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CAPITULO 1

“La cliencia es el capitan y la préctica es el soldado...
La persona que se enamora de la practica sin la
clencia es como €l navegante que quiere manejar
su Nave sin brdjula, y por consiguiente, rno sabe a
donde va”

Leonardo Da Vinci



CAPITULO 1. INTRODUCCION
1.1 Antecedentes

El concepto de Operaciones Unitarias en la Ingenieria Quimica se basa en la filosofia
de que muchas secuencias de etapas pueden reducirse a operaciones o reacciones simples
que tienen fundamentos idénticos, sin importar que material vaya a procesarse. Este

principio, lo expuso con claridad por primera vez A.D. Little en 1915 ©.

En todas las ramas de la industria existe la necesidad de optimizar los procesos con el
fin de ahorrar energia, debido al impacto econdémico y ecoldgico que esto significa. Dicha
tendencia fue iniciada por la primera crisis petrolera, y la necesidad de disponer de disefios

y condiciones 6ptimas de operacion ©.

Las columnas empacadas se han empleado exitosamente en rectificacion, absorcion y
extraccion liquido — liquido. Actualmente estan tomando importancia como tecnologia para
proteccién ambiental, como por ejemplo para limpiar aire, emisiones gaseosas y agua .

En la mayoria de los casos, estos equipos se utilizan para transferencia de masa, sin
embargo también se emplean en procesos de transferencia de calor por contacto directo de

las fases @,

Para establecer las caracteristicas operacionales de una columna empacada, es
necesario realizar experimentacion que permita conocer las zonas de operacién, asi como
también es conveniente el analisis de modelos matematicos ¢ 2%, que reproduzcan con

un grado de certeza aceptable a los datos obtenidos experimentalmente.

El presente trabajo se enfoca al estudio hidrodindmico y a los procesos de
transferencia de masa como absorcion gaseosa y humidificacién, para caracterizar la torre

de absorcion del Laboratorio Experimental Multidisciplinario de Ingenieria Quimica.



El equipo que se utilizard fue construido por la empresa Avante S. A. Ingenieros, en
el afio de 1984. Inicialmente la torre estaba empacada con anillos Raschig de ceramica de 1
pulgada. Este material es muy usado, existiendo en la actualidad empaque aleatorio de
caracteristicas superiores, por lo cual se decidié cambiarlo por otro més reciente como el
empaque | — Ring No. 15 de acero inoxidable 304, que fue donado por la empresa Sulzer
Chemtech, S de R.L. de C.V.

Para poder instalar el empaque (I — Ring) se desmonté el equipo, y al mismo tiempo
se le dio mantenimiento, lavando la parte metélica con acido muriatico diluido para quitar
la corrosion acumulada y se aplicd un recubrimiento con pintura epoxica, para disminuir la

oxidacion.
1.2 Objetivos
Objetivo General:

» Caracterizar la Torre de Absorcion Gaseosa utilizando dos tipos de operaciones
unitarias de separacion, una de Humidificacion (con un sistema Aire — Agua) y otra
de Absorcién Gaseosa (con un sistema CO, — Aire — Monoetanolamina).

Objetivos Particulares:

» Realizar un estudio hidrodindmico del lecho empacado, para determinar las
condiciones Optimas de operacion (estable, carga e inundacion) de la Torre de
Absorcion del LEM de 1Q.

» Determinar los coeficientes globales de transferencia de masa y la altura de una

unidad de transferencia de masa para los dos tipos de operaciones (Humidificacion

y Absorcion Gaseosa).



» Correlacionar los datos experimentales, para obtener una ecuacion empirica que nos
permita calcular coeficientes volumétricos globales de transferencia de masa y
alturas globales de las unidades de transferencia, en los procesos de humidificacion

y Absorcion Gaseosa.

» Elaborar el manual de operacién y funcionamiento de la Torre Empacada para

Absorcién Gaseosa.



CAPITULO 2

La Ingenieria Quimica es unica entre las ramas de
la Ingenieria, debido a que sus leyes son
generalmente no lineales inclusive en su
formulacion mads simple posible’.

G. Astarita



CAPITULO 2. GENERALIDADES

2.1 Torres Empacadas

Las torres empacadas, utilizadas para el contacto continuo del liquido y del gas tanto
en el flujo a contracorriente como a corriente en paralelo, son columnas verticales que se
han llenado con empaque que proporciona un area de transferencia grande para facilitar el

contacto entre el liquido y el gas.

La figura 2.1 muestra los componentes principales de una columna empacada. La
columna consiste en una envolvente cilindrica que contiene un plato de soporte para el
material de empaque, boquillas para entrada y salida de gases y liquido, un dispositivo de
distribucion de liquido en la parte superior, disefiado para proporcionar la irrigacion eficaz
del empaque. Se pueden agregar dispositivos para proporcionar una redistribucion del
liquido que se puede reencauzar en su descenso. Es posible utilizar varios lechos en el
mismo cuerpo de la columna. Debe tenerse cuidado en la seleccion de los adecuados

materiales de construccion, de acuerdo con los productos quimicos que se van a procesar.

La fase L (fase liquida) entra por la parte superior de la columna, y se distribuye
sobre la superficie del empaque, mediante un distribuidor de liquido; asi que éste, gracias a
una distribucion inicial buena, fluird hacia abajo a través del empaque, exponiéndose por
tanto, a una gran area superficial para contactar la fase G, que para absorcion sera un gas el

cual entra y sube desde el fondo de la torre.

2.2 Empaque

2.2.1 Empacado al azar (aleatorio)

Los materiales de empaque se encuentran disponibles en una variedad de formas,

teniendo caracteristicas especificas con respecto a:



Salida del Gas

Entrada del
Liquido

Cubierta o Coraza
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EN al azar
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Redistribuidor
del Liquido
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Empaque «— Entrada
del Gas
p— —== —— !

—_— Salida
— o —_ del Liquido
]

Figura 2.1. Componentes de una Torre Empacada.



1. Debe tener una gran superficie humedecible por unidad de volumen de espacio
empacado, para que presente un area interfacial potencial grande para contacto de
las fases.

2. Debe tener un gran volumen vacio. Esto permitird fluir cantidades razonables de las

fases sin que existan caidas serias de presion.

Debe ser resistente a la corrosion.

Ser quimicamente inerte con respecto a los fluidos que se estan procesando.

Ser estructuralmente fuerte para permitir el facil manejo y la instalacion.

Tener bajo precio.

N kAW

Debe tener una baja densidad a granel. Para grandes torres empacadas, el peso del
empaque puede llegar a ser muy considerable, lo que suscita problemas serios de

soporte.

Los empaques son principalmente para empacarse en dos formas: al azar o

aleatoriamente y en forma regular.

Los empaques al azar son aquellos que simplemente se arrojan en la torre durante la
instalacion y que se dejan caer en forma aleatoria.

En el pasado se utilizaron materiales facilmente obtenibles; por ejemplo, piedras
rotas, grava o pedazos de coque; aunque estos materiales resultan baratos, no son

adecuados debido a la pequefia superficie y malas caracteristicas con respecto al flujo de
fluidos.

Los empaques al azar modernos consisten de formas disefiadas con ingenieria con el
proposito de maximizar la relacion superficie-volumen y minimizar la caida de presion. En
la Figura 2.2 se presentan ejemplos de diferentes empaques al azar. Los primeros empaques
al azar disefiados especificamente para torres de absorcioén fueron hechos de ceramica. El
uso de cerdmica ha disminuido debido a su fragilidad y los mercados actuales son

dominados por metal o pléstico.



Figura 2.2. Formas comunes de
empaque. (a) Anillos Raschig. (b) Sillas
Intalox. (c) Anillos Pall. (d) Anillo
Ciclohelicoidal. (e) Sillas Berl. (f) Anillo
Lessing. (g) Anillo de particion cruzada.

Al usar empaques aleatorios, la relacion entre el diametro de la torre y el tamafo del
empaque debe ser 10/ 1 o mayor. Esto es para garantizar una buena distribucion de liquido
y gas. Por cada 3m (10pies) de altura de empaque, debe utilizarse una redistribucion de
liquido para evitar su canalizacion hacia los lados. En las torres de empaque aleatorio

generalmente solo se usan didmetros de 1.0m (3.28pies) o menos.

Los empaques de metal no pueden utilizarse para fluidos altamente corrosivos, tales

como gas acido; los empaques de plastico no son adecuados para aplicaciones a alta



temperatura. Ambos empaques, de metal y de pléstico, estan limitados generalmente a una
profundidad no soportada de 20 a 25 pies. A mayores profundidades, el peso puede

deformar al empaque.

2.2.2 Empacado regular

Los empaques regulares pueden ser empaques al azar conectados en un arreglo
ordenado, cuadriculas interconectadas o mallas de alambre tejido o entrelazado en forma de
cilindros en arreglos tipo gasa. Usualmente tienen caidas de presion menores y son capaces
de manejar mayores razones de flujo de solvente que los empaques al azar. Sin embargo,
los empaques regulares son mas caros de instalar y pueden no ser practicos para columnas

mas chicas. La mayoria de los empaques estan hechos de metal o plastico.

s K—)\f{ i Larrena doblada ... e
s i de wanas capas . =
'\ N, Y . - - .. "

Figura 2.3. Empaque regular o amontonados.

Los empaques estructurados son empaques prefabricados, con materiales metélicos y

arreglados en formas diversas en paquetes que se insertan en las columnas. En la figura 2.4



se muestran empaques caracteristicos de este tipo. Por ejemplo, el Flexipac (también
conocido como Mellapak) esta hecho de hoja metalica corrugada, que puede estar o no

perforada con pequeios orificios.

Mellapak Sulzer gauze packing BX Plus KatapaK - SP

Figura 2.4. Tipos de empaqgue estructurado.

2.3 Inundacién y carga.

La caida de presion en una torre empacada estd influenciada tanto por las velocidades
de flujo del liquido, como del gas.

La caida de presion que sufre la fase gaseosa a medida que fluye a través del
empaque se ve modificada por el caudal de ambas fases. Lo anterior es de esperarse puesto
que ambas fases estaran compitiendo por la seccion transversal libre disponible para que

las corrientes fluyan.

En una torre empacada con cierto tipo y tamafio de empaque y con un flujo conocido
de liquido, existe un limite maximo para la velocidad del flujo de gas, llamado velocidad
de inundacion. La torre no puede operar con una velocidad de gas superior a esta. A
velocidades gaseosas bajas, el liquido fluye hacia abajo a través del empaque casi sin
influencia por el flujo ascendente de gas. Al llegar al gasto de gas llamado punto de
carga, éste comienza a impedir el flujo descendente de liquido y al mismo tiempo aparecen

acumulaciones localizadas en el empaque. La caida de presion del gas comienza a

11



incrementarse a velocidades cada vez mayores; a medida que el gasto del gas aumenta, la
acumulacion o retencion de liquido también aumenta. En el punto de inundacion el liquido

ya no puede seguir fluyendo a través del empaque y sale expulsado con el gas.

Como puede verse en la figura 2.5. Para una velocidad constante del gas, la caida de
presion aumenta al acrecentarse el caudal del liquido, como puede observarse por la linea G
en la figura; la caida de presion es una combinacion de la friccion en las superficies y del
choque o impacto (drag) del flujo gaseoso contra el cuerpo de los empaques, predominando
éste ultimo para velocidades altas. Considérese la linea A, linea de gasto constante de
liquido, hasta el punto 1 sobre esta curva, la caracteristica de caida de presion es bastante
similar a la del empaque seco (C). La pendiente de esta porciéon de la linea es
aproximadamente la misma que para la de la curva seca; sin embargo, la caida de presion es
mayor. Esta caida de presion mas grande se debe al bloqueo de parte de los vacios

existentes, por el liquido; y también, a que las superficies se vuelven asperas.

Log caida de presion, AP/ pie de empaque

Log de la velocidad del gas

Figura 2.5. Caida de presion del gas tipica para el flujo a contracorriente del liquido y el
gas en empaques al azar.
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En el punto 1 tiene lugar un cambio en la pendiente, lo que indica que la caida de
presion aumenta mas rapidamente al incrementarse la velocidad del gas, este punto se
denomina punto de carga, cuando se pasa el punto 1, tiene lugar un segundo cambio en la
pendiente de la linea de caida de presion (punto 2) y se le considera generalmente como el
punto de inundacion. En este punto el gas burbujea a través del liquido, es decir, la fase
dispersa (liquido) cambia a fase continua y la fase continua (gas) cambia a fase dispersa;

cada gasto de liquido tiene sus propios puntos de carga y de inundacion.

La torre no puede trabajar por encima de la velocidad de inundacién, que es una
funcion de la velocidad del liquido, de las propiedades del fluido y de las caracteristicas del

empaque.

En una torre en funcionamiento real, la velocidad del gas es bastante inferior a la de
inundacion. La operacion de las torres empacadas no es practica por encima del punto de
carga. En cuestion de simplicidad y de seguridad, las torres empacadas se disefian
utilizando velocidades del gas de un 50 a un 75 % de la velocidad de inundacion para el
gasto esperado del liquido. Este disefio asegurard normalmente una operacion estable, por

abajo de la carga, y proporcionard un humedecimiento en toda la superficie del empaque.

Los absorbedores y los desorbedores se disefian para trabajar muy por debajo de la
caida de presion asociada con la inundacién; por lo general se disefian para caidas de
presion de 200 a 400 N/m” por metro de altura del empaque.

2.4 Humidificacion

2.4.1 Definicion

La humidificacion es una operacion unitaria en la que tiene lugar una transferencia

simultanea de materia y calor que resulta cuando un gas se pone en contacto con un liquido

puro, en el cual es practicamente insoluble.

13



El término operaciones de humidificacion, se utiliza para caracterizar en forma
general a dichas operaciones, las cuales implican el contacto intimo de las fases gas —

liquido. Poseen el mismo principio basico de operacion; entre ellas estan:
1. Operaciones adiabéticas
a) Humidificacion y deshumidificacion de gases.
b) Enfriamiento de gases.
¢) Enfriamiento de liquidos.

2. Operaciones no adiabéticas

a) Enfriamiento por evaporacion.

b) Deshumidificacion de un gas.
2.4.2 Conceptos basicos
Los conceptos y definiciones descritos en la tabla 2.1 se presentan por lo general en
forma grafica en una carta de humedad o carta psicrométrica. Estas cartas son aplicables a

un determinado sistema gas — vapor a una presion de referencia.

Tabla 2.1. Conceptos basicos para operaciones de Humidificacion.

A = componente condensable, B = gas incondensable

Término Simbolo Significado Expresion
Humedad La relacion masa de -
' M A p A M A
Absoluta Y’ vapor/masadegas | Y'=Y 3, T M
B P - p A B
Humedad La relacion moles de Yo Pa_Ya_ Pa
Molar Y vapor/moles de gas b, v. P-b»p
8 Ve Pa
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Humedad
Absoluta a
Saturacion

Ys’

Contenido de vapor
en el gas cuando el
sistema ha
alcanzado el
equilibrio
(pA = pAo)

v - pP,° molesA
® P - p,° molesB

Yv =Y MA: pAO |\/IA
° SMB P_pAOMB

% Humedad
relativa

%HR

Llamada también
saturacion relativa,
es la relacion de la
presion parcial del
vapor a la presion

vapor a la
temperatura del
sistema (tg).

%HR =100 Y =100 P~
s Pa

%Humedad
absoluta

%6 Sat

Relacién de la
humedad a la
humedad de
saturacion. También
Ilamada porcentaje
de humedad o de
saturacion.

%Sat = IOOYY = IOOY—,

S S

Volumen humedo

VH

Es el volumen de
masa unitaria de gas
seco y de su vapor
asociado a la
temperaturay
presién dominantes.

vol. mezcla
masa gas seco

Calor humedo

Cs

Es la energia
calorifica necesaria
para aumentar la
temperatura de la
masa unitaria del
gas seco Yy su vapor
asociado 1°C,aP
constante.

C,=C,+C,Y

____energia
masa gas seco T
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Temperatura de
punto de rocio

R

Es la temperatura a
la cual en una
mezcla vapor — gas,
el vapor comienza a
condensarse cuando
se enfria la fase
gaseosa a presion
constante.

Temperatura de
saturacion
adiabatica

tas

Temperatura que se
obtendria si el gas
fuera saturado en

un proceso
adiabatico.

as

Temperatura de
bulbo seco

tc

Temperatura de una
mezcla vapor- gas
en condiciones
normales

Temperatura de
bulbo humedo

tw

Es la temperatura
en estado
estacionario
alcanzada por una
pequefia cantidad de
liquido que se
evapora en una gran
cantidad de una
mezcla vapor- gas
no saturada. En
condiciones
apropiadamente
controladas.

Entalpia relativa

Magnitud
termodinamica.
Energia asociada a
un componente o
mezcla de ellos a

una Py T especifica.

H' =C.(ty —t,)+Y 4,
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Tabla 2.2. Relaciones psicrométricas para el sistema aire (B) — agua (A) a latm de

presion.
Unidades Sistema Internacional Unidades inglesas de ingenieria
(kg., m, N, °C) (Btu, pie, Ib, °F, Ib/plg?)
Ma 18.02 kg/kmol 18.02 Ib/Ibmol
Mg 28.97 kg/ kmol 28.97 1b/ Ibmol
Y’ 0.62138 p, kg , 0.62138 p, [ Ib,
1.0133 x10° — p, | kg 4 14.696 — p, | Ib,
v 0.62138 p, | kg, 0.62138 p, [Ib,
s 1.0133 (10°)- p, | kg4 b
14.696 —p , L8
, M’ mezcla , pieS  mezcla
vy | (0.00283+0.00456Y '\t, +273.15 . (0.0252 + 0.00405Y ')t + 460 B
B B

Cs Btu

1005 + 1884 '| “mezcla 0.24 +0.45Y | — ~mercta

kgg°C b, °F
to 0°C 32°F
o 2502300 J/ kg 1075.8 Btu /b
H' J Btu
(1005 +1884Y ")t  +2'502,300Y" ;7' (0.24 +0.45Y")t; —32)+1075.8Y" T‘
Je :

he
K, 950 J/ kg K 0.227 Btu / Ib °F
CaL 41871 / kg °C 1Btu / Ib°F
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2.4.3 Ecuaciones de diseio para Humidificacion.

Considérese una torre de area transversal unitaria, con flujo a contracorriente del gas

y del liquido, como se muestra en la figura 2.6.

N > s s s
L’,, tro, Hio > G, tgo, H2, Y7

G’s, ta1, H'1, Y7,

L’ tis. His -

Figura 2.6. Equipo para el contacto continuo entre gas — liquido.

Balance de masa

L',-L', =G, [Y'z—Y'l] 2.1)
dL'=G', dY" (2.2)

Balance de entalpia
L'YH,+G' H' =L H 6 +G{H, (2.3)

Ecuacion de la linea operante

Suponiendo que hay poca evaporacion L', =L',=L'

L'CA,L(th_tLl)ZG'S (H '2_H'1) 2.4)
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Numero de unidades globales de transferencia de masa del gas

Hy  dH!
Nioc = J.H‘l H*_ o (2.5)

La integral puede calcularse graficamente.

Altura global de una unidad de transferencia de masa de gas

G's

Hoo =—35-
10G K,'a

(2.6)

Altura de lecho empacado

Z =NcHog (2.7)

2.5 Absorcion
2.5.1 Conceptos basicos

Absorcion. Es una operacion en la cual una mezcla gaseosa se pone en contacto con
un liquido, a fin de disolver de manera selectiva uno o mas componentes del gas y obtener

una solucion de éstos en el liquido.
Equilibrio

Existe para todas las mezclas entre fases una condicion llamada equilibrio, para la
cual el intercambio total de propiedades (por lo general, masa o energia en los procesos
quimicos), es igual a cero.

Si cierta cantidad de un gas y un liquido relativamente no volatil se llevan al
equilibrio, la concentracion resultante del gas disuelto en el liquido recibe el nombre de

solubilidad del gas a la temperatura y presion predominantes.
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Los diferentes gases y liquidos presentan curvas de solubilidad distintas, las cuales en
general se determinan experimentalmente para cada sistema. Si a una concentracion dada
de liquido la presion en el equilibrio es alta, se dice que el gas es relativamente insoluble en

el liquido; por el contrario, si es baja, se dice que la solubilidad es elevada.

Los datos de solubilidad en el equilibrio para el soluto gaseoso en el disolvente
liquido puede graficarse en unidades de relacion mol, como la curva MN, por ejemplo. Para
un absorbedor (transferencia de masa del gas al liquido), la linea de operacion siempre cae
arriba de la curva de solubilidad en el equilibrio, mientras que para un desorbedor

(transferencia de masa del liquido al gas) la linea esta por debajo, como en la figura 2.7b.

Fuerza impulsora

Cuando se ponen en contacto dos sustancias o fases que no estan en equilibrio, se
observa una tendencia al cambio que conduce a la condicidon de equilibrio. La diferencia
entre la condicidn existente y la condicion de equilibrio es la fuerza impulsora que origina
este cambio. La diferencia puede expresarse en términos de las concentraciones de las

sustancias.

2\ Parte inferior
= 'l Linea de S i Cun.h.a r.fe
;’ operacion, iqu;i:t;l}o
L+ : i . 5
® pendiente = [;/Gj Curva de
z G Parte
2 equilibrio vl S superior
3 r*=£(X) 2 o ai
2
@
=]
(2]
@
(]
£ - Linea de
.g operacion,
3 pendiente =/ /G,
E I
§ ] 4 Parte
M | inferior
XE Xi X1 Xz
Moles de soluto/moles de disolvente en el liquido
(&) Absorbedor (b) Desorbedor

Figura 2.7. Lineas de operacion para el absorbedor y desorbedor.
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Relacion minima liquido — gas para absorbedores

En el disefio de absorbedores, la cantidad del gas que se va a tratar G o G;, las
concentraciones finales Y; y Y, y la composicion del liquido entrante X,, generalmente se
fijan por las necesidades del proceso pero la cantidad del liquido que se va a utilizar es
sujeto de eleccion. Véase la figura 2.8. La linea de operacion debe pasar a través del punto
D y terminar en la ordenada Y, si se usa tal cantidad de liquido para obtener la linea de
operacion DE, el liquido saliente tendra la composicion X;. Si se utiliza menos liquido, la
composicion del liquido saliente serd obviamente mayor, como en el punto F; pero, puesto

que las fuerzas impulsoras para la difusiéon son menores, la absorcion es mas dificil.

Pandianta=
Ls/Gs

Pendienta = ColBRE
|
|
Az X, Ay imidx) Xy X, Imax)
Moleg solute/moles de disclvanta
(a) (&)

Figura 2.8. Relacién minima liquido — gas, absorcion.

El tiempo de contacto entre el gas y el liquido debe ser mayor y el absorbedor debe
ser logicamente mas alto. El liquido minimo que puede utilizarse corresponde a la linea
operante DM, que tiene la pendiente mayor para cualquier linea que toque la curva en el
equilibrio, y es tangente a la curva en P. En P, las fuerzas impulsoras de difusion es cero, el
tiempo de contacto requerido para el cambio de concentracion deseado es infinito: por
tanto; se obtiene una torre de altura infinita. Esto representa la relacion limitante liquido-

gas.
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Con frecuencia, la curva en el equilibrio es concava hacia arriba como en la figura

2.8b; entonces, la relaciéon minima liquido- gas corresponde a una concentracion del liquido

saliente en equilibrio con el gas entrante.

H: es el valor de la altura de una unidad de transferencia; es proporcional a la resistencia a

la transferencia de masa y N es una medida del grado de dificultad de la separacion.

Tabla 2.3. Ecuaciones para la determinacion de la altura de un lecho empacado en

funcion de la fuerza impulsora.

Fuerza NUmero de unidades | Altura de una unidad Altura de lecho
impulsora de transferencia de transferencia empacado
Yi—y _I H - G Z=NgHg (2.8)
tG v, (y _ y) G kyaM
©
2 y -y _ Iyz H G Z=NgsHs (2.9)
E tOG W t0G KyaM
(72]
C
f_,:f X=X | e O oo L Z=NgH, (2.10)
5 T (x=x) Cokay
S
O :
X—X _J- H L Z=NgHg (2.101)
tOL (m toL KxaM
y-y, b - G Z=NgsH, (2.12)
N = J~y1 (1— y)i,M dy © kya(l - y), M
. e (-yly -v)
<
P X, — X oo L Z=N,H, (2.13)
g N. = J‘X‘ ( X)i,M dX * k a(l— X)
tL
S o (1= x)(x - x)
(5}
<2, *
E y-y H - G Z=NypsHype (2.14)
F Neo = [ (=y)udy | " Kal-y).,
e (l-y)y-y)
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X —X o L Z=NgHgo (2.15)
N = IXI (1-x). y dx o Kall-x).,
Ot e (1-x)Ix" - x
Para las ecuaciones 2.12 y 2.13, por definicion:
(l_y)i,M — (1_y|)_(1_y) (1_ — (I_Xi)_(l_x) (216)

oy
S

In |: (1 —Yi ):|

(1-y)
Si puede emplearse el promedio aritmético en lugar del logaritmico con poco error,
entonces puede reescribirse la expresion para determinar el nimero de unidades de

transferencia de las ec. 2.12 y 2.13 como:

I e Ny = [P g X (2.17)
ny—y 2 1-y, X =X 2 1-X

La altura de una unidad de transferencia de masa global se relaciona mediante las

siguientes expresiones con las alturas individuales:

mG

HtOG :HIG +THIL (218)
L

HtOL :H1L+EHtG (2.19)

Coeficientes de transferencia de masa para torres empacadas.
Cuando una torre empacada se hace funcionar en la forma usual como un absorbedor

o desorbedor a contracorriente para la transferencia de soluto entre el gas y el liquido, la

rapidez de la transferencia del soluto puede calcularse a partir de los valores medidos de la
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rapidez del flujo de gas y de liquido y de las concentraciones totales del soluto en las
corrientes entrantes y salientes. Debido a la imposibilidad de medir las concentraciones del
soluto en la interfase gas — liquido, la rapidez resultante de la transferencia de masa sélo
puede expresarse como coeficientes globales, y no como coeficientes individuales para
cada uno de los fluidos. Puesto que el area interfacial entre el gas y el liquido no se mide
directamente por dichos experimentos, la velocidad de difusion de la transferencia de masa
no puede determinarse; la rapidez sélo puede determinarse como el producto de la
velocidad de difusion y el area interfacial total. Dividiendo estas rapideces entre el volumen
del empaque, los resultados aparecen como “coeficientes volumétricos globales”, Kya, Kya,

K4, etc.., en donde a es la superficie interfacial por unidad de volumen empacado.

2.5.2 Seleccion del solvente para la absorcion.

Si el propdsito principal de la operacion de absorcidon es producir una solucion
especifica, el solvente queda determinado por la naturaleza del producto. Si el propdsito
principal es eliminar algin componente del gas, casi siempre existe la posibilidad de

eleccion. Pero debe darse importancia a las siguientes propiedades:

1. Solubilidad del gas. La solubilidad del gas debe ser elevada, a fin de aumentar la
rapidez de la absorcion y disminuir la cantidad requerida de solvente. Con
frecuencia, la reaccion quimica del solvente con el soluto produce una solubilidad
elevada del gas; pero, si se requiere recuperar el solvente para volverlo a utilizar, la

reaccion debe ser reversible.
2. Volatilidad. El solvente debe tener una presion baja de vapor, puesto que el gas
saliente en una operacion de absorcion generalmente esta saturado con el solvente y

en consecuencia, puede perderse una gran cantidad.

3. Corrosion. Los materiales de construccion que se necesitan para el equipo no deben

ser raros 0 costosos.
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4. Costo. El solvente debe ser barato, de forma que las pérdidas no sean costosas y

debe obtenerse facilmente.

5. Viscosidad. Se prefiere que sea de viscosidad baja debido a la rapidez en la
absorcion, mejores caracteristicas en la inundacion de las torres de absorcion, bajas

caidas de presion en el bombeo y buenas caracteristicas de transferencia de calor.

6. Miscelaneos. Si es posible, el solvente no debe ser toxico, ni inflamable, debe ser

estable quimicamente y tener un punto bajo de congelacion.
2.5.3 Ecuaciones de diseio para absorcion.
Considérese una torre empacada de seccidn transversal unitaria, en estado

estacionario que implique el contacto a contracorriente de dos fases insolubles, como en la

figura 2.9.

L, xa2, Xa2 G2, ya2, Ya2

Gi, ya1, Yai

Li, xa1, Xai -

Figura 2.9. Absorbedor a contracorriente.

La corriente gaseosa en cualquier punto de la torre consta de G moles totales/tiempo

(area de seccion transversal de la torre); estd formada por el soluto A que se difunde de
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fraccion mol vy, presion parcial p o relacion mol Y, y de un gas que no se difunde,

basicamente insoluble, Gs moles/tiempo (area). La relacion entre ambos es

y=Y _ P (2.20)
l_y pt_p

G
1+Y

G,=G(-y)= (2.21)

En la misma forma, la corriente del liquido consta de L moles totales/tiempo (area)
que contienen X fraccion mol de un gas soluble, o relacion mol X, y Lg moles/tiempo (area)

de un solvente basicamente no volatil.

X=—"" (2.22)

L
1+ X

L =L(1-X)= (2.23)

Puesto que el gas disolvente y el liquido disolvente no cambian en cantidad cuando
pasan a través de la torre, conviene expresar el balance de materia en funcion de éstos. El

balance total del componente A puede representarse como

GYy + L Xy, =G Y, + L Xy, (2.24)
GS(YAI _YAZ): Ls (X Al T xAz) (2.25)
Al reordenar, se obtiene
L YuYe (2.26)
Gs X Al X A2

La ecuacion (2.26) es la representacion de una linea recta, que pasa a través de los

puntos (Xa1, Ya1) ¥ (Xa2, Ya2) con una pendiente de Lg/Gs. Esta ecuacion indica la
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relacion entre las concentraciones del liquido y el gas en cualquier punto a lo largo de la
torre. Define las condiciones de operacion dentro del equipo, se identifica como ecuacion
de la linea de operacion para las operaciones a contracorriente.

La linea de operacion es recta sélo cuando se grafica en unidades de relacion mol.

En fracciones mol o presiones parciales, la linea es curva, y su expresion analitica es:

Gs( y, Y ]:Gs( P p]:L{Xl_xj 2.27)
-y, 1-y Pe=Pr Pe—P I=x  1-x

Fondo de la
Y, colummnea

Lines de operacién
pendiente=L/V; —

Linea de

Y, [eeeees ¥z
! equilibrio

X; X, X X

Figura 2.10. Linea de operacion con relacion mol (X, Y) y fraccion mol (x, y).

Coeficientes globales y unidades de transferencia.

Con respecto a los casos en que la curva de distribucion en el equilibrio es recta y la
relacion entre los coeficientes de transferencia de masa es constante. Son apropiados los
coeficientes de transferencia de masa globales o totales. Las expresiones para la altura del

empaque son:

Z =NsHios (2.28)
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El numero de unidades globales de transferencia del gas, viene dado por la siguiente
ecuacion:

o (1-y)., dy
N — y ( M
o =], L-yXy-y*) 22

Empleando el promedio aritmético en lugar del logaritmico, la ecuacion (2.29) se reduce a:

v dy llnl—y2

Noo = wy—ys 2 Y (2.30)
oo dy 1. 1+Y,
Nios _LzY—Y*+2ln1+Yl (2.31)

La altura global de una unidad de transferencia del gas, viene dada por la siguiente
ecuacion:

G G B G
Foc B Kya(1 - Y)*M B KGa’pt(l - Y)*M

(2.32)

HtOG =

En donde y (0 Y') es la concentracion del soluto en el gas correspondiente al
equilibrio con la concentracion del liquido x (o X), de tal forma que y — y* (oY - Y*) es
simplemente la distancia vertical entre la linea de operacion y la curva en el equilibrio. (1 -
y)em es el promedio logaritmico tanto de 1 — y como de 1 — y . Estos métodos son

convenientes, puesto que no se necesitan obtener las concentraciones en la interfase.
Generalmente, las ecuaciones se utilizan cuando la resistencia principal a la

transferencia de masa se encuentra en el gas. Para los casos en que la resistencia principal a

la transferencia de masa esta en el liquido, es mas conveniente utilizar

Z =N Ho (2.33)
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El nimero de unidades globales de transferencia del liquido, viene dado por la siguiente

ecuacion:

(2.34)

Empleando el promedio aritmético en lugar del logaritmico, la ecuacion (2.29) se reduce a:

x ox 1-x,

1

NioL = LZ W _x +Eln1_ X, (2.35)
X, dX 1 1+ X

N, = 4 —In—1 2.36

ot Ixzx -X 2 1+X, (2.36)

La altura global de una unidad de transferencia del liquido, viene dada por la siguiente
ecuacion:

L _ L _ L
Fea K,a(l—x), K.ac(l-x).,

Hyo = (2.37)

2.6. Absorcién con reaccién quimica.

2.6.1 Absorcioén del CO, en soluciones de monoetanolamina.

La eliminacion de CO, del gas combustible e hidrogeno (H;) ha sido practicada en
muchos procesos industriales incluyendo la purificacion de aceite y gas, endulzamiento de
gas natural, manufactura de amoniaco, gasificacion de carbon y produccion de hidrogeno.

Las soluciones de alcanolaminas acuosas son extensamente usadas para la

eliminacion de CO, de la corriente de gas. Las alcanolaminas se caracterizan por que

contienen dos grupos hidroxilo y grupos amino. El grupo hidroxilo de la alcanolamina
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reduce la presion de vapor e incrementa la solubilidad en agua, mientras los grupos amino
proveen la alcalinidad necesaria en la solucioén acuosa para reaccionar con el gas acido.

La reaccién quimica de la alcanolamina con CO, tiene dos efectos marcados en el
proceso de absorcion de gas. El primer efecto es el incremento en la solubilidad del gas
acido en la fase liquida. El segundo efecto es el incremento en la velocidad de absorcion del
gas acido debido a la reaccion del gas con las especies basicas. El incremento en la
solubilidad permite una menor velocidad de flujo de fase liquida lo cual disminuye los
costos de regeneracion y bombeo y permite absorber preferente al gas dcido en relacion a
gases no acidos, tales como metano o hidrogeno. Los cuales pueden también estar presentes
en la corriente gaseosa. Ademas el incremento en la velocidad de absorcion de los gases

acidos permite el disefio de columnas mas pequefias.

La solucion acuosa de monoetanolamina es usada extensivamente para la remocion
de CO, de corrientes de gas. Esto tiene distintas ventajas sobre otras alcanolaminas
comerciales. Primero, es una base fuerte con una rapida velocidad de reaccion, produciendo
una baja concentracion de COs.

La monoetanolamina es de bajo peso molecular y asi aumenta la capacidad de absorcion.
Las reacciones principales que ocurren en el sistema CO,/alcanolaminas/H,O son como a

continuacion se muestran:

lonizacion de agua: H,O«< H"+0H -

Disociacion del dioxido de carbono: CO,+H,0 H"+HCO;
Disociacion de la alcanolamina: MEAH * + H,0 <> MEA + H,0"
Disociacion del lon bicarbonato: HCO, +H,0 < CO, +H,0"
Formacion de carbamato: MEA + HCO; <> MEACOO ™~ +H,O
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CAPITULO 3

‘El hombre no hubiese realizado lo posible si no
hubiese intentado realizar repetidamente /o
imposible’.

Max Weber
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CAPITULO 3. DESCRIPCION DEL EQUIPO Y PROCEDIMIENTO
EXPERIMENTAL.

3.1 Descripcion del equipo.

El equipo de absorcion gaseosa que se utilizo es una columna de 6 pulg. (15.2cm) de
didmetro interior y de una altura de 100 pulg. (254cm), la cual esta constituida por dos
secciones: una parte metalica (acero al carbon) con una longitud de 47.6 pulg. (121cm) y
una parte acrilica con una longitud de 55.2 pulg. (132.6cm). La cual opera a
contracorriente. Dicha columna esta empacada con anillos | — Ring de 15mm de acero
inoxidable 304. La seccion empacada esta dividida en tres partes: el lecho de la parte

inferior tiene una altura de 51cm; el que se encuentra en la parte central tiene una altura de

51cm; el que esté en la parte superior (tubo acrilico) tiene una altura de 123cm.

© )
Figura 3.1. Internos de la torre: (a) Distribuidor. (b) y (c) Soporte del empaque. (d)
Redistribuidor de fase liquida.
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En el interior de la torre se tiene un distribuidor de fase liquida y dos redistribuidores
tipo rejillas circulares como se muestran en la figura 3.1 con un didmetro de 13.6cm y
15cm, respectivamente, todos con un espesor de 1.5cm, los redistribuidores también sirven

como soporte para el empaque.

La torre cuenta con tuberia de % pulg. nominal (Para el flujo de la fase liquida) y
tuberia de 1 %2 y 2 pulg. nominal (Para el flujo del gas). La tuberia de la fase gaseosa tiene
una placa de orificio de acero inoxidable con un diametro de 0.782 pulg., para manejar una

presion méxima de 300 psig, y esta colocada en tuberia de 1 %2 pulg..

Se tienen tres tanques de metal (acero al carbon), con un didmetro de 49cm y una
longitud de 60cm, para una capacidad de almacenamiento de liquido de 113 litros cada uno;
dos de ellos para la fase liquida y el otro para hacer burbujear la fase gaseosa en un liquido,

cada uno de los tanques cuenta con un medidor de nivel.

Para alimentar y descargar la fase liquida se tienen dos bombas centrifugas de ¥ Hp
con interruptores de seguridad de 250 volts.

El equipo no cuenta con eliminador de arrastre.
3.2 Modificaciones realizadas al equipo

El equipo contaba con la siguiente instrumentacion: dos rotdmetros con un rango de
medicién de 0 a 1 GPM (0 a 4 LPM) de la marca Blue — White y dos manémetros, uno con
un rango de medicién de 0 a 1 kgs / cm? colocado en la parte superior de la torre y el otro de

0 a 2 kgs / cm? éste colocado en la linea de alimentacion de la fase gaseosa.

Para poder operar el equipo con el nuevo empaque y poder llevar a cabo la parte
experimental de este trabajo se tuvo que cambiar e instalar varios instrumentos de
medicion:

Dos mandmetros diferenciales debido a que el equipo no contaba con ellos, uno de

éstos se coloco en la placa de orificio el cual tiene un rango de medicién de 0 a 50 pulg.
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H,O de la marca Dwyer, a este mandmetro se le disefio un sistema de calibracion el cual
nos permite liberar presion acumulada y condensados que se pudiesen llegar a formar en la
linea de gas. Para determinar el rango de este instrumento se realizaron pruebas de
medicion con un manometro diferencial de la misma escala proporcionado por el

laboratorio.

El otro manémetro se coloco en el cuerpo de la torre (para verificar la caida de
presion) con un rango de medicion de 0 a 8 pulg. H,O de marca Dwyer. Para proteger este
manometro, se instalaron filtros para aire en la parte superior e inferior de la torre, los
cuales se conectaron a cada una de las entradas de alta y baja presion, respectivamente. Es
decir, a la entrada y a la salida de la torre por donde fluye la fase gaseosa, con el fin de
evitar el arrastre del liquido al manémetro, el cual podria dafiarse si se mojara. La seleccion

del rango de éste manémetro fue tomado por criterio ©V,

Al realizar el estudio hidrodinamico en el equipo nos dimos cuenta que al trabajar al
flujo méximo que marcaba el rotdmetro, no se llegaba a la inundacidn, por lo que se tuvo
que cambiar los rotdmetros a un rango mayor de medicién, tanto de la tuberia de
alimentacion como de la tuberia de salida, debido a que el nuevo empaqgue permite manejar
mayores flujos de fase liquida. Los rotametros que se instalaron son de un rango de
medicion de 1 a 17 GPM (4 a 64 LPM) de la marca Blue — White. El rango de estos
rotametros, se determind midiendo la cantidad de flujo méximo de alimentacion en funcion

del tiempo (1min).

Fue necesario instalar un termometro de mercurio con un rango de 0 a 50 °C para
muestrear la temperatura de entrada de la fase liquida.
En cada seccion de lecho empacado se colocaron unas rejillas de alambre debido a que el
empaque es pequefio, asi como también empaques de hule neopreno para evitar fugas en el

equipo.

Finalmente el equipo quedd con los instrumentos de medicion descritos en la tabla 3.1.
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Tabla 3.1 Caracteristicas de los instrumentos.

Instrumento Rango de medicion Condiciones de operacién
2 Rotametros 1al7 GPM (4 a 64 LPM) Pmax 10.3 Bar (a 21°C)
Tmax 150°F (65°C)
1 Manémetro 0al kg/cm? Pumax 14 Ib/pulg®
1 Mandémetro diferencial 0a 50 plg. H,O Pmax 15 Ib/pulg®
- - . Twmax 140°F (60°C)
1 Mandémetro diferencial 0a8plg. H,O T 20°F (- 6°C)
1 Termdmetro de mercurio 0a50°C
2 Filtros tipo canasta Sin especificaciones Pmax 10.3 Bar
Tmax 125°F (51.7°C)

3.3 Procedimiento Experimental

3.3.1 Metodologia para la determinacion de las condiciones de las
zonas estable, carga e inundacioén.

El procedimiento experimental se dividi6 en dos analisis: hidrodinamico y de

transferencia de masa.

El analisis hidrodinamica permitié evaluar la capacidad de la columna y determinar
las condiciones de inundacién, carga y descarga. Este andlisis se realiz6 empleando un
sistema aire — agua a contracorriente, a presion atmosférica de 585 mmHg y a temperatura
entre 24 y 26 °C de la fase liquida.

El analisis de las condiciones de inundacion, carga y descarga se dividié en dos
pruebas: la primera consistié en medir las caidas de presion que se generan en la columna,
mediante el manometro diferencial MD1 representado en la figura 1E (manual de
operacion), cuando un flujo liquido se somete a diferentes flujos gaseosos. Este
procedimiento se realiz6 para el empaque seco y para 4 flujos liquidos diferente. La

segunda prueba experimental consistio en medir las caidas de presion, cuando un flujo
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gaseoso se somete a diferentes flujos liquidos. Esto se realizd para 5 flujos gaseosos
diferentes. Ambos procedimiento se realizaron hasta llegar al punto de inundacion de la

torre.

El flujo gaseoso se midié con la placa de orificio P1, midiendo las caidas de presion
con el mandmetro diferencial MD2 y registrando la presion manométrica. Se controlo

mediante la valvula V1, representada en la misma figura.

Para medir el flujo de liquido se empleo el rotametro R1 y se regulé con la ayuda de
las valvulas V8 y V9.
La temperatura de liquido se midié con el termOometro de mercurio que se encuentra

colocado en la linea de alimentacion a la torre.

3.3.2 Metodologia para humidificacion.

Para el andlisis de transferencia de masa, en el proceso de humidificacion, se emple6
el sistema aire — agua, en el cual el agua (fase liquida) se transfiere por evaporacion a la

fase gaseosa (aire).

En el analisis de transferencia de masa, se realizaron muestreos de temperatura de
bulbo himedo y bulbo seco de la fase gaseosa a la entrada de la columna (en la linea de la
valvula V7) y salida (linea MG) con termdmetros de mercurio. Fijando flujos de fase
liquida a diferentes valores y variando los flujos de fase gaseosa. Este procedimiento se
realiz6 para las 20 corridas experimentales.

El flujo gaseoso se midié con la placa de orificio P1, midiendo las caidas de presion
con el mandémetro diferencial MD2 y registrando la presion manométrica. Se controlo

mediante la valvula V1, representada en la misma figura.

Para medir el flujo de liquido se empleo el rotametro R1 y se regul6 con la ayuda de
la valvula V8 y V9.
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La temperatura de liquido se midi6 con el termometro de mercurio que se encuentra

colocado en la linea de alimentacion a la torre.

3.3.3 Metodologia para absorcion.

Para el andlisis de transferencia de masa, se empled el sistema CO,/aire/solucion
acuosa de monoetanolamina en el proceso de absorcion, en el cual el CO; es el soluto que
se transfiere de la fase gaseosa a la fase liquida. La medicién del flujo de dicho soluto se

realizd con el rotdmetro R3 y se controld con la valvula V19.

Inicialmente se prepar6 100It de una solucién acuosa de monoetanolamina al 10% en
peso, agregando 10kg de monoetanolamina y 90kg de agua, a una temperatura de 25 °C.
Por otro lado la fase gaseosa con la que se llevo a cabo este proceso fue una mezcla de CO,

+ Aire al 5% v del gas &cido.

En el andlisis de transferencia de masa, se realizaron muestreos de las
concentraciones de CO; en la mezcla gaseosa a la entrada de la columna (en la linea de la
valvula V7) y salida (linea MG), con un analizador de gases (Vaisala Carbocap GM70).
Fijando flujos de fase gaseosa a diferentes valores y variando los flujos de fase liquida. Este

procedimiento se realizé para las 12 corridas experimentales.

El flujo gaseoso se midi6 con la placa de orificio P1, midiendo las caidas de presién
con el manémetro diferencial MD2 y registrando la presion manométrica. Se control6

mediante la valvula V1, representada en la misma figura.

Para medir el flujo de liquido se empled el rotametro R1 y se regul6 con la ayuda de
la valvula V8 y V9.
La temperatura de liquido se midio con el termometro de mercurio que se encuentra

colocado en la linea de alimentacion a la torre.
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CAPITULO 4

“Un Ingeniero Quimico es aquel profesional con
experiencia en €l diserio, construccion )y operacion
de plantas en las cuales la materia sufre cambios
fisicos o quimicos”.

British Institution of Chemical Engineers, 1922
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CAPITULO 4. DESARROLLO EXPERIMENTAL.
4.1 Zona estable, carga e inundacion.

4.1.1 Modelo de calculo para la determinaciéon de las zonas estable,

carga e inundacion.

Para llevar a cabo la determinacion de las zonas estable, carga e inundacién, se
realizan los siguientes calculos a partir de los datos obtenidos de caidas de presion en la
torre, con el fin de realizar una grafica que nos permita observar el delineamiento de dichas
zonas, haciendo los cambio a las unidades correspondientes con factores de conversion,

como se muestra a continuacion:

Conversion del AR gqqe

AProrge =0.7pu lg.H 20(249 .1): 174 .37 rrl:lz

Altura del lecho empacado =2.25 m

AProgre _ 17437 N/m’ _ 774978 N/m?

Z 2.25m m

Los flujos de fase gaseosa se calculan con la ecuacion de la placa de orificio, a partir
de los datos obtenidos del mandémetro diferencial y los datos de la presion manométrica, los
cuales se convierten a las unidades correspondientes para después sustituirlos en la

ecuacion:

N

k
1 (9.807 x10¢)= 14710 .5
m

cm 2

Py =0.15

N

APoaca =7 pulg.H,0(249 .1)=1743 T
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Sustituyendo estos valores en la ecuacion de la placa de orificio tenemos:

peQ = 3.017 x10 ¢ —9.23x10 7| 2P| ap (77980 .5 + Ppyy M ¢
I:)man T + 273 .15

Q=] 3.017 10 ~9.23x10 "7 17437 \| 745 7 (77980 .5 + 14710 .5)29
14710 .5 24 +273.15

£.Q = 0.01154 X9
S

Este flujo masico se divide entre el area de la seccion transversal de la torre para tener la

masa velocidad del gas.

Diametro de la torre = 6 pulg. = 0.1524 m A=24d>="(0.1524 m)=0.01824 m>
4 4
g 001154 kg/s2 _ 0.633052 kg]
0.0182414 m m-’s

Los flujos de fase liquida también se convierten a masa velocidad, como a continuacion:

L =14 LPM
Pr.o0a25°C =0.9970 kg /It

14 |F (0.9970 kg j{lmm j _0.23263 kg /s
min It 60s

L 0.2326 kg /s
0.0182414 m?

=12.759 kg /m?s

Esto se realizd para todos los datos obtenidos de caidas de presion en la torre y para

determinar los flujos de fase liquida y gaseosa.
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4.2 Humidificacion

4.2.1 Modelo de calculo para la determinacion del coeficiente global de
T.de M.

Para determinar el coeficiente global de T. de M. se realizé un esquema del proceso el

cual se ilustra a continuacion.

— >t
twa
] Y,
L 2 H,
tL2
Gs
] -« ta1
l twi
Y’
H’

L1

Realizando un balance de entalpia (balance de energia) tenemos:

CA,LL(tLZ - tLl): GS(H ',—H '1)
Ecuacion de la Linea Operante
Call H'L,-HY
Gs tL2 _tLl

Primero se realizd un grafico de entalpia de la fase gaseosa en funcién de la
temperatura del liquido. En donde se grafica la curva de equilibrio con datos tomados de la
carta psicrométrica para el sistema aire — agua a 585mm Hg. Y en ese mismo grafico se

traza también la linea operante.
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120 +

110 +

100 +

90 +

Linea de equilibrio

BEntapia H Kilkgas.

Temperatura de liquido t °C

Figura 4.1. Representacion grafica de la linea operante para el proceso de humidificacion.

Trazo de las lineas de fuerzas impulsoras, sistema aire — agua.

Se realiza un calculo con los datos obtenidos de la primera corrida realizada

experimentalmente.

Para la fase gaseosa (aire).
APy pcpn =9pulg.H,O

P, = 0kg/cm?
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Entrada

tg, =26°C
t,, =12°C
salida

t,, = 24°C
t,, = 22°C

Calculo del flujo masico del gas.

Los flujos de fase gaseosa se calculan con la ecuacidn de la placa de orificio, a partir
de los datos obtenidos del mandémetro diferencial y de la presion manométrica, los cuales se

convierten a las unidades correspondientes para después sustituirlos en la ecuacion:

9eQ = [3.017 %10 —9.23 %107 AP || [ap[ (77980 .5 + Prey M ¢
P T +273 .15

man

Donde:

P Q = flujo mésico del gas kg./s

AP = caida de presion en la placa de orificio Pa = N/m’
Pan = presion manométrica Pa = N/m>

Mg = peso molecular del gas kg,,/ kmol

T = temperatura absoluta °C

Conversion de la caida de presion en la placa a Pascales.

APy cn =9pulg.H,0(249 .1)= 2241 .9Pa

Sustituyendo los valores en la ecuacion

, 77980 .5)M
= [3.017 x10 ~° | [2241 .9 ( G
PeQ [ ]\/ [26+273.15}

psQ =0.01242 Kg /s
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Masa velocidad del gas = 0.01242kg /s _ 0.6808kg /m?s

0.01824 m?

Para la fase liquida (agua).
L =12LPM

Entrada

t,, =22°C

Salida

t,, =21.5°C

Célculo del flujo masico del liquido.

Densidad del agua a 22°C = 0.99772 kg/1t®

L:12.Lt 0.99772kg \ 1 min ~0.1995kg /s
min Lt 60s

0.1995kg /s

00182 mE - 10.939kg /m?’s

Masa velocidad del liquido =

Célculo de la entalpia de la fase gaseosa.

A partir de las temperaturas de bulbo seco y bulbo hiimedo, en la carta psicrométrica a

585mm Hg., obtenemos el valor de la humedad absoluta.

tg, =26°C .
Y, = 0.006 kgk/lxzso
t,, =12°C o
t,, =24°C
v, =0.021 K910
kgA.S.
t,, =22°C
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Ecuacion de la entalpia

H'= (1005 +1884 Y 'Xs + 2502300 Y

H' = [[1005 + (1884 *0.006 )26 + (2502300 *0.006 )]/1000
H' =41.43KJ /kgA.S

H',=77.61KJ /kgA.S

Célculo del numero de unidades globales de Transferencia del gas Nios, con la
ecuacion (2.5):

Hy dH!
N e :IH'I H*_H'

Tabla 4.1 Integracion numérica de la ecuacion (2.5). Estimacion de Nioc.

T°C | W H* 1 dH’ 1 a1
H*-H' H*-H' prom H*-H' prom

21.5 41.43 76.0 0.0289 6.57 0.03199 0.2102

21.6 48.0 76.5 0.0351 6.5 0.03974 0.2583

21.7 54.5 77.0 0.0444 6.0 0.05160 0.3096

21.8 60.5 77.5 0.0588 7.0 0.07700 0.5390

21.9 67.5 78.0 0.0952 10.11 0.6094 6.1610

22 77.61 78.5 1.1236 Z: 7.478

Hy o dH !
N t0G = J.H | W = 7 478

Célculo de la altura global de una unidad de transferencia del gas Hios, con la
ecuacion (2.7):

VA
H =%
toOG N oe
Altura del lecho empacado Z =2.25m
2.25m
Ho =———=0.3008m
¢ 7.478
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Célculo del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa para la fase

gaseosa K, 'a, con la ecuacion (2.6):

K,'a=2.26kg/m’s

4.3 Absorcion

4.3.1 Modelo de calculo para la determinacion del coeficiente global
de T de M.

Para determina el coeficiente global de T. de M. se realizé un esquema del proceso el

cual se ilustra a continuacion.

Gs
B Y,
L, Ls 2
X2
Gs
] «— G
l )
L1, LS,
Xi

Se toman los datos obtenidos experimentalmente de la primera corrida para realizar el
calculo.
Temperatura de mezcla gaseosa = 25.27°C

Flujo de CO, =28 LPM
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AP placa =7 pulg. H,O

Flujo de MEA =12 LPM

Temperatura de MEA = 25°C

CO; entrada = 4.363 % v

CO, salida =0.485% v como el % v =% mol

Calculo de las concentraciones en la fase gaseosa, a partir de los porcentajes de CO..

_ 4.363moICO, 0.04 kmolCO,
95.637molAire kmolAire

1

v _ 0.485molCO, _ 0.00487 kmolCO ,

27 99.515molAire kmolAire

kmolCO,

Como la solucion acuosa a la entrada esta libre de CO,: X, =0
kmolMEA

Flujo de solucién acuosa de MEA = 12 LPM

Densidad del agua a 25 °C = 0.9970 kg. /1t®

Densidad de la MEA a 25 °C = 1.0179 kg. /1t "®

o, =1(0.90 ¥0.9970 )+ (0.10 *1.0179 )= 0.99909 kg /It

Densidad de la solucion acuosa = 0.99909 kg./It =~ 1 kg./It

Convirtiendo el flujo volumétrico de la fase liquida en flujo masico tenemos:

12 ItsoIMEA
min

(lkgSO' j = 12 kgsoIMEA /min
Itsol

Si la solucion acuosa es al 10% en peso de monoetanolamina, entonces:

100kgsolMEA — — —10kgMEA
12kgsoIMEA — — ——X
X =1.2kgMEA

En la solucion acuosa tenemos: 1.2 kg. MEA y 10.8 kg. de agua.

47



Ls =1.2kgMEA
PM MEA =61.01 kg./kmol

Ls =1.2kgMEA (61101 j =0.01967 kmolMEA

Ls =0.01967 kmolMEA
Flujo de fase gaseosa (mezcla aire — CO,)

Flujo de CO,=28 LPM
Densidad del CO, = 1.8417 kg./m’ = 1.8417 x 10~ kg./It.

Convirtiendo el flujo volumétrico a flujo masico del CO»:

It

5g ItCO, (1.8417 X107 kg
min

j =0.05156 kgCO, /min

Célculo de G; con la ecuacion de la placa de orificio.

El flujo de fase gaseosa se calcula a partir de los datos obtenidos del mandometro

diferencial y de la presion manométrica, los cuales se convierten a las unidades

correspondientes para después sustituirlos en la ecuacion:

T +273 .15

peQ =|3.017 x10 ° - 9.23 x10-7(§Pﬂ\/AP[(77980 S+ P

man

APppca =7pulg.H,0 =1743 .7Pa
P, = 0kg/cm?
T =25.27°C
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M, = (0.04563 * 44 )+ (0.9563 *29 )= 29 .65 kg /kmol
Sustituyendo en la ecuacion tenemos: G, = 0.01109 kgmezcla /s

kgmezcla
seg

0.01109 (610] = 0.6654 kgmezcla /min

G, = (0.6654 —0.05156 )kg /min = 0.6138 kgaire /min

0.6138 kgaire (;9) =0.02116 kmolaire

G = 0.02116 kmolaire

Balance de materia de los no transferibles (aire y MEA)

L, X, +G.Y, =L X, +G,Y,
Gs(Yl_Yz): Ls(x1_ Xz)

— = X Ecuacién linea operante

Célculo de la concentracion del liquido a la salida.

Sustituyendo los valores de las concentraciones de la fase gaseosa y los flujos de las fases

liquida y gaseosa, en la ecuacion anterior tenemos:
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" - 0.0456 — 0.00487
! 0.01967
0.02116

Coordenadas de la linea operante

X, =0.0438 kmolCO, /kmoIMEA X, =0kmolCO, /kmoIMEA
Y, = 0.0456 kmolCO, /kmolaire Y, =0.00487 kmolCO, /kmolaire

kmolCO,
kmolMEA

+0 X, =0.0438

Se realiza un grafico con las concentraciones de la fase gaseosa (Y) y liquida (X). Donde se

traza la curva de equilibrio y la linea operante.

0.055 §
Y, ]
0.045 7

0.035 4

o0.025 7

YI«rd(I%/kndare
.<

0.015 §

o X1 011 012 0'.3 014 0‘.5 o‘.e
Xz X kmol COy/kmol MEA

Figura 4.2. Distribucion al equilibrio del CO, expresada en términos de relacion molar.
Trazo de las lineas de fuerzas impulsoras para un punto de la linea operante del proceso

de absorcion, a 25°C y 585 mm Hg.
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Calculo del numero de unidades globales de Transferencia del gas Niog, con la
ecuacion (2.31):

I
LY Y * 2 1+Y

toG

:Ivl dy 1, 1+,

1

Tabla 4.2 Evaluando la integral de la ecuacion (2.31). Estimacion de Niog.

Y v+ Y- Y+ 1 AY 1 WV
Y-y Y-Y*) Y oY)
0.00487 0 0.00487 | 2053 | 0.00613 | 1482 0.9092
0.011 | 2x10° | 0.01098 | 91.07 | 0.007 733 0.5136
0.018 | 4x10° | 0.01796 | 556 | 0.006 48.7 0.2925
0.024 | 65x10° | 0.0239 | 41.8 | 0.007 37.09 0.2596
0.031 | 8.5x10° | 0.03091 | 323 | 0.006 29.7 0.1783
0.037 | 1.15x 107 | 0.03688 | 27.1 | 0.007 24.9 0.1746
0.044 | 1.3x10" | 0.04387 | 227 | 0.0016 223 0.0358
0.0456 | 1.35x 107 | 0.0456 | 21.9 S =23636
N o = 2.3636 + Lin 1000487
2 1+ 0.0456

Nyog = 2.3437

Calculo de la altura de una unidad global de transferencia del gas Hiog, con la

ecuacion (2.28):

Z =NcHos Altura del lecho empacado Z=2.25m
Hoo = 2 = 2™ _§960m
O Ne 23437

Calculo del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa para la fase

gaseosa K, a, con la ecuacion (2.32):

G
Kya(1 - y)*M

HtOG =
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Q-y), = G-y)-0-y*) Media logaritmica
M 1 _ y
In
1 -y *
.04 . 1
y= Q046 0436 yro 0000135 50135
1+0.0456 1+0.000135

_ (1-0.0436 )- (1-10.000135 )
(1= y)y = VT = 0.9765

n
1 -0.000135

G = 0.6654 kg(lJ = 0.02244 kmol /min
29.65

min

0.02044 km'ol (60hm1n
r

j: 1.3465 kmol /hr
min

G- 1.3465 kmol /hr

Colgaamz = 13821 kmol /m?h

4 = 73821 kmol /m?h
Y (0.960 m )0.9765 )

K,a = 78.74 kmol /hm’(frac .mol )

En otras unidades resulta:

K,a=0.648 kg /m* s(frac .mol )
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Modelo de calculo para determinar el coeficiente volumétrico global de transferencia

de masa para la fase liquida.

Retomando la linea operante del balance de materia realizado en la parte anterior tenemos:

Le _ Y,=Y, _ 0.0456 —0.00487

G, X,-X, 0.0438 — 0

Se realiza un grafico con las concentraciones de la fase gaseosa (Y) y liquida (X). Donde se

traza la curva de equilibrio y la linea operante.

0.055 §

0.035 ]

0.025 4

Y knd COZIkrrd dre

0.015 4

0‘.1 012 013 014 0‘.5 X* o‘.e
X kmol CO/kmol MEA

Figura 4.3 Distribucion al equilibrio del CO, expresada en términos de relacion molar.
Trazo de las lineas de fuerzas impulsoras para un punto de la linea operante del proceso

de absorcion, a 25°C y 585 mm Hg.
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L =12kgsoIMEA/min
M, =(0.90 *18)+ (0.10 *61.01)= 22.301 kg /kmol

L=qp K9 [_kmol (60mmj:32.285kmol/hr
min { 22.301kg hr

L - 32:285 kmol/hr
0.01824m*

=1770.01kmol/hr m*

Célculo del namero de unidades globales de Transferencia del liquido N¢o(, con la
ecuacion (2.36):

NtOL:jX1 ?7)( +llnl+xl
X=X 2 1+ X,

Tabla 4.3 Evaluando la Integral de la ecuacion (2.36). Estimacion de Nioc.

*
X X 1 AX ( 1 j AX( 1 j
X — X * X—X*) X—X*)

0 0.475 2.105 0.0055 2.063 0.01134
0.0055 0.50 2.022 0.0055 2.013 0.01107
0.011 0.51 2.004 0.005 1.994 0.00997
0.016 0.52 1.984 0.005 1.974 0.00987
0.021 0.53 1.964 0.006 1.956 0.001173
0.027 0.54 1.949 0.005 1.949 0.009745
0.032 0.545 1.949 0.005 1.94 0.0097
0.037 0.555 1.930 0.0068 1.924 0.001308
0.0438 0.565 1.918 > =0.07595

1. 1+0.0438

N =0.07595+ In
ot 2 1+0

N, =0.0974

Calculo de la altura de una unidad global de transferencia del liquido Hior, con la
ecuacion (2.33):

Z=Ng Hpe, Z=225m
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Z  225m

H. = — =
© N 0.0974

=23.104m

Célculo del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa para la fase

liquida K,a, con la ecuacion (2.37):

L
K,a(l = x).,

HtOL =

X 0.0438 _0.0419 e X 0565 03610

X= = = ;=
1+ X 1+0.0438 I+X  140.565

(1-x)., = (1-x)-(1-x")

1-X

In *
1-Xx

_(1-0.0419 )-(1-0.361) _
(1= Xy = 0 0410 ~ 0.7880

n
1-0.361

L ~1770.01kmol /hr m?

K = =
e Ho (1=x).,, (23.104m)0.7880)

X

= 97.223 kmol /hr m*

K,a =97.223 kmol /hm?(frac .mol )

En otras unidades resulta:

K,a=0.602 kg /m?* s(frac .mol )
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Célculo del porcentaje de absorcion.

CO ,absorbido 100
CO ,entrada

(4.363 —0.485

100 = 88.8%
4.363
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CAPITULO 5

‘Hemos llegado a la conclusion de que e/
ingeniero quimico como tal, en realidad, no existe’.

A. Duckham, Presidencial Address,
British Institution of Chemical Engineers, 1924
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CAPITULO 5. ANALISIS DE RESULTADOS

5.1. Analisis de resultados para la zona estable, carga e inundacion.

Aqui se presentan en forma tabular y gréfica, los datos experimentales de la

hidrodindmica (empleando el sistema aire — agua) para el empaque | — Ring.

En la siguiente tabla se reportan los datos de caida de presion en el empaque | — Ring,
obtenidos experimentalmente, cuando se trabaja a flujos de fase gaseosa constantes en

diferentes valores, y se fueron variando los flujos de fase liquida.

Tabla 5.1. Datos experimentales de las caidas de presion del estudio hidrodinamico

(sistema aire — agua) de la torre de absorcion a condiciones atmosféricas.

G'kg./m*s | L(LPM) |L'kg./m?’s | AProrre pulg. H20 | AProrre N/M?

10 9.1154 0.6 149.46
14 12.7616 0.7 174.37
05175 20 18.2309 0.9 224.19
24 21.8771 1.2 298.92
28 25.5233 2.4 597.84
32 29.1695 6 1494.6

G kg/m2 S L ( LPM) L' kg / m2 S AProrre pU|g H20 AProrre N/m2

10 9.1131 0.9 224.19
14 12.7616 11 274.01
0.6341 20 18.2309 13 323.83
24 21.8771 1.8 448.38
28 25.5233 3.6 896.76
30 27.3464 6 1494.6

G' kg./m’s L(LPM) |L'kg./m?s | APropre pulg. H20 | AProrre N/m®

10 9.1131 1.2 298.92
14 12.7616 1.4 348.74
0.7756 18 16.4078 1.6 398.56
20 18.2309 1.8 448.38
22 20.0540 2.2 548.02
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Tabla 5.1 (Continuacion)

24 21.8771 3.2 797.12
28 25.5233 6 1494.6

G'kg./m*s | L(LPM) |L'kg./m?’s | AProgre pulg. H20 | AProrre N/M?
10 9.1131 14 348.74
14 12.7616 16 398.56
08736 16 14.5847 2 498.2
20 18.2309 36 896.76
24 21.8771 6 1494.6

G' kg./m’s L(LPM) |L'kg./m?s | AProgge pulg. H20 | AProrre N/m?®
10 9.1131 16 398.56
0.9982 14 12.7616 1.9 473.29
18 16.4078 38 946.58
22 20.0540 6 1494.6

Tabla 5.2. Logaritmos de las caidas de presion y de los flujos de fase liquida.

G' = 0.51754 kg./m’ s

L'kg./m’s AP/Z N/m’/m Log L' Log AProrre/Z
9.1154 66.426 0.9597 1.8223
12.7616 77.497 1.1059 1.8892
18.2309 99.640 1.2608 1.9984
21.8771 132.853 1.3399 2.1233
25.5233 265.706 1.4069 2.4244
29.1695 664.266 1.4649 2.8223

G' =0.63412 kg./m® s

L'kg./m®s AP/Z N/m*/m Log L' Log AP+orre/Z
9.1131 99.640 0.9596 1.9984
12.7616 121.782 1.1059 2.0855
18.2309 143.924 1.2608 2.1581
21.8771 199.280 1.3399 2.2994
25.5233 398.560 1.4069 2.6004
27.3464 664.266 1.4369 2.8223

G' =0.77562 kg./m*s

L'Kg./m®s AP/Z N/m°Im Log L' Log AProprel/Z
9.1131 132.853 0.9596 2.1233
12.7616 154.995 1.1059 2.1903
16.4078 177.137 1.2150 2.2483
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Tabla 5.2 (Continuacion)

18.2309 199.280 1.2608 2.2994
20.0540 243.564 1.3022 2.3866
21.8771 354.275 1.3399 2.5493
25.5233 664.266 1.4069 2.8223
G' =0.87361 kg./m’s
L'Kg./m’s AP/Z N/m?/m Log L' Log AProrre/Z
9.1131 154.995 0.9596 2.1903
12.7616 177.137 1.1059 2.2483
14.5847 221.422 1.1639 2.3452
18.2309 398.560 1.2608 2.6004
21.8771 664.266 1.3399 2.8223
G' =0.99821 kg./m’ s
L' Kg./m*s AP/Z N/m’/m Log L' Log AProrre/Z
9.1131 177.137 0.9596 2.2483
12.7616 210.351 1.1059 2.3229
16.4078 420.702 1.2150 2.6239
20.0540 664.266 1.3022 2.8223

En la siguiente tabla se reportan los datos de caida de presion en el empaque | — Ring,

obtenidos experimentalmente, cuando se trabajé a flujos de fase liquida constantes en

diferentes valores, y se fueron variando los flujos de fase gaseosa.

Tabla 5.3. Datos experimentales de las caidas de presion del estudio hidrodinamico

(sistema aire — agua) de la torre de absorcion a condiciones atmosféricas.

*= 0 LPM = 0 kg./m’s
AP placa Puman. AP placa Puman. T aire prom. G’s AP Torre
Pulg. H,O | Kg;/cm? Pa Pa °C kg./m?s | Pulg. H,0
1 7 0.15 1743.7 14710.5 24 0.6330 0.7
2 11 0.25 2740.1 24517.5 0.8362 0.9
3 13 0.3 3238.3 29421 0.9311 1
4 15 0.35 3736.5 343245 1.0231 1.1
5 17 0.4 4234.7 39228 1.1130 1.2
6 19 0.45 4732.9 44131.5 1.2013 1.3
7 21 0.5 5231.1 49035 1.2883 14
8 23 0.55 5729.3 53938.5 1.3743 15
9 26 0.65 6476.6 63745.5 1.5167 1.7
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Tabla 5.3 (Continuacion)

L’ =14 LPM = 12.7591 kg./m’s

10 5 0.1 12455 9807 25 0.5184 0.7
11 7 0.15 17437 | 147105 0.6319 1.1
12 11 0.25 27401 | 245175 0.8348 2
13 15 0.35 37365 | 343245 1.0214 3.2
14 17 0.4 42347 39228 1.1112 4
15 19 0.45 47329 | 441315 1.1993 6
L’ = 18 LPM =16.4046 kg./m’s
16 5 0.1 12455 9807 25 0.5184 1
17 7 0.15 17437 | 147105 0.6319 16
18 9 0.2 22419 19614 0.7363 2.2
19 11 0.25 27401 | 245175 0.8348 2.9
20 13 03 32383 29421 0.9295 38
21 15 0.35 37365 | 343245 1.0214 6
L’= 22 LPM = 20.0501 kg./m"s
22 5 0.1 1245.5 9807 26 0.5175 1.5
23 7 0.15 1743.7 | 147105 0.6309 2.3
24 9 0.2 22419 | 19614 0.7350 3.1
25 11 0.25 2740.1 | 245175 0.8334 4.1
26 13 0.3 3238.3 | 29421 0.9280 6
L’ = 26 LPM = 23.6955 kg/m’s
27 5 0.1 12455 | 9807 26 0.5175 1.9
28 7 0.15 1743.7 | 147105 0.6309 2.8
29 9 0.2 2241.9 | 19614 0.7351 3.8
30 11 0.25 2740.1 | 245175 0.8335 6

Tabla 5.4. Logaritmos de las caidas de presion y de los flujos de fase gaseosa.

L’=0LPM =0 kg/m’s

G’s kg./m®s AP torre 1Z Log G’s Log AP/Z
N/m? /m
1 0.6330 77.4978 -0.1985 1.8892
2 0.8362 99.6400 -0.0776 1.9984
3 0.9311 110.7111 -0.0309 2.0441
4 1.0231 121.7822 0.0099 2.0855
5 1.1130 132.8533 0.0465 2.1233
6 1.2013 143.9244 0.0796 2.1581
7 1.2883 154.9956 0.1100 2.1903
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Tabla 5.4 (Continuacion)
8 1.3743 166.0667 0.1380 2.2202
9 1.5167 188.2089 0.1809 2.2746
L’ =14 LPM = 12.7591 kg./m"s
10 0.5184 77.4978 -0.2853 1.8892
11 0.6319 121.7822 -0.1992 2.0855
12 0.8348 221.4222 -0.0783 2.3452
13 1.0214 354.2756 0.0092 2.5493
14 1.1112 4428444 0.0458 2.6462
15 1.1993 664.2667 0.0789 2.8223
L’ = 18 LPM =16.4046 kg./m"s
16 0.5184 110.7111 -0.2853 2.0441
17 0.6319 177.1378 -0.1992 2.2483
18 0.7363 243.5644 -0.1329 2.3866
19 0.8348 321.0622 -0.0783 2.5065
20 0.9295 420.7022 -0.0317 2.6239
21 1.0214 664.2667 0.0092 2.8223
L’ =22 LPM = 20.0501 kg./m*s
22 0.5175 166.0667 -0.2860 2.2202
23 0.6309 254.6356 -0.2000 2.4059
24 0.7350 343.2044 -0.1336 2.5355
25 0.8334 453.9156 -0.0790 2.6569
26 0.9280 664.2667 -0.0324 2.8223
L’ = 26 LPM = 23.6955 kg./m" s
27 0.5175 210.3511 -0.2860 2.3229
28 0.6309 309.9911 -0.2000 2.4913
29 0.7350 420.7022 -0.1336 2.6239
30 0.8334 664.2667 -0.0790 2.8223

A continuacion se presentan de manera grafica los datos de la tabla 5.2. En esta
grafica se muestra el logaritmo de la caida de presion por unidad de altura de lecho
empacado Log AP/Z, como una funcidon del logaritmo de la masa velocidad de la fase
liquida Log L', a flujo de fase gaseosa constante, delineando la zona estable, carga e

inundacion para la torre de Absorcion Gaseosa.
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Gréfica 1. Caida de presion del gas para el flujo a contracorriente del liquido y el gas

para el empaque | — Ring, a flujos de gas constantes.

A continuacion se presentan de manera grafica los datos de la tabla 5.4. En esta
gréfica se muestra el logaritmo de la caida de presion por unidad de altura de lecho
empacado Log AP/Z, como una funcidon del logaritmo de la masa velocidad de la fase

gaseosa Log G', a flujo de fase liquida constante, delineando la zona estable, carga e

inundacion para la torre de Absorcion Gaseosa.
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Graéfica 2. Caida de presion del gas para el flujo a contracorriente del liquido y el gas

para el empaque | — Ring, a flujos de liquido constantes.

En la grafica 2 podemos observar que a una velocidad fija del liquido, la caida de
presion del gas aumenta al aumentar el flujo del gas, debido principalmente a la reduccion
de la seccion transversal que puede utilizarse para el flujo del gas como resultado de la
presencia del liquido.

En la regién por debajo de A, la cantidad de liquido contenido en el lecho empacado,

es constante con respecto a los cambios en la velocidad del gas, aunque aumenta con el
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flujo del liquido. En la region entre A y B, la retencion del liquido aumenta rapidamente

con el flujo del gas, el area libre para el flujo del gas se reduce y la caida de presion

aumenta mas rapidamente. Esto se conoce como zona de carga.

Cuando el flujo del gas aumenta hasta B a un flujo fijo del liquido, una capa del

liquido, a través de la cual burbujea el gas, aparece en la parte superior del empaque. Al

mismo tiempo, el arrastre del liquido por el gas aumenta con rapidez y la torre se inunda.

Entonces, la caida de presion del gas aumenta muy rapidamente. Con lo cual

disminuye la eficiencia de contacto entre las fases y se ve afectado el fendmeno de

transferencia de masa. Por lo que no es conveniente trabajar u operar el equipo en esta

region. Cada velocidad del liquido tiene sus propios puntos de carga e inundacion.

5.2. Analisis de resultados para humidificacion y absorcion.

Humidificacion

En la siguiente tabla se muestran las temperaturas de bulbo seco y bulbo himedo del

aire de entrada y salida, y las temperaturas de entrada y salida del liquido.

Tabla 5.5. Datos experimentales de las corridas del proceso de humidificacion.

L’ =12 LPM=10.93 kg./m" s

Humedad
Temp. de aire | Temp. de aire | Temp. de agua (°C) Absoluta
G's de entrada de salida . g XgH,0O
Corrida kg./m?s (°C) tent.  fisal Y l:—
kgAS.
e tw s tw
1 0.6808 26 12 24 22 22 21.5 Entrada
2 0.7527 26 12 24 22 22 21.5 0.006 a26/12°C
3 0.8169 27 12 24 22 22 21.5 0.0055 a 27/12°C
4 0.8775 27 12 24 22 22 21.5 Salida
5 0.9342 27 12 24 22 22 21.5 0.021 a 24/22°C
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Tabla 5.5 (Continuacion)

L’ =14 LPM=12.75 kg./m" s

Temp. de aire | Temp. de aire Humedad
de entrada de salida Temp. de agua (°C) Absoluta
G's () (°C) . *gH,0
Corrida kg./m?%s ts ty ts tw trent  tiea Y lt_k gAS.
6 0.6797 27 12 | 24 23 235 23 Entrada
7 0.7514 27 12 | 24 23 235 23 0.005 a 28/12°C
8 0.8156 28 12 | 24 23 235 23 Salida
9 0.8761 28 12 | 24 23 23.5 23 0.021 a 24/23°C
L’ =16 LPM=145kg./m*s
Temp. de aire | Temp. de aire Humedad
de entrada de salida Temp. de agua (°C) Absoluta
G's (*C) (°C) . *gH,0
Corrida | kg./m’s to tw ts tw et tisa Y l:—k 0AS.
10 0.5984 28 12 | 24 23 235 23 Entrada
11 0.6786 28 12 | 24 23 23.5 23 0.005 a28/12°C
12 0.7502 28 12 | 24 23 23.5 23 Salida
13 0.8156 28 12 | 24 23 235 23 0.021 a24/23°C
L’ =18 LPM=16.4 kg./m* s
Temp. de aire | Temp. de aire Humedad
de entrada de salida Temp. de agua (°C) Absoluta
G's (°C) (°C) . g XgH,O
Corrida | kg./m?s ts tw ts tw tient t sl Y l:—k gAS.
14 0.5986 28 12 | 24 23 24 235 Entrada
15 0.6788 28 12 | 24 23 24 23.5 0.005 a 28/12°C
16 0.7504 28 12 | 24 23 24 235 Salida
17 0.8158 28 12 | 24 23 24 235 0.021 a 24/23°C
L’ =20 LPM=18.22 kg./m2 S
Temp. de aire | Temp. de aire Humedad
de entrada de salida Temp. de agua (°C) Absoluta
G's (°C) (°C) . g XgH,O
Corrida | kg./m?s ts tw ts tw tient t sl Y lt_k gAS.
18 0.5985 28 12 | 25 22 225 22 Entrada
19 0.6787 28 12 | 25 22 22.5 22 0.005 a 28/12°C
20 0.7505 28 12 | 25 22 225 22 Salida

0.021 a 25/22°C

66




En la siguiente tabla se muestran los coeficientes volumétricos globales de
transferencia de masa para la fase gaseosa K, 'a, el nimero de unidades Nioc Y la altura de

una unidad de transferencia de masa Hiog.

Tabla 5.6. Coeficientes volumétricos globales de transferencia de masa para la fase

gaseosa.
> =12 LPM =10.93 kg./m” s
Corrida G's kg./m°s N7og Hios (M) K,'a kg./m?s
1 0.6808 7.478 0.30088 2.26
2 0.7527 1.477 0.30092 2.5
3 0.8169 7.479 0.30084 2.71
4 0.8775 7.478 0.30088 2.91
5 0.9342 7.476 0.30096 3.1
L’ =14 LPM=12.75 kg./m" s
Corrida G's kg./m*'s Nios Hios (M) K,'a kg./m?s
6 0.6797 6.084 0.3698 1.83
7 0.7514 6.085 0.3697 2.03
8 0.8156 6.083 0.3698 2.2
9 0.8761 6.084 0.3698 2.37
L’ =16 LPM=14.5 kg./m* s
Corrida G'skg./m®s Nios Hos (M) K,'a kg./m’s
10 0.5984 6.872 0.3274 1.82
11 0.6786 6.871 0.3274 2.07
12 0.7502 6.873 0.3273 2.29
13 0.8156 6.874 0.3273 2.49
L’ =18 LPM=16.4 kg./m* s
Corrida G'skg./m®s Nios Hos (M) K,'a kg./m’s
14 0.5986 3.065 0.7341 0.81
15 0.6788 3.066 0.7338 0.92
16 0.7504 3.063 0.7345 1.02
17 0.8158 3.067 0.7336 111
L’> =20 LPM=18.22 kg./m2 S
Corrida G's kg./m?'s Nioe Hioe (M) K,'a kg./m*s
18 0.5985 4.398 0.5115 1.16
19 0.6787 4,397 0.5117 1.32
20 0.7505 4.396 0.5118 1.46
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Tabla 5.7. Datos para la correlacion del coeficiente volumétrico global K,'a en el

proceso de humidificacion.

G's L' K,'a kg./m’s
kg./m? s kg./m? s Experimental Log G's LogL' | Log K,'a
0.6808 10.93 2.26 -0.1670 1.0386 0.3541
0.6797 12.75 1.83 -0.1677 1.1055 0.2625
0.5984 145 1.82 -0.2230 1.1614 0.2601
0.5986 16.4 0.81 -0.2229 1.2148 -0.0915
0.5985 18.22 1.16 -0.2229 1.2605 0.0645
0.7527 10.93 2.5 -0.1234 1.0386 0.3979
0.7514 12.75 2.03 -0.1241 1.1055 0.3075
0.6786 145 2.07 -0.1684 1.1614 0.3160
0.6788 16.4 0.92 -0.1683 1.2148 -0.0362
0.6787 18.22 1.32 -0.1683 1.2605 0.1206
0.8169 10.93 2.71 -0.0878 1.0386 0.4330
0.8155 12.75 2.2 -0.0886 1.1055 0.3424
0.7502 145 2.29 -0.1248 1.1614 0.3598
0.7504 16.4 1.02 -0.1247 1.2148 0.0086
0.7505 18.22 1.46 -0.1246 1.2605 0.1644
0.8775 10.93 291 -0.0568 1.0386 0.4639
0.8761 12.75 2.37 -0.0574 1.1055 0.3747
0.8156 145 2.49 -0.0885 1.1614 0.3962
0.8158 16.4 111 -0.0884 1.2148 0.0453
0.9342 10.93 3.1 -0.0296 1.0386 0.4914
Para obtener la correlacidn se propusieron las siguientes ecuaciones:
K,'a=aG" Ky'a=al"”

LogK, 'a = plLogG' +Loga LogK, 'a = LoglL+Logx

A partir de las ecuaciones anteriores se realizaron los graficos 3 y 4: uno de LogK, 'a

en funcion del LogG's y el otro de LogK, 'a en funcion del LogL', con los datos de la

tabla 5.7.
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Gréfica 3. Regresion lineal de los datos experimentales de todas las corridas (coeficiente
de T de M en funcidn del flujo de gas).
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Graéfica 4. Regresion lineal de los datos experimentales de todas las corridas (coeficiente

de T de M en funcion del flujo de liquido).
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Utilizando los datos obtenidos de la regresion lineal de las gréficas 3 y 4, se obtienen

las siguientes ecuaciones:

LogK, 'a =1.8941LogG' +0.5006
LogK, 'a =—-1.7974 LogL'+2.3099

Sumando y reordenando las ecuaciones anteriores tenemos:

y 0.947
K g 254G (5.1
_ Y L.0.8987
En donde:
G's Fkg/m’s
L' f kg/m?s

K, 'a | kg/m’s

Ecuacion empirica para determinar coeficientes volumétricos globales de

transferencia de masa K, 'a en los rangos de G'; de 0.6 a 0.932 kg./m?s y L' de 10.96

a 18.10 kg./m? s, para el empaque | — Ring.

En la siguiente tabla se muestran los coeficientes volumétricos globales de
transferencia de masa K,'a calculados con la ecuacion empirica, determinando el error

con respecto al experimental.

Tabla 5.8. Datos de los coeficientes volumétricos globales de transferencia de masa

calculados a partir de la ecuacion empirica.

G's L' K,'a kg./m®s K,'a kg./m®s Error
kg./m” s kg./m” s Experimental Calculado (Exp. -Cal.)/Exp.
0.6808 10.93 2.26 2.057 0.0897
0.6797 12.75 1.83 1.789 0.0226
0.5984 145 1.82 1.412 0.2240
0.5986 16.4 0.81 1.265 -0.5614
0.5985 18.22 1.16 1.150 0.0083
0.7527 10.93 2.5 2.262 0.0950
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Tabla 5.8 (Continuacion)
0.7514 12.75 2.03 1.967 0.0311
0.6786 14.5 2.07 1.591 0.2314
0.6788 16.4 0.92 1.425 -0.5486
0.6787 18.22 1.32 1.296 0.0182
0.8169 10.93 2.71 2.445 0.0978
0.8155 12.75 2.2 2.125 0.0339
0.7502 14.5 2.29 1.749 0.2360
0.7504 16.4 1.02 1.567 -0.5359
0.7505 18.22 1.46 1.425 0.0237
0.8775 10.93 291 2.616 0.1009
0.8761 12.75 2.37 2.275 0.0402
0.8156 14.5 2.49 1.894 0.2395
0.8158 16.4 1.11 1.696 -0.5276
0.9342 10.93 3.1 2.776 0.1045

La siguiente grafica muestra el comportamiento del coeficiente volumétrico global

K, 'a al aumentar la velocidad del gas para el empaque | — Ring.
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Graéfica 5. Comportamiento del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa

respecto al flujo de gas, con diferentes flujos liquidos en el empaque | — Ring.
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La siguiente grafica muestra el comportamiento del coeficiente volumétrico global

K, 'a al aumentar la velocidad del liquido para el empaque I — Ring.
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Graéfica 6. Comportamiento del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa

respecto al flujo de liquido, con diferentes flujos de gas en el empaque | — Ring.

Como se puede observar en los resultados obtenidos experimentalmente en el proceso
de humidificacion tabulados en la tabla 5.5, las temperaturas del liquido y del gas, no tienen
una variacién considerable, por tanto, hay una variacibn minima en las humedades
absolutas del aire en cada una de las corridas, por lo que la pendiente de la linea operante

varia muy poco.

Analizando la tabla 5.6, se observa que el coeficiente volumétrico global de
transferencia de masa esta en funcion de los flujos de liquido y el gas, ya que en cada serie
de corridas hay una minima variacion del namero de unidades globales y de la altura global
de una unidad de transferencia del gas a diferentes cambios en los flujos de ambas fases.

Esto debido a que no existe una variacion en la inclinacion de la linea operante.
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Analizando las gréficas 5y 6, se observa que al aumentar el flujo de fase gaseosa el
coeficiente volumétrico global de transferencia de masa aumenta, a flujos de liquido
constantes, en cambio al aumentar los flujos de fase liquida, éstos disminuyen a flujos de
gas constantes. Esto también se ve reflejado en la correlacion empirica obtenida a partir de
los datos experimentales.

Por lo que la correlacion nos indica que K, 'a se incrementa al aumentar la velocidad

del gas y disminuye al aumentar la velocidad del liquido y la primera es la que ejerce
mayor influencia. EI aumento en el coeficiente nos indica que hay poca resistencia a

transferencia de masa.

Absorcion

En la siguiente tabla se muestran las temperaturas de entrada del liquido y el gas, y el
porcentaje de CO, en el gas a la entrada y salida.

Tabla 5.9. Datos experimentales de las corridas del proceso de Absorcion de CO,.

G; = 0.6654 kg./min.
Temp. MEA Entrada Temp. Gas Salida
Corridas L (kg./min.) Entrada % CO, Entrada % CO,
1 12 25 4.363 25.27 0.485
2 14 2505 4.363 25.2 0.464
3 16 25 4.363 25.18 0.455
G, =0.5647 kg./min
4 12 24.5 4.688 23.17 0.495
5 14 24.5 4.688 23.17 0.488
6 16 24 4.688 23.17 0.447
7 18 24 4.688 23.2 0.5
G3 =0.5034 kg./min
8 12 25 4.882 24.82 0.486
9 14 25 4.882 24.82 0.505
10 16 25 4.882 24.82 0.475
11 18 25 4.882 24.9 0.513
G, =0.6153 kg./min.
12 12 25 | 3.904 25.14 0.405
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En la tabla siguiente se muestra los coeficientes globales de transferencia de masa, y
los nimeros de unidades y la altura de una unidad de transferencia para la fase gaseosa,

calculados a partir de los datos experimentales.

Tabla 5.10. Coeficientes de transferencia de masa globales para la fase gaseosa.

G L N H "2
m

Corrida | kmolim?h | kmol/m?h ° s M1 ol h m (frac. mol)
1 1770.120 | 2.3437 0.96 78.74
2 73.8213 [ 2065140 | 2.3361 0.9631 78.26
3 2360.160 |  2.4517 0.9177 82.11
4 1770.120 | 2.4045 0.9357 68.47
5 625548 | 2065140 | 2.3788 0.9458 67.71
6 2360.160 25 0.9 7117
7 2655.181 2507 0.8973 71.39
8 1770120 | 2.4804 0.9071 63.03
9 55.7621 | 2065140 | 2.4902 0.9035 63.27
10 2360.160 2636 0.8535 66.99
11 2655181 |  2.5531 0.8812 64.87
1 684320 | 1770120 | 2.4336 0.9245 7551

Tabla 5.11. Datos para la correlacion del coeficiente global de transferencia de masa para

la fase gaseosa en el proceso de absorcion gaseosa.

K,a
kmoﬁmz h kmoll7m2 h | kmol/ hm? (frac. mol) log G log L log K,a
Experimental

1770.120 78.74 1.8681 | 3.2289 1.8962

73.8213 2065.140 78.26 1.8681 | 3.2959 1.8935
2360.160 82.11 1.8681 | 3.3538 1.9144

1770.120 68.47 1.7962 3.2289 1.8355

62.5548 2065.140 67.71 1.7962 | 3.2959 1.8306
2360.160 71.17 1.7962 3.3538 1.8523

2655.181 71.39 1.7962 3.4050 1.8536

1770.120 63.03 1.7463 3.2289 1.7995

95.7621 2065.140 63.27 1.7463 | 3.2959 1.8012
2360.160 66.99 1.7463 3.3538 1.8260

2655.181 64.87 1.7463 3.4050 1.8120

68.4320 1770.120 75.51 1.8352 3.2289 1.8780
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Para obtener la correlacion se propusieron las siguientes ecuaciones:
K,a=aG’ K,a=al’
LogK,a = SLogG + Loga LogK,a =09l + Logax
A partir de las ecuaciones anteriores se realizaron los graficos 7 y 8: uno de LogK a
en funcion del LogG y el otro de LogK a en funcion del LogL, utilizando los datos de la

tabla 5.11.
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Gréfica 7. Regresion lineal de los datos experimentales de todas las corridas (coeficiente de T de

M en funcién del flujo de gas).
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Gréfica 8. Regresion lineal de los datos experimentales de todas las corridas (coeficiente de T de

M en funcién del flujo de liquido).
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Utilizando los datos de la regresion lineal de las graficas 7 y 8, se obtuvieron las

siguientes ecuaciones:

LogK,a =0.7908 LogG + 0.4274
LogK a=0.1256 LogL +1.4296

Sumando y ordenando términos de las ecuaciones anteriores tenemos:

_ 0.3954; 0.0628
K, =8.482G ¥4 52)

En donde:
G | kmol/m?h
L | kmol/m?h

K,a [ kmol/m*h gracmol _

Que es la ecuacion empirica para determinar coeficientes volumétricos globales de

transferencia de masa K ,a en los rangos de G de 55.76 a 73.82 kmol/m* h. y L de

1770.12 a 2655.18 kmol/m? h, para el empaque | — Ring.

En la siguiente tabla se muestran los coeficientes volumétricos globales de

transferencia de masa K a calculados con la ecuacion empirica, determinando el error con

respecto al experimental.

Tabla 5.12. Datos de los coeficientes volumétricos globales de transferencia de masa

calculados a partir de la ecuacion empirica.

K,a K,a
G L kmol/ h m* (frac. mol) | kmol/ h m® (frac. mol) Error
kmol/m®>h | kmol/m®h Experimental Calculado (Exp. - Cal.)/Exp.
1770.120 78.74 7433 0.05603
73.8213 5065 140 78.26 75.05 0.04101
2360.160 82.11 75.68 0.07827
1770.120 68.47 69.62 20.01675
62.5548 ™ 5065 140 67.71 70.29 20.03816
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Tabla 5.12 (Continuacidn)
2360.160 7117 70.89 0.00399
2655.181 71.39 7141 ~0.00031
1770.120 63.03 66.52 ~0.05543
55.7621  ™5065 140 63.27 67.17 ~0.06165
2360.160 66.99 67.74 20.01114
2655.181 64.87 68.24 20.05194
684320 | 1770.120 75.51 72.13 0.04472

La siguiente grafica muestra el comportamiento del coeficiente global de

transferencia de masa K, a experimental al aumentar la velocidad del gas en el empaque

| - Ring.
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Grafica 9. Comportamiento del K a respecto al flujo de gas, con diferentes flujos liquidos

en el empaque I — Ring.

La siguiente grafica muestra el comportamiento del coeficiente K a experimental al

aumentar la velocidad del liquido en el empaque | — Ring.
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Grafica 10. Comportamiento del K a respecto al flujo de liquido, con diferentes flujos de gas en

el empaque | — Ring.

La siguiente grafica muestra el comportamiento del Hioc experimental en funcién del

numero de unidades de transferencia Niog en el empaque | — Ring.

0.98 -
0.96 - *e
0.94 -

0.92 - *

Hioc m
.

0.9 - ®e
0.88 - .

0.86 -

0.84 T T T T T
2.3 2.35 2.4 2.45 2.5 2.55 2.6 2.65 2.7

Nioc

Gréfica 11. Comportamiento del Hyog respecto al Nyog , con diferentes flujos de liquido y gas en el
empaque | — Ring.
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La siguiente gréfica muestra el comportamiento del Hiog experimental al aumentar la

velocidad del liquido en el empaque | — Ring.
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Gréfica 12. Comportamiento del Hioc respecto al flujo de liquido, con diferentes flujos de
gas en el empaque | — Ring.

En la tabla siguiente se muestra los coeficientes globales de transferencia de masa, los
nameros de unidades y alturas de una unidad de transferencia para la fase liquida,

calculados a partir de los datos experimentales.

Tabla 5.13. Coeficientes de transferencia de masa globales para la fase liquida.

G L Kxa
kmol/m*h | kmol/m?h NioL Hol (M) kmol/ h m® (frac. mol)
Corrida
1 1770.120 0.0974 23.104 97.223
2 73.8213 2065.140 0.0926 24.29 107.57
3 2360.160 0.08102 27.77 107.28
4 1770.120 0.0973 23.118 97.128
5 62.5548 2065.140 0.08306 27.087 96.412
6 2360.160 0.0732 30.734 96.925
7 2655.181 0.0583 38.561 86.741
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Tabla 5.13 (Continuacidn)

8 1770.120 0.08947 25.148 89.423
9 55.7621 2065.140 0.07602 29.597 88.388
10 2360.160 0.0657 34.246 87.133
11 2655.181 0.0588 38.232 87.664
12 68.4320 1770.120 0.08945 25.153 88.785

Tabla 5.14. Datos para la correlacion del coeficiente global de transferencia de masa para

la fase liquida en el proceso de absorcion gaseosa.

G L K,a
kmol/m? h kmol/m? h kmol/ h m® (frac. mol) log G log L Log K,a
1770.120 97.223 1.8681 | 3.2289 1.9877
73.8213 2065.140 10757 1.8681 | 3.2959 2.0316
2360.160 107.28 1.8681 | 3.3538 2.0305
1770.120 97.128 17962 | 3.2289 1.9873
62.5548 2065.140 96.412 17962 | 3.2959 1.9841
2360.160 96.925 17962 | 3.3538 1.9864
2655.181 86.741 17962 | 3.4050 1.9382
1770.120 89.423 1.7463 | 3.2289 1.9514
55.7621 2065.140 88.388 1.7463 | 3.2959 1.9463
2360.160 87.133 17463 | 3.3538 1.9401
2655.181 87.664 17463 | 3.4050 1.9428
68.4320 1770.120 88.785 18352 | 3.2289 1.9483
Para obtener la correlacién se propusieron las siguientes ecuaciones:
K.a=aG” K.a=a’

LogK,a = fLogG + Loga LogK,a=jLogL + Logc

A partir de las ecuaciones anteriores se realizaron los graficos 13 y 14: uno de

LogK,a en funcion del LogG vy el otro de LogK,a en funcion del LogL, utilizando los

datos de la tabla 5.14.
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Gréfica 13. Regresion lineal de los datos experimentales de todas las corridas (coeficiente de T de

M en funcién del flujo de gas).
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Gréfica 14. Regresion lineal de los datos experimentales de todas las corridas (coeficiente de T de

M en funcion del flujo de liquido).

Utilizando los datos de la regresion lineal de las gréaficas 13 y 14, se obtuvieron las
siguientes ecuaciones:

LogK,a =0.5237 LogG +1.0299
LogK,a =-0.0737 LogL + 2.218
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Sumando y ordenando términos de las ecuaciones anteriores tenemos:

0.2618
K a 42.0G 5.3)
_ X | 00368
En donde:
G | kmol/m?h
L | kmol/m?h

K,a f kmol/m*h €racmol

Que es la ecuacion empirica para determinar coeficientes volumétricos globales de
transferencia de masa K,a en los rangos de G de 55.76 a 73.82 kmol/m> hy L de
1770.12 a 2655.18 kmol/m? h, para el empaque | — Ring.

Se realiza el calculo del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa K, a

con la ecuacién empirica, calculando el error con respecto al experimental, los cuales se

muestran en la siguiente tabla.

Tabla 5.15. Datos de los coeficientes volumétricos globales de transferencia de masa

calculados a partir de la ecuacion empirica.

o . K,a K,a .
kmol/ h m® (frac. mol) | kmol/ h m* (frac. mol rror
kmol/m?h | kmol/m®h Experié]ental ) Calcu(lado ) (Exp. - Cal.)/Exp.
1770.120 97.223 98.517 0.0133
73.8213 2065.140 107.57 97.960 -0.0893
2360.160 107.28 97.480 -0.0913
1770.120 97.128 94,337 -0.0287
62.5548 2065.140 96.412 93.804 -0.0270
2360.160 96.925 93.344 -0.0369
2655.181 86.741 92.940 0.0714
1770.120 89.423 91.540 0.0236
55.7621 2065.140 88.388 91.023 0.0298
2360.160 87.133 90.576 0.0395
2655.181 87.664 90.185 0.0287
68.4320 1770.120 88.785 96.581 0.0878

La siguiente grafica muestra el comportamiento del coeficiente K,a al aumentar la

velocidad del gas en el empaque | — Ring.
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Gréfica 15. Comportamiento del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa respecto

al flujo de gas, con diferentes flujos liquidos en el empaque | — Ring.

La siguiente grafica muestra el comportamiento del coeficiente K ,a al aumentar la

velocidad del gas en el empaque | — Ring.
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Gréfica 16. Comportamiento del coeficiente volumétrico global de transferencia de masa respecto

al flujo de liquido, con diferentes flujos de gas en el empaque | — Ring.
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La siguiente gréfica muestra el comportamiento del Hio, experimental en funcién del

namero de unidades de transferencia Nio. en el empaque | — Ring.
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Gréfica 17. Comportamiento del Hyo, respecto al flujo de gas, con diferentes flujos de liquido en el
empaque | — Ring.

La siguiente grafica muestra el comportamiento del Hio, experimental al aumentar la

velocidad del liquido en el empaqgue | — Ring.
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Gréfica 18. Comportamiento del Hyo, respecto al flujo de liquido, con diferentes flujos de gas en el
empaque | — Ring.
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En la siguiente tabla se muestran los porcentajes de CO, absorbido en la solucion
acuosa de MEA.

Tabla 5.16. Datos del porcentaje de absorcion

G L % Absorcion
Corrida kmol/m? h kmol/m? h
1 1770.120 88.8
2 73.8213 2065.140 89.3
3 2360.160 89.5
4 1770.120 89.4
5 62.5548 2065.140 89.6
6 2360.160 90.4
7 2655.181 89.3
8 1770.120 90.0
9 55.7621 2065.140 89.6
10 2360.160 90.2
11 2655.181 89.5
12 68.4320 1770.120 89.6

Como puede observarse en la tabla 5.9, la concentracion de CO, a la salida fue casi
constante en cada una de las corridas, por lo tanto la pendiente de la linea operante no
cambia mucho, en consecuencia el nimero de unidades de transferencia Nioc Y la altura de

una unidad de transferencia del gas Hiog Nno tienen un cambio significativo.

Analizando los datos de la tabla 5.10, se observa que el coeficiente volumétrico

global de transferencia de masa K, a experimental es proporcional a los flujos de fase
gaseosa Yy fase liquida, es decir, al incrementar las velocidades del gas y del liquido, el K, a

aumenta, esto se observa en las graficas 9 y 10 donde se muestra el comportamiento del

coeficiente global de transferencia de masa en funcion de los flujos.
En la grafica 11 se observa que la altura global de una unidad de transferencia Hiog €S

inversamente proporcional al numero de unidad global de transferencia Niog, 10 que indica

que Hios disminuye al aumentar el Niog. Por tanto el coeficiente de transferencia de masa
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K,a se incrementa, a un determinado flujo de fase gaseosa. Observando el mismo

comportamiento para Hioc al incrementarse la velocidad del liquido como se muestra en la

gréafica 12.

A mayores velocidades de la fase gaseosa y de la fase liquida el K a se incrementa,

por tanto el Hioc disminuye, esto se traduce en menor altura de lecho empacado, existiendo

poca resistencia a la transferencia de masa.

La ecuacion empirica (5.2) indica que K, a no depende en forma apreciable de la

velocidad del flujo del liquido L por debajo del punto de carga del empaque, pero esta muy

afectada por la velocidad del gas. En esta relacion se observa que K,a tiende a

incrementarse tanto con las velocidades del liquido como del gas.

Analizando la tabla 5.13, se observa que el coeficiente global de transferencia de
masa para la fase liquida K, a, es directamente proporcional al flujo del gas, lo que indica
que K,a aumenta al incrementarse la velocidad del gas, e inversamente proporcional al
flujo del liquido, es decir, que K,a disminuye al incrementar la velocidad del liquido. Lo

anterior se puede observar claramente en las graficas 13 y 14.

Este comportamiento se observa también en la correlacion empirica (5.3) obtenida
con los datos experimentales. Esta relacion indica que K, a tiende a incrementarse con los

flujos del gas y disminuye al incrementar los flujos del liquido, siendo la primera la que

ejerce mayor influencia.

De acuerdo a las graficas 17 y 18, se observa que el Hio. es proporcional al flujo de la
fase liquida, lo que indica que HioL se incrementa al aumentar la velocidad del liquido, y es
inversamente proporcional al nimero de unidades de transferencia, es decir, que al

aumentar el Nio. la altura de una unidad de transferencia Hio disminuye.
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CAPITULO 6

“A demds una cosa.
Yo no tengo ningun inconveniente en meterme en
camisa de once varas”.

Nicanor Parra
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CAPITULO 6. CONCLUSIONES

El objetivo de esta tesis fue cumplido al realizar la experimentacién necesaria para
llevar a cabo el estudio hidrodinamico y obtener los coeficientes globales de transferencia

de masa a una temperatura constante y en estado estacionario.

Con el estudio hidrodindmico se pudo conocer las condiciones de operacion y
caracteristicas del empaque de la torre de absorcién: Los flujos méaximos de fase liquida y
gaseosa, con lo cual se determind la zona estable, carga e inundacion. Las bajas caidas de
presion que resultan, es una caracteristica del empaque I- Ring, esto nos permite manejar

mayores flujos de gas y liquido.

Se concluye que la torre debe operar a flujos de fase liquida y gaseosa por debajo de
la zona de carga, ya que al incrementar los flujos se inunda con mayor rapidez.
En la parte experimental de humidificacion se correlaciond el K, 'a con los gastos G’s Y
L’, empleando los datos experimentales, de los cuales se obtuvo la siguiente expresion:

~ 254G|S 0.947

L|0.8987

K,'a

Se encontro que el coeficiente volumétrico global de transferencia de masa K, 'a esta
limitado por la temperatura del liquido. Porque los valores de K,'a disminuyeron para

determinada carga en ciertas condiciones de temperatura.
La ecuacion empirica anterior puede ser usada para sistemas similares. Tomando en cuenta

que fue obtenida a partir de datos experimentales, no debe extrapolarse méas alla de la gama

de datos.

En cuanto al estudio en absorcion se correlacion6 los datos experimentales de K a y

K.a con los gastos G y L, de los cuales se obtuvieron las siguientes expresiones:
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K ,a= g.487 (503954 0.0628

0.2618
K a- 42.0G

X 0.0368
L

Las cuales se pueden utilizar para predecir los coeficientes volumétricos globales K a y

K.a para gastos L y G a escala de planta piloto y emplearlos en la determinacion de la

altura del lecho empacado.

Se encontro que las correlaciones anteriores no pueden ser usadas para otro sistema
con diferentes caracteristicas (densidad y viscosidad) y diferente tipo de empaque.

Se puede concluir que estas correlaciones pueden ser usadas confiablemente, ya que
presentan un minimo error con respecto a los coeficientes globales de transferencia de masa
experimentales.

Se concluye que el disolvente empleado (MEA) y el empaque son muy eficientes, ya

que el porcentaje de absorcion es aceptable.

Se logré cumplir exitosamente el objetivo de elaborar el manual de operacion y
funcionamiento para la torre de absorcidn gaseosa en el cual se incluyen: diagrama de flujo,

observaciones, mantenimiento y equipo instalado.

Con el desarrollo del presente trabajo se logro unir la relacion teérico — experimental,
ya que los conceptos tedricos son una herramienta de mucha importancia para el desarrollo
experimental, concluyendo que adquirimos una experiencia en el manejo de equipo de
contacto continuo que no se obtiene sélo de la teoria.

Cuando se tiene un equipo disefiado con ciertas caracteristicas (soportes de empaque,
distribuidor y redistribuidores de fase liquida, etc.), es necesario adaptarse a ello para
evitar mayores costos, esto es un factor importante que debe considerar el ingeniero

quimico.
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Esta tesis aporta una informacion sobre las caracteristicas hidrodinamicas del
equipo, que son de gran utilidad para futuros proyectos que quieran realizar los alumnos de
la carrera de ingenieria quimica, esperando obtengan un mayor conocimiento de lo que es

el trabajo experimental.

Finalmente puede decirse que la recopilacion de datos e informacion que encierra éste
trabajo resultara atil en el estudio preliminar de posibles alternativas para cualquier disefio

de equipo de contacto continuo.

Algunas recomendaciones que podemos hacer para mejorar el funcionamiento del
equipo son: aumentar el diametro de las tuberias de descarga de los tanques (principalmente
la del tanque TA-3), minimo a 1 pulg., ya que cuando se trabaja a flujos mayores de liquido
se llega a rebasar la capacidad del tanque.

Cambiar a una mayor presién de descarga de la bomba (GA-2), que se encuentra en el
fondo de la torre, para evitar que el nivel aumente con mayor rapidez cuando se utilizan
flujos de liquido grandes.

Modificar la posicién de la tuberia de succion de la bomba (GA-1) de alimentacién
del liquido, colocandola en la linea de descarga del tanque (TA — 1), ya que actualmente se

desperdicia un volumen considerable de liquido.

Seria primordial cambiar el distribuidor de liquido, esto mejoraria la eficiencia del

empaque.
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NOMENCLATURA DEL TRABAJO.

o . . . 2, 3
Superficie interfacial especifica, drea/volumen empacado, m“/m

Masa velocidad superficial del gas seco, kg./m” s

Masa velocidad del gas, kg./m? s
Masa velocidad molar superficial, mol/m* h

Flujo molar del gas inerte, mol/h

Entalpia de una mezcla vapor — gas por unidad de masa de gas seco, Kj/kg.

Altura de una unidad de transferencia del gas, m

Altura global de una unidad de transferencia del gas, m
Altura de una unidad de transferencia de del liquido, m
Altura global de una unidad de transferencia de liquido, m

Coeficiente global volumétrico de transferencia de masa para la fase gaseosa,
kg./m’ s
Coeficiente de transferencia de masa del liquido, mol/m* h (fraccion mol)

Coeficiente de transferencia de masa del gas, mol/m” h (fraccion mol)

K.a, K a Coeficiente global volumétrico de transferencia de masa de la fase gaseosa,

mol/m’ h (fraccion mol)

K,a, Kga Coeficiente global volumétrico de transferencia de masa de la fase liquida,

mol/m’ h (fraccion mol)

Logaritmo decimal
Masa velocidad molar del liquido, mol/m? h

Flujo molar del disolvente liquido, mol/h

Masa velocidad superficial del liquido, kg./m” s
Peso molecular

Numero de unidades de transferencia del gas, adimensional
Numero de unidades globales de transferencia del gas, adimensional

Numero de unidades de transferencia del liquido, adimensional
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N toL

yo,
MEA
CO,

Subindices:

G

Numero de unidades globales de transferencia del liquido, adimensional
Presion de vapor de una sustancia pura, KPa

Presion parcial, KPa

Presion total, KPa

Temperatura de bulbo seco, °C

Temperatura de bulbo humedo, °C

Temperatura del liquido, °C

Concentracion en el liquido, fraccion mol, mol/mol

Concentracioén en el liquido, mol soluto/mol de disolvente, mol/mol
Concentracion del liquido si éste hubiese salido en equilibrio con la real
concentracion del gas (y, Y), mol/mol

Humedad absoluta, masa vapor/masa gas seco, kg./kg.
Concentracion en el gas, fraccion mol, mol/mol

Concentracion en el gas, mol soluto/mol gas acarreador, mol/mol
Concentracion del gas si €ste hubiese salido en equilibrio con la real
concentracion del liquido (x, X), mol/mol

Altura de empaque, m

Diferencia de presion, N/m*

Densidad, kg./m’
Monoetanolamina.

Bioxido de carbono.

Gas

Interfase

Liquido

Global

Fondo de la torre empacada

Parte superior de la torre empacada.
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APENDICES

S0lo sé que no s€ nada’”.

Socrates
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APENDICE A

Féormulas empleadas para la determinacion de propiedades fisicas.

A continuacion se muestran las formulas mediante las cuales se calcularon las

propiedades fisicas del sistema Aire/CO,/Sol. Acuosa de MEA.

Peso molecular de la mezcla gaseosa.

— * *
M G M aire yaire +M CO, YCO2

Densidad de la mezcla gaseosa.

M,P
RT

Pwve =

Peso molecular promedio del liquido

M, =M, *X

*
= Wl agua +MMEA X\viea

Agua
Simplificacion de la ecuacion de la placa de orificio.

Ecuacion de la placa de orificio para determinar el flujo volumétrico del gas.

Q = Covao | 29¢AP
-£")p

Co = coeficiente de descarga ~ 0.61

Ao = area del orificio

gc =32.1741b, pie/lb,s* =9.80665kg, m/kg,s* = 4.16981b, pie/Ib;h* =1kg,m/Ns’
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AP = lectura mandémetro diferencial

p= do = 0782 =0.4857 Relacion de diametros

dp 1.61
dp = 1.61 pulg. (Tuberia de 1 2 pulg.)
do =0.782 pulg.

Y = factor de expansion = 1—
k P

man

0.41+0.3543" ( AP j

_Cp

Cv

_ P'MG
Ps = RT

Nm
kmolK

k k =1.404 para Aire, CO, CO,, etc.

R=8314

Constante de los gases

P=P

atm

+ Pman

T = temperatura absoluta del gas

M, =29kg,,/kmol

Simplificacion de la ecuacidén de la placa de orificio para el sistema de trabajo, para la

determinacion de los flujos masicos.

Q =CYA _ 29cAP
(1_ﬁ4)pe

4
y o 04140358 (AP]

k Pman
B* =0.0556
y _1_ 0:41+0.35(0.0556)( AP
1.404 P..
Y =1-0.30588 (APJ ......................... 1
C=0.61 do=0.01986 m Ao =3.0986 x 10" m?
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Multiplicando CA0 =0.61*3.0986x10™* =1.8901x10™*

Sustituyendo la ecuacion 1 en la de Q.

Q =1.8901x10~* 1—0.30588[ APJ | 29cAP
I:)man (l_ﬂ ),OG

Q=1.8901x10~ —5.7815x10-| 2P 2gcAP
P N (1-0.0556)p,

0.9444"2  0.9444"> (P Pe

. man

1.8901x10™* 5.7815x10-5(AP H 2gcAP

Q=|1.945x10" —5.95x10‘5( AP ﬂ 2gcAP
L P

man

Sustituyendo el valor de gc = 1 kg, m/Ns” y multiplicando por pg los términos.

pPeQ = {1.945 x10™* - 5.95 xlo-S(PA—PH[ Pe J«/ZMAP

man p G

0sQ = {1.945x10‘4 ~5.95x107 [F?—Pﬂq/ZAPpG

man

P'Mg

Sustituyendo la ecuacion de densidad pg = RT

AP P'M
=11.945x10"* =5.95x10°| —— || [2AP G
'DGQ (Pman J \/ ( RT j

psQ =[1.945x10* = 5.95x10"° AP 2AP{(77980 5+ Py Mo }
Proan 8314 T
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PcQ =0.01551 {1.945 x10 4 - 5.95x10 F?Pﬂ\/AP{(W%O '5T+ Pran M ¢ }
man

peQ = {3.017 X10° —9.23 x107[§P] \/AP[(W%O 5+ Py M G}

T +273.15

man /|
Ecuacion para calcular los flujos masicos a partir de la placa de orificio de la torre

de Absorcion del LEM IQ en donde:

AP = caida de presion en la placa de orificio Pa = N/m?
Pman = presion manométrica Pa = N/m?
Mg = peso molecular del gas kg,,/kmol

T = temperatura absoluta °C
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APENDICE B

Caracteristicas y procedencia del CO,.

El dioxido de carbono gaseoso estd formado por la combinacidon de dos elementos:

carbono y oxigeno. Se forma por la combustion de carbon o hidrocarburos, la fermentacion

de materia organica, y por la respiraciéon de hombres y animales. Se encuentra en bajas

concentraciones en la atmosfera, y es asimilado por las plantas, que en su lugar producen

oxigeno. El CO, gas tiene un ligero olor irritante, es incoloro, y mas pesado que el aire.

Puede ser almacenado en cilindros, en tanques cuando esta licuado o en forma sélida (hielo

seco).

Propiedades quimicas y fisicas del diéoxido de carbono.

Punto de ebulliciéon a Propiedades en fase gaseosaa 0°Cy
101.325 KPa 101.325 KPa
Calor latente Calor
de Gravedad Especifico
Unidades Métricas Temp. | vaporizacion | Especifica (Cp) Densidad
Simbolo Peso
Sustancia Quimico molecular °C KJ/kg Aire=1 kJ/kg °C kg/m?
Di6xido de
Carbono CO, 44.01 -78.5 571.3 1.539 0.85 19.769
Propiedades en fase
liquidaaB.P.y a 101.325
KPa Punto Triple Punto Critico
Calor
Gravedad Especifico Temp.
Especifica (Cp) Temp. | Presién Presion Densidad
Agua=1 KJ/kg °C °C KPa abs. °C KPa abs. kg/m3
1.18 -56.6 517.3 31.1 7.382 468
Principales aplicaciones

A modo de resumen, veamos cuales son sus principales aplicaciones:

QUIMICA

El CO; es usado en la sintesis quimica y para controlar temperaturas en un
reactor. Ademas, se utiliza para neutralizar efluentes alcalinos.
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Farmacéutica | E1 CO; es usado para procesos de inertizacion, sintesis quimica, extraccion
con fluido supercritico (SFE), acidificacion (pH) de aguas de desecho, o
para el transporte de producto a bajas temperaturas (-78° C).

Alimentacion | El CO; se usa en la industria de la alimentacién en tres areas principales:

y bebidas e (Carbonatacion de bebidas gaseosas, agua mineral y cervezas.

e Empaquetado de comestibles. Sus propiedades de inertizacion y
bacteriostaticas han sido aplicadas con éxito en mezclas de
nitrégeno (empaquetado con atmosfera modificada o MAP).

e Como fluido criogénico en operaciones de refrigeracion, o como
hielo seco para el control de la temperatura en la distribucion de
comestibles.

Tratamiento | La inyeccion de CO; permite controlar el pH de los liquidos de desecho.

de desechos

Papel El CO; permite ajustar el pH de la pasta quimica recirculada después de la
decoloracidn alcalina.

Electronica | El CO; es usado generalmente para el tratamiento de aguas de desecho,
como un medio de enfriamiento en las pruebas medioambientales de los
instrumentos.

Salud Aditivo del oxigeno para uso médico como estimulante respiratorio.

Industria del
metal

El CO; es usado tipicamente para la proteccion frente a la corrosion.

Las graficas de Mollier y el diagrama de Fases nos indican los diferentes estados en

los que podemos encontrar el CO; bajo diferentes condiciones de presion y temperatura.

En lo referente a los principales riesgos asociados al CO,, los podemos resumir como:

e Riesgos principales: alta presion e inhalacion.

e Toxicidad: 5000 ppm.

e Limites de inflamabilidad en el aire: no inflamable.

e Olor: no posee
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Alcanolaminas para la remocion de CO,.

Las aminas que tienen un mayor interés comercial para ser usadas en la purificacion

de gases son la monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA) y la metildietanolamina

(MDEA). La trietanolamina (TEA) ha sido desplazada debido principalmente a su baja

capacidad de absorcion (por su elevado peso molecular), su baja reactividad (como amina

terciaria), y su poca estabilidad.

Como vemos en la Figura 1B, cada tipo de amina tiene al menos un grupo hidroxilo y

un grupo amino. Generalmente se puede considerar que el grupo hidroxilo sirve para

reducir la presion de vapor e incrementar la solubilidad del agua, mientras el grupo amino

proporciona la alcalinidad necesaria en soluciones acuosas para dar lugar a la absorcion de

gases acidos.

HO HO
N
| | 2 |(|]\
T Al
H CC
al
HO HO
Moncethanolamine Diethanolamine
HO
R
= 3%
= N—CH, HO—C—C—0—
sy Il |
I CC
X—on 1!
Diisopropancolamine Methyldiethanolamine 2 (2-aminoethoxy) ethanol

C—C—N

Figura 1B. Tipos de aminas.
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Monoetanolamina (MEA)

La monoetanolamina es atn el solvente preferido para el tratamiento de corrientes de
gas que contienen bajas concentraciones de H,S y CO,, y especialmente pocos
contaminantes minoritarios tales como el COS y CS,. Esto es especialmente cierto cuando
el gas tiene que ser tratado a baja presion, y se exige una eliminacién maxima de los gases

acidos.

Ventajas principales:
e Bajo peso molecular. Alta capacidad de absorcion a bajas concentraciones.
e Alta alcalinidad.

e Facilidad de recuperacion.

La desventaja principal que presenta este tipo de solvente es que da lugar a productos
(con COS y C8S;) procedentes de reacciones irreversibles. Ademas, las soluciones de
monoetanolamina son mas corrosivas que otras soluciones de aminas, especialmente
cuando la concentracion es superior al 20% (en peso) y las soluciones absorben grandes

cantidades de gases acidos.

Dietanolamina (DEA)

Las soluciones acuosas de dietanolamina han sido usadas durante muchos afios para
el tratamiento de gases de refineria que contienen normalmente apreciables cantidades de

COS y CS,, ademas de H,S y CO,.

Las aminas secundarias son mucho menos reactivas con COS y CS; que las aminas
primarias, y por ello los productos de reacciéon no son excesivamente corrosivos. Tiene dos
importantes desventajas: una es que la recuperacion de las soluciones contaminadas se tiene
que hacer por destilacion al vacio, y la otra es que da lugar a muchas reacciones
irreversibles con el CO,, formando productos corrosivos. Por ello no es recomendable para

el tratamiento de gases con alto contenido de este gas acido.
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En la Tabla 1 podemos ver las propiedades fisicas y quimicas de las alcanolaminas

usadas para la purificacion de gases.

Tabla 1. Propiedades fisicas y quimicas de las alcanolaminas.

PROPIEDAD MEA DEA TEA
Peso molecular 61.09 105.14 149.19
Gravedad especifica 20/20°C 1.0179 1.0919 1.1258
Punto de ebullicion, °C
760 mm Hg 171 360
50 mm Hg 100 187 244
10 mm Hg 69 150 208
Presion de vapor, mm Hg a 20 °C 0.36 0.01 0.01
Punto de congelacion, °C 10.5 28 21.2
Solubilidad en agua, % en peso a 20 °C | Completa 96.4 Completa
Viscosidad absoluta, cp a20 °C 24.1 380 (30°C) 1.013
Calor de vaporizacion, Btu/lb a 1 atm. 355 288 (23 mm) 230
(168.5°C)
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APENDICEC

Datos para la curva de Equilibrio del sistema aire — vapor de agua.
Datos de las Entalpias del aire saturado a la temperatura de bulbo seco obtenidas de la

carta psicrométrica del sistema aire — vapor de agua a 585 mmHg abs.

TEMP. DEL TEMP. DEL ENTALPIA Hg
LIQUIDO °C AIRE °C KJ/KG. A.S.
19 19 65
20 20 69
23 23 83
25 25 92
27 27 104
29 29 116
30 30 122
120 1
110 |
100 1 ////
@ ] ]
o 90 L
E B // i
< 8o el
o ]
= ] ///
“ 70 A | L—
,//’/
60 |
50 |
19 20 21 2 23 2% 25 26 277
TEMP. DEL LIQUIDO °C

Grafica 1C. Curva de equilibrio para el sistema aire — vapor de agua, construida a partir

de los datos de la carta psicrométrica.
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Co= calor hismedo (kg aine seco K)

]
280

v e

N@ '-61' '~¢ \@ _\(P \"Q \-_5' ﬁ'o. \‘g \-ﬁ -.@ -.'ﬁ’ ‘q,' \'P -:P -.ﬁp

14 15 16
160 180 200 20 240

140

120

V, = velimen hiimedo, m'fikg aire seco
W= volimen especilico del aire seco. m'/kg aie seco
13
H'= entaipia, klkg aine seco

10

A T P

Carta psicrométrica para el sistema aire — agua, a 585mm Hg abs., en unidades SI.

Fuente: Manual de Ingenieria Quimica experimental de LEM 1y II.
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APENDICED

Datos de la solubilidad de CO, en soluciones de MEA.
Datos de equilibrio del sistema CO, / MEA / H,O @n

Normalidad X molCO, Presion parcial
de la sol. (kPa)
MEA molMEA
0.417 0.1
0.46 0.316
1 0.513 1
0.581 3.16
0.662 10
0.757 31.6
0.415 0.1
0.457 0.316
0.5 1
2:5 0.543 3.16
0.593 10
0.657 31.6
35 -
30 +
25 +
<
Q
<
B 20 +
o
g
- 15 -
o
(%]
o
o 10 +
5 -
0 T : T T T 1
0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8
mol CO, /molMEA

Grafica 1D. Datos de equilibrio LV a 25 °C sistema CO, / MEA / H,0 a 1N (6% en peso).
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Presién Parcial (kPa)

35 4

30

25

20 +

10 +

0.5

0.55

mol CO, /mol MEA

0.6

0.65

0.7

Grafica 2D. Datos de equilibrio LV a 25 °C sistema CO, / MEA / H,0 a 2.5N (15% en

peso).

Datos de equilibrio del sistema CO, / MEA / H,O a 1.6N y 25 °C, obtenidos a partir de la

interpolacion de los datos de la tabla anterior.

Normalidad molCO, Presion parcial v molCO,
d‘f\ﬁ:i’l' molMEA (KPa) molAire
0 0 0

0.416 0.1 0.00128

1.6 0.458 0.316 0.00406

0.5052 1 0.01298

0.5582 3.16 0.04222

0.6206 10 0.14706

0.697 31.6 0.68107
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15

Presion Pardd (P9

10

(0] ; ; 7 — : : T )
o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8

mol CO, /mol MEA

Grafica 3D. Datos de equilibrio LV a 25 °C sistema CO, / MEA / H,0O a 1.6N (10% en

peso)

mol GO, /mol Aire

(0} & <

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8
mol CO>, /mol MEA

Grafica 4D. Datos de equilibrio LV a 25 °C sistema CO, / MEA / H,O a 1.6N (10% en

peso)
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0.00015 - //

mol CO,/mol Aire

0.0001 1 /

0.00005 - /

0 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.07 0.08 0.09
mol CO,/mol MEA

Grafica 5D. Linea de equilibrio tomando los primeros puntos de los datos para el sistema CO, / MEA / H,O a 25 °Cy 1.6N
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Grafica 6D. Datos de equilibrio LV a 25 °C sistema CO, / MEA / H,0O a 1.6N (10% en

peso).
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APENDICE E

MANUAL DE OPERACION
TORRE DE ABSORCION GASEOSA

LEM IQ NAVE 1000

|
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MANUAL DE OPERACION GENERAL DE LA TORRE DE ABSORCION
GASEOSA DEL LEM IQ.

Para operar correctamente el equipo de absorcion de gases se deben seguir los siguientes

pasos:

1. Verificar que todas las valvulas estén cerradas antes de comenzar a operar el equipo.
Principalmente las valvulas 1,2 y 3 que son las de alimentacion de los fluidos
(liquidos y gases), asi como las valvulas 4, 5 y 6 que son las descargas de los

tanques y también las valvulas 17 y 18 que son para drenar los tanques y la torre.

Nota: Para evitar que se mezclen el liquido de alimentacion con los de salida (liquido
que ya absorbio al gas), la valvula 4 debe permanecer en todo momento cerrada.
Cuando se utilice el tanque TA — 2 para burbujear la muestra gaseosa, la valvula 5

debe permanecer cerrada, para que no se mezcle el liquido del tanque TA — 3.

2. Verificar que todos los tanques estén vacios, para que no afecte el sistema de

trabajo.

3. Verificar que los filtros tipo canasta para aire no tengan almacenado agua. Deben

drenarse.

Nota: Si se requiere estar tomando caidas de presion en la torre, abrir las valvulas que
se encuentran a un costado de cada filtro, si no es necesario lo anterior, éstas deberan

permanecer cerradas todo el tiempo.
4. Si se va a trabajar con otro gas ademds del aire, verificar que el tanque de

alimentacion del mismo esté lleno (que registre presion en el mandometro que tiene

instalado).
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5. Abrir las vélvulas de los medidores de nivel y las del manometro diferencial de la

placa de orificio.

Nota: Antes de abrir las valvulas del manémetro diferencial de la placa de orificio,
purgar el sistema, quitando los tapones de la parte inferior, para eliminar la presion

acumulada y los condensados que pudieran llegar a formarse en la tuberia.

6. Abrir la valvula 2 para llenar de agua el tanque de alimentacion a la torre o si se

requiere preparar una solucion acuosa.

7. Prender la bomba GA — 1 de alimentacion del liquido y posteriormente abrir las

valvulas 8 y 9 para regular el flujo.

Nota: Antes de encender las bombas verificar que los interruptores tengan fusibles,
estén conectadas correctamente e identificar el encendido y apagado de cada una de

ellas; posteriormente subir la palanca para tener corriente eléctrica.

8. Abrir la valvula 1 de alimentacion de la fase gaseosa (aire o aire + gas) y la valvula

con la que cuenta el tanque donde esta almacenado el gas (CO,).

9. Abrir la valvula 13 que es la que permite el almacenamiento de la fase liquida en el

tanque TA — 3.

Nota: Si se requiere almacenar el liquido a la salida, mantener cerrada la valvula 6 de
descarga del tanque TA — 3. Cuando se manejan grandes cantidades de flujo de fase
liquida a la salida es recomendable tener abiertas las valvulas 6 y 17, para evitar el

derrame del liquido debido que se supera la capacidad del tanque.
10. Al registrarse nivel en la parte inferior de la torre, prender la bomba GA — 2 de

descarga del liquido de la torre hacia el tanque TA — 3 y abrir las valvulas 10 y 12

para regular el flujo.
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Nota: Mantener el nivel de la parte inferior de la torre por debajo de la entrada de la
fase gaseosa, ya que si éste sube mas alla, la torre tiende a inundarse y los manometros
diferenciales (tanto el de la placa de orificio como el de la torre) comienzan a oscilar,

por lo que no se tienen lecturas satisfactorias.

Nota: Si se quiere trabajar con recirculacion y tener un sistema cerrado, abrir la

valvula 14 y cerrar la valvula 12.

11. Al terminar la experimentacion, apagar la bomba GA — 1 y cerrar las valvulas 8 y 9.

12. Cuando desaparezca el nivel en la parte inferior de la torre, apagar la bomba GA — 2

y abrir la valvula 18 para descargar el liquido que se halla acumulado.

13. Después de haber experimentado, abrir las valvulas 4, 6 y 17 para descargar los

tanques.

14. Para iniciar cada corrida debe regresarse al punto nimero 7.

OBSERVACIONES EN LA OPERACION DEL EQUIPO.

1. Cuando se trabaja con el sistema abierto (esto es, cuando el liquido se descarga
directamente al drenaje y el gas sale directamente a la atmosfera), puede operarse de
las dos maneras posibles: 1) a flujos constantes de fase gaseosa y variaciones de

fase liquida, y 2) a flujos constantes de fase liquida y variaciones de fase gaseosa.

Pero es mas recomendable experimentar a flujos constantes de fase liquida e ir
variando los flujos de fase gaseosa, debido a que el equipo opera en mejores
condiciones y se tiene menor error en las lecturas de los manometros diferenciales,
con lo cual se pueden obtener datos mas precisos y se logra mantener el nivel en el
fondo de la torre, por lo que se evita la inundacion. Esto, trabajando a flujos

moderados de fase liquida y flujos grandes de fase gaseosa, ya que si se trabaja en
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sentido opuesto, a flujos grandes de fase liquida, el equipo se inunda con mayor
rapidez debido a que la presion de la fase gaseosa es insuficiente para expulsar el
liquido hacia el drenaje. Al inundarse la torre, afecta el funcionamiento de los

manometros diferenciales (principalmente el de la placa de orificio).

En caso de que suba rapidamente el nivel en la parte inferior de la torre, abrir la

valvula 18 para drenar y evitar interrumpir la experimentacion.

Evitar tomar lecturas para la fase gaseosa cuando el compresor esté comprimiendo
aire, porque los datos no son confiables. Se recomienda hacerlo en el lapso cuando

el compresor esta recuperado (parado).

Cuando se trabajé en la absorcion de CO, con alglin solvente, se observd que es
mejor trabajar en intervalos cortos de tiempo, debido a que el solvente aumenta la
solubilidad del gas en el liquido y también por el factor mencionado en el punto
nimero 3, ya que esto afecta a las lecturas del analizador de gases (no permitiendo

que llegue a estabilizarse), por lo que se puede acabar el solvente.

MANTENIMIENTO DEL EQUIPO

No dejar liquidos almacenados en los tanques, descargarlos completamente y
secarlos después de haber terminado la experimentacion. Para evitar la corrosion de

los mismos, recubrirlos con pintura epdxica por lo menos cada 6 meses.

No dejar los rotdmetros con liquido, menos cuando los liquidos utilizados son

corrosivos, para evitar que se manche la caratula.

Evitar que las bombas trabajen en seco (sin liquido), para evitar que lleguen a

quemarse.
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¢ No dejar liquido acumulado en la parte inferior de la torre, por que se puede llegar a

oxidar y tener fugas.

e Evitar que las tomas de los mandmetros tengan liquido, ya que se pueden

descalibrar o hasta descomponerse.

e Para evitar la oxidacién del empaque, después de cada practica secarlo haciendo
pasar aire. Antes de esto cerrar todos los sistemas de medicion (mandmetros, filtros,
etc.). Para que se lleve a cabo mas rapido el secado del empaque, quitar el tapon

macho que esta colocado en la te, en la parte superior de la torre.

EQUIPO INSTALADO (TUBERIA E INSTRUMENTACION).

e Empaque I — Ring No 15 de acero inoxidable 304.

e Termdémetro de mercurio de -30 a 50 °C.

e Filtros tipo canasta de policarbonato; cada filtro tiene instalada una valvula de
compuerta y 2 mangueras de hule.

e Manometros diferenciales: uno de 0 a 8 pulg. H,O y otro de 0 a 50 pulg. H,O de la

marca DWYER.

Nota: El manometro de 0 a 50 pulg. H,O tiene instalado un sistema de desfogue, que
consta de 3 llaves para gas de Y pulg., ajustadas con tuberia de cobre de % pulg., 4 tes

de %4 pulg., 2 tapones tipo hembra de % pulg., y 2 mangueras de hule.

e Un manémetrode 0 a 1 Kgg/ cm’ de la marca METRON.

e Dos rotametros de 1 a 17 GPM (4 a 64 LPM) de la marca BLUE — WHITE.

e Una placa de orificio para linea de 1 '2 pulg. para una presion 300 sig con un
diametro de 0.782 pulg. de acero inoxidable 316.

e Tuberia del liquido de ' pulg.

e Tuberiadel gasde 1 Y2y 2 pulg.

e 18 valvulas para tuberia de 2 pulg.
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e Una manguera de plastico de % pulg. (para drenar liquido de la torre).

¢ Bomba de alimentacién de liquido de %4 Hp.

e Bomba de descarga (o recirculacion) de % Hp.

NOMENCLATURA UTILIZADA EN EL DIAGRAMA DE FLUJO.

V1 Vilvula de compuerta,
V2 Valvula de compuerta,
V3 Vilvula de globo,
V4 Vilvula de globo,
V5 Valvula de globo,
V6 Valvula de globo,
V7 Valvula de globo,
V8 Vilvula de globo,
V9 Valvula de globo,
V10 Vilvula de globo,
V11 Valvula de globo,
V12 Vilvula de globo,
V13 Vélvula de compuerta,
V14 Vilvula de globo,
V15 Valvula de globo,
V16 Vilvula de globo,
V17 Vilvula de globo,
V18 Vilvula de globo,

V19 Valvula del tanque de CO,,
MD1 Manometro diferencial para AP en
los extremos de la columna,
MD2 Manometro diferencial para medir
flujo gaseoso,

P1 Placa de orificio para medir flujo

£aseoso,
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R1 y R2 Rotémetro para flujo liquido,
R3 Rotametro para flujo de CO,,

TA-1y TA-3 Tanques de

almacenamiento de liquido,

TA-2 Tanque para burbujear el gas (para

posteriormente determinar la
concentracion),

TO Torre de absorcion,

GA Bomba para flujo de liquido,

GB Compresor de aire,

1 Indicador de presion.
|



Figura 1E. Diagrama de flujo (Torre de Absorcion Gaseosa LEM 1Q.)
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DIMENSIONES DE LA TORRE DE ABSORCION GASEOSA LEM IQ.

En las siguientes figuras se muestran las medidas de cada una de las partes de las cuales
esta compuesta la torre de absorcion, para futuras modificaciones: a) parte metalica; b)

parte acrilica; c) parte inferior (el fondo) y d) la parte superior (el cabezal).

130 el

L35 o

-

L e — |

Figura 2E. Torre de absorcion del LEM I1Q.
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TORE DE ABSORCION
|

PARTE METALICA i
i

28 cm

|
|
|
|
|

63 cm

54 cm

4 - T 1.5cm

121.5cm |

57 cm
53 cm I

PARTE ACRILICA

1 15.2 em !

131 ¢m

. T

Figura 3E. Medidas de la parte metalica 'y acrilica de la torre de absorcion.
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VISTA FRONTAL

28 cn

49 ¢

VISTA SUPERIOR

15.2 em

TORRE DE ABSORCION

13.5 em

15.2 ¢n

29 cm

28 cmn

Figura 4E. Medidas del cabezal y del fondo de la torre.
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