Absorcién de CO2 en una columna empacada

Transferencia de masa y reaccién quimica simultanea
(modelo de presiones no lineal)

1.- PROBLEMA

Para iniciar el estudio de la absorcion en presencia de reacciones quimicas, se
pide a los alumnos experimentar en la torre de absorcién PIGNAT el siguiente
sistema termodinamico (MEA/H.O-CO2/AIRE) en el que la transferencia de
masa del biéxido de carbono a través de la interfase genera una reaccion
quimica exotérmica de 2° orden en la fase liquida de MEA/H20. Para comparar
los resultados que produce este sistema, alimentar monoetanolamina-agua
utilizando tres flujos (5, 8, y 10) L/h y con un flujo de alimentacion constante de
biéxido de carbono-aire.

Las condiciones de alimentacion son:

Una solucién al 15% en masa de MEA/AGUA para la fase liquida y una
mezcla al 15% en masa de CO2/AIRE para la concentracion de la fase
gaseosa, utilizar los siguientes valores en las escalas de los rotametros
instalados en la torre:

20 % de aire | da una concentracion en el
— i
50 mm de CO, | enrorno del15.22% en masa

Trabajar la torre utilizando sus empaques de vidrio tipo Raschig de 72" de
diametro nominal, y condiciones no isotérmicas y no adiabaticas.
Aplicar en este estudio experimental el modelo de la pelicula.

Encontrar:

1.

2.

3.

El mayor tiempo de residencia de la mezcla liquida de (MEA-H20) de uno
de los siguientes flujos alimentados (5, 8 6 10) L/h, ya que para este
proceso interesa la formacion de los productos de reaccion, los iones
carbamico (RNHCOO™ ) y los iones amina (R NH; ).

¢ El valor del coeficiente volumétrico individual y temporal de transferen-
cia de masa con reaccion quimica k ra =k axE, a diferentes alturas
de la columna desde la base al domo de la columna.

El mecanismo controlante (el mas lento) entre la difusion o la reaccién en
la fase liquida descendente.

4.- El sitio donde se da la reaccion, (en la pelicula del liquido o en el seno de

la fase liquida).

5.- El régimen de reaccion



2.- PARTE EXPERIEMNTAL

21

2.2

2.4

MATERIALES

1 Bureta con soporte universal

4 vasos de precipitados de 100 mL

4 matraces Erlenmeyer

2 pipetas de 3 mL

1 propipeta

1 termémetro de vidrio

1 Probeta de 100 mL

Una computadora

Un sensor para bidxido de carbono (COy)
Una extension de cables eléctricos

La libreta N° 3 de la bitacora del Laboratorio de Ingenieria Quimica Il

SUSTANCIAS

1 recipiente de plastico con monoetanolamina-agua al 15% en masa
Acido clorhidrico 1N
Frasco gotero con Fenolftaleina.

SERVICIOS AUXILIARES

Energia eléctrica
Aire de compresora
Tanque de bioéxido de carbono extraseco

DESCRIPCION DEL EQUIPO

EQUIPO ESPECIFICACIONES

Columna empacada Servicio: Absorcién o desorcion

Operacion: Contracorriente

Diametro interno: 5.08 cm

Altura empacada: 110 cm

Material de construccion: Vidrio

Empaque: Anillos Raschig de vidrio de 0.703
cm de diametro externo, 0.545 cm de
diametro interno y 0.854 cm de longitud
Plato de soporte: Acero inoxidable

Tanque de alimentacion | Capacidad:30 litros

Lado: 30 cm

Altura: 50 cm

Material de construccion: Polietileno

Bomba de Tipo: Dosificadora
desplazamiento positivo | Accionador: Motor eléctrico a 110 Volts
Material de construccién: PTFE (tefldn)

Tanque receptor Servicio: Recibe solucion diluida

Capacidad: Un litro

Diametro: 8 cm

Altura: 45 cm

Mat. de construccion: Vidrio, acero inoxidable




Pierna barométrica Servicio: Igualar nivel

Tanque receptor Servicio: Descarga de producto
Capacidad: 3 litros

Diametro: 13 cm

Altura: 50 cm

Material de construccién: Vidrio, acero
inoxidable.

Manoémetro diferencial | Servicio: Indicador de la diferencia de
presion de la columna
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Figura 1 Diagrama del reactor absorbedor

solution MEA [ H20

2=z
Z=z+h7

reactor
absorbrdor

Figura 2

El equipo tiene las siguientes
especificaciones

Diametro interno de la columna: 5.08 cm
Area interna de la columna: 20.268 cm?
Altura empacada Z = 110 cm

Area transversal de flujo entre empaques
=14.66 cm?

Material de construccion: Vidrio
Empaque: Anillos Raschig de vidrio de
0.703 cm de diametro externo, 0.545 cm
de diametro interno y 0.854 cm de
longitud

Cromatografo GowMac de conductividad
eléctrica

Figura 3
Torre de absorcion marca PIGNAT en el
Laboratorio de Ingenieria Quimica

2.6 MEDIDAS DE HIGIENE Y SEGURIDAD

a) Ultilizar lentes de seguridad para el manejo de HCI
b) Verificar que el regulador de aire colocado en el equipo opere con una

presiéon de 1 bar

2.7 DESARROLLO EXPERIMENTAL

Arranque del equipo

1.-Consultar el instructivo de operacién del sensor de bidxido de carbono
pegado en el gabinete del cromatografo, para determinar las composiciones
en porciento en masa del CO> en aire.

2.- Consultar el anexo A para conocer la forma de evaluar los flujos en los
rotametros de la mezcla liquida de MEA-H20, el flujo aire y de CO».




3.- Arrancar la compresora del laboratorio y recorrer visualmente la linea de aire
que llega hasta la valvula de la entrada a la columna.

4.- Purgar el aire que proviene de la compresora antes de alimentarlo a la
columna, para lograrlo abrir la valvula que permite la descarga a la
atmosfera, después fijar una presién de 1 bar en la caratula de la valvula
reguladora de aire que alimenta a la columna.

Operacion del equipo

1.- Alimentar aire y controlar el flujo con la valvula del rotametro a un valor
constante entre 20 a 25% de la escala. Medir su temperatura abriendo la
valvula ubicada antes de la entrada al equipo y apuntar la lectura en la Tabla
de Datos Experimentales.

2- Abrir la valvula principal del tanque de CO2, después controlar la valvula de
descarga ubicada en el tanque a 20 psig.

3.- Alimentar CO2 a la columna, y controlar el flujo con la valvula del rotametro
de entrada a un valor constante entre 30 a 40 mm en la escala. Medir su
temperatura abriendo la valvula ubicada antes de la entrada al equipo y
apuntar su valor en la Tabla de datos Experimentales.

4.- Determinar por cromatografia la composicion de la corriente gaseosa de

entrada a la columna, llenar la Tabla de datos Experimentales.

5.- Verificar que el tanque de alimentacién que contiene la solucion de MEA se

encuentre aproximadamente al 15% en masa, para esto tomar 3 alicuotas de
4 mL y adicionar 2 gotas de fenolftaleina a cada una, titular con HCI 1 N,
tomar el promedio y llenar la Tabla de datos Experimentales

6.- Tomar la temperatura de la solucion de MEA-H2O y apuntarla en la Tabla de

datos Experimentales

7.- Conectar a la energia eléctrica la bomba peristaltica de alimentacion de

solucion de MEA-H>O. Observar la parte frontal de la bomba y operar la
perilla del llenado del piston y las flechas para las pulsaciones de acuerdo al
flujo de liquido que se desea alimentar. Experimentar 3 flujos diferentes
entre 5a 10 L/ h por ejemplo 5, 8 y 10 L / h de mezcla. Llenar la Tabla de
datos Experimentales con los valores de los flujos seleccionados.

8.- Alimentar simultaneamente el flujo de la corriente gaseosa seleccionada y
mantenerla constante para cada uno de los flujos seleccionados de
monoetanolamina y agua

9.- Determinar por cromatografia la composicion de la corriente gaseosa de
salida de la columna, recordar que el flujo de la corriente gaseosa
alimentada permanece constante, solo varia el flujo de la solucion
alimentada de monoetanolamina. Llenar la Tabla de datos Experimentales
con los valores leidos del integrador.

10.- Para cada corrida experimental, tomar 3 series de alicuotas de 4 mL de la
corriente liquida a la salida de la columna, adicionar 2 gotas de
fenolftaleina y titular con HCI de concentracion 1 N, promediar los valores
de cada alicuota y llenar la Tabla de datos Experimentales

Paro del equipo
1.- Cerrar las valvulas de alimentacion de aire a la columna y del tanque que



contiene biéxido de carbono.
2.- Apagar compresora que alimenta aire a la columna

3.- NO cerrar la valvula principal del tanque de helio, consultar en Anexo A para
apagar el cromatégrafo

2.8 INFORMACION EXPERIMENTAL

Tabla (1). Datos Experimentales de flujos, concentraciones y temperaturas

Temperatura de la solucién = °C Temperatura del aire = °C
Fraccion de huecos ¢ = Temperatura del CO2= °C
Area transversal de flujo entre empaques = cm?
Flujo de Conc;lrluzt;acwn Conc&r:;;acwn Gaire Gcoz
alimentacion (%) (mm)
(L/h) (% en masa)
N = gmol / Lsol %masa = 6.037(N) +
0.205
(g MEA / g Solucioén)
Entrada | Salida | Entrada Salida
5
3 20 50
10
CO: Aire
(%) masa (%) masa
Entrada | Salida | Entrada | Salida

Consultar los incisos 7.4, 7.5 y 7.6 del ANEXO de este guion experimental para
examinar los calculos complementarios para el sistema (MEA/H20 - CO2/AIRE)

2.9.- Definicion del coeficiente de transferencia de masa

Cuando una sustancia de una mezcla se mueve del seno de una de las fases a
la interfase por una diferencia de densidades, de concentraciones o de
presiones parciales, el fendmeno se conoce como transporte de masa. Como

regla general, el flux de masa N, es proporcional a la diferencia de
concentraciones, es decir, a la diferencia entre la concentracion en la interfase
C,; Y la concentracién en el seno de la fase liquida C,,, .




A la constante de proporcionalidad se conoce como el coeficiente individual y
temporal de transferencia de masa

NA:k(CAi_CAb):k(CZ_C;) (1)

Donde k tiene un indice inferior L 6 G dependiendo de si la concentracion esta
en el lado del liquido o gas. La presién parcial casi siempre se usa como una
medida de concentracién para la transferencia de masa del lado del gas, esto
proporciona otras unidades para la nueva constante k.

El patron microscépico que surge de la conocida teoria de la pelicula se basa en
la linea de concentracion curvilinea real utilizando el modelo aproximado lineal
del modelo de la pelicula como se muestra en la Fig. (4)

Fase liquida

interfase

Seno de la fase
liquida

Curva de
concentracion

Cab
e Modelo de la pelicula
'5L X

Espesorde la
pelicula

=

Fig. 4 Curva de concentracion experimental y curva
del modelo de la pelicula

El coeficiente de transferencia de masa ubicado en el modelo lineal de la
pelicula del liquido se define como

D d CAL
B Flux difusivo ' )
" Diferencia de concentraciones C, —C

Ai Ab

Donde C, es la concentracién de A en la pelicula de liquido de 0 a &,
C,, es la concentracioén de A en el bulk (el seno de la fase liquida)



d CAL _ CAi _CAb
dx oL (3)

Sustituyendo (3) en (2)

k =—- (4)

Esta ecuacion representa el significado fisico del coeficiente de transferencia de
masa del lado del liquido.

2.10.- Transferencia de masa a través de la interfase gas-liquido en presencia
de reaccidn quimica

Interfase

gas |iqLIiE|D

*

Fig. 5 Transferencia de masa R, a través de la interfase gas-liquido

La siguiente ecuacion representa el flux volumétrico del soluto que arriba a la
interfase del lado del gas

0 *
RAi,G a=kg a (pA - pA) (9)

El flux volumétrico del soluto que se transfiere desde la interfase hacia el seno
del liquido esta dado por

* 0
Ry a=Ek a (CA—CAJ (6)



Donde a es el area interfacial efectiva de contacto entre fases por unidad de
volumen de columna y E es el factor de mejora (Enhancement).

La transferencia de masa entre las fases se da en estado estacionario, por lo
que

R.ca=R, ,a=R,a=R,a (7)

Ai,G

Como en la interfase se alcanza instantaneamente el equilibrio las
concentraciones de ambas fases estan relacionadas por la ley de Henry

pj;_\ = He C*A, que al sustituirla en la ecuacion (5) se obtiene

* %
RAiazkga(p‘z\—HecAszkLa[cA—cg) (8)
Despejando la concentracion de soluto en el equilibrioC,

_kgap, +Ek_aC;
E k_a+kg a He

c

A

(9)

Sustituimos (9) en (6) y después de simplificar términos y de acuerdo con la
suposicién del modelo de que no hay reaccion en el seno del fluido en la fase
liquida, c3=0 porque la reaccion de segundo orden es rapida, entonces se

obtiene:

R E k (c* 0
L a=Eka -~
Ai,L A

kaa o® 0
RAaZEkLa( 92 Pa ]zEkLa(kga)[ PA jz

E kL a+kg a He E kL a +kg a He

0

Pa _ Pa
Ek a N kg a He 1 He

+
Ek,akga Ek akga kga EKk_ a

Donde el flux de la fase gaseosa a la interfase se reduce a



P, 1
R = = 1
F T He Xa (10)

+
kga Ek a

Para conocer el flux con reaccion Ra de la Ec. (10), todos los términos de esta
ecuacién se pueden evaluar: Danckwerst [8] propone la siguiente correlacién

para el sistema NH3 / AIRE para evaluar el coeficiente kg @ para CO2 / aire
2

0.33_[' N°Sc (NH3-Aire)  \° 1 (11)

N°Sc (CO2-Aire) Pop

kga=00142 (G )" (Lpy )

Lwv = Masa velocidad de la mezcla liquida: Ib / h ft?
Gwmv = Masa velocidad de la mezcla gaseosa: Ib / h ft?
Pop = Presién de operacién en atmésferas

pero corregida mediante el cociente de los nimeros de Schmidt a los dos
tercios [N°Sc (NHs-Aire) / N°Sc (CO2-Aire)]?3. Para evaluar el coeficiente kL de
transferencia de masa en la fase liquida en presencia de reaccién, no se
reportan en la literatura estas correlaciones y, solamente se puede evaluar por
prueba y error aplicando la Ec. (39).

2.11.- Reacciones de segundo orden

En la industria quimica se pueden encontrar muchos ejemplos importantes de
reacciones gas-liquido en las que un componente gaseoso A se hace soluble y
reacciona con un componente liquido B:

A+zB—>P (12)

Pueden surgir varias situaciones en la interface y estas se muestran en la
Fig. (7)

[+]
Esta concentracion C _ se encuentra en el seno de la

B
fase liquida cuando se coloca en el indice superior
uno

Cp =

B ‘H,CB
. (2)

™

‘A
— X — X

Fig. (7). Posibles perfiles de concentracién en la pelicula del liquido para
una reaccion de segundo orden



El caso (a) representa una reaccion de segundo orden, si la concentracion de
C, es alta en comparacion con la de C,, entonces C, no se empobrece

significativamente en la interface y se reduce a una reaccién de pseudo primer
orden. Para el caso (b) en la cual la concentracion de B decae rapidamente en

comparacion con la concentracion Cg en el “bulk” o en seno de la fase liquida,

(localizar esta concentracion en la parte superior de la grafica), sin alcanzar el
cero como en el caso (c) donde en este caso, es una reaccion muy rapida que
se da en el espesor de la pelicula del liquido tocando el cero de la abscisa x. El
modelo de la pelicula de estos casos produce dos ecuaciones diferenciales
acopladas la cuales pueden resolverse numéricamente. Van Krevelen y Hoftijzer
(17) presentan una solucion analitica aproximada. Donde E es el factor de
mejora (enhancement factor):

o 2
M)
S —E- S (13)
L Ca )2
tanh(M E'E]z
E, -1

Significado de términos

0 ./D,k,Co
M :DA:;CB 6 /M = =A27 (es el No. de Hatta) (14)
L L
E = Es el factor de mejora (enhancement factor)
(0]
E =1 +DB_CB* Es el factor de mejora para una reaccion instantanea (15)
zD,C,

CZ= Es la concentracion del CO2 en la interfase

c3 = Es la concentracion del reactivo B (amina) en el seno del fluido de la fase
Liquida

k, = Es la constante de velocidad de reaccion de segundo orden en la Ec. (26)

Z = Es el coeficiente estequiométrico de la reaccion. Consultar el Anexo 7.3
CO2 + 2R1NH2 © RlNHCOO_+ RNH, .. Z=2
kL = Coeficiente individual y temporal de transferencia de masa del lado del

liquido
2.12 Definicion del factor de mejora E (Enhancement)
R,=K¢ ( Pa— pAi) =Ek_ (C:—CK), esta expresion del flux R, representa la

transferencia de masa molar A a través de la interfase en presencia de reaccién
quimica, donde



Velocidad de absorcion de A cuando se produce la reaccion R,

~ Velocidad de absorcion de A cuando sélo hay transferencia de masa N,

E es el factor por el cual la rapidez de absorcion se incrementa por la reaccion,
(siempre es mayor de 1). Es la relacién de la cantidad de gas absorbido A en
una unidad de tiempo en un liquido reaccionante, a la cantidad de A que podria
ser absorbido si no hubiera reaccion.

La Ec. (13) de Van Krevelen y Hoftijzer

1
_E )2
R (MEE T]
(13) A —E-= !

N >
tanh| M E,-E
E -1

no da un valor explicito paraE, por lo tanto, Wellek et al [1] proporcionan la
ecuacion (16) que es explicita para el calculo de E .

| 1 1
= + despejando a E (16)

E-)" (-7 (E-)"

1
1 1.35
E= 1
1 1 i (17)
+

Ei 1)1 (g1 1)1

En la cual

M

E =—————— Es el factor de mejora de la envolvente de la Figura (9)

" tanh-/M

0o

C
y E, =1+ % Es el factor de mejora para una reaccién infinitamente
z ACA

rapida mostrada en la Figura (9)



2.13 El numero de Hatta para reacciones de segundo orden

Para una reaccion de cualquier orden se aplica la siguiente expresion para
calcular el N° de Hatta en la pelicula del liquido, lugar donde se da la
reaccion.

% p,k,, CimhCE®

N m+1 ” (18)
L

Donde:
m = Orden de reaccidn con reaspecto al reactivo A

n = Orden de reaccion con reaspecto al reactivo B

Para la reaccién de segundo orden CO + 2R NH < R NHCOO™ + RNH;

1
S \/—_JD k, Cg

setienequem=1yn=1:

19)

Significado del numero de Hatta

v =Pk, Co
kL

. Si se sustituye la definicion del coeficiente individual de

D
transferencia de masa de la ecuacion (4) k, = 5—A se obtiene:
L

N:\/DAKZCQ :JDAkzcg x5, _ [D,k,C3 &
Dy D, D:

§L

el No. de Hatta modificado, que representa a dos mecanismos en competencia

IV = k, Cp &/ __ Conversion maxima posible en lapelicula del liquido
D, El transporte maximo por difusion en lapelicula del liquido

Es decir, si la difusiéon es pequefia en la pelicula del liquido el No. de Hatta

VM es alto y esto querra decir que la reaccion consumira rapidamente al
reactivo que es suministrado por difusion (reacciona en la pelicula y no en el
seno de la fase liquida); esperariamos entonces que los perfiles de



concentracion fueran muy pronunciados (la reaccién esta controlada por la
difusion), ya que la difusién es el paso lento], como el caso 3 de la Figura (8).

Si la difusioén es alta el No de Hatta es pequenfo, esto significa que la reaccion
es lenta comparada con la difusién y, consecuentemente (se da en el seno de la
fase liquida) donde los perfiles de concentracion de A tenderan a ser planos
inclinados, como el caso 2a de la Figura (8).

Fig. 8.- Caso 1, (régimen B) reacciones de primer o pseudo primer orden en la
pelicula del liquido. Caso 2a (régimen C) reacciones lentas. Caso 2b (régimen
D) reacciones extremadamente lentas con un nimero de Hatta -/M < 0.1. Caso
3, (régimen E) reacciones rapidas de segundo orden en la pelicula del liquido.
Caso 4 (régimen A) reacciones de orden n infinitamente rapidas.

Ecuaciones para el calculo para las variables del No. de Hatta:

(10as 2152

k22:10

|(2 = Esta dado por la ecuacién [L / (gmol s)], del Apéndice 7.3

amina—agua

D, = Se obtiene con la ecuacion |DA =D =0.3889 x Dgg, 00 (€M /s)| del Apéndice 7




Cg = Se calcula con la ecuacion (20)

C°B = Concentracion de la amina libre

) JDA-kQ-C"E B (sin reaccionar) en las diferentes
RaizM = ——— posiciones del eje z de las alturas en la

L torre (gmol MEA/ L de solucidn)
3600
002+ ZR]NHE <> RlNHCOO + R,NH;

c_rr12 L gmol-MEA A+2B < > Productos

s gmol-s L-solucién De I relacid trica del S 2 gmol-MEA

1 = om ‘1h e 13 relacion esteqummetrlca e la reaccion i 1 ng|CO2

h 36005 C°B = Ba“mpmada—z{GabsPorVqumen)| (20)
gmolMEA _ gmolMEA _ gmol-MEA gmolCO2
LSol ~  LSol gmol-C02 Lol

El factor de mejora en funcién del No. de Hatta para reacciones gas liquido
de 2° orden

Si E, > 5 My, se tiene entonces una

reaccidn de pseudo primer orden en
la interfase (/L. en cuyo caso — /
E =My La zona
Mas exactamente: de reaccion
i L My 1) se acerca a la
t-—-H,,.(.—T + .. | interfase
' "\,
1000 — - - — A
. Al
) B ..A1000
No hayseaccion 10[1353 la ra;ac ein 5a “ 1 500
Cniapeliculas | Peoduce en fajpelicula £ § e Radceilny Npida C‘f
toda la feaccion se praduce na hy penetradion de A 200 sr’-?.un?n ;:ﬂdtn enla
en el cherpo principal de L|  en el fuerpo principal de L 4 P
100 | 7 =i 100 Si ¥M>>Ej ¥
o) # .
Ly 50 E=Ei
. L #
S N ]
tanh ~/ M 20
10
10
_ . ;/ 5] - E; =1 +22CeMs
' 1/ Parng
E=m)]+— +/|. / P ¢
- /‘ 2
\ —
. e &
: ] C :—"/ L L z:’ll L r ! 1
0.1 1.0 3 5 10 | 100 1000

=g M, ‘
A =& \SiE < ?H entonces se tiene
1 N ;

una reaccion instantanea en un plano
sobre la pelicula 1, en cuyo caso

EsE,
Mas exactamente:
_ ESE-])
E= ,f-,l_ — — + .
M)

Fig. (9). El factor de mejora E Vs. N° de Hatta-/M



En la Figura (9) se muestra en las ordenadas al factor de mejora E calculado
con la ecuacién (17) y el numero de Hatta con la ecuaciéon (19), tiene otros

parametros, el factor de mejora Ej para una reacciéon extremadamente rapida
dado por la ecuacion

E =1

figura:

(0]
. DsCs

_ , asi como también al factor de mejora del envolvente de esta
zD,c
AYA

M

E=—"+—
" tanh- /M

2.14 Conceptos para diferenciar reacciones lentas y rapidas, para los 6rdenes
de reaccion y si las reacciones se dan en el seno de la fase liquida o en la
pelicula del liquido.

Cuando VM >>E. y E=E, como se muestra en la Figura 9,

Danckwerst [2]-[p-44] menciona que la reaccion es rapida de segundo
orden en la pelicula del liquido, aqui en el tiempo de contacto, la reaccién
es rapida o la concentracién del reactivo (la amina al 15% en masa) es
baja y se tienen perfiles como en el Caso 3 de la Figuras 8, en la Figura

(9) en la parte superior derecha se observa que si VM >>E, y E=E,
se tiene una reaccion rapida de segundo orden (de régimen E)

Para decidir si una reaccion es lenta o rapida, se parte de la unidad de
superficie de la interfase gas-liquido, se supone que la resistencia en la
fase gaseosa 1/kg es insignificante pero no en la resistencia de la
pelicula del liquido 1/kL, donde se presentan dos mecanismos
simultaneos, por esto es necesario utilizar el significado del N° de Hatta
que es aplicable a la pelicula del lado del liquido, y que se define como
se vio anteriormente.

Froment & Bischoff [13] proponen el siguiente criterio para decidir si una
reaccion se da en la pelicula o en el seno de la fase liquida:

Si se cumple que /M > 3 se da en la pelicula, mientras que si toma lugar
en el seno de la fase liquida el N° de Hatta \/m < 0.3. Este criterio
también se muestra en la parte intermedia de la Fig. 9.



2.15.- Balance de materia, el modelo de absorcién con reacciéon quimica

&0

solucion MEA [ agua

=7
Z=2z+hZ

reactar
absorbedor

OO —
CO2/ ar

(3>—(&) produtos

Fig. (10) Reactor absorbedor

Suposiciones:

(a) La velocidad longitudinal del liquido es constante, no hay velocidad
radial ni angular.

(b) EI mezclado radial es perfecto, no hay gradientes radiales de
concentracion.

(c) La difusion axial es despreciable, en comparacion con los efectos
axiales convectivos verticales.

(d) La densidad del sistema es practicamente constante.

(e) La concentracion volumétrica molar del CO2 (gmolCO2/cm® mezcla) en el
seno del liquido en la columna es cero, todo el CO2 reacciona en la
pelicula (suposicion que debera comprobarse).

(f) Los cambios de composiciones de la amina no reaccionada se comportan
linealmente a través de la columna.

(g) Las presiones hidrostaticas del gas ascendente del CO2 a lo largo de la
columna tienen valores muy cercanos a los valores de las presiones de

* e [ATH
equilibrio Pyigrostaticas = P co, » €Stas presiones se manifiestan en las multiples

interfases que se forman en las superficies de los empaques cuando se
ponen en contacto en contracorriente la monoetanolamina que desciende
por gravedad y la mezcla gaseosa ascendente de (CO. y AIRE), (esta
suposicion debera comprobarse).

(h) No hay fluxes molares radiales ni angulares en el reactor-absorbedor,
sélo longitudinales.



(i) El control de la transferencia de masa reside en la pelicula de la fase
liguida (suposicion que debera comprobarse)
Deduccion del modelo no lineal de las presiones hidrostaticas
Utilizando la ecuacion de movimiento en coordenadas cilindricas en funcién de
los gradientes de velocidad para un fluido newtoniano con densidad y

viscosidad constantes:

Para el componente Z:

o

ov, ov, V,ov, ov, op 1o( oV, 10V, oV,
P +V, + < +V, =——+ul—I|r +tS5—5r+t— |+t P9,
ot or r 06 0z ror\ or r-oe 0z
Condiciones para la fase gaseosa del CO2-Aire
o Existe régimen permanente, las velocidades en los ejes coordenados son
constantes.
e No hay reacciéon en la fase gaseosa que asciende a través de los
empaques de la torre, sélo en la fase liquida descendente, cuando el

CO2 se solubiliza y pasa a través de la interfase y llega a la pelicula del
liquido, por lo tanto:

(ev, _ V. V,
P\ —= +V, —4+—==

Simplificando se obtiene

op _
pe =—p0,

Esta ecuacion representa la presion hidrostatica de los gases ascendentes en la
columna, razon por la cual se coloca el signo negativo.

Como los gases son compresibles, entonces su densidad es directamente
proporcional a su presion p=p RT , por lo tanto

d
_p:_pgz:_ D

d, RT 92

Separando variables e integrando entre la entrada (el fondo de la columna) y la
salida (el domo de la columna) con una fraccion de huecos ¢, se tiene:



J'p"”@:_g_z “ 4
pixe p RT Yz, z

sors dp g
forep = [nCPee)=intpy x) == £ (2. -2)

paxe dp Py X& g,
—=In(—"—)=-=%(2,-Z
J.pfxs P n(pfxg) RT( 2= 2)

pd X E {_s,-zr(zz _Zl)j|
poxe) @
f

generalizando la ecuacion (21) para cualquier altura z, se puede obtener la
presion hidrostatica P, en cualquier punto a lo largo de la columna

pyxe|_ | #ie-a)

p, x1

P, Z% e{_ %(Z)} (22)

observar que

e Si Z =0, la fracciébn de huecos &= 1y la presion hidrostatica en el
fondo p, = P; es la presion en el fondo de la columna

e SiZ =110 m, también la fraccion de huecos sera de £€= 1y la presion
hidrostatica en la parte superior sera p, =, es decir, la presion en el
domo de la columna

Nomenclatura de las variables de la ecuacion (22)

&= Fraccién de huecos en la columna. Calculada en el guion anterior de
Hidrodinamica de una Columna Empacada



2
m

R=8.314 Constante universal de los gases

2 o
s"-PMmezcla K

pfcog = Presion parcial del CO2 en el fondo de la columna = [atm]

Z = Eje coordenado vertical que representa cualquier posicién de altura de la
columna empacada = [m]

9, =9.807 Aceleracion de la gravedad en la direccion del eje vertical z de la
columna

Texp = Temperatura experimental a diferentes alturas en la columna en grados
Kelvin, consultar la Fig (11) y la Tabla (2)

Fig. (11). Toma de datos experimentales de las temperatura de operacion
del reactor absorbedor



Tabla (2). Temperaturas experimentales en la columna de absorcion

Posiciénzenla Temperaturas (°K)
columna (cm)

5L/h 8L/h 10L/h

abajo 0
22
44
66
88

Arriba 110

Balance de materia para el CO:z en la fase liquida

Se puede plantear el siguiente balance diferencial en un volumen de control
(& A; Az) situado en algun lugar de la Fig. (10)

Entradas = Salidas + Acumulacién - Reaccion

oC? oC?®
—D e A —=2| + A LC| + RaAzA = -D & A & +
az Z z az Z+AZ
efectos efectos efectos por efectos
difusivos convectivos absorcion difusivos
o aC,
gAFLCA‘Z+AZ +eAA, ot —reAA, (23)
efectos efectos por efectos por
convectivos acumulacion reaccion
oC, oC, o o
DLgAT _DLgAT _gATLCA‘Z+AZ+8ATLCA =
01 , 01 z
+AZ Z
oCe
- R, AAZA + e A A, P —-re A A, (24)

Dividiendo entre el volumen de control “VC” (¢ A; Az ) y tomando limites se
obtiene la Ec. (34)



D 0C, 0C,
, L - YL o 0
lim 0Z |, 0z z_LCA2+Az_LCAZ zacf\_RAa_r
Az —>0 AZ Az ot &
D 2> C? _ LoC, =6Cf\ _ RAa_r
e re oz ot &
2co LoC? oC? R,a
-D, 0 CzA + A__ Ay AT L p
0z 0z ot &
L@_Cf\ N 0C, _R,a e D o’C?
07 ot £ b oz?
convecion accumulacion Absorcion  raccidn difusion

con reaccion

Simplificaciéon de la ecuacién (25): No hay acumulacién en el régimen
permanente y, despreciando los términos convectivos y difusivos del CO-2
absorbido, en comparacién con la reaccion en la pelicula y si ademas la rapidez
de absorcion con reaccion es apreciablemente mayor que la rapidez de

absorcion fisica se obtiene:

Balance de materia para la amina en la fase liquida

De la Fig. (10) se puede plantear también el siguiente balance diferencial de

masa para la monoetanolamina que desciende:
Entradas = Salidas + Acumulacién — Reaccion

No hay acumulacion del reactivo liquido B

eA LCg

,=¢ALCg

Z—rgATAz

Z+A

conveccion conveccion reaccion
entrada salida en el VC (volumen de control)



enel VC enel VC

arreglando términos se obtiene:

eA LCg

,—EA LC;

Z=rgATAz (27)

Z+A

Dividiendo entre el volumen de control (£ A; Az ) y tomando limites a la ecuacion
anterior se obtiene

LC, -LC;
Iim Z+AZ z — r
AZ
Az —0
L dCe _ r (28)
dz

Sustituyendo (28) en (26) se obtiene

—RAa—r:O
&
B RAa:LdCQ
£ dz
Ldce =— Ra8yq, (29)
&

Integrando la ecuacioén (29) desde el domo hasta el fondo de la columna se
obtiene:

cg Domo () C?
h= L_ag J.Cé’ Fondo RAB
he_L¢ .[Cf Foio dCg - _ cm’ (30)
a “ebm R om— hem’ ( hcm?  gmol MEA
~om? (gmol CO2 cm® Sol ]
om®



3.- CUESTIONARIO

1. Encontrar el mayor tiempo de residencia en la columna de la mezcla

liqguida alimentada de (MEA-H20) de uno de los siguientes flujos 5, 8 6
10 L/h, ya que para este proceso interesa el mayor espacio de tiempo
para la formacion de la mayor cantidad de productos, los iones carbamico

(RNHCOO )y los iones amina (R,NH; ).

2. Calcular el coeficiente volumétrico individual y temporal de transferencia
de masa con reaccion quimica k, ra =k a xE, a diferentes alturas de la
columna desde la base al domo de la columna

3. ¢Cual es el mecanismo controlante (el mas lento) entre la difusién o la
reaccion en la fase liquida descendente?

4.- Utilizando el modelo de la pelicula ¢ Dénde se da la reaccién, (en la

pelicula del liquido o en el seno de la fase liquida).

5.- 4 Cual es el régimen de reaccion?

5.- NOMENCLATURA

a = Area interfacial efectiva por unidad de volumen empacado: cm2/cm?3

Av = Area de la superficie total de empaques por unidad de volumen de
columna empacada: cm?/cm?

ATF = Area transversal de flujo entre empaques: cm?

C,‘i= Concentracion de CO2 en el seno de la fase liquida: gmol CO2 /L solucién
CZ = Concentracion de CO:2 en la interfase gas-liquido: gmol CO2 /L solucién

Cq = Concentracién de la amina en el seno del fluido de la fase liquida:
gmol amina /L solucion

Da, Dg = Coeficientes de difusion mutua: cm?/s
E = Factor de mejora

Ei = Factor de mejora para una reaccion infinitamente rapida
E+ = Factor dado por la ecuacion del factor de mejora E

G = Masa velocidad de la corriente gaseosa: g / s cm?

H = Altura de la columna de absorcién: cm

m = Relacion de equilibrio atm/(gmol Co,/cm’ solucién)

ja = Flux difusivo: gmol A/ s cm?

k1 = Constante de velocidad de reaccién de primer o pseudo primer orden: 1/s

kg a = Coeficiente volumétrico individual y temporal del lado de la fase
gaseosa: gmolCO2 /s cm3 atm

k2 = Constante de velocidad de reaccion de segundo orden: L /gmol s

kLa = Coeficiente volumétrico individual y temporal del lado de la fase liquida: 1/ s
L = Masa velocidad de la corriente liquida: g/s cm?

/M = Numero de Hatta
p = Presion atmosférica: atm



pz = Presién hidrostatica en las paredes de los empaques: atm

1+n

(cm®/gmol)”
S
Ra = Rapidez de absorcién con reaccion quimica a través de la interfase:
gmol A/ s cm?

S = Superficie interfacial en el modelo de la pelicula: cm?

t = tiempo: s

x = Abscisa en el modelo de la pelicula, posicién arbitraria en la columna de
absorcion: cm

z = Factor estequiométrico de reaccién entre el bidxido de carbono y la
monoetanolamina con un valor de 2

Z = Eje coordenado para la altura en la columna de absorcién: cm

¢ = fraccion de huecos entre los empaques de la columna de absorcion

0 = Espesor de la pelicula de difusion: cm

o, = Tension superficial del liquido: dynas / cm

o. = Tension superficial critica: dynas / cm

P, = Densidad de la fase gaseosa: gr/cm®

p, = Densidad de la fase liquida: gr/cm?®

r = Rapidez de reaccion:
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7.- APENDICE
7.1- Datos del equilibrio termodinamico

Los datos para el equilibrio termodinamico para el sistema (MEA/agua) - (CO2 /
AIRE) en presencia de reaccion quimica los reporta Donal L.Katz [11].
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Fig. 16-34. Equilibrium pressure of COz from 15 wt %5 monocethanol-
amine solution. {(Kohl, 16-45; Mason and Dodge, 16-52. Cour-
tesy AIChE.}

Fig. (12) Datos de equilibrio del CO2 con monoetanol amina
al 15% en masa

T =37.77°C =100 °F Continuacion Continuacion

«_ gmolCO, | p*=mm Hg

~ gmol MEA 0.53994 | 34.728 0.643041276.72
0 0 0.56128 | 56.058 0.64934 294.67
0.05 0 0.57409 | 70.811 0.65562 |317.51
0.10 0 0.58262 | 85.535 0.66383 |379.47
0.15 0 0.58902 | 103.50 0.66587 | 397.4
0.20 0 0.59756 | 126.37 0.67212]425.12
0.25 0 0.60183 | 142.7 0.67408 | 457.72
0.30 0 0.61037/162.31 0.68032|488.71
0.35 0 0.61677 | 180.27 0.68447|509.91
0.4 0 0.62424 | 200.05 0.6865 | 531.1
0.43908 0 0.62843 | 214.74 0.690 |555.56
0.46951 3.2785 g:zésé ;i;g; 0.69687 | 576.54
0.49885 9.9449 : :

Se ha seleccionado la curva a 100°F (37.77°C) de la Fig. (9) para obtener la
relacion de equilibrio m debido a que la reaccion es exotérmica y es la que mas
se ajusta a los datos experimentales. Para esto se requiere cambiar las
unidades de los ejes coordenados de acuerdo con el diagrama de la Fig. (13)



P p* . Como la solucién reportada por Donal
partial partial , o
mmng 7 (atmospheres) L. Katz [11]. Esta al 15% en masa,
0.15 g MEA / g solucién se tomé de
to 100 °F = 37.77 °C base 100 g solucion.
al 159 % mass MEA .
Para la monoetanolamina
34728 ———— — — 51
| gmol MEA=100 — ———
| 100 61.084
| gmol MEA = g solucién| —> MEfAt gmol MEA
I g solucién | g MEA
mol MEA=0.246
0.53994 J
gmaol CO2 gmaol CO2
————— —> C*==——— | h) Para el agua
gmol { MEA) cm” solution g5 1
. mol agua =100——
Fig. (13) gmot &g 10018
gmol agua=4.722
Datos

Férmula de la monoetanolamina H2NCH2CH20H

T°Cmea=24°C

De la grafica de la Fig. (14) Se puede obtener la densidad de la solucion

psoluciénzl.oosw
cm’ solucion
T T T T —11.04
S Aming concentration
SISl | percent by weight _ 1028
: iy ey ] : -
~ T . e — c
PR e N S M S S e B ¥
- P ™ g ™ g e
g ’”‘*ESKQS%M |
o I e o B
0.98 \r—— __
60 80 100 120 140 6 180
15.55°C  26.66°C Temperature, deg F 71.41°C  82.22°C
IrT.TJ7°C 48.88°C B0°C

fig. 16-40, Density of aqueous monoethanolamine solutions.
{16-38, Courfesy Dow Chemical Co.)

Fig. (14) Densidades de la solucion MEA/H20




Operaciones:

I MEA
x Molar MEA=0.0494 —9M>" VEA
gmol solucién

PM solucion =x Molar MEAxPM MEA + (1- x Molar MEA) x PM agua

PM solucién :20_13M
gmol solucion

pMolar Solucién= p solucion x ——— X
PM solucion
gmol solucion  gmol agua

pMolar Solucion =0.05 ~— — 3
cm’ solucion  cm’ agua

Cambios en las abscisas
emol CO) 0246 gmol SIEA 0.5 gmol solff ol CO
0.53994 - - EMOLSOROn _  gopg T 02
ool MEA 4.%0 em> sohution em 3 solution

Cambios en las ordenadas

1 atm
p* atm = p* Hg ————
?W He

En la tabla siguiente se muestran los cambios de unidades para las ordenadas y
las abscisas

T=37.77°C =100 °F T=37.77°C =100 °F
xx = 9mol CO, p*=mm Hg o gmolCo, p* = atm
gmol MEA cm’ solucion
0 0 0 0
0.05 0 0.00013 0
0.10 0 0.00026 0
0.15 0 0.00039 0
0.20 0 0.00052 0
0.25 0 0.00065 0
0.30 0 0.00078 0
0.35 0 0.00091 0
0.4 0 0.00104 0
0.43908 0 0.00114 0
0.46951 3.2785 0.00122 0.00431
0.49885 9.9449 0.0013 0.01309
0.51433 18.255 0.00134 0.02402
0.525 24.847 0.00137 0.03269
0.53994 34.728 0.0014 0.04569
0.56128 56.058 0.00146 0.07376




0.57409 70.811 0.00149 0.09317
0.58262 85.535 0.00152 0.11255
0.58902 103.50 0.00153 0.13618
0.59756 126.37 0.00155 0.16628
0.60183 142.7 0.00157 0.18776
0.61037 162.31 0.00159 0.21357
0.61677 180.27 0.0016 0.2372
0.62424 200.05 0.00162 0.26322
0.62843 214.74 0.00163 0.28255
0.63261 231.05 0.00165 0.30401
0.63676 253.88 0.00166 0.33405
0.64304 276.72 0.00167 0.36411
0.64934 294.67 0.00169 0.38772
0.65562 317.51 0.00171 0.41778
0.66383 379.47 0.00173 0.4993
0.66587 397.4 0.00173 0.52289
0.67212 425.12 0.00175 0.55937
0.67408 457.72 0.00175 0.60226
0.68032 488.71 0.00177 0.64304
0.68447 509.91 0.00178 0.67093
0.6865 531.1 0.00179 0.69882
0.690 555.56 0.00179 0.731
0.69687 576.54 0.00181 0.75861

7.2 Datos para las lecturas de los rotametros

Para transformar los valores leidos en los rotametros para Aire (en %) y CO2,
(en mm) utilizar los valores a condiciones estandar especificados en la Fig (15)
abajo de este texto y plantear reglas de tres para conocer cualquier flujo de aire
o de bioxido de carbono, después pasar los valores de condiciones estandar a
condiciones del Laboratorio de Ingenieria Quimica, utilizando la ley general del
estado gaseoso.

No es necesario hacer calculos para conocer el flujo de la alimentacion liquida,
ya que la escala esta en L / h, s6lo es necesario cuidar que la parte superior del
flotador del rotametro marque el flujo deseado.



Rotametro para

Rotametro para aire solucién liquida Rotéametro para CO,
R-8M-25- 4F M 2571000 2424 R-6-25-B
—_ 100 % T-25L1/h =~ 250 mm
A 100 % da A250mmda
72m~3ih 1386L/1h
' aP=1atm
aP=1atm
yT=25°C yT=25°C
-1+ 40 mm
1 3y -+ 30 mm
=+ 20% -+ 20 mm
1 10% —+10 mm
. =0 -

Fig. 15. Escalas de los rotametros instalados en la columna de
absorcion

Densidad de la mezcla MEA - AGUA al 15 % en peso
=0.0007 T°C*2 -0.5498 T°C + 1016.3 (kg /m*"3)

Densidad del aire = -0.0035 T°C +1.2791 (kg m”"3)
Densidad del CO2=-0.0053 T°C + 1.9547 (kg /m"3)

NOTA. - Introducir en las ecuaciones anteriores las temperaturas de los gases y
de la mezcla liquida para conocer su densidad.

7.3 El sistema reaccionante MEA-H20 / CO2-AIR

En los articulos de Jamal [4], [5] se encuentra publicado el siguiente
mecanismo para el sistema reaccionante MEA-H>O / CO2-AIR, que al sumar los
términos se obtiene la reaccion publicada en el libro de Danckwerst [2], Hikita

[6].

Formacion del MEA-zwitterion:

J’_
co, + R% & RNHZC00-

Deprotonaciéon del MEA-zwitterion:

— _ £ +
R\NH,€00™ + R\NH , <> R,NHCOO™ +RNH;



RNH; COO™ +H0 < leyévo‘ +H07

RINH; COO™ + OH™ & RINHCOO™ +H40
Reversibilidad del MEA-carbamato:
RNHZOO +HO <> RNH, + HCO;

Deprotonacion del MEA:

Ryf + OH™ ¢ RNH, + H;0

Formacion del ion carbamico y el ion amina

2 RNHCOO™ + H30" +2R|NH, + HCOy <> 2RINH,COO™ + 20H  +RNH; + RiNHCOO"
Simplificando

C02+ 2R1NH2 “ RINHCOO_+ RNH;

ion carbamico ion amina

A+2B < - Productos

La reaccion anterior es de segundo orden: m = 1, n = 1, con una constante de
rapidez de reaccion hacia la derecha dada por la siguiente ecuacion

( 2152)

10.99 ———
(31)
Ky~ 10" k)

L / (gmol s)



7.4 Area interfacial efectiva por unidad de volumen empacado a = cm?/cm?
——ee — - ——
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L — Superficial liquid flow-rate cm/s

Fig. 3-1  Effective interfacial area for packings (after Danclkwerts and Sharma
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A L4 in coramie Intalox

=aldles 23 E 0.G630 4.7
B 1, ‘_ in. ceramic Pall rngs a5 4 300 4.2
C 578 =teel Pall rings 25 i 0.220 3.5
B 14 in. ceramie Raschig vings 23 4 370 a8
E I in. ceramic PPall ringes 235 L] Q0449 Do
I L iy, ceramic T saeldles 23 0y 0054 a5
Cr L . ceramiie Rascl ng 25 ] 0,048 1.8
I 1L5 in. coramic Raschig rings 20 1= 0014 1.3

Fig. 16. — Perfiles para estimar el area interfacial efectiva por unidad de
volumen empacado



7.5 Los coeficientes de difusion de MEA-H20 y del CO2-H20 que
descienden por la columna de absorcion-reaccion

En el reactor absorbedor se forman muchos contactos entre las fases gas —
liquido para conformar lo que se conoce como la teoria de las dos peliculas.

<'F?iif5k'f—t'n'gft'n'

En la pelicula & LD

Mecanismo por
difsién

COl-agua
( . Mecanismo por Mc::::!l:;:r“ )
Foveseon Gas , Liquido I
N AG CAi Turbulencia
Turbulencia P .
Ab |}ﬂi\ : NAL CAb 5
seno del fluido liquido (bulk or
seno del fluido gaseoso (bulk . .1 liquid)
of gas) o5 | 2 b
Do Ai «. = DCO2 H20
Ire < = =
KG = L= 5,
5G
NAG =kG (P}, — Py = :
AG Ab ~Pai) | NAL =k (Caj —Cap)

Fig. (17). Esquema del modelo de las dos peliculas para una reacciéon
rapida que se lleva en la pelicula del liquido

En la fase gaseosa ascendente de (COgz-aire) en el reactor-absorbedor, el
componente que se solubiliza y se absorbe en la amina liquida descendente es
el CO2, donde ahora del lado del liquido es necesario conocer los coeficientes
de difusién entre el (MEA liquida, H20 liquida y COz2liquido).

De los tres componentes anteriores solo se tienen dos alternativas, el del

coeficiente Damina—agua , Yy la del coeficiente Dcoz_agua ya que el coeficiente

de difusion de la MEA-CO2 no existe porque reaccionan entre si en la
pelicula del liquido

1.- Para la difusividad de Damina—agua

D a 25°C(al 15% masa) (Fig.18
D,=D, . =_MAHO (al 15% masa) (Fig.18) Deos a0 (Fig. 19): (cm? /)
9 Deoy 1,0 @ 25°C (Fig.19)

e D amina-agua = 7.0 X 10-® cm?/s (a 25°C) al 15% en masa de la Fig. 18
e D cozagua=1.8 x 10-5 cm?/s (a 25°C) leida en la curva A de la

D,=D

A amina—agua

=0.3889 x D, 100 (CM*/S) (32)




y Dcoz-mo se calcula con la Fig.(19) a la temperatura de alimentacion a la
columna

[
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0 | g 25M, 1 1 1 1
0 1 2 3 I3 5 B 7 B

CONCENTRATION @ mol/L

Curve A: Monocthanolamine
Curve B: Dicthanolamine
Curve C: Trietharealamine
Temperature = 25°C

Fig. 18.- Diffusivities of aminas in Water. (Thomas and Furzer). The
Chemical Engineer, october, 1966. P. V. Danckwerst, and M.M. Sharma
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Fig. 19—The diffusivity of carbon dioxide In water at various
temperatures. (Thomas and Adams®9)

The Chemical Engineer, october, 1966. P. V. Danckwerst.
M.M. Sharma.

2.- Calculo del coeficiente de difusividad de la CO2-H20 en la fase liquida en
presencia de (H20 liquida, MEA liquida y COz liquido).

2.- Para la difusividad de

7x107°

B = eoraga T 10

D Dcos 1o (€CM/S)

D =Decoy_agua =0-0642 x Do, 14,0 (CM/S) (33)

e D amina-agua= 7.0 X 10-® cm?/s (a 25°C) al 15% en masa de la Fig. 18
e D amina-agua = 10.9 x 10" cm?/s (a 25°C) de la Fig. 18

y DCOZ—HZO se calcula con la Fig. 19 a la temperatura de alimentacion a la
columna

7.6 Los numeros de Schmidt

Para CO2-Aire



T°C Nsc (CO2-aire)

0 0.96
25 094
30 0.935

Nsc (CO2-aire)

y =-0.0008x + 09601

D54

05935

D53

T°C

Para NHs-Aire

T°C Mse (NH3-aire)
0 0.61
25 0.65
30 0.66

Nsc (NH3-aire)
0.67
0.66
0.66

y = 0.0016x + 0.6098

0.65
o 064
o

= 063

0.62
0.61
061

06

T°C

35

35



Ejemplo

Los Numeros de Schmidt

Temperatura del aire de Temperatura del CO2 de

emperatura del aire entrada en la mezcla, en la base
entrada en la mezcla, en la

de la torre
base de la torre
o . 0,

T:CaireE, = 184 °C LoGee=20 ¢

o T°CaireE + T°CO2E o
T°Corom = . =19.2 C

Nsc1 = No. de Schmidt NH3-Aire Nsc2 = No de Schmidt CO2-aire

Ngcq = 0.0016-T°Cppop + 0.6098 Ngc2 = —0.0008-T°Cpyom + 0.961

Para corregir la correlacion de kg a

Para corregir la correlacion de kg a

Nsc1 := 0.6485 Nsc2 = 0.942

7.7 Ecuaciones para calcular las propiedades del aire

Densidad del Aire de entrada E

3
paire := (—3.955>< 10_3-Texp+ 1.287)-{@-( L ) :|

1 (100
. 3
g-aire _ﬁ_POOOg_( 1m )}
cm>-aire m° L 1kg 100cm

Densidad de la solucién al 15% en masa

3
p15%masa = (0.0007~T°Cmea2 —0.5498-T°Cmea + 1016.3) (%00) 101£

g _ﬁ( 1m j"’(mOOgj
em®  mS \100cm 1kg

Densidad del CO2 a la entrada E

o -6 1o g
PCO2 = -5.10 -T°CO2E + 0.002 I



