05 -



en la figura 4.4,

9) El rango adecuado de temperaturas de operacién de acuerdo
a 16 figura 4,3, debe estar comprendido entre 10 y 60°C, conside -
'rondo‘tombiég41o relacidn correctao.de voldmenes gcs—liquido;
10) Es recomendable operar el sistema a concentraciones supe -
riores de 0.25 N de 1la solucién de KOH,'yc que se tienen conversio
nes o;tos; teniendo en consideracidn un.limite razonoble, para evi

tar el desperdicio de este reactivo.

11) El coeficienfe global de transferencia de masa obtenido en
este trabajo, estd dado por las ecuaciones (4.1) y (4.2), y serd -
valido en el disefo de torres de absorcidn que operen a condicio-
nes Se@ejontes en las cuales se obtuvo. Y pora utilizcrse alotrcs

condiciones, serd necesario aplicar un método de escalamiento o ex

traopolaocidn adecuado.

- 96 =



AUT

K?

ri

NOMENCLATURA

drea interfacial, cm2
4rea total, cm2

altura de la unidad de transferencia, cm; AUT +» global para

tx
la fase liquida; AUTty , global para la fase gaseosa; AUTX &

individual para la fose liquida; AUTy s individual para la fa
se gaseosa,

factor de caracterizacidn del empaque para dos fases.
factor de caracterizacidn del empoque para una fass,
calor especifico, (cal/g °cC)

calor especifico del vapor de agua, (cal/g °c)

didmetro de la torre empacada o didmetro externo, cm

: masa-velocidad, {g/hr cmz)

velocidad de flujo molar, (gmol/ hr cma)

entalpia, (cal/g) o (cal/gmol)

coeficiente individual de transferencia de masa,

(gmol/cm2 hr {(unidad de fraccién mol)); K, + para la fase 11-
quida; Ky , parae la que gaseosa.

coeficiente global de transferencic de mosa,

(gmol/cm2 hr (unidad de fraccién mol)); K; , correspondiente

y y
constante de calibracién para los medidores de flujo.

a la fase liquida; K! , para la fase gaseosa.

coeficiente global de transferencia de masa para la fase 11 -
quida, basado en el &rea interfacial por unidad de volumen,
(gmol/cm3 hr (unidad de fraccidn mol)); K;av , correspondien-
te a la fosp gaseosa.

gasto molar de la fase liquida, (gmol/hr)

gasto molar de la fase liquida en base inerte, (gmol/hr)



NUT

NN <X £ < < 4 0

-

dN

x JF o v

normalidad,

velocidad de transferencia de masa, (gmol/hr cm3)

_némero de unidades de transferencio; NUT*X , globales para -

la fase liquida; NUTty , globales para la fase gaseosda; NUTx
individuales para la fase liquida; NUTy ., individuales para

la fase gaseosa,

: presidn, (mm Hg), (mm HCl), (atmésferas), o (Kgf/cmz)

peso molecular, (g/gmol); PM, promedio o de mezcla.
gasto volumétrico, (1/min) o (1/hr)
gasto en masa de gas absorbido, (g/hr)
némero de Reynolds, adim,

4drea de seccidn transversal, cm2

°k

gasto molar de la fase gaseosa, (gmol/hr); o volumen, (cm

temperatura de la fase liquida, ° o

3 & 1)

gasto molar de la fase gaseosa en base inerte, {gmol/hr)
gasto en masa, (g/min) o (g/hr) :
relacidn mol para la fase liquida, adim.

relacidn mol para la fase gaseosa, adim,

factor de compresibilidad para gases, adim.

altura total de empaque, cm,

superficie especiflca del empaque: drea de empoque seco por -
unidad de volumen de empoque, (em /cm3)

&rea de la interfase por unidad de volumen de la seccidn empa;
cada, (cmz/cm3)

didmetro interno, cm

velocidad de absorcidén, (gmol/hr)

didmetro efectivo, cm

espesor, mm o cm
altura o longitud, cm
constante de velocidad de reaccidn. Para una reaccién de pri-

mer orden, en (unidad de tiempo)-
- X1 =



meq

ppm

[1—9]m1

¥ OS M el

3 o .

pendiente de la linea de equilibrio, dy/dx

miliequivalente;

milésima parte de 1 equivalente quimico

ndmero de moles por minuto.

partes por millén, mg/1l

calor, (cal/nhr);

q, pérdidas de calor; ag calor de soluciéns

calor de reaccidn.

radio de circunferencia, cm

color htmedo, (cai/g aire seco °C)

temperaturc de la fase gaseosa, ° o

fraccién mol del
quida; adim,
diferencia media
liquida,
frﬁccién mol del
seosa; adim,
diferencia media

gaseosa; también

%k

componente que se transfiere, en la fase 1i-
logaritmica de concentraciones, en la fase -
componente que se transfiere, en la fase ga- -

logaritmica de concentraciones, en la fase -

especificada como (By7) '

Letras griegas:

gramos/litro de KOH que reaccionaron

factor de velocidaod relativa, adim,

diferencia o ing¢remento.

porosidad, adim.

humedad de la corriente gaseosa, (g de agua/g de gas seco)

tiempo, minutos u horas,

calor latente de

vaporizacidn del .agua, (cal/gmol)

- xii =



.

_g,n—f"‘\s:

viscosidad

, centipoises.

conversidn, adim,

densidad, (g/1) o (g/ml)

calor de reaccidén por mol de gas absorbido, (cal/gmol)

* t valor en el

& 3
b
g ¢
HC1:
HF
i
3

KOH ¢
i =
N2 H
R
w o3
o
1 3

condicién
condicidn
referente
referente
referente

referente

referente

referente
referente
referente
referente
referente
referente
condiciédn
cién

condicidn

cidn.

Indices superiores:

oquilibrio

Sub-indices:
a la salide
a la entrada
a la fase gaseosa
al &cido clorhidrico
al dcido fluorhidrico
a la interfase
al componente1que se transfiere
al hidréxido de potasio
a la fase liquida
al nitrégeno
al empaque
a lo reaccionado

al aguo

referente a la parte inferior de una torre de

referente a la parte superior de una torre de

- xiii~ -

absor

absor



adim
fn
inun

max

nom

op

Constantes:

factor de conversidn de la ley de Newton, 1,271 x 108

m-Kg/Kg, hr® & 4.18 x 10% pie-16/1b, hr?
constante general del estado gaseoso, 0.082 atm 1/gmol %k
relacién que guardo toda circunferencic con su diémetro,

3.1416

Abreviaturas:

adimensional
funcidn
inundacién
méximo (a)
minimo (a)
nominal

operacidn

- xiv =
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