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1.1.- OBJETIVOS

Hace algun tiempo, en el proyecto Cloro de Tehuantepec, dentro -
del cual, quien esto escribe ha participado con satisfaccién desde sus
inicios, surgié como actividad propia de trabajo, una revisidén al proce-
so comprado a una firma extranjera con amplia experiencia en plantas
cloro-sosa. :

Al concluirse dicha revisién observé, que tal como es de conoci--
miento comiun, una firma que vende ingenierfa bdsica no proporciona -
siempre informaci6n completa y cdlculos que dan origen a las especifi-
caciones del equipo especial. Debido a esto nunca se cuestioné la vali-
dez de las dimensiones de estos equipos. [a principal razén de apoyo
a lo anterior es el hecho de que tales disefios estdn basados casi total-
mente en la experimentacién llevada con sus equipos de operacién con
un funcionamiento comprobado.

Este tipo de equipos especiales representard siempre un gran re-
to al ingeniero de proceso.

En especial me resultd interesante la clasificacidn de equipo espe
cial para una pequeiia parte del proceso en la cual se fabrica carbona-
to de sodio, uno de los reactivos empleados durante la purificacién de
la salmuera de cloruro de sodio que es la materia prima para la fabri
cacién de cloro y sosa. i

Dicha parte del proceso tiene la apariencia de una simple torre -
empacada con su equipo auxiliar, por lo que el pensamiento original ha
bfa sido que serfa sencillo comprobar su disefio si realizaba el cdlculo
yo mismo, confiado en que con los conocimientos adquiridos durante la
carrera seria suficiente. Sin embargo un inmediato segundo andlisis -
permite ver que en realidad se trata de un reactor,

Al momento de revisar mi preliminar recopilacién bibliogrdfica pu
de darme cuenta de las terribles incertidumbres con que me encontraria,
puesto que en los casos de reportes experimentales y métodos sencillos
revisados, las condiciones de la experimentacién son muy especificas y
al momento de querer generalizar por cambios en las condiciones de -
operacién é€sto resultaria realmente inadecuado.

El sentimiento de que se requerfa mayor informaci6n bibliogrdfica
y un estudio cuidadoso de la cuestién, asl como de que los resultados
de tal estudio serfan material valioso para cualquier persona estudiosa
de las torres empacadas, me hizo pensar en desarrollar ésta labor en
la forma de mi tesis profesional.

Debido a todo esto, se elabora el presente trabajo en el cual se -
trata ademds, de complementar el tratamiento del problema del disefio



de una torre de reaccifn para fabricacién de carbonato de sodio de auto
consumo, con una visién lo mds completa posible de la importancia qué
tiene dentro de una planta cloro-sosa la purificacién de la soluci6n de -
cloruro de sodio empleada como materia prima, asi como de los funda-
mentos tedricos que la rigen, los problemas de posible surgimiento y -
cémo profundizar mds sobre esta operacifn, consultando las referencias

que se mencionan,cuyo contenido se comenta.

Han surgido otros objetivos mds desde el inicio del estudio del pro
blema de disefio, los cuales a continuacién se mencionan.

El trabajo aqul desarrollado serd de utilidad para cualquier inge-
niero de proceso que tenga el problema de diseflar un absorbedor en el
cual se verifique al mismo tiempo.una reaccién quimica.

Deberd servir para que todo ingeniero compenetrado con el disefio
de torres empacadas y sistemas de absorcién comprenda cual es la ra-
z6n por la que la verificacién de una reaccién quimica, acompaiiando la
absorcidn serd causa inevitable para que el dimensionamiento del equipo
se haga, teniendo en cuenta que en realidad se digefia un reactor tubu-
lar de un tipo especial y que se debe aplicar la teoria especifica para -
transporte molecular con reaccién quimica. Este tdpico se comenta am
pliamente en el apartado [II.2. y tal como ahi se menciona se pretende
que el trabajo proporcione a todo aquel que se interese en el disefio de
absorbedores-reactores, cuando menos una guja para consultar la litera-
tura existente y las bases fundamentales para interpretarla correctamen
te.

Es conveniente hacer hincapi€ en que el problema por resolver, es
el de crear una secuencia de célculo bien analizada, fundamentada en -
principios bdsicos y lo més confiable posible con el fin de determinar -
las dimensiones basicas del lecho empacado de una torre de reaccién.
Estas dimensiones son solamente el punto de partida para que el disefio
de detalle pueda establecer, utilizando procedimientos ya conocidos y de
uso comdn, todas las dimensiones complementarias del equipo, hasta --
obtener un plano de fabricacién el cual utilizari el proveedor.

Enel presente trabajo no se analizan las cuestiones propias del di-
sefio de detalle, pero si se analiza con profundidad suficiente el efecto
de las variables fisicoqufmicas e hidrodinamicas sobre la ejecucién del
equipo. .

Por Glimo, debe observarse que con los aspectos técnicos que se
analizan, serd usualmente posible inferir, de manera confiable, el com-
portamiento de un equipo cualquiera, que funcione realizando un proceso
similar al descrito.
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1.2.- GENERALIDADES SOBRE LOS PROCESOS PARA
PRODUCIR CLORO Y SOSA

Desde 1779 Karl Wilhelm Scheele, joven boticario sueco produjo,
quimicamente y aislé al Cloro gaseoso, estudiando sus propiedades --
blanqueadoras.

A pesar de ésto la Historia de la Industria del Cloro-Alcali no -
se inicia sino hasta 1800, cuando se realizaron los primeros experi- -
mentos con la Pila Eléctrica, inventada el mismo afio por Alessandro
Volta.

Dichos experimentos fueron realizados por William Cruickshank,
un investigador del Arsenal Real Britdnico.

En uno de sus estudios, electrolizé dos tipos distintos de sal, una
de ellas sal comin y encontré que "Gas Cloro” se desprendia de uno
de los electrodos. En septiembre de 1800 informd oficialmente de su
descubrimiento.

El trabajo de Cruickshank fue olvidado, hasta que 30 afios mds -
tarde Michael Faraday repitié el experimento, al incluir la electroli--
sis en sus estudios para desarrollar la teoria bdsica de la electrici--
dad.

Entre los cientos de Compuestos estudiados por Faraday, estuvie
ron: el cloruro de sodio y el cloruro de potasio; ambos fueron elec--
trolizados de dos formas distintas: la primera fue como una pasta en
su punto de fusién en ausencia de agua y la segunda fue hac1endo una
solucién acuosa.

La primera modalidad con la sal fundida la realizé en 1833 obte-
niendo cloro gaseoso y sodio o potasio metdlico.

Posteriormente en 1834, realizé el experimento disolviendo las -
sales en agua y de los resultados obtenidos quedd establecida la reac-
cién que interpreta el origen de casi la totalidad de Cloro actualmente
producido en el mundo.

electricidad
Sal comin + agua ---------"-- »-Cloro + Sosa cdustica + Hidrégeno

A partir de é&sto, surgid el desarrollo de las celdas electroliti--
cas, que permitieron recoger separadamente cada uno de los produc--
tos. Este perfeccionamiento hizo que pronto la industrializacién del
Cloro electrolitico fuese una realidad.
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. Bdsicamente son dos los tipos de proceso que se emplean actual-
mente para la fabricacién de Cloro, y ambos fueron disefiados para cu
brir la m4s importante dificultad al fabricar Cloro y Sosa; mantener--
los separados.

Estos procedimientos segin la naturaleza del medio de separa- -
cién son: Proceso del Cdtodo de Mercurio y Proceso del Diafragma -
entre electrodos.

Respectivamente emplean cada uno de ellos: La Celda de Mercu
rio y la Celda de Diafragma.

Ambos procesos son competitivos dentro de la tecnologia actual.
PROCESO DE LAS CELDAS DE MERCURIO

En la celda de mercurio dos liquidos inmiscibles fluyen por gra-
vedad de un extremo a otro de la celda, formando dos capas indepen-
dientes. I.a capa inferior es el mercurio y hace las veces de Catoda.
LLa capa de liquido sobre el mercurio es la salmuera de Cloruro de -
Sodio, que ha de ser electrolizada.

Haciendo contacto en la parte superior de la capa de salmuera -
se encuentran los Anodos (hasta 1962 comunmente de grafito).

Durante la Electrolisis, el Cloro se libera en la superficie de -
los Anodos, mientras que los iones de sodio penetran la superficie del
Cédtodo y se combinan con el mercurio formando una amalgama. Es-
ta amalgama se saca de la celda y se hace reaccionar con agua para
obtener sosa cdustica, hidrégeno y mercurio. Este dltimo es recircu
lado nuevamente. -

De la celda se extrae continuamente la salmuera remanente que
ha quedado insaturada y con gran cantidad de Cloro disuelto, por lo -~
que deberd ser declorinada y resaturada nuevamente para ser recircu-
lada a la celda una vez mds.

Un diagrama representado graficamente a este tipo de proceso -
se muestra en la Figura 1-1.

La mayor ventaja del proceso con celdas de mercurio es el he-
cho de que se origina una solucién de sosa cdustica concentrada y su-
ficientemente libre de sal, sin la necesidad de purificarse posterior--
mente para fines especiales.

12



€1

ENFRIAMIENTO
Of HIDROGENO

COMPREDION
0K HIDAOSENO

sAL
ATNATURAGION
DE BALMULAA
AACTIVO® DR
PURIFIGACION
R TAATAMIENTO
Mo ALIMENTACION
DE SALMUKRA
+ GLORO (0AS DE GELDA®)
ELECTROLISIY
hgo Ma- e J HIOROGENO
ANALGANA J oL,
pescomposiCion LA
DE AMALOAMA
ENFRIANIENTO |
oiuivo | ¢ ITN00 or | "e0%
e Sy cLORO CONCENTRADO
Ha80,
DECLORAGION
08 SALMUERA CoNPRESION
1 D& CLORO
| Y TP 7Y }
PRODUOTO
:'A"“':.,‘,:: LICUEFAGCION
ot cLomo
80 % NeOH
PRODUCTO
CONGCENTRADOR V-_—‘l AROUPERACION GLORO LIGUIDO
cAuUsTICO oE CLORO PRODUGCTO
o 73% He0M &
PRODUCTO
FURION ¥
20LIDIFICACION

b

PROD

ucvo

FIGUAA.I.1.FROCESO DE FABRICACION DE CLORO CON CELDAS DE MERCURIO.

_L’mnnouno

PRODUOTO




Este tipo de celdas requieren de un mayor consumo de energia -
eléctrica que una celda de diafragma para la produccién de una misma
cantidad de producto. Por otro lado el mercurio es un material caro,
lo cual representa un alto costo inicial y de renovacién.

La contaminacién producida por el mercurio es una mds de las
desventajas de este tipo de celdas; sin embargo es posible pensar que
no tienden a desaparecer, dado que actualmente se han investigado mé
todos que permiten reducir la contaminacién por mercurio y métodos
para aumentar la eficiencia, como los modernos 4nodos de titanio y -
platino de reciente patente y actualmente tan difundidos.

El proceso tiene la ventaja de producir sosa cdustica con una -
concentracién hasta del 73% que permite preparar el hidréxido de so-
dio grado Ray6n, de gran pureza y tan deseada en la industria de las
fibras.

El proceso requiere también de sal s6lida, para la restauracitn
de la salmuera diluida que sale de las celdas, dicha sal puede prove-
nir de minas de sal, salmuera naturales evaporadas al sol, sal recu-
perada del proceso de celdas de diafragma, etc.

La purificacién de la salmuera se enfoca a la eliminacién de ---
Mg, Fe, Y CaSQ4, debiendo controlar también los metales pesados co
mo Vy Cr. (4), (2)

EL PROCESO DE CELDAS DE DIAFRAGMA

En el proceso de celdas de diafragma la salmuera ya tratada y
saturada se alimenta a una celda de dos compartimientos fluyendo des
de el compartimiento anédico donde se origina el cloro, hacia el comr
partimiento catGdico”donde se origina el hidr6geno y la solucién cdus-
tica. Dichos compartimientos se separan por una membrana de asbes
to que se soporta en malla de hierro desde el lado catédico y a su -=
vez dicha malla es el cdtodo de la celda. Para minimizar la migra--
cién i6nica que fomenta las reacciones secundarias indeseables por la
llegada del i6n hidroxilo,OH™ al 4nodo, el gasto de alimentaci6n es --
tal,que solo una parte de la sal se convierte. Entre 45% y S55% de -
conversién es comdn. (2), (4). =

La solucién proveniente del compartimiento c4todico o catolito, -
conteniendo alrededor de 119, de sosa cdustica y alrededor de 169 de
sodio en peso, se manda a evaporacién hasta una concentracién de --
50% en peso de NaOH, en evaporadores de doble o triple efecto, don-
de también se recupera la sal no convertida y se manda a resatura--
cién,o al almacén para su venta, Esta solucién de NaOH contiene al-
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rededor de 1% de cloruro de sodio y para obtener una sosa grado ra-
y6n y de alta pureza es necesario someterla a otro tratamiento, por -
lo cual la mayoria de la sosa producida por este proceso se vende co-
mo solucién al 50%.

Las corrientes de hidrégeno y de cloro son tratadas en forma -
muy similar en los dos procesos, siendo de mencionarse el hecho de
que debido a la abundancia de hidrégeno que se obtiene en varios otros
procesos, éste se quema generalmente como combustible en las plan-
tas de Cloro-Alcali después de ser enfriado, secado y comprimido, -
hasta rangos que permitan su uso (2). En la Figura 1-2, se muestra
el proceso tipico para el proceso de celdas de diafragma. (4), (2).
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I1. 1

LA SALMUERA CRUDA, IMPUREZAS
COMUNES Y SU INFLUENCIA EN EL PROCESO
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II, 1.- EL CLORURO DE SODIO, LA SALMUERA,
IMPUREZAS COMUNES Y SU INFLUENCIA EN EL PROCESO

El cloruro de sodio ha sido siempre de gran utilidad para Ia hu-
manidad y, segin las fuentes a su disposicién, el hombre aprendié a
conseguirla, . ,

Los primeros hombres que la utilizaron pudieron tomarla de la
orilla del mar en las rocas; otros, de las plantas que la contienen en
gran cantidad, quemdndolas y utilizando las cenizas como sal; y algu-
nos mds pudieron tomarla a flor de tierra, de canteras de algunas re
giones dridas. E

Los chinos, desde siglos antes de nuestra Era, explotaban pozos
de salmueras naturales con equipo de perforacifn ingeniosamente cons-
truido abase de bambi y madera. (1)

Las principales fuentes de cloruro de sodio explotadas en la ac-
tualidad son:

1.- SALMUERAS
a) Del océano.

b) De lagos naturales.
¢) Naturales del subsuelo.
2.- DEPOSITOS DE SAL GEMA
a) Pozos de salmuera artificial.
b) Minas de sal.
¢) Canteras de sal.
3.- REACCIONES QUIMICAS QUE PRODUCEN NaCl
a) Como coproducto.
b) Como subproducto.

La mayoria de la sal del mundo se encuentra disuelta en el man
la cantidad estimada es de 18.7 millones de Km3 de sal s6lida.

Comparando esto con la totalidad de los depdsitos terrestres, es-
tos resultan insignificantes; mds atn, segin K. Landes (1) "Esta sal
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terrestre es realmente sal ocednica que se encuentra pasando breves
vacaciones fuera de su habitat normal”,

La salinidad promedio en los océanos es de 3.5% de cloruro de
sodio en peso y una distribucién tipica de iones es la siguiente:

cr- 55 9
Nat 31 %
S04 8 %
Mg—H— 3.8%
ca’ 1 g
xt 1 g
CO3 2%

Los lagos den alto contenido de sal, son cuerpos separados de -
agua océanica o deben su composicién a la presencia de sal dentro de
las rocas del piso del recipiente de agua.

El Mar Muerto es un ejemplo y debe la mayor parte de su sali-
nidad a una disolucién paulatina de los dep6sitos de sal existentes ahi’
(la "Esposa de Lot es una espira erosional formada por disolucién).

(1.

Las salmueras naturales del subsuelo pueden ser originadas por -
la disolucién de depésitos de sal o pueden ser agua de mar "fosiliza-
da"” de otras &pocas geolSgicas, que se denominan aguas congénitas, -
por su origen emparentado con el de los depésitos estratificados.

La sal como producto de reaccién se obtiene mayormente duran-
te la concentracién de salmueras de cloruro de calcio que resultan de
la manufactura de soda Ash. Otras fuentes son las reducciones de los
cloruros' metédlicos con sodio, tal como se hace con el TiCly.

Los depésitos de sal sélida son formaciones geol6gicas en el sub
suelo que existen en algunas regiones de la tierra: pueden tener has-
ta 400 mts. de espesor (como el dep@sito de Stassflirt en Alemania).
Generalmente se presentan en capas coloreadas, de 5 a 10 cms. de -
grosor, separadas por delgadas bandas oscuras,

Para explicar el origen de los depdsitos de sal Gema y de sus -

impurezas comunes, asi como el método de obtencién de NaCl a par-
tir de agua de mar, resulta interesante mencionar el experimento de

20



Usiglio (1) sobre el proceso de evaporacién del agua del mar,

Usiglio encontré que nada, exceptuando un poco de hidréxido de -
fierro, precipita, hasta que no se evapora el 47% de la muestra; en-
tre este punto y el 819 evaporado, precipita el .4 del 19 de carbona-
to de calcio y también empieza a separarse sulfato de calcio hidratado
(yeso), el cual termina su separaci6n al haberse evaporado el 97%.

El cloruro de sodio empieza a precipitar alrededor del 909 de -
evaporacién y termina hasta 98.78%.

En el escaso licor que sobra hay una mezcla de todas las sales
originales, excepto de sulfato de calcio.

Pequeiias cantidades de cloruro y sulfatos de calcio precipitan --
conjuntamente con el NaCl.

Si se mide el volumen de los sélidos totales de la muestra eva-
porada a sequedad, €ste representa el 1,74% del volumen original de
agua marina,

Todo esto explica por qué en las técnicas modernas de obtencién
de sal partiendo de agua de mar, se efectia una evaporacifn escalona
da y solo las etapas intermedias producen sal de cdidad. El cambio
de estanques permite separar las etapas de precipitacién (8).

El experimento también muestra como existe un traslape conside
rable en la precipitacién de sulfato de calcio hidratado con el cloruro
de sodio, y de ahf que sea el compuesto mds comun encontrado en la
sal gema,

En la realidad, las estratificaciones de sal presentan diferencias,
con un arreglo tipico del precipitado del laboratorio, pero €sto se de-
be a la forma tan especial de la naturaleza para realizar las evapora-
ciones, mismas que debieron haber sido interrumpidas muchas veces;
ademds, en el fondo de los depébsitos se halla sulfato de sodio anhidro,
en lugar de yeso, y probablemente esto se debe a una recristalizacién
a mds altas presiones, provocadas por el peso de las capas superio-
res,

Un andlisis tipico de la sal estratificada es el siguiente:

Sal Roca de Detroit Mich.

Humedad. d41 ¢

Insolubles en el agua 2.484 9

21



Sulfato de calcio. .881 ¢
Cloruro de magnesio, 049 7
Cloruro de sodio. 96.38 %
Cloruro de sodio base seca 96.54 9

La explicacién mds aceptada sobre el origen de las capas de sal
y queexplica el de los mds grandes dep6sitos descubiertos, es la teo-
ria de la invasién del mar a grandes regiones planas del continente, -
que a la vez se fueron sumergiendo paulatinamente, Esta teorfa impli
ca ciertos pasos cronolégicos:

a) La Plataforma Continental era casi plana y con poca eleva---
ci6én sobre el mar en épocas remotas.

b) Grandes 4reas de esta plataforma se sumergieron, dando lu-
gar a agua marinas invasoras, que originaron mares grandes y de ba-
ja profundidad.

c) Comenzé o se renovS un plegamiento que originé un gran re-
cipiente en los mdrgenes del mar epicontinental.

d) Hubo una sedimentacién del recipiente y del mar con material -
arcilloso y organico.

e) Disminuyd el nivel del mar hasta el borde del recipiente.

f) Vinieron periodos de evaporacién del agua del recipiente has-
ta el inicio de precipitaciones, que fueron alternadas con enriqueci--
miento de agua del océano derramada por el borde.

Por lo bajo del mar epicontinental y la distancia desde mar abier
to hasta el recipiente, la salinidad debid haber sidoanormal, y conjun-
tamente con un paulatino hundimiento del recipiente, se origmd un gran -
depésito salino.

g) El siguiente paso pudo haber sido un levantamiento de la re-
gién del recipiente que corté la entrada de agua de mar, y el cuerpo
se secé cubriéndose después por sedimentos y polvo acarreados porla
lluvia y el viento.

Pudo haber sido igualmente un rehundimiento que detuvo la preci
pitacién e incluso redisolvié la capa de sal formada.

A un proceso como el descrito debié haber continuado un cambio
postdeposicional de la sal, que explica las cardcterfsticas de los depd
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sitos explorados (1).
LA SALMUERA

La fuente de cloruro de sodio empleada en el proceso que el pre
sente trabajo involucra, es una salmuera artificial, originada en el in-
terior de unpozo de minado en solucién hecho en un domo salino del -
Istmo de Tehuantepec.

Un domo salino es una formacidn geol6gica originada por un des
plazamiento interno de depésitos estrafificados de sal debido a la pre-
sién ejercida sobre ésta por todas las capas de sedimento superiores
a ella, y que la obliga a fluir pldsticamente durante un movimiento --

tecténico.

Esto se manifiesta -en ciertas regiones de la tierra por la apari-
ci6én, muchas veces a nivel del piso, de cuerpos salinos aproximada-
mente circulares o elipticos, que comunmente se denominan domos.

Estos cuerpos en su interior son aproximadamente cilindricos y
pueden tener forma de hongo, debido a una lixiviacién en la superficie,
como en el drea del Colorado-Utha, pero pueden permanecer en forma
de "témpanos de sal”, como en regiones 4dridas de Iran, con longitu--
des hasta de S Km. En la costa del Golfo de los E.U.A. y la regi6n
de Tehuantepec son abundantes, lo cual da evidencias de la existencia
de un enorme depésito de sal existente circundando y penetrando el --
Golfo de México.

Los didmetros de domos varfan entre .2 y 6.5 Kms.

Los lugares tipicos de localizacién son: Golfo Pérsico, Zona --
Utha-Colorado, Rumania, Istmo de Tehuantepec, Costa del Golfo de -
México, en E.U.A., Louisiana y Texas,

Ademds de la obtenci6n de sal, estas estructuras pueden ser ex-
ploradas para obtener azufre, pues la intrusién de sal crea trampas -
que pueden acumular incluso petréleo en las rocas fracturadas de los
costados, en los sedimentos superiores o en la zona cavernosa sobre
la masa de sal. Debido a esto, lo mds reciente en Geologia de do- -
mos ha sido investigado por los Geollogos-Petroleros.

Se han encontrado profundidades hasta de 10 000 metros.
El minado en solucién (método empleado en el domo que produ-

ce la sal para Cloro de Tehuantepec, S,A, de C.V.), se basa en la
formacién de una cavidad en un depésito salino por disolucién de éste
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mediante la alimentacién de agua. Los mecanismos por los cuales --
ocurre la disolucién y saturacién de la solucién son dos: la difusién
de la sal ionizada desde la pared hasta el seno de la soluci6n, y la -
conveccién originada por diferencias de temperatura, densidad y pre--
8ién, que provocan una circulacién del liquido dentro de la cavidad.

Para la extraccifén de sal de deplsitos salinos subterrdneos se -
utilizan dos métodos:

SISTEMA DE TUBOS CONCENTRICOS
SISTEMA DE GALERIAS

El sistema de tubos concéntricos consiste en hacer una perfora-
cién que puede tener una profundidad entre 500 y 1000 metros dentro
de la formacidén salina. El pozo se forma y explota por medio de un
sistema de tubos concéntricos con un cabezal para las posibles entra-
das y salidas de liquido; por sus boquillas se inyecta agua, se inyecta
kerosina u otro hidrocarburo y se saca la salmuera, este cabezal se
llama comunmente "Arbol de Navidad”.

El objeto del hidrocarburo es el de evitar disolucién de sal en -
el techo del pozo o en las paredes que circundan al entubado y que --
provocarian un derrumbe dentro del pozo.

Durante la formacién de la cavidad el movimiento de estos tubos
determina el contorno de la cavidad.

Esta técnica se emplea principalmente en domos salinos con gran
€xito.

El sistema de galerias consiste de dos o mds perforaciones que
se comunican por fractura de los estratos insolubles.. Esta técnica se
emplea principalmente en depdsitos de sal estratificada.

El depésito salino del Istmo de Tehuantepec tiene aproximadamen
te 290 Kms. de largo y unos 75 Kms. de ancho; ocupa el plano de la~
costa desde el sur de Veracruz, pasa por el norte de Tabasco y posi-
blemente llegue mds alld de Campeche.

A lo largo del manto, algunos de los domos mds importantes --
son:

Domo de Tuzandepetl (Ver.)
Domo de J4ltipan (Ver.)

Domo de Nuevo Teapa (Ver.)
Domo de Medellin (Tabasco)
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De éstos, el domo de Tuzandepetl es actualmente explotado para
obtencién de salmuera, misma que emplea Industrias Quimicas del [st-
mo, S. A. en su planta de Cloro-Alcali.

El domo de J4ltipan serd la fuente de la salmuera empleada en -
el proceso de celdas de diafragma para la produccién de cloro y sosa
por Cloro de Tehuantepec, S.A. de C. V,

Andlisis tipicos en domos salinos del Istmo de Tehuantepec y --
E.U.A. son los siguientes:

(Indicados en porciento peso a peso)

ISTMO DE TEHUANTEPEC E.E.U.U,
Domo "A" Domo "B" Domo "A" Domo "B"
Na* 10.2171 9.9324 10.1337 10. 116068
K" .05154 .1010 " -
cat .1230 .12180 .131176 .120588
mgtt .00136 .07342 .0039389 =
cr 15.795 15. 6564 15.751851 15.613932
S0% .2860 .2535 .322824 .289412
HCO3 .041 .0073 : -
Sélidos
Totales 26.515 26.1538 26.379000 26. 140000
H20 73.485 73.8462 73621000 73.860000
TOTAL 100. 000 100.000 100.000 100. 000

IMPUREZAS COMUNES Y SU EFECTO

En general, las impurezas de la sal gema son, como ella, de -
origen mineral, y solo las posibles inclusiones de gases o liquidos se-
rfan una excepcién. Debido a que los deplsitos se originan de la eva
poracién de agua de mar, todos poseen generalmente una composicién si-
milar, con variacién s6lo en las cantidades relativas de sus componentes.

Los métodos analfticos hdmedos determinan Gnicamente las canti
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dades de. especies i6nicas individuales; sin embargo, &stas pueden ser
apareadas correctamente con ayuda del andlisis Petrogrifico, por la -
identificacién de los minerales presentes. De esta manera, es posi-
ble conocer cualitativamente y cuantitativamente las impurezas de una
muestra con suficiente aproximacién.

Los minerales mds comunes encontrados en los domos de laCos
ta del Golfo, orden aproximado de abundancia, son:

Anhidrita CaSOy4

Dolomita CaMg(COg3)2; Ca(Mg, Fe, Mn) (CO3)2

Calcita CaCO03

Pirita FeSo

Cuarzo Si0g
Limonita FeO(OH).nH,0
Hauerita MnS,

Hematita Feqo03
Celestita SrS04

Barita BaSQ4"

Sales de potasio
Aceite

Gas

Materia carbondcea

Debido a que la sal gema se origina de agua del océano evapora
da; en un andlisis suficientemente sensible se pueden hallar cantidades
espectroscOpicas de casi todos los elementos existentes, pero desde el
punto de vista de tratamiento de salmuera se ignoran ordinariamente -
por las insignificantes cantidades que representan. Sobre los mds im
portantes se puede comentar algo: -

ANHIDRITA, Este es el nombre mineralégico del sulfato de cal
cio anhidro y muchas veces se le dice impropiamente "yeso'; sin em-
bargo, el "yeso" es sulfato de calcio con 2 moléculas de agua de cris
talizacién (CaSO4.2 H20) y no se encuentra en la sal roca como una ~
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especie primaria. El yeso es mds rdpidamente soluble que la anhidri
ta, la cual tiene una velocidad de disolucién bastante baja.

La anhidrita pasa a ser yeso si permanece mo;ada largo tiempo
o sumergida en salmuera. De todo esto se infiere que una disolucién
rdpida evitard la solubilizacién de la anhidrita, mientras una lenta di-
solucién favorecerd el aumento de iones,calcio y sulfato en la salmue-
ra.

DOLOMITA. Este carbonato de calcio y magnesio se presenta
en pequefias cantidades y va acompafado de iones de fierro y mangane
so; es insoluble en el agua pero soluble a pi bajo.

PIRITA Y HEMATITA. Estos minerales de fierro estdn presen
tes en pequenas cantidades. La hematita tiene un poder colorante enor
me, adn en pequefias cantidades, si esta finamente divido, y es el --
principal colorante oscuro de la sal. Sin embargo existe fierro disuel
to en las salmueras,que se originan del agua de disolucién o de la co
rrosién del equipo.

CLORUROS DE CALCIO Y MAGNESIO. Ademds de las anhidri-
tas, de lenta y limitada solubilidad, las dnicas otras impurezas solu-
bles en agua cominmente reportadas son los cloruros de calcio y mag
nesio, que se consideran presentes como inclusiones liquidas. o

Aunque algunos minerales originan trazas en su disolucién, para
propGsitos prdcticos se consideran insolubles en agua. Por ello, una
salmuera hecha a partir de sal minada en roca puede ser considerada
como si solo tuviese: sulfato de calcio, cloruro de calcio, y cloruro
de magnesio, como impurezas.

Los pozos de salmuera originan un largo tiempo de contacto con
las impurezas, incluyendo la anhidrita, y estan bajo grandes presiones
hidrostdticas, con lo que se favorece la disolucién de gases, como --
CO2 y H2S; el primero produce bicarbonatos solubles de calcio y --
magnesio, que precipitardn en la superficie al terminar la presién co-
mo carbonatos. El sulfuro de hidrégeno ataca las tuberias y el equi-
po en general.

Ademas de las impurezas propias de la sal, existen otras dos -
fuentes de impurezas: el agua empleada para la disolucién y el equi-
po que estd en contacto con la salmuera. De cualquiera de estas fuen
tes pueden provenir reactivos que favorezcan la disolucién de los insg_
bles.

El control p cipal de impurezas se enfoca sobre los ionesCa™™"
MgH: SO4 = Y m
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. Para el proceso de celdas de diafragma, el Ca, Mg y Fe. sonre
movidos lo mejor posible, mientras el sulfato se mantiene dentro de -
limites tolerables.

L.a salmuera usada debe ser liberada substancialmente de calcio,
magnesio y fierro por las siguientes razones: los hidréxidos de cal-
cio y de magnesio serdn precipitados por el hidréxido de sodio forma-
do en la celda, con lo que ademds de consumirse dlcali y repercutir
en la eficiencia de corriente de la celda, dicho precipitado bloquear4d
rdpidamente log poros del diafragma, lo cual inutilizard la celda.

El fierro dard al licor cdustico una coloraci6én indeseable que se
rd imposible de eliminar en el proceso.

En adicién a estos iones, el sulfato debe ser eliminado de la sal
muera hasta no exceder de 3 a 5 gramos por litro, para evitar la co-
rrosién excesiva del cdtodo de acero y para no disminuir la eficiencia
de corriente con la reaccién secundaria anédica del i6nbisulfato for--
mado por el pH del licor anédico:

4HSOg  ------ M L HBOLT Y £ fism
+
4HEOE T + 2O semvasEeas »> 2H + 4HSO7 + Oy

Otros de los efectos del i6n sulfato en el proceso de celdas de
diafragma esen la seccién de evaporacién de licor cdtodico, donde de
bido a la solubilidad inversa del NaSO4, &ste cristalizarfa, incrustan
do las paredes calientes de los elementos de calentamiento; ademds,
a altas concentraciones el NaySO4 da origen, junto con el NaOH y el
NaCl, a una sal triple, cuyo cristal, si es removido, implica una pér-
dida de producto en dicha sal, formando parte de ella. La sal triple
se forma asi: 4NaCl.5NaSO4.4NaOH, y serd necesario implementar -
un sistema que permita recuperar esta sosa y eliminar el sulfato de -
sodio de manera eficiente. Este sistema se tiene implementado en Clo-
ro de Tehuantepec, para el SOZ' residual.
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II. 2
ELL TRATAMIENTO DE SALMUERA
Y SU IMPORTANCIA
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II, 2.- EL TRATAMIENTO DE SALMUERA
Y SU IMPORTANCIA

Aunque todo el presente trabajo esta enfocado al tratamiento de
gsalmuera tipica de una planta con proceso de celdas de diafragma y -
que obtiene su materia prima por minado en solucién de un domo sali-
no, es de gran utilidad mencionar la mayoria de las técnicas de trata
miento de salmuera y otras formas de evitar las impurezas en la ma-
teria prima.

No hace falta decir que no existen dos plantas cloro-sosa que -
manejen el problema de purificacién de salmuera exactamente en la -
misma forma; &sto parece ser mds arte que ciencia.

Es comin que un gran porcentaje de los problemas en las plan-
tas cloro-sosa tengan su origen en la purificacién, por lo que su im-
portancia es fundamental.

Para evitar las impurezas mencionadas en el apartado anterior,
existen dos técnicas bdsicas: Solubilidad Controlada y Remocién Quimi
ca.

Los elementos mds indeseables, como son calcio, magnesio, fie
rro y sulfatos, deberdn ser controlados al midximo posible.

LA SOLUBILIDAD CONTROLADA

Este método tiene su mayor aplicacién en los procesos que em-
plean como materia prima sal s6lida (aunque, como veremos, algunas
técnicas se pueden aplicar al minado solucién) y es inherente a la pre
paracién de la galmuera. -

Ordinariamente, al saturar una solucién con NaCl y CaSO4 (anhi
drita) la sal que se disolverd primero es el NaCl, y por equilibrios
de solucién se disuelven alrededor de 3 y 5 g. p. 1. de CaSOy; sin-
embargo, para que esto suceda, se necesita mds tiempo que el queuti
liza todo el NaCl en disolverse; de aqui’ que sea mejor evitar un pro—
longado tiempo de contacto de los insolubles momentdneos de anhidrita
con la salmuera.

Aproximadamente méds de la mitad de CaSQ4 del disuelto en el -
equilibrio se evita, empleando tiempos no mayores de 10 minutos de -
la disolucién a la remocién de residuos (Gardner and Ward, U.S. Pat-
ent 2787591).
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Otro de é&stos métodos contra el CaSO4 y con el mismo principio
de la solubilidad rdpida, utiliza los llamados inhibidores de la veloci-

dad de disolucién.

Los agentes inhibidores pueden ser uno o mds de los polifosfatos
solubles, de los cuales el mds conocido es el hexametafosfato de so--
dio. Este proceso { Roland and Ralston U.S. Patent 2906600 ) reduce
en no menos de la mitad el sulfato de calcio disuelto, en untiempo --
hasta de 2 horas.

Uno mds de este tipo es el empleo de los llamados Supresores,
desarrollados por Monsanto, los cuales disminuyen fuertemente la ve-
locidad de disoluci6n durante los primeros minutos, aunque poco des-
pués la aumenten desmedidamente; con éste método y un sistema de di
soluci6én apropiado se elimina casi todo el posible CaSO4 (11). -

De los métodos mencionados ninguno parece tener aplicacién para
el minado en solucién, debido al largo tiempo de contacto obligado. -
Sin embargo, existen métodos que permiten abiertamente su utilizacién
en pozos de salmuera. Uno de ellos consiste en controlar la cantidad
de sulfato de calcio, haciendo uso del principio del producto de solubi
lidad: en celdas de mercurio se deja aumentar el calcio para tener -
poco sulfato (Gardner and Ward) mientrasen celdas de diafragma como
el calcio es mds indeseable se hace lo contrario: con el SOZ existen-
te en salmuera tratada y recirculada en forma de Na2S04, se adiciona
un exceso de su proporcién estequiométrica con el i6n Ca't, y estoda
como resultado una disminucién de la camidad disuelta de anhidrita.

Todavia existe otro método en el cual adn se estan haciendo los
mejores avances de investigaci6n, y consiste en introducir junto con -
el agua de disolucién o en la salmuera de recirculacién una substancia
quimica, la cual forma una pelicula o barrera protectora sobre la su-
perficie de los granos de anhidrita, tan pronto estos quedan expuestos
a la solucién (1).

En este campo hay mucho ya explorado por los investigadores de
las grandes empresas quimicas, quienes no siempre publican sus tra-
bajos.

LA REMOCION QUIMICA
Pa¥a la eliminacién de las impurezas comunes mds indeseables -
ya mencionadas, estos son los métodos normalmente empleados y que

consisten fundamentalmente en formar un compuesto insoluble que pre-
Cipite:
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REMOCION DE Catt

Sabemos que el calcio se encuentra presente principalmente co--
mo CaSO4 y CaCly que logrard eliminarse si se le convierte en carbo
nato (insoluble):

CaSO4 + NagCOg -------- = NajySO4 + CaCO3 Reaccién I

CaCly + NaCO3 -------- > 2 NaCl + CaCOz Reaccitn II

Las reacciones ocurren en forma un poco lenta y el grado con -
que se completan depende de varios factores, como son: tiempo, tem
peratura y exceso de reactivo.

Dependiendo del tamafio de la planta, el carbonato de sodio pue-
de ser comprado ( ANHIDRO ) en su presentacién técnica, y alimen--
tarse por medio de un dosificador de sélidos, puede ser generado den
tro de la misma planta utilizando una torre de carbonatacién de solu~
cién cdustica, empleando para ello los gases de combustién de la sec-
ci6én de generacidén de vapor, en cuyo caso se obtendrd en solucién un
poco diluida y con cierta cantidad adn de 4lcali, como podremos apre-
ciar mds adelante. .

El precipitado de CaCO3 es cristalizado, pero algunas veces de-
masiado fino y lento en su asentamiento.

Este tratamiento con soda Ash se hace en primer lugar secuen-
cialmente, pues el asentamiento de este precipitado es ayudado por el
asentamiento del hidréxido de magnesio que se describe después.

ELIMINACION DE FIERRO Y MAGNESIO

Magnesio y fierro se encuentran presentes ordinariamente como
cloruros, aunque puede presentarse 6xido férrico insoluble en suspen-
sién. Los dos cloruros se precipitan como hidréxidos con la adicién
de 4lcali; en €ste caso se usa sosa cdustica como autoconsumo de la
planta. Las reacciones son las siguientes:

MgCla + NaOH ---#= Mg (OH) + 2NaCl Reacci6n III
FeC]3 + 3NaOH ---+ Fe (OH)5 + 3NaCl Reaccién IV
Es de importancia que, de ser posible, se trate con NajyCOj la
salmuera antes de adicionar el NaOH, debido a que el precipitado de
Mg(OH)o tiene forma de un grande y gelatinoso fiSculo que tiende a -

asentarse inmediatamente. Al hacer esto, atrapa al fino y cristalino
precipitado de CaCO3 y ambos se depositan a una velocidad combinada
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mayor. La turbidez residual también disminuye.

El Mg(OH)2 se forma instantdneamente y la delicadeza del flécu-
lo demanda que no exista turbulencia innecesaria, pues de lo contrario,
se asentard muy lentamente.

El Fe(OH)3 no presenta problema de asentamiento. Debido a to-
do esto, el NaOH se adiciona justo antes de la etapa de asentamiento
y la floculacién se lleva a cabo cuidadosamente.

Si el tratamiento se llevara a cabo empleando como fuente de --
OH— el Ca0 o el Ca(OH)2 (cal viva o apagada), todas las ventajas an-
tes mencionadas se perderian al tenerse que remover el calcio introdu
cido con el reactivo, tal como es el caso en las plantas de sal que no
son de cloro-4lcali.

La precipitacién de Mg(OH), empezard aproximadamente a un pH
de 8 y estard completa entre 10.5 y 11,

ELIMINACION DE SULFATOS

Los sulfatos en la salmuera casi invariablemente provienen del -
CaS04 original; el tratamiento con soda ash hace que se transfor
men a Na2804 y constituyen un verdadero problema de control. Los -
dnicos reactivos que pueden servir para precipitarlos son BaCly y --
BaCOg3; sin embargo, ambos son muy caros y extremadamente veneno-
sos.

Las reacciones serian:

NapSO4 + BaCly ---+ BaSO4 + NaCl Reaccién V
NasSQOy4 + BaCOg3 ---+ BaSO; + NagsCOg Reaccitn VI

Este método se emplea adn en algunas plantas con celdas de mer
curio, pues el i6n sulfato aumenta el consumo de grafito por tonelada™
de cloro producido (los nuevos dnodos plantinizados permiten tener un
control menos estricto).

En las plantas cloro-dlcali con proceso de celdas de diafragma,
este método no se usa, debido a que, como el control de calcio es ine
ludible, todo el sulfato se torna NaSO4 y este aparece en la sal recu
perada de los evaporadores. Esta sal puede liberarse parcialmente de
sulfatos y recircularse a la alimentacién, ef:ctudndose el control de la
cantidad presente dentro del sistema con la purga intermitente o con-
tinua de una corriente con alto conténido de sulfato de sodio.
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] Es importante considerar siempre las pérdidas de sal que esto -
puede acarrear. Ademd4ds, se puede disefiar un buen sistema aprove-
chando la solubilidad inversa del Na2SO4 con la temperatura y/o la po
sible cristalizaci6n del decahidrato (Na2SO4 . 10 H20) enfriando la co
rriente.

El NagS04 no debe estar presente a la entrada de celdas en can
tidades mayores de 5 g.p.l., debido a su nocividad ya explicada ante-
riormente; sin embargo, algunas plantas operan con valores mayores.

EL EXCESO DE REACTIVO

Para remover la mayor cantidad posible de calcio, fierro y mag
nesio, tal como es necesario en salmueras para celdas de diafragma,
se debe emplear un exceso de soda ash y de sosa.

Sin embargo, dicho exceso debe estar también restringido, debi-
do a que los reactivos de tratamiento participardn en las redcciones -
de celda, comportdndose ellas mismas como impurezas y produciendo
" subproductos indeseables.

El Na2CO3 en el compartimiento andédico producird COg al des--
componerse . al pH y temperatura existente ahi.

El NaOH introduce el i6n OH™ al compartimiento anédico, donde
se descompone y produce oxigeno, reduciendo la eficiencia de corrien-
te.

La préctica actual ha hecho que estas cifras se reduzcan asf;
Sosa cdustica entre 0.006 y 0.012 gpl.
Soda ash entre 0.36 y 0.72 gpl.

El exceso de reactivo es siempre el mismo, se trate de salmue
ra poco impura o muy impura. Esto €s importante, debido a que se
reduce el tiempo de reacci6n.

Usando la cantidad téorica de reactivo, la reaccién de formacién
de CaCOg3 se completarfa en variag horas, pero con un exceso de 0.8
gpl., la reacci6n se completa al 90% en 15 minutos y casi totalmente

en menos de 1 hora; dando una concentracién de CaCOs soluble de me
nos de 1 ppm.
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EQUIPO DE TRATAMIENTO QUIMICO

Cuatro etapas se deben distinguir en este proceso para asignar -
los equipos apropiados; &stas son:

a) Etapa de Reaccifn.
b) Etapa de Floculacién.
c) Etapa de Clarificacién.
d) Etapa de Filtracién.
Con esto, se generarian los siguientes equipos:
a) Tanque Reactor.
b) Floculador.
¢) Clarificador.
d) Filtro.
El floculador y el clarificador se pueden construir en una sola -
unidad, consistente en un clarificador que posee en el centro un pozo
especial, de agitacién benigna para la floculacién.

En realidad el equipo no es muy diferente de aquél empleado en
tratamiento de agua.

a) La etapa de reaccién se lleva acabo en 2 6 3 tanques con un
tiempo de retencién total de aproximadamente una hora, en virtud de
la reacci6n de precipitacién de calcio con carbonato de sodio, que re-
sulta muy lenta; sin embargo, gracias al exceso de reactivo recomen-
dado, se completa prdcticamente en menos de una hora. La reaccién
de precipitacién de hidréxidos es rdpida y la solucién cdustica puede
afiadirse en el dltimo de los tanques, pero para evitar la agitacién ne-
cesaria se afiade preferentemente en la canaleta descubierta que condu
ce al licor hacia el pozo de alimentacién del floculador-clarificador. —

En los casos en que se emplean las sales de bario, el tiempo -
debe ser un poco mayor.

b) La floculacién se verifica en el mencionado pozo de alimenta
ci6n del floculador-clarificador, donde la suave agitacién harsd que los
fl€ulos de hidréxido de magnesio y fierro atrapen a los cristales de -
CaCO3 para que se .favorezca la velocidad de asentamiento. Esta eta-
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pa se puede ayudar con la adicién de almidén U otro floculante-apro--
piado como sulfato ferroso y fl6culas sintéticos, pero solo en aquellos
casos en que las cantidades de impurezas removidas no originen inte-
riormente suficiente floculante. (2), (1).

c) La clarificacién se lleva a cabo en la parte circundante del
pozo de alimentacién, y esta constituye la mayor parte del volumen
del tanque.

La velocidad de ascenso del liquido permitird el asentamiento de
los fl6culos. Estas velocidades varian desde 20 litros por minuto por
metro cuadrado hasta tan bajas como 8 litros por minuto por metro -
cuadrado.

El precipitado depositado en el fondo se mueve hacia el centro
por la acci6n de las paletas de los brazos girantes del clarificador;
de ahl se sacan por bombeo hacia su destino final, con o sin un pre-
vio lavado para recuperar la sal que los acompaiia,

LLa salmuera clarificada se derrama continuamente hacia un cana
circundante en lo alto del clarificador, desde donde se envia hacia la
dtlima etapa de tratamiento:

d) La filtraci6n se realiza siempre como forma eficaz de reti-
rar la turbidez remanente en la solucién, dando el acabado final o pu-
lido.

Estos filtros pueden ser de arena o de un material comercialmen
te conocido como ‘'Antrafilt” (bdsicamente antracita) pueden funcionar
por gravedad o por flujo forzado.

En muchas plantas europeas, a la salmuera que viene de los tan
ques de reaccidn se le da una filtracién total en un filtro de hojas a
presidn. (13).

La salmuera de claridad insatisfactoria originard una sobrecarga
en los filtros y esto a su vez mayor nimero de retrolavados y pérdi-
das de sal.
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I1. 3

LA NECESIDAD DE UNA TORRE DE REACCION

COZ- LICOR CAUSTICO COMO FUENTE DE NaZCOS
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IL 3.- LA NECESIDAD DE UNA TORRE DE REACCION
CO4 -LICOR CAUSTICO COMO FUENTE DE Na2C03

Se ha explicado ampliamente lo que deberi suceder para que la
salmuera que llegue a electr6lisis sea apropiada, asi como tambié&n
los fundamentos que nos obligan a consumir una cierta cantidad de car
bonato de sodio (NayCOg). Bl

El siguiente paso consiste en analizar el cOmo conseguir este
reactivo.

El carbonato de sodio puede conseguirse directamente de los fa-
bricantes, envasado en sacos o a granel, teniendo una pureza adecua-
da que le hace apto, incluso para procesos de tratamiento de agua.
Este producto no es de ninguna manera barato y ademés involucra un
sobre costo por concepto de flete hasta su punto de utilizaci6n.

Por otro lado tenemos que el NajyCO3 puede ser fabricado dentro
de una planta del tipo a la que se analiza, si se tiene en cuenta que
la siguiente reacci6n origina el producto deseado:

CO2 + 2 NaOH ----» NaZCO + H20 eeae (IL3.a.)

3

Esta reaccién es posible dentro de la planta dado que el hidroxi
do de sedio (NaOH) es un producto que existe en gran parte de todo el
proceso en distintas concentraciones y con variadas cantidades de otwos
componentes en soluci6n, hasta llegar a una concentracitn de 509 y
con un pequefio porcentaje de cloruro de sodio en su fase final.

Por otra parte se sabe también que la planta deberi contar con
un generador industrial de vapor para calentamiento, el cual, consumi
rj hidrocarburos cuya combusti6bn originars gases que contienen anhi-
drido carbonico (CO,).

La cuesti6bn fundamental de decidir cual de las dos formas de
conseguirlo es la apropiada, se analizari con suficientes datos en el
capftulo V, por el momento se ha de mencionar que fabricarlo en la
misma planta es més conveniente que comprarlo, por lo cual a conti
nuacién nos abocaremos a su fabricacibn y a los problemas implica--
dos.

El procedimiento para provocar el contacto del hidr6xido de so--
dio y €l anhfdrido carb6nico esti relacionado con mditiples decisiones
intermedias, el estudio de las cuales es uno de los objetos de todo el
presente trabajo.
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Todo el equipo necesario para efectuar la reaccion IL 3.a se deta
llard al tratar la descripci6n del sistema propuesto en el apartado ---
HOL I sin embargo la parte fundamental del equipo que facilitard la ope
racién de contacto entre las dos substancias seri indudablemente un
reactor.

Resulta por tanto inmediato hacer una seleccibn del reactor que
se deberi emplear.

Frecuentemente al hablar de disefio de reactores nocsinclinamos
a pensar en un tanque agitado o acaso en un reactor coatinuo multitu
bular, sin embargo para nuestro caso la mejor eleccifn resulta ser
que el reactor sea una torre empacada. Las razones de tal seleccitn
son las siguientes:

¥ = En los reactores continuos agitados aunque el costo
por unidad de volumen es bajo, los problemas para
alcanzar un agitado correcto aumentan los costos de
operaci6n y bajan la conversita.

2.~ Aunque en los reactores multitubulares se alcanzan
practicamente las caracterfsticas de "Flujo Tapén',
estos presentan un alto costo por unidad de volumen.

3= Las torres empacadas tienen las ventajas de los dos
mencionados tipos, pues se acercan mucho al compor
tamiento de flujo tap6n y tienen un costo moderado -
por unidad de volumen, siempre y cuando se empleen
distribuidores apropiados y se emplee el empaque a--
decuado.

7 s La reacci6n que se deberi realizar es de tipo hetero
génea entre las fases lIquida y gaseosa y esto es uno
mas de los argumentos en favor de torre empacada.

ST La reacci6n no necesariamente requiere que se le
suministre calor durante la reacci6n ni se debe reali
zar a presibn elevada lo cual no hari sofisticado el
disefio de una torre.

En apoyo a todo lo hasta aquf expresado en favor de las torres
empacadas utilizadas como reactor J. L. Bauver y T. E. Corrigam de
la Universidad Estatal de Ohio E.E.U.U. publicaron en Chemical Engi
neering de Marzo 27, 1967 un amplio anilisis te6rico en”el Cual la
conclusién obtenida es: "Siempre que se pueda utilizar una torre empa
cada para reactor &sta resultari la soluci6n 6ptima al compararla -~
con otros tipos de reactor .
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De todo lo anterior se concluyeque con objeto de obteasr .dentro
de la planta el deseado carbonato de sodio lo conveniente serd desarro
llar la mejor forma de realizar la reacci6n IL 3.a. en una torre empa
« cada la cual resultari nuestra buscada fuente de NaZCOS_

En la figura 1. 3.1 se muestran graficamente los resultados obte
nidos por Bauer y Corrigam revelando el aumento de reactividad con
cada tipo de reactor y cada tipo de los empaques analizados. Se ha
empleado el modelo de Dispersi6bn Axial para tomar en cuenta la des-
viacion relativa al flujo tap6n.



II. 4
LA FUENTE DE CO,
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II, 4.- LA FUENTE DE CO,, INFLUENCIA
E IMPORTANCIA DE SL? SEL ECCION

Es posible decir que cualquier gas, razonablemente libre de pol-
vo, anhidrido sulfuroso, e hidrocarburos gaseosos, pero con un porcen
taje suficiente de CO,, puede emplearse para reaccionar con una solu
cibn de hidréxido de sodio y producir carbonato de sodio en forma ---
aceptable para un tratamiento de salmueras impuras.

Resulta inmediato pensar que la corriente de gases de combus---
tién de la gecci6n de calderas en la planta, seri la fuente indicada
de COZ' siempre y cuando &sta cumpla con los requerimientos bésicos
que a continuacibn se exponen:

La baja concentraci6n de CO., en el gas empleado disminuye la
velocidad de reaccibn, pues dicha velocidad es proporcional a las con
centraciones de reactivos. Tales concentraciones bajas provocan un
gran aumento en el tamafio del equipo requerido para la reaccibn.

La naturaleza propia dé la reacci6én demanda CO; en concentra--
ciones por lo menos entre 10 y 15 % en volumen. (19)

Altos contenidos de SOy en la corriente, reaccionarfan con la so
lucién originando una indeseable impuereza méis (NaZSO ), por lo que
surgirfa la necesidad de la instalacidn de un equipo ‘de lavado de los
gases que trabaje eficientemente, implicando también un consumo de
reactivo especial para eliminacion de 802 (Na2C03 o} CaCO3, etc. ).

Por lo tanto el contenido de azufre en los gases de combustibn
empleados deberi ser muy pequeiio 6 nulo, para obtener un producto
atil.

La temperatura de la corriente gaseosa no deberi ser alta, pues
ésto, ademis de requerir mejores materiales para la conducciSn de
los gases, provocari una alta temperatura de operaci6n, la cual, ---
como se veri en capitulos posteriores, resulta perjudicial a la veloci
dad global de la reaccitn.

Por lo anterior los gases deberdn tener una temperatura relativa
mente baja, obtenida con uso de medios practicos y econfmicos.

Todo &sto esti intimamente relacionado con dos cosas:

El combustible empleado y el tipo de cidmara de combusti6n de
la caldera.
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~ Los tipos de combustible empleados actualmente en las calderas
de plantas de proceso en el mundo son entre otros, principalmente:

Hulla, Coke, Combustoleo, Gas natural, Licor negro y Hulla ---
pulverizada.

La hulla presenta varios problemas como son: dificultad de alma
cenamiento, problema de manejo de cenizas, demasiado exceso de ---
aire que diluye los gases de combustibn, etc., por todo &sto no es---
apropiado para el caso.

El Coke es el que produce el gas de combustifn con la concen--
tracibn de COo mas aceptable de todos, pero presenta los mismos --
problemas de almacenamiento y formacifn de cenizas que la hulla .
(En plantas de CO, el 6ptimo combustible es coke de fundicibn de ---
buen grado). Por todo lo anterior y otros problemas implicados no -
serfa recomendable su uso para el caso especifico de la planta en ---
cuesti6n, ( En nuestro pafs es muy raro su uso en plantas de Proce
s0).

Las alternativas para escoger el combustible de la caldera se
enfocan ahora entre: Combustoleos y gas natural, ambos ofrecidos ---
por PEMEX.

En &ste punto es necesario recordar que en las plantas cloro-al
cali el gas hidr6geno que se obtiene como co-producto en la electr6ii
sis es empleado como combustible por lo que siempre se debera con-
siderar su existencia conjunta con el combustible empleado.

A continuacifn se presentan las especificaciones de PEMEX para
los combustibles antes mencionados:

Combustoleo Ligero.

Peso especffico a 20/4 °C 0.980
Temperatura de inflamacién, °C 76
Viscosidad a 50 °C, SSF 180
Agua y sedimento, & Vol 0.2
Azufre total, @ peso 3.5
Carbdn Conradson, % peso (residuo) . 15.0
Poder calorffico neto, Kcal/Kg 9, 670.
Btu/lb 17, 400.

Combustoleo Pesado.

Peso especffico, 20/4 °C 0.985
Temperatura de inflamacifn, °C 74
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Viscosidad, SSF a 50 °C 500

Agua y sedimento, % vol. 0.2
Azufre total, % peso 3.5
Carb6n conradson, @ peso (residuo) 15.0
Poder calorffico neto, Kcal/Kg 9610

Btu /1b 17300

Gas Natural

(anilisis tfpico)
Peso especffico (aire = 1.00) . 602
Composici6n, % mol ;
Metano 92.3
Etano 6.3
Propano 1.4
C4 y mas pesados 0 s=ea---
Ac. Sulfhidrico, p.p.m. 35
Peso molecular promedio 17
Poder calorffico neto a:
15.6 °C y 760 mm Hg, I(cal/m3 8540
Btu/pie3 960

El siguiente anilisis aproximado, se puede emplear para ambos
combustoleos sin incurrir en error detectable:

Componeite : Porcentaje en peso:
Azufre 3.5%

Carb6n 84.562 %
Hidrégeno 11.441 %

H,0 497 %

Es importante resaltar la cantidad de azufre que contienen los
combust8leos, misma que es una desventaja para competir con el gas
natural.

El otro factor importante en el origen del CO, es el sistema de
combustién y disefio del quemador.

El exceso de aire seri el factor que pueda equilibrar las pérdi-
das de poder calodfico del combustible y aquéllas producidas por el
contenido de calor de la corriente de gases que abandonan la cadmara
de combustifn,

Actualmente, todas las calderas disponibles comercialmente se
acompanan de un' medidor registrador de la relaci6n flujo de aire-flu
jo de vapor, y , seglin sea el consumo de vapor en la planta,se ---
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podri fijar el exceso de aire apropiado en todo momento. Este exce-
so de aire es fijado por el fabricante del quemador.

Para muchas plantas cloro-ilcali en el mundo, se han fabricado
quemadores especiales que pueden manejar ademis de dos combusti--
bles en estado fisico diferentes, una cantidad variable de hidr6geno
(18).

El control de la concentraci6n maxima de CO, en los gases de
salida no serd un factor que se deba vigilar, debido exclusivamente
al empleo de los gases en la carbonataci6n; mé&s aGn, dicho control
es inherente al funcionamiento eficiente de cualquier caldera; esto nos
da la certeza de que de la seccidn de calderas siempre se recibirid
la mis alta concentracién de CC, obtenible.

EL. CONTENIDO DE SOy Y LA TEMPERATURA .DE LOS GASES
DE COMBUSTION.

Respecto a este problema debemos mencionar algunas formas de
reducir la cantidad del indeseable anhfdrido sulfuroso; la manera comn
de hacerlo es mediante un lavador de gases, siempre que el conteni--
do de S04 lo justifique.

El mis sencillo lavador consiste en un lecho empacado de peque
flas piezas de caliza, a traves de las cuales pasari una corriente de
agua y en contraflujo los gases de chimenea; el Acido sulfuroso forma
do en el agua reaccionari con el carbonato de calcio, dando origen a
CO32 y bisulfito de calcio que saldrd con el agua desechada.

2H2SO3 + CaCO3 -------- -PCa(HSOs)z + CO2 +H20

El consumo de la caliza es lento y generalmente se emplea mis
de un lecho colocados en serie (19).

Otro sistema empleado en la purificacién en plantas de CO, con-
siste de 2 torres, una de lavado previo con agua y la segunda con --
una soluci6n diluida de carbonato de sodio; esta soluci6n se mantiene
en recirculacién hasta obtena una concentracién determinada del sul--
fito de sodio formado. Esta Gltima opcidn tiene la ventaja de utilizar
el producto que estaremos produciendo con el sistema de carbonata---
cibn.

El uso de un lavador de gases tiene al mismo tiempo otra finali
dad: la de reducir la temperatura de los gases, dado que 1os valores
normales a la salida de la caldera estin entre 160 y 180 °C (Para --
las modernas calderas con precalentador de aire) (17).
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Por tanto, de una manera u otra deberin evitarse estos valores
de temperatura y bajarlos, de ser posible, hasta valores cercanos al
ambiente, para el desarrollo apropiado del proceso de carbonatacifn.
El estudio concreto de este proceso nos indicari cual seri la tempera
tura mis conveniente hasta la cual bajar. o=

Cuando el contenido de SO, no es determinante, se puede emplear
cualquier método para reducir la temperatura de los gases; el esprea
do de agua en cantidad y distribucibn apropiadas en compartimientos
como aquellos usados en acondicionamiento de aire puede ser una
buena solucidn.

Basandose en las temperaturas pricticamente obtenibles con estos
implementos, consideraremos, para el disefio del sistema de carbona
taci6n, que los gases se pueden bajar a una temperatura de entre
50°C y 70°C, que son de tipo com@n en procesos similares de enfria
miento de gases. (17). il

DISPONIBILIDAD DE GASES DE COMBUSTION.

En las plantas modernas de cloro-ilcali, el consumo de vapor
es aproximadamente de 4.13 T.M. de vapor por tonelada de cloro ---
producido (16). De este vapor, el 75% aproximadamente deberid estar
a una presibn minima de 11 atmosferas absolutas y seri consumido
en el Area de evaporacitn de licor de celdas.

Para una planta con la capacidad de 676.5 TON/D Cly la ge-
neracién de vapor calculada con el anterior factor de consumo indica:
116.42 T.M. / hora de vapor.

Basandose en esta capacidad y en los modelos tfpicos de calderas
(18), lo mis conveniente seri el empleo de dos calderas con opera<--
ci6n entre 12 y 13 Atm. absolutas y que tendrian una eficiencia de cal
dera, con base en el poder calorffico neto, de 85% aproximadamente
(15). Adicionalmente, se requiere vapor para el deaereador por ¢/Kg
de vapor a utilizacién en la planta. (15) (17).

Las calderas a emplearse deberfn teper un quemador especial
que les permita quemar hidrdgeno, que, como se menciont anterior-
mente, debe ser utilizado como combustible.

Todo este, ademis de la prerrogativa de emplear combustSleo
pesado o gas natural, justifican el estudio que se presenta a continua
cibn, en el cual se pretende obtener la gama completa de las calida-
des de gases de combustin que se puede obtener, y las cantidades
de que se dispondrfa. dependiendo del combustible empleado y su
distribucibn a calderas.
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ANALISIS DE ALTERNATIVAS EN LA UTILIZACION
DE LOS POSIBLES COMBUSTIBLES COMO FUENTE DE CO,

a) BASES

Las bases de estudio que serin consideradas son:

‘Produccién de cloro de la planta
Consumo de vapor en la planta
Consumo de. vapor en el desereador
Eficiencia de caldera con base en el
poder calorffico neto:
Exceso de aire para quemadores de
gas.
Exceso de aire para quemador de
combustbleo
Temperatura del agua del alimentaciSn
Presi6n del vapor generado
Poderes calorfficos netos:

Hidr6geno

Combust6leo pesado

Gas natural
Hidr6geno equivalente producido en la
planta

Condiciones del hidr6geno a combustifn:

Humedad
Condiciones de disefio del aire de com-
bustibn:
Humedad relativa 9
Temperatura de bulbo hfimedo
Humedad de diseiio
Humedad molar

b) CALCULOS INICIALES:

676.5 T.M. /dfa.
116.42 T.M. /hr.
9.4 T.M. /hr, (ref. 17)

85% (ref. 17, 18)
11 a 13 % (ref. 17)

14 a 16 % (ref. 15)
121 °C (sat.) (ref. 18)
12.65 Kg/cm?2 (saturado)

28676 Kcal/Kg (ref. 14)
9610 Kcal/K% (ref. 20)
8540 Kcal/m® std (ref. 20)

795.4 Kg/hr.

.7 Kg agua/Kg Hs seco.

85 % (ref. 21)

26.5 °C (ref. 21)

.085 Kg Hzg/Kg a.s.

. 0298 Kg mol HZO/Kg md
a.s.

LR e generacibn total de vapor

W, = vapor a planta + vapor al desaereador
W 116.42 T.M. /hx. + 9.4 T.M. /hr. = 125.82 T.M. /hr.

Et = Eficiencia térmica.

- Calor total adquirido por el agua
t Calor total suministrado en combustible

48



_ Wy (Hy- Ha)
Be= i85 =

donde

H, = Entalpia del vapor generado |

H 5 = Entalpia del agua alimentada.
Q= Calor total suministrado en combustible.

Por tanto:

Q.125 820 Kg/hr, (621.98 - 121.37 ) Kcal/Kg.
= 5

’

Q= 74 102 058 Kcal /hr.

Este valor se repartiri para cada caldera, considerando que ma
nejen iguales capacidades; de esta forma:

Qcc-74 102 058 Kcal/hr, . 37 051 029 Kcal/hr.»calde
= 2 calderas. - ra

que deberi ser suministrado por el combustible, cualquiera que é&ste
sea.

El calor disponible en el hidrégeno producido en la planta seri
el siguiente:

Qpy= Calor que produce el Hjpen quemadores
Qy= 795.4 Kg Hy/hr. X 28676 Kcal/Kg.Hjy
Qy= 22 808 890 Kcal/hr.

Nétese que Qprepresenta el 30.8% del calor total requerido y
el 61.56 @ del necesario en una sola caldera.

Con base en los resultados obtenidos y en las prerrogativas ya
establecidas con anterioridad, en cuanto a posibles combustibles y
posible distribucién del hidrdgeno, se forma el siguiente arbol de al
ternativas con los seis casos de la composicion de los gases de com
bustién producidos, si se trabaja en condiciones normales de opera-
cibn, respetando los consumos antes considerados:
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FIGURA {l.4.] Atternativas de |la composicien de los gasee de combustion
on condiciones normaies de operacion
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L.as opciones
son, en resumen:

OPCION

OPCION

OPCION

OPCION

OPCION

OPCION

111

v

VI

alternativas resultantes que se pueden obtener

Anilisis de los gases de la caldera No. 1 que---
mando en ella todo el H gcon combustéleo
s

Analisis de los gases de la caldera No. 2,si ésta
usa combustSleo s6lamente (Por haber enviado
el Hoa la No. 1)

Anilisis de cualquiera de las dos calderas, que-
mando el H g por partes iguales en ambas calde-
ras con combustdleo.

Anilisis de los gases de la caldera No. 1 que---
mando en ella todo el Hocon gas natural.

Anilisis de los gases de la caldera No.2,si ésta
usa gas natural sb6lamente (Por haber enviado
el Hy a la No. 1)

Anilisis de los gases de cualquiera de las dos
calderas, quemando el H opor partes iguales en
ambas con gas natural.
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Una vez establecidas las alternativas posibles y dado que el ca--
lor necesario en cada caldera es conocido, asf como el calor disponi-
ble del hidrb6geno y los poderes calorificos del combustbleo y del gas
natural, se puede ficilmente establecer la siguiente tabla que nos indi
ca los consumos posibles de combustible y aire de exceso (ref. 17,
15) :
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Caso

Procedencia del gas de posible
utilizaci6n.

Cantidad quemada de
combustbleo

Cantidad quemada de
gas (m 3 std.)

Cantidad quemada de
hidr6geno

Excesn de aire
(ref. 17, 15)

De la caldera No. 1 quemado
#hf todo el Hpcon combustéico

1482 Kgr.

795. 4 Kgr,

169,

De la caldera No. 2 guemado
todo el Haen la 1 y usando
combustéleo pesado.

3855.5 Kg/hr.

o

169,

111

De cualquiera de ellas queman
do el Haen ambas con combug
téleo

2668.7 Kg/hr.

(=]

397.7 Kg/hr.

169,

De la caldera 1, quemando
ahf todo el Hacon gas natu
ral.

1667, 68 m3
“1‘.

795.4 Kg/hr.

139

De la caldera 2, quemando todo
el hidrégeno en la 1 y utilizan-
do gas natural,

13%

VI

De cualquiera de ellas queman
do el H en ambas con gas na-
tural.

397.7 Kg/br.

'13%




Con los datos badsicos expresados en la tabla anterior, podemos
determinar la composicién probable en cada una de las alternadvas
enunciadas.

I. - Alternativa 1: Composicién de los gases de la caldera No.1 la
cual quema todo el hidrégeno, usando combustd-
leo como combustible complementario.

De las tablas anteriores y las bases de estudio, obtenemos los
siguientes datos:

Hidrégeno quemado: . 795.4 Kg/hr H, seco
Humedad del hidrégeno: .7 Kg HaO/Kg H, seco
Combustéleo quemado: 1482 Kg/hr
Exceso de aire: 16 %
Composicién del combustéleo:  Carbén 84.562 %
Hidrégeno 11.441 %
Azufre et MO
Agua .497 %
Reacciones:
(1) CihrQy s rEe == > COy
Hy + A Oy ~=~m-os - HyO0
2
SR O - e = SOy

Calculamos la alimentacién por especies:

Especie (%)X (W) Cantidad  Canddad en

en Kg/hr Kg mol/hr

Combustéleo
C (. 845) X (1482) = 1552.3 104. 35
Hj (. 114) X (1482) = 168.9 84.45
(. 035) X (1482) = 51.9 1.62
Hy O (00497 X (1482) = Vo el .41
Gas Hidrégeno
Hy (1.00 ) X (795.4) = 795.4 397.70
H,0 (.700) X (795.4) = 556.8 30.93
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Ahora los requerimientos y productos de la combustién son:

Especie Cantidad en Por la
Kg mol/hr reaccién
a combustdioén No.
Combustodleo
C 104. 35 (1)
H2 84.45 (2)
S 1.62 (3)
Hidr6geno
H, 397.70 (2)

Oxigeno Tedrico:
Agua Formada:

Cantidad de 0,
tebrico total:

Cantidad de O
alimentado con 16% exceso:

Cantidad de aire

alimentado 8 402. 56 _Kg mOl/hr
21
Cantidad de Nj
introducido = (1916.98) (.79) Kg mol/hr

Cantidad de O
excedente = 482.56 - 347.04 Kg mol/hr

Cantidad de SO
formado seguin Treaccién (3) =

Cantdad de CO
formado seglin Teacci6n (1) =

Canddad total de agua
formada reaccitn (2) =

Cantidad de agua introducida con el aire:

(. 0298 Kg mol HZO/Kg mol A.S.) (1916.98 Kg mol A.S.)

35

El Oxigeno
tedrico es:
(Kg mol/hr)

104. 35
42.22
1. 62

198. 85

347.04

El Agua
Formada es:
(Kg mol/hr)

397.70

482.15

347.04

402.56

1916.98

1514. 41

55. 52

1.62

104. 35

482,15

57.12

Kg mol/hr
Kg mol/hr

Kg mol/hr

Kg mol/hr
Kg mol/hr
Kg mol/hr
Kg mol/hr

Kg mol/hr

Kg mol/hr



Cantidad de humedad introducida con el hidrégeno = 30.93 Kg mol/hr
Cantidad de humedad introducida con €l combustéleo = .41 Kg mol /hr

Cantidad total de agua que sale con los gases:
Agua formada + humedad del aire + humedad del hidrégeno + humedad del

combustéleo.
482.15 + 57.12+ 30.93 + .41 =570.61 Kg mol/hr

De esta forma hemos obtenido los productos de combustién y la
composicién para la Opcién I :
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Opcibn 1
Gases de la caldera No. 1 , la cual quema todo el hidrégeno,
usando combustleo como combustible complementario.

Especie  Kg mol /hr. Kg/hr. % Volumen B. % Volumen b.

hGmeda seca.
002 104. 35 4591 4. 64 6.22.
0, 55.52 1777 2.47 3.31
N, 1514. 41 42403 67. 41 90. 36
0, 1. 62 104 .072 .096
H0 570. 61 10271 25040 o T oo
Total 2246. 51 59146

La cantidad disponible en este caso de gases de combustifn para
la reacci6bn con NaOH serfa de 2246.51 Kg mol/hr. ; es decir, 59146
Kg/hr. con un contenido de COy de 4.64 % base hGmeda y 720 ppm

de 2,

Esta cantidad de gases es Gnicamente de la caldera No. 1 y co---
rresponde a la Opcién L

Efectuando todos los cilculos convenientes de manera aniloga a
la anterior, se obtienen los productos de combustifn para las 5 alter
nativas restantes, con las cuales se obtienen estos resultados:

Opcion II Gases de la caldera No. 2, si trabaja exclusiva-
mente con combust6leo.
Especie % Volumen b. % Volumen b.
humeda. seca.

0, 11.77 13.43

0, 2.68 3.05

N, 73.02 83.31
SO2 .183 . 208

1 o RS T U o g e

H 2O 2.35
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La cantidad disponible en este caso serfa de 5099 Kg mol/hr. de
gases, O sea, 66711 Kg/hr, con un contenido 1830 p.p.m. de S04 en

base himeda.

Nota: La cantidad de gases es Gnicamente de la caldera No. 2,
pues los de la caldera No. 1 tienen otra composici6n.

Opci6n III Gases de ambas calderas quemando en cada
una la mitad del H,con combustSleo

Especie Volumen b. Volumen b.
%ﬁmeda %’eca.
CO2 8.26 10.17
02 2,57 3.17
N2 70. 24 86.5
O 2 .128 .16
H é) PEOZOL AT R e et

La cantidad disponible en este caso serTa de 2283 Kg mol/hr.,
o sea, 62903 Kg/hr. de gases, con 1280 p.p.m. de S0g en base hGime

da.
Nota: Cantidad de gases de cualquier caldera, pero solo de una.

Opcibn IV  Gases de la caldera No. 1 quemando todo el H2 con gas

natural.
Especie % Volumen b. % Volumen b.
hGmeda seca.

C02 3.42 4.77

0 2 2.03 2.83

N 9 66. 31 92. 40
302 1 ppm 1.2 ppm
H,0 DT Tt " " e LB
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La cantidad disponible en este caso serfa de 2239 Kg mol/hr. o
sea, 57809 Kg/hr. de gases con 1 ppm de Sjbase hGmeda.

Nota:

Opcibn V

Especie

Cantidad de gases Gnicamente de la caldera No. 1

Gases de la caldera No. 2, si trabaja exclusiva--

mente con gas natural.

% Volumen b,

hfimeda.
8. 47
2.16

70. 49

2.5 ppm

18.89

% Volumen b.
seca.

10. 44
2. 66
86.9

3 ppm

La cantidad disponible en este caso serfa de 2365 Kg mol/hr.,
o sea, 65157 Kg/hr., de gases, con 2.5 ppm de S92 base hGimeda.

Nota:

Opciban VI
Especie

CO2

0,

Ny

S0
H 50

Cantidad de gases Gnicamente de la caldera No. 2.

Gases de ambas calderas quemando cada una la

mitad del H2 con gas natural.

% Volumen b,

h@meda .
6.01
2.09

68. 46

1.9 ppm

23. 43

% Volumen b.
seca.

7.85

La cantidad disponible en este caso serfa de 2303 Kg mol /hr.,
o sea, 61500 Kg/hr de gases, con 1.9 ppm de 2 base hGmeda.

Nota:

Cantidad de gases de cualquier caldera, pero sélo de una.

A continuacién se resumen los resultados de las seis opciones:
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ALTERNATIVA I

CUADRO RESUMEN DE COMPOSICIONES DE LOS GASES DE CHIMENEA DE CALDERA

ALTERNATIVA I1

% Vol.b. % Vol. b, % Vol. b. % Vol. b.
humeda. seca, humeda. seca.

CO2 4.64 6.22 11,77 13.43
02 2,47 3.3 2.68 3.05
N2 67.42 90,37 73.02 83.31

3)2 0.07 0.1 0.183 0.208

Hy0  25.4 12,35

Kgs/hr 59146 66, 595

Kg mol/

hr. 2246.52 2310.6

ALTERNATIVA 1
ALTERNATIVA I
ALTERNATIVA 1l
ALTERNATIVA IV
ALTERNATIVA V
ALTERNATIVA VI

ALTERNATIVA 111

% Vol. b, % Vol. b,
humeda. seca.
8.26 10,17
2,57 3.17
70. 24 86.5
0.128 0.160
18,79
62777.8
2278.3

Gases de la caldera No. 1 sl en ella se quema todo el hidr6geno con combustoleo,

ALTERNATIVA IV

% Vol b.
humeda.

3.42
2,03
66. 31
1 ppm
28.24

57694

2235

COMPOSICIONES POSIBLES:

% Vol. b.

seca.
4.77
2.83

92.4

1.2 ppm

{ FOR CALDERA QUE MANEJE 1/2 DE LA GENERACION DE VAFOR TOTAL)
ALTERNATIVA V

% Vol. b,
humeda.

8.47
2.16
70,49
2.5 ppm

18.89

65027

2359.9

% Vol. b,
8eca.

10. 44
2.66
86.9

3 ppm

Gases de la caldera No. 2 sl 8sta trabaja exclusivamente con combustoleo,

Gases de ambhas calderas si cada una quema la mitad del hidr6geno con combustoleo.

Gases de la caldera No.l sl ea ella se quema rod el hidrbgeno con gas natural.

Gases de la caldera No. 2 sl ésta quema exclusivamente gas natural,

Gases de ambas calderas s{ cada una quema Ia mitad del hidr6geno con gas natural,

ALTERNATIVA Vi

% Vol. b,
humeda.

6.01

2.09
68, 46
1.9 ppm
23.43
61378

2298.3

% Vol. b,
seca.

7.85
2,73
89,11

2.5 ppm



. Hemos de recordar que los gases de combustidn que se han de
alimentar al sistema de reaccidn a contracorriente con el licor caflis-
tico, deberidn ser enfriados y/o purificados de S02 previamente, por
lo que al considerar la composici6n de los gases al sistema de reac-
ci6n, la hfimedad que se deberd considerar para los gases seri casi
de saturacifn a una temperatura de entre 50 y 70 °C, que son comu-
nes en enfriamiento de gases de combustién con equipo de contacto
directo (17).

Con base en lo establecido en el parrafo anterior, la hGmedad
de saturaci6n de los gases al salir de la etapa de enfriamiento a
una temperatura de 70 °Cy a 1 atm es: Hg = 0.4486 Kg mol H,0/
Kg mol gases secos, y &sta podri ser empleada para propdsitos de
cilculo.

Con el objeto de continuar el desarrollo del tema tratado en el
presente trabajo, hemos de realizar la seleccibn de los gases que se
deberin emplear en nuestro sistema, sin olvidar que una selecci6n
real dependeri de muchos factores que son propios a cada proceso
y localizacién de la planta.

Esta seleccifn la hacemos con base en lo siguiente:

1.- Se debe procurar una concentracién de CO; mé&xima en los gases
de combusti6n,

2.- Ambos combustibles, gas natural y combustSleo, hasta ahora han
resultado competitivos, pues los dos tienen grandes ventajas.

3.- La ausencia de hidr6geno en el combustible empleado en una cal-
dera evita la dilucién de los gases con el nitr6geno del aire de
combustidn.

4.~ Es preferible tener una caldera que queme exclusivamente combus
tible y otra que queme la totalidad del hidr6geno.

En adelante, las composiciones de las alternativas numeros : I,
II, IV, y V quedan eliminadas, por lo que trabajariamos Gnicamente
con las alternativas Il y V.

Con objeto de eliminar el problema del contenido de SO, en los
gases y dada la accesibilidad de Pemex por suministrar gas natural a
la industria, se selecciona para los fines de calculo del equipo la al-
ternatdva V.
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I1. S

LA FUENTE DE NaOH
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II, 5.- SELECCION DE LA FUENTE DE NaCH

Finalmente en la estructuracién del proceso de la obtencién de -
carbonato de sodio que aqui se plantea, se llega a la cuestién funda-
mental de seleccionar la fuente apropiada del hidréxido de sodio que -
se empleard para cumplir con la reacci6n siguiente:

2NaOH + CO2 ----=-=---- » Na2C03 + H20

Sin olvidar que el hidréxido de sodio como tal,se debe emplear
también dentro del tratamiento de salmuera, en las reacciones de pre
cipitacién de fierro y magnesio como hidroéxidos insolubles. -

Es muy importante seflalar que la seleccién de la corriente de li
cor cdustico m4s apropiada para el sistema de reaccién es un trabajo
que corresponde al disefio y optimizacién del proceso completo de ca-
da planta. Por este motivo, la seleccién de la fuente del licor cdus-
tico que aqui’ se hard tiene solamente la finalidad académica de sefia-
lar losg factores que afectardn al tomar una decisifn de este tipo.

En una planta cloro-sosa con proceso de celdas de diafragma,
existen varias fuentes de licor cdustico que pueden ser empleadas pa-
ra la seleccidn, mientras que en los procesos con celdas de mercuria
que no necesitan de evaporacién de licor c4ustico, el NaOH solo podrd
provenir de diluciones de sosa terminada.

Con base en los procesos del apartado II.1 las mejores fuen-
tes de licor cdustico que se pueden analizar son éstas:

1) Licor de Celdas.

2) Diluciones de Solucién de NaOH S0%

3) Recuperacién de Desperdicios Cdusticos de Proceso.

4) Recirculacién de Sal Cristalizada en Evaporacién Redisuelta.

5) Licor del Lavado de la Sal Cristalizada en Evaporacifn.

A continuacién se comentard cada una de ellas.

El licor de celdas, tal como sale del 4rea de electrdlisis, es -
una fuente muy cémoda de sosa cdustica. La concentracién de NaOH
estd entre 10 y 119 en peso, y aunque contiene también aproximada-

mente de 15 a 18% de cloruro de sodio, esto no es un problema, sino
una ventaja, como lo veremos més adelante.
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Las disoluciones de NaOH S50% terminada son una alternativa que
tiene la ventaja de permitir conseguir cualquier concentracién deseada
por debajo del 50%; sin embargo, €sta resulta una fuente de NaOH muy
cara en comparacién con cualquier otra de las mencionadas debido a
los costos que implica el equipo de disolucién y también a que la cdus

~tica terminada trae ya consigo los costos de produccién al haber cruza
do el proceso completo, principalmente la evaporacién. 3

Por otro lado, la conveniencia de concentraciones por debajo del
159 se demostrard mds adelante durante la exposicién de la teoria de
la reaccién.

La recuperacién de desperdicios cdusticos de procesos tales co-
mo lavados ocasionales, licores desechados, derrames, licores de se-
llos etc., resultan una fuente barata de sosa; sin embargo, la dificul-
tad de tenerlos en cantidad continua y uniforme es su mayor desventaja
La concentracidn es igualmente dificil de controlar en un valor cons-
tante., Podria, sin embargo, emplearse como una fuente auxiliar, pe-
ro seleccionarla como fuente Unica dependeria de estudios muy a fondo
de cada proceso especifico.

La recirculacién de cloruro de sodio o "recuperacién de sal”, que
se realiza en todo proceso con celdas de diafragma, resulta ser tam-
bien una fuente de NaOH, debido al licor cdustico que arrastrardn los
cristales al extraerlos de evaporacién (ver figura [.2 en el apartado -

I.2.

La recuperacidn de sal se inicia al extraer de alguna de las pri-
meras etapas de evaporacién mudltiple una mezcla manejable de crista-
les y licor cdustico, la cual se envia a centrifugacién, donde se separa
el licor madre, que retorna a evaporacién, de la masa de cristalesde
NaCl que se redisolverd a continuacién.

Esta masa de cristales contiene atin bastante alcalinidad, de tal
manera que redisolviendo la sal tal como estd, para obtener una sal-
muera saturada en NaCl, se obtiene al mismo tiempo una corriente --
con una concentracién baja de hidréxido de sodio (entre .3 y 1% en pe
S0).

Una vez establecido esté método en un proceso, se contard con
una corriente de cantidad y concentracién prdcticamente uniformes.

La quinta forma de obtener el licor cdustico apropiado para nues
tra reaccién, viene a ser una variante al proceso descrito en el pdrra
fo anterior y consiste en lo siguiente:

Los cristales que salen de centrifugacién no son redisueltos in--
mediatamente para llevarse consigo al licor cdustico que las impregna,
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sino que previamente se realiza una ligera lixiviaci6n a contracorrien-
tes con agua, con lo que se originan dos corrientes nuevas: una, de -
los cristales casi libres de NaOH, que podrdn ser ahora redisueltos y
recirculados, y otra de una solucién que, aunque estd casi saturada en
NaCl, contiene NaOH en una buena concentracién (entre 3 y 5%).

De la anterior exposicién se puede establecer el siguiente cuadro
comparativo:

CUADRO COMPARATIVO DE FUENTES DE LICOR CAUSTICO

Concentraci6n Disponibilidad
de NaOH
Licor de Celdas. 10 a 11 ¢ amplia contihua
Dilucién de Solucién al 50% cualquiera, O
a 509 amplia contihua
Recuperacién de desperdicios. muy variable variable inter-
5 a 89 mitente.,
Recirculacién de Sal Redisuelta 3 a 19 suficiente conti-
nua.
Licor de Lavado de Cristales 3 a 59 suficiente conti
Cdusticos de sal. nua.

y del anterior cuadro concluimos que las concentraciones mis -
representativas para ser consideradas en adelante son: 0.3, 4 y 10
porciento en peso, por lo que se podria emplear cualquiera de ellas,
pudiendo decidir dnicamente en base a un andlisis muy profundo depen
diendo de la capacidad, tipo de proceso y factores econémicos especi-
ficos.

Para el caso presente se tomard la corriente de sal redisuelta, -
por ser al mismo tHempo la recirculacién de NaCl y se emplearsd 1i -
cor de celdas como complemento, para cubrir el consumo total de Na
OH durante el tratamiento. El requerimiento de NaOH para la reac -
cién y el tratamiento se analiza en el apartado III. 1.
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ITI

DEFINICION DEL PROBLEMA
Y BASES PARA SU BRESOLUCION
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II1. 1
DEFINICION DEL SISTEMA PROPUESTO
Y REQUERIMIENTOS QUE SE DEBEN CUBRIR
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1II, 1.- DEFINICION DEL SISTEMA PROPUESTO Y
REQUERIMIENTOS QUE SE DEBEN CUBRIR

Con el objeto de concluir el planteamiento del problema que nos
ocupa, los dos dltimos pasos serdn:

La definicién en forma objetiva del sistema de fabricacién de --
NagCOg y el establecimiento cuantitativo de necesidades del reactivo -
para el tratamiento de la salmuera.

Nuestro marco de referencia, como se ha mencionado ya, estd
integrado, en forma global, por una planta de cloro-sosa con celdas
de diafragma, la cual tendrd una produccién nominal de 676.5S tonela-
das métricas de cloro por dia, teniendo asociada la praduccién de apro
ximadamente 756 toneladas de hidréxido de sodio (base seca), en formade
solucién al 50%.

El proceso planteado es semejante al que se muestra en el apar
tado II.1. para celdas de diafragama.

Serd conveniente presentar en forma detallada la parte correspon
diente al tratamiento de salmuera, el sistema de reaccién de COg-li-~
cor cdustico y parcialmente cualquier drea que presente una relacién
definida con estas dos, con el objeto de ilustrar los limites e interac-
ciones mds importantes de nuestro sistema de fabricacién de NayCOg
con el resto del proceso.

Para el objeto arriba mencionado se tiene la figura III.1.1., de
la cual, estableciendo los limites se ha extraido la parte que se mues
tra en la figura III.1.2. y que corresponde propiamente al sistema de
fabricacién de NaCO3, mostrando los equipos que lo integran.

DESCRIPCION DEL SISTEMA Y SU PROCESO

El proceso que se realiza en el sistema de fabricacién de -----
NazCOg3 consiste en poner en contacto directo a los dos reactivos: el
COq Que se presenta en fase gaseosa diluido por otros gases y el --
NaOH que se presenta en solucién cdustica salina, de acuerdo con la
seleccién de la fuente ya comentada.

El equipo bdsico para realizar la operacibn serd, tal como se es
tableci6é en la seccién iI.3., una torre empacada, a la cual se le ali-
menta la solucién cdustica por la parte superior y a contracorriente -
se inyectan por la parte inferior los gases de combustién provenientes
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de la caldera; de esta forma, la solucién que abandona la torre conten
drd el NagCOg3 necesario para el tratamiento de la salmuera. fE

Los equipos que integran el sistema se definen en la figura - --
[lI.1.2. EIl proceso se describe a continuacién.

Los. gases de combustién que abandonan la o las calderas son --
captados antes de evacuarse por la chimenea para enfriarse (y liberar
se de SOg,en aquellos casos en que la cantidad de éste lo justifica), -
con este objeto, pasan por el enfriador LE-1, que funciona por esprea-
do de agua. En la seccién 1.4 se describe otra posible forma de rea-
lizar esta operacién (ref. 19).

Los gases, ahora con menor temperatura, se introducen a la par
te inferior de la torre de reaccién (TR-1) por accién del soplador de™
gases (F-1) y después de cruzar el lecho empacado son venteados a la
atmodsfera por la parte superior.

El licor cdustico o sal redisuelta (fuente seleccionada) estard en
el tanque almacén de licor cdustico a carbonatar (T-1l) y se alimenta-
rd a la parte superior de la torre de reaccién por accién de la bomba
de licor cdustico a carbonatar (B-l) y éste cruzard el lecho por grave
dad.

El licor producto de la reaccién se extrae de la parte inferior -
de la torre por medio de la bomba de licor carbonatado (B-2) y se en
via hacia el tanque almacén de licor carbonatado (T-2). La bomba --
B-2 sirve al mismo tiempo para impulsar una eventual recirculacién -
de producto a la parte superior de la torre para control de la canti --
dad generada, sin disminuir el flujo por unidad de 4rea a través del
lecho.

En el tanque T-2 la solucién estd lista para ser dosificada a tra
tamiento de acuerdo con el control de su composicién y de acuerdo --
con los requerimientos que impone la composicién de la salmuera cru
da. -

El equipo mencionado en la descripcién anterior y enmarcado en
la figura III.1.2., es el que se utiliza exclusivamente para el sistema
de fabricacién de Na2CO3 y de él se prescindiria en caso de no adop-
tarse un sistema asl y preferir el consumo de Na2CQ3 ya fabricado, -
lo cual por lo menos originaria un tanque de almacenamiento de una -
solucién concentrada y una bomba para su dosificacién a tratamiento.

M4s adelante, al establecer voliimenes manejados y otras varia-

bles de disefio, se presentardn datos que permitan precisar las carac-
teristicas de todos los equipos.
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REQUERIMIENTOS QUE CUMPLIRA EL SISTEMA

L.os requerimientos de NajCOg para la purificacién se podrdn es
tablecer mediante un estudio cuantitativo del tratamiento de salmuera
y otros factores que influyen su determinacion.

Las cantidades de NapCO3z y NaOH estequiométricamente necesa-
rias para purificacién quedardn fijas en funci6n de la cantidad de NaCl
de entrada al proceso y de la cantidad de impurezas que contenga la
salmuera cruda.

E! objeto de cuantificar, paralelamente a las necesidades de Na
CO3, las que corresponden de NaOH, obedece a que la cantidad pre--
sente en todo momento de esta (ltima especie, tanto en la elaboracién
como en la utilizacién del NagCO3, es importante y ademds nos pro-
porciona un enfoque completo del tratamiento de salmuera.

La salmuera cruda que se deberd purificar serd semejante a las
presentadas en la seccién [I.1 correspondientes a salmuera extraida de
pozos de minado en solucién.

Para el empleo de un andlisis-tipo de salmuera en el disefio de
los equipos de tratamiento se deben tomar en cuentra las variaciones
en composicién de un cierto ndmero de muestras y considerar factores
de seguridad en el contenido de impurezas, especialmente para el sul-
fato de calcio soluble. No tratamos aqui de c6mo elaborar una compo
sici6n de disefio; sin embargo, estableceremos la siguiente como base
para nuestro estudio.

ESPECIE DISUELTA CANTIDAD EN g/l % EN PESO

O Kg/m3
NaCl 310.00 25.877
CaSOy 4.70 .392
CaCl, 0.40 .033
MgCly 0.35 .029
NaHCOj3 0.35 .029
KCl . 0.50 .042

Se ha determinado una densidad promedio de 1.198 g/cm'3 a una
temgratura de 26°C, considerada al entrar al proceso la salmuera -
cruda.
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A continuacién, recordando que los iones presentes,grt_xf importan
para el tratamiento por remocién quimica son: Ca't, Mg™ y HCO3™

elaboraremos una tabla de tratamiento que nos indique en una forma -
prédctica y rdpida las cantidades que se necesita dosificar de NayCO3

y de NaOH durante la eliminacién de impurezas.

El procedimiento a seguir fue ampliamente tratado en el aparta-
do 1I.2. por lo que a continuacién haremos solo las cuantificaciones -
de reactivos.

Las reacciones que justifican la adicién (+) o la supresién (-) de
una cantidad equivalente de Na2C0O3 o NaOH para la remocién de cada
una de las impurezas son las siguientes:

catt  + NazCoz ------ » CaCO3, + 2 Nat  (lll.1l.a)
HCO3 + NaOH  ------ » CO3 + N&'+H0  (II1.b)
MES | % B NAOE “eosom > Mg(OH)y + 2 Nat  (Ul.l.c)

La tabla de tratamiento se elaborard para un metro cibico de -
salmuera a purificacién. Este sencillo sistema se basa en el hecho -
de que por cada equivalente-kilogramo del reactivo correspondiente de
la reaccién de precipitacién se consume un equivalente-kilogramo de -
impurezas.

Para llenar la tabla se deberdn anotar primero las cantidades de
cada i6n en kilogramos, y dividiendo estas entre el peso equivalente -
correspondiente se obtendrd la columna de equivalentes-kilogramo.

En la dltima columna se indica el ndimero de la reaccién que jus
tifica la adicién (+) o supresidén (-) de cualquiera de los reactivos.

73



179

TABLA DE TRATAMIENTO PARA UN METRO CUBICO DE SALMUERA (1198 Kg)

ESPECIE PESO EQUIVALENTE CANTIDAD DE ION CANTIDAD EN REACTI VO REACCION
EN Kg DE ION/EQUL EN Kg. ‘| EQUIVALEN - EQUIVALENTES-Kg
VALENTES-Kg. TES-Kg.
NaOH Nn2003
++ . i N T
Ca. 20.0 1.527 0.07635 (+) 0.07635 llLl.a
HCO, 61.0 0. 254 0.00416 () 0.00416 (-) 0.00416 IL1.b
H : .
Mg 12,15 0,089 0.00733 () 0.00733 IIL1,c
Adicién total de Equivalentes -Kg de NaOH: 0.01149 Equivalentes-Kg
Adicion total de Equivalentes-Kg de Na,COg;: 6.07219 Equivalentes-Kg

Los pesos equivalentes del NaOH y del Na _CO, son : 40 y 83 Kg/Equivalentes-Kg respectivamente por lo que los requerimientos
en peso teSricos de los reactivos, para u métro cabico de salmuera cruda serin:

(40 Kg/Eq-Kg) (0.01149 Eq-Kg) = 0.4596 Kg de NaOH
(53 Kg/Eq-Kg) (0.07219 Eq-Kg) = 3.826 Kg de Na,CO,

(Por metro c@bico d3 salmuera, sin considerar exceso de reactivo).




. Debe observarse que la reacci6n III. 1.b. nos produce un ahorro
de NayCOg4, aunque ello implica un consumo de NaOH.

Es importante recordar que el exceso de reacdvo deberid ser con
siderado de acuerdo con lo establecido en el apartado II. 2, que nos ig
dica para el NaOH un minimo de 0.012 g.p.l. con un miximo de .2 a
.3 g.p.1l. y para el Na,COg un valor recomendado de .6 a .72 g.p.l.
Sin embargo los valores de exceso de reacdvo se refieren a la solu-
ci6én final de salmuera tratada, por lo que las cantidades de reactvos
por concepto de exceso dependerin también de la cantddad de liquido
en que se disuelva éstos, especialmente de la corriente que contiene
el NaOH pues ésta es al mismo tHempo la recirculacién de NaCl que
proviene de la recuperacién de sal y su volumen es considerable.

Por todo lo anterior, durante la elaboracién de los balances de
materia y energfa de la secci6n IV.2 se hara la afinaci6én numérica.
A continuacién se presenta la evaluacidén de la cantidad tedrica necesa
ria de reacdvos en aproximacién inicial.

El factor técnico de consumo de cloruro de sodio (NaCl) en las
plantas con proceso de diafragma es (16):

1.84 Ton. met. NaCl / Ton. Cl2

por lo que de acuerdo a la produccién de cloro de 676.5 toneladas por
dfa, el requerimiento de cloruro de sodio (NaCl) es de:

51.87 Ton. met. NaCl / Hr

Por lo tanto, la cantidad de salmuera cruda consumida de acuer-
do con su contenido de NaCl sera:

51.87 Ton. NaCl/hr
.310 Ton.NaCl/m

Por lo que de acuerdo a los requerimientos tedricos determinados
por metro cibico de salmuera tenemos:

= 167.3 m3/ hr de salmuera

a)‘ Para NaOH

(167.3 m3/hr) (0.4596 Kg NaOH/m3 ) = 76.9 Kg de NaOH/hr
b) Para Na2CO3
(167.3 m3/hr) (3. 826 Kg NayCOq/m°) =640. 18Kg de Na,COy/hr

Para aproximaci6én inicial podemos también calcular los excesos
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de cada reactivo con ayuda de los siguientes datos:

a) La sal recirculada redisuelta se regresa al tratamiento a ra
z6n de 0.6 Ton. NaCl redisuelto/Ton. NaCl fresco y en una
solucién de 313. g.p.l.

b) El carbonato de sodio si se compra en sacos se alimentard
en una solucidén + 18% en peso, prdcticamente saturada, ---
+ 218 g.p.l.

Todo esto originard que cada metro cidbico de salmuera alimenta
da se convertird aproximadamente en 1.6 metros cdbicos de salmuera
terminada al final del tratamiento. Por lo tanto, los requerimientos -
de exceso serdn:

a) NaOH (con .3 g.p.l. = .3 Kg/m3 salm. terminada):

m3 salm. term. Kg de NaOH Kg de NaOH
1'.6 3 X .3 = .48 3
m-~ salm. cruda m"~ salm.term. m* de salm. cruda

b) NayCO3 (con 0.6 g.p.l. = 0.6 Kg/m3 salm. term.):

m salm. term. X 0.6 Kg de Na2C03=0.96Kg de NasCO3

1.6 3
m3 salm.term. m* salm. term. m* salm. cruda

Y de acuerdo con la cantidad de salmuera cruda antes menciona-
da los excesos son:

a) Para NaOH:

(167.3 M /hr) (.48 Kg NaOH/m3) = 80.3 Kg/hr NaOH
b) Para NayCOj3:

(167.3 M3 /hr) (0.96 Kg NayCO3/M>) = 160.6 Kg/hr NayCO3

Por todo lo anterior los requerimientos totales de reactivos en -
tratamiento de salmuera, tefrico + exceso, serdn,en forma aproxima-
da:

a) Para NaOH:

76.9 Kg/hr + 80.3 Kg/hr = 157.2 Kg de NaOH/hr.
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b) Para NajsCO3:

640 Kg/hr. + 160.6 Kg/hr. = 800.6 Kg de NapCOg/hr.

Concluimos, por tanto, que el sistema de fabricacién de NayCOg
deberd ser disefiado para una capacidad de aproximadamente 800 Kg/hr
de NagCOzy con base en este nimero haremos las subsecuentes eva-
luaciones con rumbo al capitulo IV en que se realiza el cdiculo del --
equipo de reaccifn.

LOS REQUERIMIENTOS PROPIOS DE LA FABRICACION DEL. Na2CO3

Nuestro problema fundamental es la obtencién del Na,CO4 nece-
sario para el tratamiento. La operacifén en la torre de reaccmn que
permite esta obtencién trae consigo a su vez otros requerimientos, --
que son:

a) La cantidad de NaOH para la reaccién.
b) La cantidad de COy para la reaccién.

Si tomamos como -base la cantidad de Na2CO3 que se debe pro-
ducir de 800 Kg/hr. hallaremos que las cantidades de NaOH y COg --
tebricamente requeridas son las cantidades equivalentes de la reaccién
I1.3.A.

2 NaCH + COp  -—=------- - Na2CO3 + H,0 (IL.3.4)
Es decir: 603.77 Kg/hr. de NaOH
332.07 Kg/hr. de CO,

Sin embargo, los consumos que se debieran alimentar serdn ma-
yores,debido a la naturaleza propia del proceso involucrado, pues de
igual forma que en todo fen6meno en que interviene la transferencia -
de masa, es necesario que exista siempre un gradiente directriz que
permita el transporte.

Con base en lo anterior hemos de concluir que el consumo nece-
sario de CO9 se basa en.las caracterfsticas propias del disefio del sis
tema de contacto y de las condiciones en que se presente el COg; es
decir, la calidad de los gases de combustién empleados. Por estas -
razones, el volumen de COj es una variable que se fijard en el capi-
tulo IV y habiendo establecido otras mds importantes.
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Por cuanto al requerimiento de hidr6xido de sodio para la torre
de reaccién, aunque la situacién es parecida a la del CO, , estd claro
que la cantidad empleada deberd estar lo mds pr6ximo posible al reque
rimiento estequiométrico, pues todo aquel NaOH remanente después del
tratamiento y por encima del exceso de reactivo, NaOH, mdximo reco-
mendado, se considera una impureza dentro de las celdas electroliticas,
como se menciond en la seccidén II.1.

En el capitulo IV, durante el cédlculo del equipo de reaccién se de-
berdn tener presentes también las restricciones sobre el exceso de reac
tivo, que se mencionaron con anterioridad, dado que la soluci6n saliente
de la torre de reaccién y alimentada a tratamiento de salmuera conten-
drd, tanto Nap,COg , como NaOH.

EN RESUMEN :

a) Para el proceso global de tratamiento, considerando la fabricacién
del NaZCO3 necesario dentro del area de tratamiento, el requerimiento
total de NaOH serd:

NaOH directo a tanque de tratamiento:

(aprox.) 157.2 Kg./hr
NaOH para reaccién con COg : ’

(aprox.) 603.7 Kg/hr

total aproximado: 760.9 Kg/hr

Es importante recordar esta cifra, pues mds adelante se hace una
comparacién con la cantidad disponible de las fuentes posibles.

b) Para el tratamiento de salmuera cruda se requiere aproximada-
mente, un consumo de Na2CO3 de esta forma:

Na,COg para precipitacién:

‘ (aprox.) 640.0 Kg/hr
Na_CO, para Exceso :

2773 (aprox.) 160.6 Kg/hr

total aproximado: 800.6 Kg/hr

Durante los balances de materia del capitulo IV se har4d una afina
cién a estos cdlculos preliminares.
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III. 2
TEORIA SOBRE EL DISENO DE SISTEMAS

GAS-LIQUIDO CON REACCION QUIMICA
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TEORIA SOBRE EL DISENO DE SISTEMAS
GAS - LIQUIDO CON REACCION QUIMICA

Generalidades
Modelos del comportamiento hidrodindmico

Predicci6n te6rica de la velocidad de absor
cién con reaccién

Prediccion coeficiente de transferencia y -
del 4rea interfacial.

El efecto de los factores fisicoquimicos

Fundamentos del disefio de proceso para -
torres empacadas con absorcién y reaccién
quimica

a) Cédlculo del didmetro de columna

b) Cédlculo de la altura empacada
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[lI.2 TEORIA SOBRE EL DISENO DE SISTEMAS
GAS-LIQUIDO CON REACCION QUIMICA

[iI.2.1 - GENERALIDADES

La absorcién de un gas por un liquido en el cual reacciona qui-
micamente es un fendmeno frecuentemente encontrado en ‘la industria
quimica. Sin embargo, el disefio de equipos para absorcién,cuando és
ta se acompafia de reaccién quimica, se raliza hasta hoy en dia, em=~
piricamente por regla general.

Debido a lo anterior existen muchos trabajos experimentales, rea
lizados casi todos por ingenieros quimicos, los cuales se encuentran -
sobre muy distintas y particulares bases y esto ocasiona que la infor-
macién consignada en tales trabajos tenga una muy limitada utilidad. -
Por otro lado el disefio de equipos se encuentra restringido, debido a
que los absorbedores para plantas nuevas se deben disefiar para ope-
rar en las condiciones de la experiencia previa.

El problema tendrfa solucién si todos aquellos disefiadores que se
han encontrado con un problema del tipo mencionado o los experimenta
dores que han reportado resultados de absorci6n con reaccién quimica
(habiéndolos presentado como si se tratase de absorcién fisica pura), -
tuviesen un conocimiento uniforme de la teoria de transferencia de ma
sa con reaccién quimica. o

Desafortunadamente solo se han hecho contados esfuerzos por uni
formizar en un libro la teoria sobre reacciones gas-liquido, gracias a
los cuales, pueden conocerse t6picos superficiales en los siguientes --
textos: "'Chemical Engineers Handbook" de Perry, "Absorption and Ex
traction" de Sherwood y Pigford; "Absorption , Distillation and Cooling
Towers" de Norman.

El pionero en el estudio tedrico de la absorci6n con reaccifn fue
S. Hatta, investigador japonés,que entre 1928 y 1932 desarroll6 la ba-
ge de partida de la teofia matemdtica del fendmeno (32), (33).

Posteriormente hasta 1952 Sherwood y Pigford hicieron una revi-
si6n a la teoria bdsica (34).

El establecimiento de fundamentos culmina y empieza a tener uti
lidad préctica con el trabajo realizado por Van Krevelen y Hoftijzer =
de 1948 a 1954. (36), (37), (38).

La contribucién de otros investigadores al desarrollo efectivo de
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la teorfa es de reciente introduccién y se realiza en forma ordenada -
durante la década de los sesentas, tales son los casos de Yoshida y -
Miura (28), Danckwerts y Gillham (31), Emmert y Pigford (30), Danck
werts y Sharma (27), Yoshida y Koyanagi (35), y otros mds. -

De este desarrollo efectivo contempordneo, considero, que hasta
hoy el mds profundo tratamiento tedrico disponible es el que hace P.V.
Danckwerts, profesor de la Universidad de Cambridge, en su libro --
"Gas-Liquid Reactions"” (Mc. Graw Hill Co. Londres, 1970) en el cual
tPata Exclisivamente sobre el fen6meno de absorcién con reaccién qui
mica.

Dicho libro se convertird indudablemente en la base de partida -
que uniformando desde la nomenclatura hasta la forma de reportar re-
sultados experimentales, auxiliard al desarrollo futuro del disefio de -
absorbedores-reactores.

El mencionado libro de Danckwerts, asi como todas las referen-
cias mencionadas aqul mismo, han servido de base para la brevisima
introduccién al tema, que en este trabajo se hace.

En la industria quimica, hay numerosos ejemplos de procesos en
los cuales un gas se absorbe en un liquido y reacciona quimicamente
en €l, sea con un soluto en solucién o con el propio solvente. Algu-
nos casos tipicos son los siguientes:

1.- Absorcién de COg en soluciones de sosa o potasa cdus
tica para remover trazas de COj en purificacién de -
gases.

2.- Absorcién de CO2 en soluciones amoniacales para pro

ducir carbonato de amonio durante el proceso Solvay
de fabricaci6n de carbonato de sodio.

3.- Absorcidn de SO3 en solucién concentrada de HpSO4 du
rante la fabricacién de 4cido sulfdrico.

4.- Absorci6n de cloro en solucién de NaOH para la fabri-
cacién de hipoclorito de sodio.

5.- Absorci6n de 6xidos de nitrégeno en agua para la fabri
cacién de 4dcido nitrico.

6.- Absorcién de CO, en soluciones de mono, o di-etanola
mina durante la manufactura de CO, liquido.

Aunque el enfoque principal se ha hecho hacia la reaccién de C
con solucién de NaOH; se desea con el presente resumen téorico, esta
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blecer las bases generales de la absorcién con reacci6én quimica y pos
teriormente identificar dentro del contexto general, nuestro particular
problema.

Por otro lado se pretende mostrar, mediante bibliografifa y funda
mentos téoricos, una pista que se pueda seguir para los casos de otros
problemas particulares de absorcién con reaccién. Las referencias se ha
cen con oportunidad, con objeto de pronta transferencia a la literatura --
apropiada. Entre los documentos consultados y mencionados como re-
ferencias, se puede incluso encontrar, para los casos de reacciones -
de cinética aun no perfectamente determinada, métodos que permiten -
establecer el comportamiento de las variables de disefio para absorbe-
dores, mediante experimentos de laboratorio (31), (26).

El tratamiento de la teorfa de reacciones gas-liquido esta bdsica
mente confinado a la fase liquida y esto es debido a que los fenémenos
determinantes suceden ahi. Por otra parte, la transferencia de masa
que sucede en el lado del gas hasta la interfase se estudia siempre am
pliamente dentro de la teoria de Absorcién Fisica. -

En una colurma empacada la velocidad de absorcién de un gas -
en un liquido,con el cual reacciona quimicamente,estd determinado por
dos tipos de factores:

Rapidez de flujos.
Geometria de la Torre.

1.- Factores Hidrodindmicos Geometria del empaque.
Densidad de lfquido y gas.
Viscosidad de liquido y gas.
Retenci6én de liquido.

Solubilidad del gas.

Cinética de la reaccidn.
Difusividad del gas.
Difusividad del reactante.
Fuerza if6nica de la solucién.
Condiciones de Presién y Temp.

2.- Factores Fisicoquimicos

Los factores hidrodindmicos, tal como hasta ahora se conoce, -
pueden representarse adecuadamente mediante tres cantidades:

I.- ¥k} = Coeficiente de transferencia de masa lado
del lIquido en ausencia de reaccifn quimi-
ca.

2.- a. = Area interfacial efectiva para absorcién en

unidades cuadradas por unidad de volumen
de sistema.
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3o kg =  Coeficiente de transferencia, lado del gas.

El valor de estas variables puede ser determinado bajo cualquier
juego de condiciones hidrodindmicas, siendo un absoluto reflejo de és-
tas.

Los factores ffsico quimicos pueden representarse, entre otras -
variables, cuando menos por é&stas:

1.5 He = (Constante de Henry del gas ?%ra el liquido
en que se absrobe; atm. cm°/g-mol.

2:.- B = Difusividad del gasA disuelto en el liquido

g cm2/seg

3.- Dp = Difusividad del reactante B cm2/seg

4.- K, = Constante de velocidad de reaccién de or-
den m en reactante A, (cm3/g mol) ‘seg™

5.- K, = Constante de equilibrio (en el caso de reac
ciones reversibles), =

6.- 1 = Fuerza if6nica de la solucién absorbente -

(g-i6n/cm3).

El valor que estas variables tomen, en base a las condiciones -
de presién y temperatura del sistema, determina el marco fisico-qui-
mico en que se desarrolla la absorcién.

111.2.2.- MODELQOS TEORICOS DEL, COMPORTAMIENTO
HIDRODINAMICO

A continuacién analizamos los aspectos hidrodindmicos del fené-

meno de absorcién con reaccién, dejando para después el andlisis de

los factores fisicoquimicos, sus efectos y determinacitn.

Para el caso de la absorcién ffsica pura se ha encontrado experi
mentalmente, que la velocidad de absorcién de un gas estd dada por:

.Ra. = koo (A* - A°) ee.. (U1.2.0)

Donde:
k; = Coeficiente de transferencia (cm/seg)
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R = Velocidad media de transferencia de gas -
por unidad de 4drea. { mol/cmzseg )

A* = Concentracién del gas que se absorbe y -
que corresponden a la de equilibrio con su
presién parcial en la interfase (mol/cm3)

A° = Concentracién media del gas que se absor
be, en el seno del liquido (mol/cm )

o, = Area interfacial egpecifica (cm2/cm3).

Esta ecuacif6n ha sido ampliamente demostrada en varios experi-
mentos; sin embargo,tal expresién bien pudo haberse obtenido a partir
de principios bdsicos y un desarrollo matemdtico, con el empleo de un
modelo tebrico que represente en forma simple el comportamiento del
nivel molecular. De esta forma y haciendo ademds algunas considera-
ciones bdsicas (como: que la temperatura y difusividad en la superfi-
cie no sean muy diferentes a las del seno del liquido y que no ocurra
una reaccién quimica), se obtiene una expresién tefrica que es igual a
la experimental.

De manera semejante, se puede realizar el desarrollo tefrico --
fundamental para determinar el efecto de diferentes tipos de reaccibny
diferentes circunstancias sobre la velocidad de absorcién de un gas, -
cuando reacciona en el medio absorbente, obteniéndose expresiones que
puedan tener comprobacién experimental,

Para el objeto arriba mencionado es conveniente observar los fun
damentos, ventajas y desventajas de los modelos tedricos desarrolla--
dos a la fecha, por lo cual se mencionardn, sin profundizar, a continua-
cién, haciendo la aclaracién que este tépico corresponde a la hidrodi-

ndmica de los liquidos agitados, por lo que se tocan aqui superficial-
mente,

l.- Teoria de la Pellcula.- Propuesta inicialmente por Whit-
man en 1923 es ampliamente conocida y se basa en la idea de que -
exista una capa estdtica de liquido hasta una profundidad S de la su-
perficie de éste y que se encuentra en contacto con el gas, mientras
que el resto del liquido se mantiene a una compeeicién uniforme debido
a la agitaci6én. El gas absorbido se transporta a través de la pelicu-
la por difusi6én, sin convecci6én, desde una concentracién A* en la su-
perficie hasta el valor A° a la profundidad S . Con este modelo se -
llega, en el caso de absorcién fisica (Ecuaci6n III.2.0) a que:

Ra. = Dpa (A* -4 /§ ce.. (I1.2.1)
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Por lo que:
ki = Dy/8 cees (IH.2.2)

Las propiedades hidrodindmicas del sistema se incluyen en el pa
rdmetro S (depende de la geometria, grado de agitaci6n, propiedades
fisicas, etc), que representa el espesor de la pelicula.

Este modelo aunque no es realista tiene la ventaja de su simpli-
cidad y tiene gran utilidad siempre que se tenga la precaucién debida.

2.- Teorfas de Superficie Quieta.- En estas teorias se consi
dera que, en lugar de la abrupta discontinuidad que existe en el mode-
lo de la pelicula, exista una transicién progresiva de transporte mole-
cular puro hasta transporte convectivo predominante conforme aumenta
la profundidad a la superficie.

Pertenece a este grupo la teorfa de King (1966) quien considera -
que el transporte es el resultado combinado de la difusividad molecu-
lar y de la difusividad de "eddies" la cual es proporcional a una poten
cia "n" de la distancia a la superficie, y k| es proporcional a cua[--
quier potencia de la difusividad D, entre O y 1 segin el valor de "n"

La expresién de k] para el modelo de King contiene dos pard-
metros que representan las condiciones hidrodindmicas, por lo que la
complejidad que implica haria muy dificultoso su uso para predecir los
efectos de las reacciones quimicas sobre la velocidad de absorcién.

También a este grupo pertenecen las teorfas del "rejuvenecimien
to de superficie' de Andrew (1961) y el Modelo de Harriot (1962) los
cuales también requieren de dos pardmetros para describir a kj.

3.- Teorfas de Renovacién de Superficie o de Penetracibn.- La
base de éstos modelos es el reemplazo, por intervalos, de elementos
de liquido superficial por liquido del interior a la composicién media -
local en el seno. Mientras permanece en la superficie el elemento, -
&éste absorbe gas como si fuese liquido estdtico y de profundidad infini
ta; la velocidad instantdnea de absorcién R, es una funcién del tiempo
de exposicién 8- del elemento, por lo que las expresiones tefricas -
obtenidas de la absorcién en un liquido estdtico sirven como punto de
partida.

Los modelos de renovacién de superficie indican que la superfi-
cie, en contacto con un gas,de un liquido agitado, o que fluye a través
de un empaque, es un mosaico de elementos que han estado expuestos
al gas por diferentes lapsos de tiempo, es decir de diferentes “edades”
por ello absorben gas a diferentes velocidades, las cuales son funcién
de el tiempo de exposicién. Diferentes versiones de esta teorfa con-
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sideran diferentes distribuciones estadisticas de "'edades' del elemento
alrededor del valor medio.

a) La forma del modelo originalmente propuesto por Higbie --
(1935) considera que todos los elementos estan expuestos por el mismo

lapso de tiempo ( 8- a cte.), antes de ser reemplazado por liquido de
la composicién interior.

Durante este tiempo el elemento de liquido absorbe la misma can
tidad Q por unidad de d4rea que si fuese estdtico e infinitamente pro-
fundo. La velocidad media de absorcién es entonces Q/8, es decir:

R = —8— cees (II1.2.3a)
Donde:
R = Velocidad media de absorcién por unidad

de 4rea, para sistemas a régimen perma-
nete, en un punto con composicién en el
seno uniforme. (mol/cmzs).

El tiempo de exposicién 8- se determina por las propieda-
des hidrodindmicas del sistema y es el dnico pardmetro requerido pa-
ra describir kj. Con éste modelo se llega, en el caso de absorcién
ffsica (Ecuaci6n I1I.2.0) a que:

o D
—R = Q = 2 (A* _ A ) A -9-
8 - i
Es decir:
D
S =t FAT (A* - A°) (II1.2.4)
Y la relaci6n de €6 y k|, como se deduce es:
D D
A 4 A
= 6 B = vee.  (II.2.5
L T SR

b) En 1951 Danckwerts propuso otro modelo de renovacién de -
superficie al considerar poco realista el hecho de que todos los ele--
mentos tuvieran el mismo tiempo de exposicién o "edad" como en el
modelo de Higbie y en cambio llega a establecer que existe una distri
bucién estacionaria de "edades" que es: -

f(8) = se-s'e-
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f(0) = se 5%

Por lo que la velocidad media de absorcién R, serd el promedio
estadistico de todas las velocidades instantdneas R, para cada uno de

los diferentes valores de -8 de la distribucién, entre cero e infinito,
es decir:

R = s Re 5% 4o (LI1.2.3b)

0
El pardmetro s es la fraccién de 4rea de la superficie que es
reemplazada con liquido fresco en la unidad de tiempo. Con este mo-
delo se llega, en el caso de absorcifn fisica (ec. III.2.0) a que:

R = (A* - A°). /DAs (I11. 2. 6)
Por lo que:

kK = Dy s 6 § T —=— .. (II.2.7)

Y nuevamente aqui,un solo pardmetro, s, involucra las caracte-
risticas hidrodindmicas del sistema con umdades reciprocas de tiempo
(seg).

Se han propuesto otras distribuciones de "edades" ademéds de las
ya mencionadas de Higbie y Danckwerts pero generalmente son mucho
méds complicadas.

Davidsm y colaboradores (1959), Porter (1966) y otros han trata-
do el tema con distribuciones particulares (26).

4,- Otras teorfas.- Existen ademds algunas otras teorias, co
mo la de Dobbins, Toor y Marchello (1958), llamada también "Teoria
de Renovacién de Pelicula"; sin embargo, la complejidad introducida -
demanda que se requieran dos pardmetros para describir kj, es decir
las caracter{sticas hidrodindmicas.

Kishinevskii y colaboradores (1940-1956) desarrollaron un modelo
que supone que la turbulencia se extendi6 hasta la superficie y latrans
ferencia es por una combinacién de difusividad molecular y de "eddies™
Fortescue y Pearson (1967) resolvieron la ecuacién diferencial de difu-
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sién para un sistema regular de "eddies"; en contadas circunstancias -
(por ejem. el caso de un rio), el tamafio y la velocidad de las eddies,
y por tanto kj, se pueden deducir de las caracteristicas macroscépi-
cas del sitema.

Estas dltimas teorias contienen como desventaja la complejidad -
que involucran, sin embargo indican el cambio de la forma de obser-
var el problema de la difusién en liquidos sujetos a agitacién de los -
Gltimos afios.

De las teorias o modelos de absorcién para transporte turbulen-
to, mencionadas anteriormente, las mds objetivas y las cuales se han
empleado con €xito para predecir el comportamiento hidrodindmico, --
son: el modelo de la pelicula, el modelo de Higbie y el modelo de --
Danckwerts; sin embargo, la principal utilidad que aqul’ nos interesa
es la de poder predecir los efectos de la reaccién quimica en la velo-
cidad de absorci6n.

111.2.3.- PREDICCION TEORICA DE LA VELOCIDAD
LOCAL DE ABSORCION CON REACCION

La teoria actualmente establecida para predecir la velocidad de -
absorcién cuando existe reaccién quimica, se ha desarrollado habiendo
partido de las ecuaciones diferenciales bdsicas, establecidas para la -
difusién de un gas en un liquido por transporte molecular puro, a) --
con ausencia y b) en presencia de reaccién quimica. Posteriormente,
con el empleo de un modelo te6rico del fen6meno de absorcién con --
transporte turbulento, se llega a las expresiones que predicen la velo-
cidad de absorci6n para este segundo caso, mds comiin a nivel indus--
trial. :

A continuacién haremos una sintesis del desarrollo matemdtico, -
mediante una secuencia de los pasos fundamentales seguidos por la in-
vestigacién, hasta la obtencién de las ecuaciones de cdlculo y grdaficas
con que se cuenta actualmente.

La secuencia de tratamiento seri:

A.) Establecimiento de las ecuaciones diferenciales para
transporte, con y sin reaccion.

B.) Definici6én de las condiciones en la frontera y limites
de integracion.

C.) Resolucién de las ecuaciones para el caso de transpor
te molecular puro. i

D.) Resolucién para el caso de transporte turbulento.
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A).- Establecimiento de las ecuaciones diferenciales para

transporte, con y sin reaccién.

El estudio del fen6meno se hace primero considerando la absor-
cién de un gas para transporte molecular puro, con la existencia de 3
variables:

a = Concentracién puntual del gas disuelto que -
se absorbe.

x = Distancia a la superficie del liguido.
t = Tiempo transcurrido desde el inicio del con
tacto gas-liquido. R
(Transporte molecular puro significa absorcién en un liquido sin
agitacion).
Se establece la ecuacién puntual de balance por unidad de 4reaen

elemento cualquiera,a una profundidad x de la superficie,con un espe
sor dx, para absorcién sin reaccién:

(difusi6n que entra)- (difusién que sale) = acumulacién.

_DA%;(L+ DA@;%—W?% = dx %_
0O sea:

2
Dp jiz z c?;

(1I1.2.8)

"Ecuacién puntual de balance para proceso de difusién sin reaccién”

Se establece igualmente, la ecuacién puntual de balance en el ele
mento cualquiera de espesor dx a una profundidad X de la superfi
cie para el caso en que exista reaccidn, definiéndose la velocidad de™
reaccién como:

r = Velocidad de desaparicién del gas A por uni-
dad de volumen de liquido a la profundidad X.
de esta forma:

(difusién que entray(difusién que sale)=(acumulacién)Hdesaparicién)
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con lo que se obtiene:

DA—§—:Z— = —3‘:— + r S5 e 2i0)

"Ecuacién puntual de balance para proceso de difusién con reac-
cién”,
Esta ecuaci6n es el punto de partida del desarrollo tedrico de la

absorci6n con reaccifn quimica. En el caso general, r es una fun--
ci6n de a y de una o varias concentraciones mds de los reactantes (es
tos se transportan por difusién ), gobernalascada una de ellas por una

funcién similar de x y t.
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B). - Definicién de las condiciones de frontera o limites

de integracién.

En este punto existen dos tipos de condiciones geométricas que -
se presentardn, la primera de €stas a), es base para el desarrollo -
de la solucién de acuerdo a las teorias de renovacién de superficie y
la segunda b), es base para la solucién con la teoria de la pelicula:

a) Absorcidén en un liquido estdtico y de profundidad infinita:

La velocidad instantdnea de absorcién R, varia con el tiempo -
transcurrido. El liquido tiene su superficie de contacto con el gasen
x = 0 y se extiende hasta x = (0 , las condiciones de frontera son:

K i) El gas A que se absorbe, inicialmente tiene
una concentracién uniforme A° en todo el I~
quido. Al tiempo t = 0 la concentracién en -
la superficie (x=0) cambia al valor A* y se -
mantiene asi subsecuentemente. A distancias
cercanas a x =({ la concentracién inicial no
cambia. (= infinito).

En resumen:

a=A* x=0, t = 0
a=A° x>0, t = 0 (111.2.10)
a=A° x=@,t >0

ii)  Para ell{o log)reactantes en solucién: cada uno
tiene una concentracién inicial B° que perma-
nece invariante para x = @

>

b=B% x = @,
0)

0
1. 2.11
b=B° x = 0 ¢ )

t
t =

iii) Por dltimo, en la mayoria de los casos el{o -
los) reactantes en solucién, son no-voldtiles por
lo que no cruzan la interfase y sus gradientes
de concentracién en este punto deben valer ce-
ro.
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<g;) ) =0, x=0, t>0 SRt (111. 2. 12)

Sin embargo,para el gas que se absorbe,si tiene un valor finito
y ademds, de acuerdo a la ecuacién de Ficks, la velocidad instantdnea
R, de absorcitn del gas se puede determinar por la transferencia en -
la interfase, asi obtenemos:

R = -DA@;% e i)
0

X=

que en general es una funcién del tiempo,
b) Absorcién a través de una pelicula de liquido de espesor g . -
En este caso existe régimen permanente. Al no haber variacidn
con el tiempo, la velocidad de absorcién es constante. El liquido tie-
ne superficie en x = 0 y se extiende hasta x =g, los términos ---
dgc/ dt valen cero para todos los solutos, las diferenciales parciales,
por tanto, se convierten en ordinarias.

Para el gas A, las ecuaciones III.2.8 y II1.2.9 se reducen a:

d
D =0 II.2.14
r—afd ( )
en el caso de absorci6n fisica, pero para el caso en que hay reacci6n:

DA—QZ—L =k (II1.2.15)

d x2

La ecuaci6n III.2.15 es para el caso en que el gas absorbido A
se destruye a la velocidad local de reaccién r, pero es el caso gene
ral para cualquier especie que sea "destruida" por wnareacci6n, debién
dose cambiar el signo de r si la especie es ''creada’. De esta for-
ma; para el caso general de la reaccién

A + zB ——> yP es L HEZOEE)

se pueden escribir las ecuaciones diferenciales para A, By P:
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dza
DA dx)- = r (I1.2.17)

a% _ .
DB@Q—-XQ —ZE e, (IM.2.18)

2
d ¥ ,
Dp{ g ) yr cee. (I1.2.19)

Siendo r la velocidad local de desaparicién de A.

Las condiciones en la frontera para la solucién de las ecuacio--
nes de absorcién a través de la pelicula de espesor & son las siguien-
tes:

i) La concentracién de todas las especies para -
X = & tienen valores A°, B°, etc.

ii) La concentraci6n del gas para x = 0 es A*.

iii) Los gradientes de concentracién de todas las
especies no voldtiles=cero para x = 0 (interfa-
se).

Por dltimo, dado que no existe cambio de las variables con el -
tiempo, la velocidad instantdnea de absorcién R, serd igual a la velo
cidad media R, por lo que:

= = - d a

R = R DA( dx) cevn  (I.2.20)
x=90

De las condiciones en la frontera mencionadas y las ecuaciones

I11.2.14 y III.2.20, es facilmente deducible, que para el caso de absor
cién sin reaccidn.

Tal como se mencion$ al exponer la teorfa de la pelicula.
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C.yr Resolucién de las ecuaciones para el caso de trans-

porte molecular puro.

1.- Absorcién Fisica. -

L.a ecuacién III.2.8 con las condiciones I11.2.10 que es absorcién
fisica sin reacci6n y para liquido estdtico y de profundidad infinita -
tiene esta solucifn:

a = A°+ (A* - A9 |1 -erf —E—|.... (I.2.21
( )[ ZW] ( )

que es la distribucién de concentracién de A en funcién de la posi--
ci6n y el tiempo transcurrido desde el primer contacto de la superfi--
cie del lfquido con el gas, (v€ase la Figura II.2.1)

La expresién erf —E—
2\/Dy t
significa la funcién error de X definida por:
2 DA t
J

sty A R exp (-22) dz ook LR s 2 22y

2

V4
o
valores de la funci6n error se encuentran generalmente en tablas y pa

ra algunos_casos es posible realizar la integracién expandiendo el tér-
mino GP('Z%en su equivalente serie infinita.

= B A e z2 (111.2.23)
con n —> % 3! i n!
por otra parte sabemos que erf (@ ) =1 eeel (1I0.2,24)

Utilizando la ecuaci6n I11.2.21 y con la definicién hecha en la --
ecuacion II1.2.13 podemos hallar la funcién que representa la veloci--
dad instantdnea de absorcifn:

L e T Rty e B VSR | |
R = - D, {52 ey (u.2.25)
X
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. Se observa que la velocidad es infinita en el instante de contacto
gas-liquido y que decrece con el tiempo.

La cantidad Q absorbida por unidad de drea de superficie en -

funcién del tiempo transcurrido de contacto es:
b

Q= R dt =2 (A* - A9) Dyt ceo. (I1.2,26)
g4
Obsérvese, que es la expresién empleada para deducir las ecuacio-
nes I11.2.4 y I11.2.5 del modelo de Higbie.

2.- Absorcién acompafiada de reaccién quimica. -

En este caso se debe resolver la ecuaci6n III,2.9

DAH&%( = -L_éi + r(xt)

donde r (x,t ) es la velocidad local (por unidad de volumen de liquido)
de desaparici6n del gas A, que se absorbe. Esta velocidad es a su
vez una funcién de la-concentracién local de A y/o de cualquier so-
luto con el que reacciona, de tal manera que existirdn diferentes solu
ciones a la ecuacién, que se obtenen analiticamente o numéricamente,
para ciertos casos, dependiendo de la cinética de la reacci6n. El de-
sarrollo se hace considerando que la temperatura,asi como los valores
de las constantes fisicoquimicas, permancen uniformes y constantes.

Debido a que es frecuentemente conveniente presentar el efecto -
de la reaccidén quimica en términos de un coeficiente E, llamado Fac
tor de Incremento de Reaccién, se define éste como: el cociente
de la cantidad, Q, de gas absorbida en un tiempo dado, en un liqui-
do reactante; entre la cantidad que se absorberia si no hubiese reac-
cidén”, es decir entre: 2 (A¥ - A%) - \/_(DA t/ 1)

De acuerdo con la cinética de la reacci6n que se presente habrd
solucién a la ecuacién III.2.9,tanto para reacciones irreversibles,como
para reacciones reversibles y cada una de éstas a su vez puede ser:

a) Primer Orden

b) Instantdnea

c) Segundo Orden

d) Pseudo Primer Orden
e) Orden'n’

No seria conveniente tratar aqui el complicado desarrollo mate-
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mdtico para resolver las ecuaciones, debido a ésto, solo arribaremos
a los resultados mds espcificos. Recordando siempre que estamos --
tratando absorci6n en liquido estdtico, sin agitacién.
a) Reaccién irreversible de primer orden.
En este caso r = Ka
y para la ecuacibn III.2.9 con estas condiciones, valores en la fronte-

ra de acuerdo a I11.2.10 y con A° = 0.

La soluci6n es: ( III.2.27)

a g e - xVEKy/ Dp) X
e [_ze ierf[z—n,;‘ ¢ ‘ﬂ*
XV(Kl/D )
[_;e AJ erf E--g--- + K"ﬂ
2 DAt
y por tanto R que es - DA -A-@—)
<‘9x x=0

Resulta:

R =A*\/DAK.'-lErf\/1< L+

el k08
\/TrK:t J

y Q que es Rdt resulta:

¢ -Kit
= A% LDa_. VK ¢ FE N
Q=A K EK.t + 1/2) erf VK,t + \/é_q?_) :|

(111.2.29)

En la figura II1.2.2 se ha graficado esta ecuacién poniendo - - -

Q Ki en funcién de Kit.
A Dy

Cuando Kit aumenta, la distribucién de concentracién y la velo-
cidad de absorcién tienden a funciones limites que no cambian con el
tiempo y que son:

a= A*exp ( x{/K /Dy ) s 6 - - (IERZE30)
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figura 111.2.2. Absorcion con reaccion de primer orden
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A*\/(-DA K ) (I11.2.31)

)
L}

<
o
1]

A\ Dpki ) (c+ ’2115.") e 2 30

En la ecuacién II1.2.32 el error es menos del 3% si Kt > 2.

Ademds, si Kt es > 10 la ecuacién:

A= RN ETE A \ﬂDA K)) (111.2.33)

nos da un error menoral 5%

Por otra parte para tiempos cortos de exposicién si Kit < .5
la ecuaciones siguientes tiene menos del 5% de error:

R A\ [FRA) a+ko ... (11.2.34)

Tt

Q = 2a* FB,%EQ a+ 8 @r2.3s)

Reacciones irreversibles de verdadero primer orden son muy ra
ramente halladas en la prdctica. Sin embargo bajo ciertas circunstan
cias, aunque la velocidad de reaccién dependa de otra concentracién -
ademds del gas que se absorbe, esta concentracién de reactante puede
ser casi uniforme y constante y la velocidad de reaccién serd propor-
cional a la concentracién local del gas. A este tipo de comportamien
to se le llama: "Pseudo primer orden” y se aplican las ecuaciones -
ya descritas para primer orden, sustituyendo K; por K, B°, como se
verd en el inciso c).

b) Reaccién instantdnea.

En el caso en que el gas absorbido reacciona instantdneamente -
con un reactante disuelto existe un plano bajo la superficie del liquido
estdtico donde la concentracién de las dos especies gas y soluto se -
abaten hasta cero y la velocidad queda limitada por la velocidad a la -
cual las dos substancias pueden difundirse hacia el plano de reaccién.
(Ver Figura III.2.3).
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: Dado lo anterior, la verdadera cinética de la reaccién resulta in
diferente al problema. -

Si consideramos que la concentracién inicial del reactante es B°
y que z moles de &l reaccionan con A, el perfil de concentraciones
es similar a la figura III.2.3.

La solucién de las ecuaciones que gobiernan &ste caso habiendo -
unido la condici6n de existencia de un plano mévil,en que desaparecen
A y B,fue obtenida por Danckwerts y otros en 1950:

fee . 2 [/ 2Viosn)] - ert (o/VBy ) e AL 2,36
A erf (&/\/Dy )

Para O<x<28 \/t-

a =
A* 0, para x> 28Vt

Una ecuacifén similar determina la distribucién de la concentra-
ci6n de B para x= 2{@\/?

Aplicando las correspondientes definiciones se tiene que para ---
reaccion instantdnea:

ol A D D
(PRt e b o= AL e AL S T 237
TS /B \/ i FiA - ( )

2A% t

erf(,§/Dy) T

. (LI1.2.38)

Donde Ei, factor de incremento para reaccién instantdnea es:

1 i P oy
B (©/\/Dp )

.y el pardmetro 8 estd definido por (III, 2. 40):
2

/
e’ B erf (,5/\/Dp) = —--*\/ﬁieé rerf (65/\/Dy )
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el factor Ei es por tanto una funcién de DB/DA y B%/z A%

Dy y D son las difusividades del gas disuelto y del reactan-
te respectivamente. El plano de reaccién se encuentra a la profundi-
dad 2 Yt Dbajo la superficie. La cantidad Ei es el factor por -
el cual la reacci6én incrementa la cantidad absorbida,en un tiempo da-
do,en comparacién con la absorcién sin reaccién.

La Figura IIl.2.4 muestra el valor de Ei como funcién de - - -

B°/zA“ y ‘/(_DB/DA) .con Dg/Dy como pardmetro.

Cuardo Ei es mucho mayor gque uno :

3 D B W B eer. (II1.2.41)

Siendo el error del orden de 1/2Ej

Por otra parte para el casoen que Dy = Dg
Ei = 1 + B° evee (I11.2.42)
z A¥

y bajo estas circunstancias la absorcién es igual a la de absorcién fi-
sica si el gas tuviese una solubilidad A+ 4+ BY%)

Reacciones de este comportamiento, que pueden congiderarse - -
siempre como instantdneas son, por ejemplo:

+
NH; + HCI —_— NH, + Cl
+ oy
st + RNHg ———8 RNH3 + HS
HoSk # OHJ | === " HoO wh HS
Reacciones que tienen velocidad de reaccién finita pero que en -
determinadas circunstancias pueden ser controladas por la difusién y

considerar el paso quimico como si fuese instantdneo son, por ejem-
plo:
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co2 + OH @ —» Hco3
co, + H,0 —» HCOB— + OH™

CO, + RNH, —  RNHCOO + RNH;

o2 + 4Cut + 4T —» 4Tt + 2H,0

En general las reacciones irreversibles pueden tratarse como si
fueran instantdneas si la siguiente condicién se cumple:

0 1T B° veo. (II1.2.43)
2&F D,t >> 1 +=ZZ&F

Donde @® es la cantidad de gas que podria absorberse en el ti-
empo t si no hubiese abatimiento de la concentracién del reactante B
en las cercanias de la superficie.

Si la condicién I1I.2.43 se cumple completamente, entonces la ve
locidad de absorcién estd controlada por solamente difusién y las ecua
ciones [I1.2.37 y 1I1.2.38 se aplican.

c) Reaccidn irreversible de segundo orden,
A + z B ———— y P

Cuando se lleva a cabo una reacci6n de segundo orden de veloci-
dad finita entre el gas disuelto A y el reactante B, la distribucidn
de conceéntraciones serd generalmente similar a la mostrada en la fi-
gurafll.2.5a. En este caso

I'=K28b

y las ecuaciones a resolver para A y B son:

2
o Qa !
DAC)XZ = at + Kzab

105



(e}

Con abatimiento de reactive B en la euperficle

(o)

‘.

Sia abatimlento natablie de reactiva Benlaseperticie

Figurg 111.2.3 Perfll de concentraclion para absorclon cor; reaccion de
segundo orden
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Dy Paloc o dE b
B et o DR

Con las condiciones en la frontera ya mencionadas. Aqul K9 es
la constante de reaccifn de segundo orden y Z es el ndimero de noles
de B que reaccionan con A.

Estas ecuaciones han sido resueltas numéricamente por Perry y
Pigford (1953), Brian y colaboradores (1961) y Pearson (1963) y es tan
complicada que el ndmero de variables se reduce convenientemente for
mando los siguientessgrupos adimensionales:

5 O FNEEEE ' 113 0
E_W-DAT M=TK18t,

B° DB ¥ B
z A* \/ DA DA

La formacién de estossgrupos adimencionados,es andloga a la -
realizada en 1948 por Van Krevelen y Hoftijzer y la presentacién de -
resultados también puede ser condensada grandemente, dado que se pue
den presentar por:

E VI—%——E—IE— tanh M_H (I11. 2.44)

donde E es el factor de incremento y Ei es el valor limite de E para
reaccién instantdnea dado por las ecuaciones (III.2.39) y (Iil.Z2.40).

El error no se excede de 109 si Dp/D,>1 ni excede de 12% si
Dg/Dy = 0.1
La ecuacién IIi.2.44 tiene su representacidn grdfica en la Figu-

ra I11.2.6, el valor de Ei puede hallarse de la Figura [I1.2.4 y por -
ello encontrar E como funcién de \/M'

Para los valores grandes de Ei, Ei = \/—(DA/DB)+€°/2A§- \/TDB/DA)

(ecuaci6n II1.2.41) y la figura III.2.6 se puede usar directamente sin
recurso de la III:2.4.

Debe observarse que en la soluci6n para el caso de reaccitn de
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segundo orden estan contenidos los casos particulares de reaccién ins-
tantdnea y reacci6n de primer orden o pseudo primer orden. Para --
ello se deben observar los comportamientos limite de la figura I11.2.6
que representa a la ecuacién I11.2.44:

i)

ii)

iii)

i_v)

Cuando \/M'<<1 se tiene que E = 1 y en estas circunstan
cias el tiempo de contacto gas-liquido es muy corto, o la
reaccién es muy lenta de tal forma que la absorcién fisica

predomina y el efecto de la reaccién es negligible.

Cuando \/M'<=<Ei, el punto que representa a E se encuen
tra en la linea ABC que forma la envoltura de la familia™
de curvas de la figura, en este caso la reaccién es Pseudo
-primer orden y Q estard dado por la ecuacién I11.2.29 -
conkK| = K2B°. Fisicamente se quiere decir que el reac--
tante se difunde hacia la superficie suficientemente rdpido

para prevenir el abatimiento de su concentracién en la su-
perficie (ver la figura III.2.5b). Si W < (1/2) Ei,la absor
cion cumple la ecuacibnpara primer orden con 109 de error.

Cuando I<< g'/I\—Z' <X Ei, el punto que representa E se -
encuentra en la parte recta (B-€) de la envoltura. Esto co
rresponde también al comportamiento de pseudo primer or-
den pero el tiempo de contacto es suficientemente largo o
la reaccién suficientemente rdpida, para que se pueda apli-
car la ecuacion 111.2.33 y entonces Q/t = }DAKZB )y
E= \/ﬁ'; la velocidad de absorcién es independxente del --
tiempo de contacto . [.a ecuaci6n funciona dentro del 5%
de error si {/M' >3,

Cuando \VM' >>Ei, entonces E = Ei; esto ocurre cuando
la reaccién es rapidisima, el tiempo de contacto largo ola
concentracién de reactante pequefia. El reactante se abate
en la superficie de tal manera que controla solamente la -
difusién y se aplican las ecuaciones II1.2.37 a I11.2.40. --
(Ver figura II1.2.3). E serd prdcticamente Ei si se cum-
ple que |/M' > 10Ei.

Hikita y Asai demostraron que otra solucién aproximada pa
ra el factor de incremento cuando sucede una reaccidn irre
versible de segundo orden es:

" T 2
E= (¥ + —gy) « erf Vs

t _%. exp (-4 /D) e CILTE 2, 45)

109



Donde:

TR
G AR e e e f W 20y

d) Reaccién irreversible de orden general.

r=Kp, @0 ®°

Gracias a los investigadores Brian (1964) e Hikita v Asai (1964),
se ha concluido, que para todas las reacciones desde orden cero has-
ta 3 (prdcticamente no existen reacciones de orden mayor), la grdfica
de la figura Ii[.2.6 es vdlida con un 3% de error, debido a que E es
independiente de m en la misma proporcién, desde m+n = 0 hasta -
m+n = 3.

La cantidad adimensional M' se define en este caso como:

=1
M = Z(mﬂ_r$+ Koy (A% () ¢ e (1. 2747

Si \/;/l >>B°/ A \/ (Dg/Dp); la velocidad de absorcién se go-
bierna solamente por %hfusxcn y se puede considerar instantdnea, con
lo cual se emplean las ecuaciones vistagen el inciso b).

Si por el contrario |/M'<<<B°/,A* \/ (Dp/Dp) la concentracién

de reactante es v1rtualmente uniforme hasta la superfxcxe se cae en -
el caso de pseudo m? orden y corresponde, con Km = Kmn (B° Y
la envolvente de la familia de curvas en la figura III. 2 6.

Cuando |/M" >5 se tiene que E = \/M’" es decir:

__(_3_ L {ZDA Kmn@BFaH™ /(m + 1}] oo (II1.2.48)

La velocidad es independiente del tiempo de contabto, mientras -
se cumpla |/M"<<B°/,A*\/(Dp/Dy)-

Hikita y Asai sugieren, en la forma de su aproximacién, que se
cumple la ecuacién [II.2.45 con é&sta definicién de ¢':

n/2

¥ = A [g__l;] e (L2.49)
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Debido a que el tratamiento del tema que se debe realizar en es
te trabajo es breve y a que particularizar mds corresponde a todo un
tratado, como el que se puede hallar en el Libro "Gas-Liquid reac---
tions''de P,V. Dankwerts, no trataremos sobre las reacciones reversi-
bles o de cualquier otra cinética complicada. E! objeto es realmente
conocer el origen del método de cdlculo que se debe emplear cuando
se presenta reaccién quimica y con lo que aqui se menciona es sufi --
ciente.
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D.)- Resolucién para el caso de transporte turbulento.

Después de analizar el fenfmeno para transporte molecular purq
es decir en liquido estdtico, y haber llegado hasta la gréafica II1.2.6 -
que llamaremos '""Grdfica de Van Krevelen y Hoftijzer", lo siguiente co
rresponde a tratar el fenémeno para el caso mds general que es la ab

sorcién en un liquido con movimientos de agitacién, es decir a régi--
men turbulento, tal como se presentaria en una torre empacada.

Para este caso (transporte turbulento) lo primero serd conside--
rar el estado de régimen permanente con que se estard tratando, dado
que siempre serd posible establecer que la composicién de liquido y -
gas, promedio en una regi6n especifica, se pueden considerar como es
tadisticamente constantes, a pesar de las variaciones temporales. -

Con objeto de realizar predicciones utiles respecto al comporta-
miento de los sistemas con agitacién en los cuales,difusién,conveccién
y reaccifn suceden simult4dneamente, los modelos tefricos ya mencio-
nados y expuestos, simulan la situacién, para fines prdcticos, en for-
ma completa,

Cual de los tres mds estudiados modelos o teorias (pelicula, Hig
bie y Dandwerts), refleja mds la realidad, o cual es mds verdadero, -
es una pregunta de menos importancia que preguntarse con cual de los
tres modelos se llega a predicciones mds aproximadas de los efectos
de las reacciones quimicas sobre la velocidad de absorcién.

Las predicciones de los tres modelos son muy similares, excep
to por el efecto que producen las difusividades del gas y del reactan-
te en solucién. En efecto, la teoria de la pelicula predice que k| es
proporcional a DA, mientras que los otros dos modelos de renovacifn
de superficie predicen que k| es proporcional a \/ﬁA La evidencia
muestra que lo segundo es mds acertado, sin embargo, es un punto -
que para el ingeniero quimico no tiene importancia, pues resulta ha--
ber mayor incertidumbre en el valor de la propia D y de otros facto
res complementarios, que ajercen mayor influencia. -

Varios experimentos realizados durante la década “de los sesen--
tas demuestran que es preferible el uso de los modelos de renovaci6n
de superficie o penetracidn y que los efectos causados por la existen-
cia de reaccién quimica se predicen con mayor fidelidad. (30)

En algunos casos la teoria de la pelicula llega a las mismas pre

dicciones que los modelos de renovacién de superficie al hacer simpl_f
ficiaciones de cardcter prdctico, tal como ha sido mostrado por algu-
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nos investigadores al comparar las expresiones matemdticas que se ob
tienen en cada modelo. (26)

Los valores calculados de R (velocidad media local de absorci6n)
para el modelo de la pelicula y el de Higbie son casi iguales, pero
en los casos en que la difusividad de el o los reactanteses muy dife-
rente a la del gas disuelto,que se absorbe,el modelo de la pelicula es

inexacto. (31)

La deduccién de las expresiones que surgen con la utlizacién del
modelo de Higbie se obtienen a partir de los resultados obtenidos en -
transporte molecular puro (liquido estdtico), utilizando el principio de

su teoria, que es:
g L8

Donde se sustituye ademds:

4 D
- = 2A
Tk

que es la ecuacién II1.2.5 deducida ya anteriormente. Q(8) es la can
tidad de gas absorbida por transporte molecular puro durante el tiem=
po de contacto -6 y k| es el coeficiente fisico de transferencia de -
masa para un gas de difusividad Dy de acuerdo a la ecuacién III.2.0.

Los resultados para transporte turbulento también contenplan la
utilidad del factor de incremento E para los varios tipos de reaccitn
estudiados anteriormente en transporte molecular puro, pues de acuer
do con su definicién, el factor E también se puede interpretar de es-
ta forma:

"E, es el cociente de la velocidad promedio de absorcién en un
liquido agitado y con reacci6n quimica, entre la velocidad promedio de
absorci6n en ausencia de reaccién'.

La anterior definicién indica que si R es la expresién que d4 la
velocidad media de absorcién con reaccién;

o R
E = kliAIE = AT

Sin embargo, en la abosrcién en liguido agitado con reaccifn, de
bido a que generalmente no hay acumulacién, en el seno del liquido, -
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de gas absorbido aun sin reaccionar; A° vale cero, por loqe = escri-
be siempre al factor de incremento como:

R
E =—kl——xr' . (111.2.50)

De acuerdo con todo lo anteriormente expuesto podremos estable
cer las expresiones de velocidad de absorcién para el caso de régi--
men turbulento:

a) Con reaccitn de primer orden.-

Para este caso partimos de la ecuacién III.2.32:
nos indica la cantidad Q absorbida en el tiempo
- por unidad de 4rea de interfase, transporte-
molecular:

Q = A* /(DK (&+ ’%S'W) ee. (I1.2.32)

ecuaci6n simplificada, vélida siempre que Ki 6-
sea mayor que 2; en el modelo de Higbie se -
identifica 6~ con 4 D,/fT klzy R con Q/4 por
lo que se obtiene:

= ” T k2 cewi o NI 5ED
R = A* \/(DaK1) Q+_B_W]_>

4 D
: ! A
védlida siempre que: K >2 111.2.52
pre q 1 ﬁ,—kl'z- ( )
[L.a ecuaci6n resultante empleando el modelo de
Danckwerts para el caso de reaccién de primer
orden, sin restricci6n alguna, es:

D, K,
rl = k A* <1+ ——2-> eee. (IIL.2.53)
Ky .

y resulta de mayor aproximacioén.

Para el caso méds simplificado de la ecuacién -
[11.2.23 en que K; & > 10 tenemos.

Q=& A -\/(T)AK.) ; T=A*\/(-15AK,) e ! R B

que también es simplificaci6n de la 111.2.53 ob-
tenida por Danckwerts (26) y védlida siempre que:
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b)

D
£ A - 10 T saew (IRFZE55)
k] 2

Con reaccifn instantdnea. -

~ Para este caso en el cual segin la teoria de

la pelicula sucede lo ilustrado en la figura
II1.2.7, é&sta teorfa llega a deducir que:

Dy A* Dy A* o
R = —— = — Q‘f—g%—i—)
d S 2 Dy
Al
R = klA* G"' —Z—UA"T;) S IorYs (II1.2. 56)

Por lo que para la teoria de la pelicula - -

e g B°
Ei (1 o _zD_A?_> e (UK BT

Para la teorfa de penetraci6n resulta que de
acuerdo con k ecuacién para transporte mole-
cular puro con reaccifn instantdnea se tiene:

_ A* 4'9'DA
Q = —&rF (FS'V.DA) 1T

. _ 2 N e
Sustituyendo 9 = 4 DA g S ademds: R o

R S (II1.2.58)
erf (BVD,)
Ei = . II1. 2.39)
* = TEF (8 /D) (II1. 2.

donde B estd definido por la ecuacifn III.2.40
y en el caso presente también se aplica que
para Ei>>1 se cumple; para fines prdcticos:
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figure 11l.2.7 Psrflies de concentracion pars absoycidn epn reaceldn
Instantansa en Ilquido con agitacion eegun la teoria
de la psilcula.




c)

Dy

ces s e sba

Con reaccifn de segundo orden. -

Para este caso de acuerdo con la ecuacién -
I1I.2.44 vemos que el factor de incremento
para transporte molecular puro con ocurren-
cia de reaccién de segundo orden es:

R i} L .I'E « Ei - E
W-E— Tl tanh 5T

cees (I11.2.44)
donde:

Expresién que con t =8 = DA/‘[T klz se --
transforma en:

Ko B° Dp

M = 7 S0 a(IIEA2259)
5

Por lo cual, para el modelo de Higbie, podemos
emplear la misma expresién para E (y por tam
to la figura IIl.2.6) utilizando, en lugar de M’

a M.

La cantidad adimensional M = K, B’ D‘?/{( {2 es
una medida de la cantidad de gas disuelto que
reacciona, en la pelicula de difusién cerca de la
superficie, comparada con la cantidad que llega
al seno del liquido sin haber reaccionado. (Uti-
lizando el modelo de la pelicula para ilustrar
objetivamente la relacifn de mecanismos).

Los otros dos pardmetros adimensionales involu-
crados son E = R /k|A* y Ei, que tiene la mis-
ma definicién que para transporte molecular puro,
tal como se ha definido en el inciso b), utilizando
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i)

el modelo de Higbie en caso de que Dg sea -
muy diferente de Dap.

Para reaccién de segundo orden, que se puede
considerar como el caso general de la absor-
cién con reaccidén, debido a que la mayoria -
de las reacciones halladas en la prédctica son
de orden dos, se aplican los criterios para -
definir el comportamiento de la absorcién en
forma andloga al estudio realizado anteriormen
te al exponer el transporte molecular puro, -
es decir la utilizacién de la grédfica 111.2.6 y
la utlizaci6n de ecuaciones simplificadas,en ca
da caso, usando la redefinicién de los par4--
metros adimencionales E, M y Ei.

Una vez definido que la teorfa que predice la
velocidad de absorcién en presencia de reac-
cién se rige por los pardmetros E, M y Ei,
resulta m4s claro el porqué 'la eleccién de un
modelo para basar las predicciones es real-
mente un asunto de conveniencia, aunada a -
un poco de cuidado al hacerlo.

Para analizar los casos limite de comporta-
miento se muestran, en la figura II[.2.8, los
perfiles de concentraciones, para gas disuel-
to que se absorbe y para reactante en las --
cercanias de la superficie, con ocurrencia de
reaccién irreversible de segundo orden. Se
utiliza el modelo de la pelicula por la con-
veniencia de su objetividad:

Cuando {/M <<, es decir cuando se tiene:

\/K3 g° Dy
ki

<<l

En este caso, la velocidad de reaccién es muy
lenta o el coeficiente k; es muy alto,de tal -
forma que E = 1, el efecto de la reaccién -
sobre la velocidad de absorcién es casi nulo,
ésta se comporta como absorcién fisica, es
vdlida la ecuacién R = kj (A* - A°), A° es
diferente de cero. La obtencién de una linea
de operacifn tiene complicaciones (mds deta-
lles de este extrafio caso se pueden conocer
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Be Bo
A* AT
o : 8 o s
) Resccion de case geseral b Reacclion do psesde—~
primer ordaa
Bo
A!
o 2
¢) Reacclon Rapida da pravde
primer ordes .
RS =
y s A
o S o ]

@) Rooecion Instentasea o) Reoccion Indepeadionts ds A®

Figura (11.2.8 Perfilas de concentracion para absorcion con reaccion de
segundo orden (S« espesor de la peiiculel

119




en la referencia 26, capitulo 6).

if) Cuando M?é Ei equivale a decir:

K BOD - 1 DB Bc
V( 2 ) <-2- kl 1 +Z—DF; coss (I11.2.61)

En estas condiciones la concentracién del -
reactante en las cercanfas de la superficiees
muy semejante a la del seno del liquido y el
gas disuelto reacciona en el tipo de "pseudo-
primer orden" (Ver figura III.2.8.b). EI pun
to que representa E queda prédcticamente en -
la diagonal limitante de la grédfica de Van --
Krevelen y Hotfijzer (figura I11.2.6). Se uti-
lizan las ecuaciones para primer orden susti
tuyendo K1 por K9B; es decir la ecuacién --
111.2.53, para mayor aproximacifn:

D, K o
R = kA* 1+—‘f‘—22B— ense  (T.2.62)
1 kg

iiiy Cuando ademds de: /M € ‘é‘ Ei (caso ante
rior), se tiene que: /M >3, es decir:

\/Kz B°Dg = 3 vee.  (II1.2.63)

Se utiliza la ecuacidn simplificada:
R = A*-|/(DK9B°) cees (III.2.64)

Es decir que E = \/—M y la velocidad de ab
sorcién por unidad es independiente de kj, a
ésto se le llama "reaccién rdpida de pseudo-
primer orden” (ver figura III.2.8.c).

iv) Cuando m > 10 Ei es decir:
Dp p° )

(DK4B%) 510 ky [ I+=—=—=—u] .... (II.2.65)
Vo 1 (2D, &
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v)

LLa reaccif6n puede considerarse como 'reac-
cién instantdnea' con la velocidad de absor-
cién determinada por la difusi6n de los dos

elementos A y B hacia el plano de reacci6n

donde la concentraci6n de ambos es cero --
(Ver figura II[.2.8d).

En este caso E = Ei por lo que la veloci-
dad de absorci6n, utilizando la ecuacién ----
II1.2.41, con error de orden de 1/2Ei ser4:

R= KA* M_BA_ + B° Mi
Dg Gl

Para condiciones intermedias entre las esta-
blecidas por la ecuaciones I1I.2.61 y III.2.65
es decir cuando el reactante se abate cerca de
la superficie pero la reacci6n no es suficien-
temente rdpida para considerarse instantdnea
se debe utilizar la soluci6n numérica estable-
cida por vez primera por Van Kreevelen y -
Hotfijzer (37) v mejorada posteriormente por
Brian y colaboradores (40), es decir la ecua-
cién [I1.2.44 con redefinicién de E y M:

Bl - E
M—Er=—1

tanh \ / M %——IE—

k|l A* T~

,I;UI

y que se representa por la figura II1.2.6 la
cual puede utilizarse con resultados de me-
nos de 109 de error.
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II1.2.4 PREDICCION DEL COEFICIENTE DE

TRANSFERENCIA {’ DEL AREA INTERFACIAL

Todos los métodos para prediccién de velocidades de absorcitn -
en liquidos reactantes para torres empacadas y trabajando bajo condi-
Clones hidrodindmicas especificas, requieren del conocimiento por se-
parado de k|, coeficiente para absorcién fisica, y de a, el drea inter
facial efectiva por unidad de volumen de sistema.

Tradicionalmente se han determinado y ajustado en correlacimes
valores de la cantidad combinada kja, en absorcisn fisica,tomando las pre-
visiones necesarias para eliminar o0 tomar en cuenta, la resistencia -
del lado del gas.

Las dificultades y los métodos para evaluar k| y & separadamen-
te se describen en la referencia (27), pero se puede resumir que para
hacer la separaci6n de k] y @, es recomendable utilizar en el experi-
mento absorcién acompafiada de reaccién, debido a la diferencia obser
vada entre el 4rea interfacial para absorci6n fisica y el drea interfacial
para absorcién con reaccién, que a contnuacién se explica.

Cuando en una torre se mantiene irrigado un empaque, por un LI
quido, el espesor y velocidad de la capa de liquido varia de punto a --
punto. Si consideramos absorcifn fisica, serd sencillo concluir que --
las partes de liquido que se mueven lentamente o en capas muy delga-
das, se saturan pronto con el gas absorbido y estas partes de la su-
perficie contribuirdn poco a la velocidad de absorcién. En cambio, si
hablamos de evaporacién de un liquido a la corriente gaseosa observa-
remos quetodas las partes de la superficie del liquido son igualmente
efectivas. Por lo anterior no es dificil aceptar que el drea interfacial
efectiva para evaporaciones &y (drea mojada) sea mds grande que la
correspondiente o, , para la absorcifn fIsica del gas.

Los resultados de las investigaciones realizadas comprueban lo -
expuesto arriba, de tal manera que los valores de ag para absorcién
sica resultaron menores de los valores de ay (4rea mojada), determi-
nados por evaporacifn, (detalles en los resultados de Shulman y colabo
radores en la referencia 41 pdgina 166).

. Yoshida y Koyanagi ( 5) determinaron valores de a, (drea efecti-
va) para absorcion de gas controlada por la resistencia del lado del If
quido llegando a resultados andlogos a los anteriores.

Por otra parte para absorcién con reaccidn, se realizaron experi
mentos absorbiendo amoniaco en agua y soluciones de 4cido sulfdrico -
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(existe reacci6n instantdnea y absorcién controlada por la resistenda
en el lado del gas) y se observS, que al aumentar la concentracién de
dcido el valor de kgo aumentaba de tal manera que se estabiliza al ser
la concentraci6én de 4dcido 2M; en este rango kya se duplica. Shulman
puntualiza al demostrar que en las condiciones del experimento aw es
el doble de o para absorci6n ffsica y la conclusién de lo anterior es
que cuando la concentraciéh de dcido es suficiente para impedir un aba
timiento de €ste,en las partes de liquido que se mueven lentamente, to-
da el d4rea mojada funciona como drea interfacial,por lo que el aumen-
to de kgq_es debido a que se incrementd dede kgoe hasta kgay,

Las anteriores observaciones y otros trabajos posteriores (28),
hacen concluir, que cuando se trata de absorci6én con reaccifn, en solu -
ci6n, es usual que el total del area mojada funcione cO6mo area inter -
facial efectiva. Onda y colaboradores,en 1968 demostraron que los va -
lores de areas mojadas a,, resultaron iguales a los valores de area -
interfacial obtenidos por absorcién de CO9 en soluciones de NaQOH. Por
lo anterior resulta valido utilizar las ecuaciones originalmente desarro-
lladas correlacionando valores de owy, d4rea mojada, para determinar el
drea interfacial efectiva para absorcién con reaccion.

En la actualidad las mejores formas para prediccion de los valo-
res de kj, coeficiente de transferencia para absorcion fisica son las -
siguientes:

a) Para el coeficiente k, de acuerdo con los resultados de Van
Kreevelen y Hoftijer(ref. 42 pag. 18-48).

kL(JHI.l /g/é)% = 0.015

L4
< L >< J") e (IIL 2.68)
Dy a _M Dy 2

b) Para el coeficiente k; de acuerdo con los resultados de ---
- Shulman y colaboradores (ref. 41 pdg. 166).
0. 45 i/2
k] d d L
9 .5 < s > < = N\ L 2. 69)
Dy A Dy 0
c) Para ki de acuerdo con los resultados de Onda y colabora-

dores. (ref. 26 padg. 215):

K G—J%—%: 0.0051 ( - I_*th >3/3( = = - -V(zoc td)o.4

vo.. (LIL 2.70)
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En todas las expresiones:

kl-
a
M
72
D1

a
t

=  Coeficiente de transferencia individual lado del liquido.

Area interfacial efectiva por unidad de volumen.

= Viscosidad del liquido.

Densidad del liquido.

= Difusividad del gas en el liquido.

= Asceleraci6n de la gravedad.

= Didmetro de una particula de empaque.

= Didmetro de una esfera de igual superﬁcie a la de una
particula de empaque.

= Masa velocidad superficial del liquido.

=  Area total de la superficie del empaque, por unidad de
volumen.

Todos los agrupamientos adimensionales deben estar en unidades
consistentes.

d)

-

QE

Para el valor del 4rea interfacial efectiva con ocurrencia de

reaccién Onda y colaboradores (ref. 26 pdg. 215) desarro
[Taron esta expresion;

T e {-1'45 @)'@ 1<L_2;%>ﬁa€/%}(111.2.71)

Aqui a, es el 4rea especifica total del empaque, ¢ es la --
tencién superficial del liquido y J; es la tensi6én superfi--
cial critica del material que forma el empaque. Se utili-
zan unidades consistentes CGS.

Otra expresién para el valor de el 4rea interfacial con ocu
rrencia de reaccién se obtuvo por parte de Hikita (ref. 28
pdg. 335), la cual se desarroll6 originalmente para obtener
valores- del d4rea mojada.
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' 13 q
o = g
— 0.046 | <—20_> s | {ERITE)

Donde: q = - 1,42 dp_~°'1

aqui’ el valor de 1, estd en kg/m2 hr, ¢ es la tensién super
ficial del liquido en din/cm, dp es el didmetro del empaque
en cm op es el drea especifica total del empaque, en las
mismas unidades en que se requiera el valor deq, 4rea mo
jada. Esta expresién se obtuvo empleando anillos Raschig
en el experimento.

£) El trabajo mds extenso realizado para la prediccién de dreas
interfaciales es el reportado por Shulman y colaboradores
(ref. 43), el cual tiene la dnica limitante de encontrarse --
circunscrito a pocos tipos de empaques.

g) Danckwerts y Sharma realizaron determinaciones experimen
tales utilizando soluciones de NaOH y CO, obteniendo por -
separado valores de k; y &, mismos que aparecen reportados
en la referencia 27,los cuales se reproducen en las figuras
II1.2.9 y III.2.10 (debe notarse que se reporta la densidad
del empaque en piezas/cm3 debido a que empaques de igual
tamafio nominal pueden tener ligera diferencia en el numero
de piezas por unidad de volumen afectando e,, el valor de -
el cual en condiciones determinadas es proporcional al va--
lor de piezas por unidad de volumen).

RESISTENCIA DEL LADO DEL GAS

Para algunas circunstancias en la absorcién de gases con reaccién
quimica es necesario considerar la existencia de la resistencia a la -
transferencia en el lado del gas. Para este propésito el coeficiente
ks , debe evaluarse. En este caso sucede algo similar a lo ya co--
meéntado respecto a ki en el sentido de que la mayoria de los datos ex
perimentales. reportan el valor de la cantidad combinada k . Los =
efectos de las propiedades fisicas del gas sobre la cantidad kg direc-
tamente, aln no estan perfectamente establecidos.

Onda y colaboradores en 1968 establecieron la siguiente expresién

0.7 1/3
kg RT _ _ <G N Ay G 2.0
—g—o\tD = 5.23 ~ \/;f D) (ad) ov . (H1.2.73)
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Donde R es la constante de los gases en cm3 atm/g mol -°K, k
estd en g mol/cm” atm s; q, es el drea especifica total del empaque
en cmz/cm3, T es la temperatura absoluta en K, G es la masa velo-
cidad del gas en g/cm2g, HMges la viscosidad del gas en g/cm s, 4
es la densidad del gas en g/cm3d es el didmetro nominal del empaque
encm y D es la difusividad del gas en fase gaseosa en - cm#/s.

La ecuacién III.2.73 se puede re-arreglar a esta forma:

kgDt el )'1'7 TN
é M (%d \ A/ \fFp/

(II1. 2. 74)

donde M, es el peso molecular promedio de la mezcla gaseosa, P es
la presién total en atm y el factor oyd es caracteristico del empaque.

En la ref. 26 pdg. 208 se mencionan otras correlaciones para -
los casos de anillos Raschig y silletas Berl.
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III. 2. 5. EL EFECTO DE LOS FACTORES

FISICOQUIMICOS

Tal como se expuso al principio, la velocidad de absorcién con
presencia- de reaccién quimica, estd también parcialmente determina-
da por las caracteristicas fisicoquimicas del sistema.

A continuacién se hace, en forma genérica, un breve andlisis so
bre dichas caracteristicas, enfocando el estudio sobre el comportamien
to y variacién de cada uno de los parametros fisicoquimicos mas impor
tantes que intervienen en el desarrollo tedrico del fenémeno. No se ana
lizaran aquellos que sean de ficil determinacién o aquellos cuyo efecto
de variacidn sea poco importante.

a) La constante de velocidad de reaccién. -

Este parametro se encuentra afectado principalmente por
la temperatura, de tal manera que en los datos recabados respecto a
la constante de velocidad, se debe incluir el efecto que sobre ésta tiene
el cambio de temperatura. Generalmente se podrad conseguir una ecua--
cién de la forma:

b
Log K =a ~-—

8 T

para K a dilucién infinita.

El segundo factor que afecta a este pardmetro fisicoquimi
co serd la concentracidén y composicién de los iones presentes en la
solucion, es decir se encuentra grandemente afectada por la fuerza ib
nica de la solucién. Se deberd contar con datos suficientes para el ran
go de fuerza i6nica que exista en el gigstema. En ocaciones se podrd o}
tener una ecuacién de la forma:

_ . cl
K=Kg 10

donde I es la fuerza de la solucién definide méas adelante.

b) La difusividad del gas en el absorbente. -

El efecto de las condiciones fisicas del sistema sobre este
pardmetro, se debe obtener generalmente de los datos reportados en la
literatura. Usualmente se considera que varia en proporcién directa a
la temperatura absoluta y a la potencia -0.637 de la viscosidad. Se pue
de obtener un resumen de datos en la referencia 27.

129



c) La solubilidad del gas en el absorbente. -

Este pardmetro por lo general se encuentra ampliamente
reportado en la literatura, como ejemplo se debe mencionar el exten-
so trabajo de Seydell y Linke (ref.22).

En gran cantidad de casos a concentraciones bajas se apli

ca la Ley de Henry y la concentracién A* del gas absorbido que esti
en equilibrio con la presién parcial p; en la interfase es:

p, = He A*

Para el caso de absorcién con reaccién la Ley de Henry
se aplica para la concentracién de gas no reaccionado solamente.

El efecto de la temperatura en la constante de Henry se
describe por la relacién:

d In He AH cee. (II.2.73)
d(1/7T) R

Donde T es la temperatura absoluta, AH es el calor de
absorcién y R la constante de los gases, de tal manera que el hecho
de que graficando logaritmo de He contra 1/T da una linea recta, en
rango de temperatura pequefio, se puede usar para prediccion de el va
lor de He a otras temperaturas, ademdas de las determinadas experi--
mentalmente.

La variacion de la constante de Henry cuando se trata con
electrolitos también es importante; se ha concluido (ref. 26 pag.19), que
a una temperatura dada la constante de Henry para un gas en una solu
cién con electrdlito se relaciona con la constante en agua pura de esta
forma:

~log,, (He/He?) = h I cev.  (IIL.2.76 )

Donde He°es el valor en agua pura 1 es la fuerza it6nica y
la cantidad h es la suma de las contribuciones de las especies negativas
y positivas de i6n y del gas mismo:

h=h_+h_+ hg

Valores de estas contribuciones se encuentran reportadas
en las p4ginas 19 y 20 de la referencia 26 con un resumen de los da-
tos reportados por los investigadores. El producto hl es adimensional.

El efecto de la temperatura sobre la cantidad h se confi-
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na al valor de hg, por lo que se requieren datos a diferentes tempera
turas.

En el caso de electr6litos mezclados Danckwerts (ref.26)
sugiere el empleo de la expresién b:.

~log g (He/He)= hy I, + b, I, + ... (I1.2.76)

Donde se evaluan por separado las cantidades h e I para
cada electrélito presente en la solucidn.

d) La fuerza i6nica de la solucién. -

Esta cantidad fisicoquimica, cuyo efecto sobre otras cons
tantes ya ha sido mencionado, refleja en un nimero, la "atmoésfera id-
nica" de la solucién, de acuerdo con la teoria de Debye-Huckel. Se defi-
ne como:

Z(c zz+c 22+c zz+,,_,)_ ,

I = ZC ' e (IIE2.77)

Donde I es la fuerza i6nica de la solucidn, C es
la concentracién de los varios iénes presentes en moles de 162n por li-
tro; Zy, Z, Zq son las valencias de los respectivos ibnes. La fuerza
i6bnica de una solucién es igual a la molaridad s6lo en el caso de elec-
trolitos 1-1, en otras circunstancias no son iguales.
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111.2.6. FUNDAMENTOS DEL DISENO DE PROCESO

PARA TORRES EMPACADAS CON ABSORCION Y REACCION QUIMICA

Para el disefio de una torre empacada de cualquier naturaleza, -
desde el punto de vista de disefio de proceso, son tres las cuestiones
bdsicas que se deben realizar y se encuentran interrelacionadas, cdl-
culo del didmetro, cdlculo de la altura de empaque y los puntos impor
tantes por determinar que se fijan en el establecimineto de especifica-
ciones.

a) CALCULO DEL DIAMETRO DE COLUMNA.

Esta rutina de cédlculo se encuentra en la actualidad amplia-
mente desarrollada, por lo cual solamente mencionamos las referen--
cias apropiadas y los puntos importantes. Los fundamentos del méto-
do de cdlculo se pueden hallar en la mayoria de los libros de texto so
bre operaciones unitarias, (ref. 41, 42, 49). Los datos mds actuales '
se pueden hallar en las referencias 46, 47 y 48 en las cuales se suma
riza el trabajo de ].S. Eckert de la compafifa Norton (antes U. S. -
Stoneware).

El trabajo conocido méds antiguo, al respecto, lo realizaron
en 1938 Sherwood, Shipley Y Holloway; fue mejorado por L.obo, Leo y
Hashmall en 1945 y posteriormente por Leva en 1953 y 1954. Final-
mente desde 1961 Eckert ha completado, haciendo publicaciones de la
"Grdfica de Correlaci6én de Caida de Presi6n Generalizada” (GPDC) y
valores del factor de empaque Fp, para los empaques usuales. La -
mencionada grdfica muestra como pdrametros AP constante, tal como
se observa en la figura [II.2.11.

Normalmente una torre empacada se debe disefiar para ope-
rar a la mdxima caida de presién econémica. Siendo estrictos, el -
diseflador debe determinar el mejor balance entre el alto costo de in-
versidén y bajo costo de operacidén de las torres con caida de presién
baja, contra el bajo costo de inversi6n y alto costo de operaci6n de -
las torres con caida de presién alta. Este punto es de un amplio tra
tamiento y en el presente trabajo no se analiza. -

Ordinariamente, una torre no se opera arriba de un 90% de
inundacién, solo en los casos en que la instrumentacién permite man-
tener fija una calda de presidn que no exceda de este valor.

Antiguamente el dimensionamiento se hacia con la llamada -
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curva de inundacién, sin embargo desdela aparici6n de curvas de cai-
da de presién constante, el criterio de disefio cambié, aprovechando -
su utilidad. Los absorbedores y regeneradores se diseflan actualmen-
te para operar en el rango de caida de presi6n intermedia, es decir
entre .25 y .5 pulgadas de HoO de caida,por cada pie de profundidad
de empaque; torres fraccionadoras trabajando al vacio en el rango de
baja caida, es decir entre 0.0l a 0.25 pulgadas de HoO por pie de em
paque y las torres que operaran arriba de la presi6n atmosférica, en-
tre 0.75 y 1.0 pulgadas de agua por pie de empaque. Los lechos em
pacados no se deben disefiar para operar arriba de 1 pulgada de HZO
por pie de altura debido a que cualquier aumento en el flujo de gas -
originard el inundamiento de la torre.

En general el uso de la grafica de correlacién generalizada
de caida de presi6n se realiza determinando, con los datos de flujo
de gas y liquido y sus propiedades, el valor de la abscisa. Se se--
lecciona después un valor de caida de presién, con lo que se obtiene
el valor de la ordenada y este se iguala al grupo de variables que la
representa. De esta ecuacién se despeja el valor de G, flujo de gas
por unidad de seccién de torre, que después, con el valor del flujo de
gas total, desenmascara el valor del drea de la seccién de torre y con

ello el didmetro, al cual se desarrollari la caida de presi6n requeri-
da,

Una ilustracion del método se puede observar en el dimen--
sionamiento de la torre de reaccidn que se realiza en el apartado [V.3.

b) CALCULO DE LA ALTURA EMPACADA.

El segundo de los cdlculos bdsicos, determinacién de la altu
ra de empaque, es de establecimiento especifico para el t1po de opera
ctén realizada. Para el caso de absorcién con reaccifn quimica, es
conveniente arribar a la ecuacif6n de disefio que con mayores ventajas
se emplee y siendo congruentes con la exposicién realizada sobre la -
teoria de absorci6n con reaccidSn quimica.

La ecuacidn de disefio que se debe obtener reflejard un he -
cho que se debe tener siempre presente: Una torre empacada pata -
absorcifén con reaccidn quimica se debe disefiar teniendo en cuenta que
se trata de un reactor y no de una torre de absorci6n fisica.

Es importante sefialar que con objeto de aplicar la ecuacién
de disefio, las siguientes variables, cuando menos, deben estar ya es
tablecidas:
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1) Composicién de liqudo y gas.
2) Flujos totales de liquido y gas.
3) Didmetro de la columna.

4) Temperatura y presién de operacidn.

En este desarrollo no se hace un tratamiento del caso en que
la temperatura varia entre el fondo y la parte alta de la columna, sin
embargo es poco dificil modificar el método isotérmico si se estable-
ce la distribucién de temperatura en la torre. Tampoco se toma en -
cuenta la dispersi6n longitudinal de las corriente de gas y liquido que
atraviesan el lecho, entre otras causas, debido a que de acuerdo con
las experienciasde Sater y Levenspiel (1963) y otros, en una columna
empacada cuya altura es muchas veces el tamafio de una particula de
empaque, la desviaci6én del "flujo tapon"” es insignificante. De cual--
quier forma, se deben tomar provisiones con el empleo de empaques
adecuados y distribuciénapropiada (26).

La ecuaci6n de disefio se origina de la expresién de balance
de material para un elemento diferencial de reactor tubular.

En el caso de absorcidén con reaccién quimica en una torre
empacada se enfoca el andlisis a la fase liquida, donde ocurre el fend
meno principal, por lo cual si consideramos la reaccién

A + 2zB ----- » Y P cee. (I1.2.78)
en la cual

desaparicién de B = z-(desaparicién de A).
se puede establecer el balance de esta forma:

Entrada de B ~ Salida de B = Acumulacién de B + Desaparicidn
de B.

En condiciones normales no hay acumulacién en el reactor,
por lo cual la anterior expresidn de balance, por unidad de drea de -
seccién de torre,para el elemento diferencial de espesor dh serd:

L* B°-L* (B°-dB°) = 0 + z (Radh) vee. (11.2.79)
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donde:
¥ = Flujo volumétrico superficial de liquido en cm3/cmzs

B° = Concentracién de reactante B en el seno del liquido
entrante en mol/cm

(B°-dB°) = Concentraci6n de reactante B en el seno del liquido
saliente en mol/cm

R = Velocidad local de desaparicién de A disuelto, por
unidad de 4rea de interfase en mol/cm2s

a = Area interfacial efectiva por unidad de volumen de
empaque en cmZ/cm

h = Alwra de lecho empacado en cm

simplificando la ecuacién III.2.79 se dene
[*aB® = z R a.dh
A A Y ... (I 2.80)
Z c&_ﬁ

Esta ecuaci6bn, estableciendo los limites de 0 a h y desde’
B°= B2. en la parte superior hasta B°= B° en la parte inferior y con-
sidera-gclo como constante el factor L*/zcx‘,3 establece la ecuacién para
disefio:

BQ
B /
e 8 LA
Zqa R
BO
T

En esta expresion se debe tener en cuenta que R, velocidad
local de desaparicion de A disuelto, es una funcién de By A* y otras
més variables.

Por lo anterior la ecuaci6én de disefio III. 2. 81 debe ser eva

luada, como regla general, en forma numérica. Los casos en que es
posible la integracién analftica son de condiciones tan restrfngidas que
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no tienen gran aplicacién En muchas ocasiones es dificil incluso ob-
tener una expresion para calcular R en forma explicita, pues habrén
casos en que la resistencia del lado del gas (debe tenerse presente
que R es una expresion global de velocidad) es considerable,o la ciné
tica y mecanismo de la reaccién son complicados, tal como se men--
cion6 al tratar sobre Prediccién teorica de la velocidad de absorcién
con reaccion.

‘La aplicaci6én practica de lo anterior se puede observar en

los cadlculos para determinacién de la altura total de empaque del apar
tado v. 4.
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IIL. 3. ABSORCION DE CO, EN SOLUCIONES
DE HIDROXIDO DE SODIO EN TORRES EMPACADAS

De acuerdo con toda la exposici6n hecha en el capitulo anterior
sobre disefio de sistemas gas lIquido con reaccién qufmica, a continua
ci6én hacemos el lineamiento sobre el problema especifico de la absor-
cién de CO, en hidr6xido de sodio, destacando ordenadamente los fac
tores que Ia identifican y que ‘permiten aplicar la teorfa al disefio es--
pecfifico de una torre de reaccibn para obtener carbonato de sodio.

Debe tenerse presente la especificidad del tratamiento expuesto
a continuaci6n para la reaccibn COz-NaOH y que no se pueden consi--
derar estos lIneamientos para la réaccién que ocurre cuando se ha ter
minado el NaOH y el CO, reacciona con el Na,CO5 en solucibn, para
formar bicarbonato de sodio, reaccibén que merece todo un tratamiento
aparte y serfa motivo de otro estudio.

El anhfdrido carbGnico, COo sufre una reacci6n de segundo orden
con los iones hidroxilo, OH, en el paso determinate del mecanismo de
reaccidn, por lo cual la absorcifn de COy en soluciones de hidr6xido
de sodio se comporta de la forma descrita en el apartado IIL 2. 3.
Para este caso la reaccibn global sera:

B0, + LUE—=5 00 = H g T Y e
por lo que K, ,B°sers la concentraci®n local de OH en el seno
de la soluc16n v Z ﬁ L.a absorcifn puede llevarse a cabo, de acuer

do con las circunstancias, en cualquiera de los tipos de distribucién
de concentraciones mostrados en las figuras IIL 2.8, es decir, puede
comportarse como: reaccién de pseudo-primer orden; reaccidn ripida
de pseudo-primer orden; reaccifn instantanea y reaccién de compor--
tamiento intermedio.

Las condiciones a satisfacer en cada caso se mencionan en el
apartado IIL 2.3 inciso D, subinciso c).

La reaccibn que ocurre en paralelo entre CO y 0 eg normal-
mente de contribucién insjgnificante para pH mayor a IO2 (concentra---
cién de OH mayor a 10 mol/1).  Para el caso de CO, en solu---
ciones de carbonato y bicarbonato esta reaccidn serfa importante

La constante de reaccibn Knyp; a diluci6n infinita para la reac---

ci6n III. 3.1, varfa con la temperatura de acuerdo con la expresitn
determinadz por Pinset y coloboradores en la referencia 26 pag. 239:
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90
log K= 18.635 — 289 0m32
1

donde KOOZI estd en l/gmol,s y T en crK.
Sin embargo, KOQH se afecta fuertemente por la presencia de iones

en la solucibn, en general aumentando al aumentar la fuerza i6nica
de la soluci6n. En la referencia 28 se reporta el resultado obtenido

por Nijsing sobre la variacifn de con la fuerza iSmica, si &sta es
debida a la presencia de NaOH disuelto .
- 0.1331
Kow = Kop-10 i1y %)

donde K8 es la constante de reaccidn en 1/gmol,s en una solucibn de
fuerza ibnica, I, en gion/l, tal como se define en la ecuacibén IIL 2.77

Para la determinaci6n de otros factores fisico quimicos se pue--
den emplear los métodos del apartado IIL 2.5

La solubilidad del CO,.~ Aunque en soluciones en las que el
CO5 reacciona, no es posible medir la solubilidad, los experine ntos
realizados en soluciones salinas neutras y consideraciones tefricas,
permiten establecer una expresidn para su estimacifn. Este método
se basa en el valor de la solubilidad en agua pura, para cuyo caso
se emplea la siguiente ecuacidn,para el rango medio de presiones ---
(27):

: 1140 <
—1og10 B = =5 ... (IIL 3. 4)
donde Ho es la constante de Henry para agua pura en 1 atm/g mol,
T es la temperatura absoluta en °K .

Para el caso de la presencia de uno o varios electrolitos se de-
be emplear la ecuaci6n IIL 2.76a o IIL.2.76 b, que se han comentado
en el apartado 1IL 2.5. El error no excederi a2(D%en el caso de so
lwiones con las que el CO, reacciona (26),

La difusividad del CO,.-en la solucibn. Para evaluar la difusi-
vidad del COo en soluciones de NaOH se aprovechan las observaciones
experimentales que sefialan que &sta varfa en proporci6n directa a la
temperatura absoluta y a la potencia— 637 de la viscosidad, en solucio
nes acuosas (26). Por lo anterior se utilizan para su evaluacibn, los
datos de difusion de CO9 en agua a diferentes temperaturas reporta-
dos en la referencia 27 pag. 257, corrigiendo por viscosidad (datos-
de Thomas y Adams, 1965). Estos datos se reportan en la figura
IL 3. 1.
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FIGURA |I1.3,1 Difusividad de €O, en agua pura
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La difusividad del reactante.— Durante la reaccifén del COy disuelto

vou vaOH dé Ta solucida, la especie que participa directamente en la
colisi6n, es el i6n OH , La teorfa para predecir difusividades de -
ibnes es muy compleja. Sin embargo, gracias a las determinaciones
experimentales realizadas a la fecha, queda de manifiesto que cuando
se absorbe CO., en soluciones de NaOH con concentraciones, entre -
0.045 My 1.5. M. la difusividad efectiva del i6n OH™ es entre 1.7

y 2.1 veces la del CO,, resultando el empleo de esta regla la mejor
forma de evaluacitn (2?6)

My —EOH__Q 2.1 AP B
C02

Para la determinacifn de los factores hidrodindmicos necesarios
para emplear la teorfa expuesta en IIL 2., se deben emplear los mé&-
todos mencionados en el apartado IIL 2.4, los cuales requiren solo de
los datos ffsicos de soluciones o gases reportados en la literatura, -
tales como viscesidad, densidad etc.

Es conveniente aqui mencionar que en los experimentos hechos
para determinar las figuras II. 2.9 y IIL2.10, se utiliz6 la absorcitn
de COy en soluciones de NaOH.

De manera general debe mencionarse que a pesar de que existe
gran cantidad de datos publicados respecto a absorcién de COq en ---
NaQOH para torres empacadas, resulta usualmente imposible extraer
buena informacion de aplicaci6n general a partir de los datos reporta
dos debido a la falta de un control adecuado. de las condiciones expe-
rimentales. Por ejemplo, en el extenso trabajo de Tepe y Dodge, rea
lizado en 1943 y cuyos resultados resumidos se muestran en la refe-
rencia 25, es casi seguro que una parte substancial de la absorcibn
se debia al espreado de liquido entre el fondo de la seccién de empa-
que y el fondo de la columna, segn el anilisis de Sharma (27).

Otra de las desventajas de este trabajo es la limitaci6n que exis
te a las cond1c1ones en que se trabajo.

El trabajo de Sherwood y Pigford (34) para obtener una correla--
cibn general resulta incompleto debido a que no se toina en cuenta la
variaci6n de la constante de reaccibn por efecto de la fuerza i6nica ni
la disminucién de solubilidad de 002 por la misma causa.

Utilizando todos los datos fisicogufmicos reportados en é&ste apar
tado y valores tfpicos de coeficientes de absorcidén ffsica para torres
empacadas se puéde demostrar que cuando CO, se absorbe a tempera
turas ordinarias de una mezcla de gas en la que su presidn parcial --
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es 0.1 atm o menos, en hidrboxido de sodio de concentracién .5M o ma
yor, la condicién dada por la ecuaci6n IIL 2.61 y la condicin de la
ecuacién IIL 2. 63 se cumplen y la velocidad de absorcién se determina
por el mecanismo de : Reaccibn ripida de pseudo-primer orden y de.
acuerdo a la ecuaci6n IIL 2, 64:

= A* V/ (D, Koy B°) binn (OL 2, 64)

Para un caso tipico:

Temperatura= 25°C

Empaque 1/2 pulg. Anillos Raschig
= 2000 lb/hr pie?

G 400 lb/hr pie2

Presion Parcial de CO5 = 0.05 atm

OH = 1M =103 gmol/cm3
He = 2.4 x 10°9 gmol/cm3 atm
Dy, = L.76x 1075 cm /s
k% = 7x10:5 %'nol/cm s atm
PR I.Z x 107° gmol/ cm3
= 104 1/g mol, s
lI<<IOH= 6 x 100° cm/s
Por lo que
KOH B DA -
. - , menor que
1

1 ° 1
_2‘[ i * 5t j= i
Por lo que las condiciones IIL 2, 61 y IIL 2. 63 quedan cubiertas.
La resistencia del lado del gas, l/kg = .14 x 105, es mucho
menor que_la resistencia del lado del yquldo, es decir,
L/ He N D Ko B°) & 1.2 x 10°; por lo que la velocidad de
absorcwn no se afecta mucho por las variaciones del flujo de gas.

En un sistema tal como &ste en que la absorcifn por unidad de
irea es independiente de k; (empleo de la ecuacitn IIL 2. 64), el cam
bio de la velocidad de absorcitn con la velocidad de liquido se debe
a el cambio en el area interfacial efectiva.

Cualquier otro tipo de comportamiento, por cambio de condicio-

nes puede ser evaluado empleando la determinacién de las variables
y haciendo las pruebas de cumplimiento de condiciones, las cuales in
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dicardn cual seri el mecanismo que sucede y que ecuaci6n se puede
emplear en forma simplificada.

De manera estricta, a pesar de la evidencia mostrada por todos
los investigadores en variadas condiciones, se debe hacer una evalua-
cién de la resistencia del lado del gas para saber si es &sta despreci
ble o no. i

Desde 1955 la compaififa U.S. Stoneware, actualmente denomina--
da Norton Co., ha publicado extensa informacién sobre absorcifn de
CO, en soluciones de NaOH, sin embargo su presentacibn de resulta-
dos” sigue siendo de la forma de grificas de Kga, que es el coeficien-
te global de transferencia con referencia al lado del gas (Esto no indi
ca que sea un proceso controlado por la resistencia del lado del gas
si o simplemente que es mas (til su presentacién, para utilizar una
fdrmula basada en la presi6n parcial del CO, en la corriente de gas)
(47,48). Este tipo de presentacién requiere de una gran cantidad de
graficas y otro tanto de correcciones por cambio en las condiciones
respecto a aquellas en que se rzaliza cada grafica.

La utilidad prictica de este método, inicialmente desarrollado por
Leva y continuado por Eckert es dificil de discutir, sin embargo des--
pués de un anilisis profundo es facil concluir que el valor de toda esa
literatura es principalmente mercantilista debido a que por regla gene
ral cualquier disefiador de torres de proceso independientemente de --
que entienda o0 no las causas profundas del fenémeno, tendrid que deter
minar la compra de empaques, soportes, bafles etc... todos de acuer
do con los mejores datos de disefio de la mencionada compaififa, la --
maéis poderosa en cuanto a fabricacién y disefio de internos de torres.

Indudablemente, serfa un esfuerzo realmente valioso, el que toda
la informaci6én obtenida de la experimentaci6n de Norton Co., se pre-
sentara de acuerdo a los lineamientos de la teorfa de absorcifn con
reaccifn qufmica, con lo cual se contarfa practicamente con todos los
elementos necesarios para un disefio confiable.
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11I. 4. - INTEGRACION DEL METODO DE CALCULO Y
CONFIABILIDAD DEL MISMO

Teniendo en cuenta, que hasta ahora se tenen ya claramente esta
blecidas las bases tedricas que en la actualidad permiten hacer predic-
ciones sobre el fenémeno de absorcidén con reaccién quimica y sobre -
las variables que finalmente determinan la construccién de un absorbe-
dor reactor, a continuacién se resumird la metodologia bésica en un
procedimiento para el célculo del sistema de fabricacién de Nas COS’
objeto de estudio.

Se parte de la base que la planta cloro-sosa en cuestién, contiene
los elementos bdsicos tratados con anterioridad, como son: una fuente
apropiada de gases de combustién (apartado II.4), una fuente utilizada
de NaOH (apartado II.5) y ciertas necesidades de NajyCOj que justifi---
quen la colocacién de un sistema para su fabricacién, asi como haber
establecido el requerimiento de NapCOg3 y las restricciones a la co---
rriente de solucién gue lo conduce hasta su empleo en el tratamiento de
salmuera (apartado III.1).

Los pasos bdsicos que se deben seguir hasta la obtencién de las
dimensiones y especificaciones del equipo de reaccidn se resumen a -
contnuacion:

I. -Establecimiento de la capacidad de diserio del sistema y balances:

a). Porestequianeuda se determinan las necesidades minimas de reac-
dvos (COy y NaOH).

b). Por balance que incluye el tratamiento de salmuera se determina
la cantddad de NaOH (reactivo y exceso) que permitan una operacién a-
propiada tomando en cuenta los efectos sobre el disefio que causan los
excegos elegidos. Se debe vigilar la relaci6n L/G y evitar concentra-
ciones bajas de reactantes dentro de la torre.

¢). Con la ecuacién de balance total, dejar establecidas las concentra-
ciones volumétricas de todos los componentes ionicos presentes a la
entrada y a la salida.

d). Dejar establecidas las presiones parciales de CO, a la entrada y
a la salida, asf como sus respectivas relaciones mol, %especto a los ga-
ses inertes (no pardcipan en la reaccién, incluyendo al H90) .

e). Dejar establecida una expresién de balance que muestre la rela-

cién entre la concentracién de NaOH y la de N32C03 presentes en cual-
quier punto de la torre de reaccién.
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f). Dejar establecida una expresidn de balance que muestre ia re-
lacioén entre la presién parcial (o la Relacién mol) de CO,, con la con-
centracién volumétrica de NaOH, correspondientes ambas,” a un punto
cualquiera dentro de la torre.( linea de operacién).

II. - Determinacién del Didmetro de la Torre:
a). Siguiendo el método de la correlacién generalizada para el cdl

culo de caida de presidén en lechos empacados se localizan o estiman
los valores de las siguientes constantes fisicas que se emplearéin:

2 = densidad del gas 1b/pied

% = densidad del liquido lb/pie>

L = flujo de lquido, en lb/hr

\Y = flujo de gas, en lb/hr

-, = viscosidad del liquido, en cp.

gc = factor gravitacional en unidades inglesas

F = factor de empaque para €l relleno de la torre

b).Se calcula el valor de la abscisa de la figura IIL 2.11 y con un
valor recomendado de AP/Z, caida de presion en pulgadas de agua por
pie de lecho empacado, se determina el valor de la ordenada. (ref. 46,
47, 48).

¢). Se iguala el valor de la ordenada al grupo de variables que la
representa, del cual se despeja el valor de G, flujo masa de gas, por
unidad de secci6n de torre.

d). Con los valores de G y de V que se denen y haciendo uso de
la relaci6n G = ¥, donde S es la seccién de la torre, se despeja el
valor de S, con %1 cual haciendo uso de la relacion S = .785 d se de-
termina el didmetro, d' . (ref. 46)

e). Con el didmetro calculado se hace un ajuste al didmetro comer

cial apropiado inmediato superior y se obdene el didmetro de disefio, d.

f). Se calculan ahora con el didmetro ajustado, los valores de G,
flujo masa de gas por unidad de seccién de torre y L', flujo masa de
liquido por unidad de seccidén de torre.

g). Se debe vigilar calculando el flujo volumétrico de liquido por
unidad de seccion, L*Z que éste no esté debajo del valor minimo reco-
mendado de 5 gal/pie® (ref. Sl), de forma contraria habrd que hacer

una reconsideracion en todos los cédlculos anteriores.

h). Pasar todas las constantes a unidades consistentes C.G.S. -
para condnuar con los cédlculos.
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Iil. - Determinacién de propiedades fisicoquimicas para el cdliculo
de la altura de empaque, las cuales son:

a). viscosidad de la solucién (A.) en c.p.

b). densidad de la solucién (2 ) en gramos/crn3

c). constante de reaccién a dilucién infinita en gmol/cm3 seg
(ref. 27 )

d). constante de Henry para COg, en agua (ref. 27, E.35)

€). difusividad de COq en agua corregida por viscosidad de la so~
lucién (fig. III.3.1)

f). establecer una ecuaci6én para el cilculo de la fuerza ionica de
de la solucidn a cualquier concentracién de las especies pre-
sentes (ref. 27 E.36)

g). establecer una ecuacién que incluya la suma de contribuciones
de los iones a la correccién por fuerza ionica, de la constan-
te de Henry (ref. 27 tabla XV)

h). dejar establecida la relacién de difusividades del gas a la difu
sividad del ani6én reaccionante (OH) de datos experimentados
(ref. 26 p. 240)

IV.- Realizacién delcélculo de la altura empacada.

El calculo de altura , para columnas empacadas, donde se lleva a
cabo una absorcién con reacci6én quimica de acuerdo con el apartado -
III. 2.6., inciso b, se debe realizar mediante la integracién de la ecua
ci6én de diseflo siguiente -

By
n= - E 4B .. (ILL. 2. 81)
zZ o, R
By
donde:
h = altura

I*= flujo volumétrico,por unidad cuadrada de seccitn, del liquido.
B = concentracién de NaOH reaccionado

R = velocidad de absorcién de CO,

O.= 4rea interfacial, z= No. de moles de B en la reaccién.

Debido a que R depende de B y de otras variables, la evaluacién
se deberd hacer numericamente, para hallar el valor de la integral.

Se recomienda dividir el rango de variacién de la concentracién de
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CO, absorbido en n intervales, donde n es nimero par y obtener los
valores para cada uno de los puntos; utlizando la férmula de Simpson
se obdene la integral.

Se deberd tener en cuenta todo lo establecido en el apartado III.
2.3. parte D para hacer los cédlculos de la velocidad de reacci6n local
de acuerdo con la teorfa de absorcién con reaccién quimica.

La prediccién del 4rea interfacial efectva se deberd realizar de
acuerdo a lo establecido en el apartado III.2.4.

V. Confiabilidad del cédlculo realizado.

El grado de incerddumbre que puedan contener los resultados ob-
tenidos depende bé4sicamente de la validez de las constantes fisicoquimi
cas empleadas. El efecto de algunas de estas constantes es mas mar
cado que el de otras, sin embargo serd posible obtener valores de -~
una buena aproximacién utilizando las referencias aqul mismo citadas.

Es importante mencionar a las siguientes constantes como las maés
fundamentales por su marcado efecto sobre los resultados:

La constante de velocidad de reaccién.
La difusividad de CO, en soluciones de viscosidad # 1
La solubilidad del CO, en soluciones salinas, alcalinas .

Por otra parte una constante hidrcdinimica de impacto fuerte so-
bre los resultados , resulta ser el drea interfacial efecdva, comenta-
da en II.2.4 y la confiabilidad de los resultados dependerd en gran
proporcién de la confiabilidad que se tenga en el valor de ésta udliza-
do. Los métodos para la estimacién de ésta constante no se encuen-
tran perfectamente establecidos , debido a la falta de experimentacién
con los mevos dpos de empaque.

Con objeto de considerar las posibles incerddumbres en los datos
alimentados al modelo, los cuales generalmente se pueden considerar
dentro de un mas, menos 10% de error, exceptuando el area interfacial
efectdva, la cual puede considerarse con mds, menos 18% de error,
resulta recomendable utdlizar un factor de disefio para la altura de

f=11

En estas circunstancias se tendrd cubierta practicamente la posi-
ble incerddumbre en los cédlculos, con un sobrecosto que no resulta
severo .
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III. 5.- LA SELECCION DE LOS MATERIALES
Y DEL TIPO DE EMPAQUE

Con objeto de efectuar una seleccibn apropiada de los materiales
que formaran una torre de proceso y sus elementos internos,se debe-
ran eubrir adecuadamente los siguientes requerimientos:

Suficiente fortaleza mecénica para soporte de car-
ga.

Resistencia al impacto térmico para cambios de
temperatura.

Resistencia al ataque quimico del fluido manejado
Resistencia a la erosi6n por el paso de fluidos
Balance econ6mico de costos.

Compatibilidad electromotriz para evitar corrosién
galvanica.

Por otra parte la seleccidon de materiales se debe realizar para
los dos tipos de elementos que en la actualidad constituyen una torre
de proceso: Elementos de formacifn y soporte y elementos internos
de patente.

Para la s<lecci6n de los primeros se utilizan técnicas de dominio
comfn para el ingeniero quimico, sin embkargo, para los segundos se
deberi atender a los catilogos de fabricantes de elementos internos
de torre y sus datos técnicos.

Tal como se mencioné en los apartados I.4 y IL 5, la tempera
tura de los gases de combusti6n estari entre 50 y 70°C y la que co-
rresponde al licor cafstico eatre 65 y 75°C, por lo cual, la tempera-
tura durante el proceso de contacto no excedera los 75°C. La con
ceatracién de NaOH, elemento que seria el responsable de la corro--
si6n, de acuerdo con las alternativas de licor empleado, seri como -—
méiximo de 10% en peso. En las corrientes consideradas no existen
s6lidos en suspensifn, por lo que el riesgo de abrasibn se excluye.

Para la selecci6én del material del cuerpo de la torre y partes
internas de soporte metilicas, el problema de escoger el mejor ma-
terial" resulta, en este caso, no ser de anilisis critico, debido a
reportes de experiencia (ref. 17) y de acuerdo con los datos de la
literatura (ref. 42 sec. 23), (51), (54) que indican que la corrosifn
para las condiciones arriba mencionadas, para acero al carb6n de --
buen grado, serfa igual o inferior a 0.012 plg. por afio, con lo cual
un espesor previsto para corrosi6n de 1/8 de plg. permitira una dura
bilidad superior a los 10 afios.
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Lo expuesto anteriormente y la explicacibn que abajo se reali-
za, son las bases para seleccionar como material de construcci6n
al acero al carb6n para la construcci6n del cuerpo, partes internas
de soporte y periféricas, con una previsi6n de espesor de corrosifa.

En rigor se debe tener en cuenta que el costo inicial de un
material no es un indicador de criterio econbmico al realizar una
comparacifn de materiales, pues cualquier estudio debera incluir
cuando menos:

Costos totales de equipo 6 material
Costos de instalacifn.

Costos de mantenimiento.

Costo de reemplazo.

Vida Gtil estimada.

y transferirse a la referencia 54 (Peters y Timmerhaus) para anali
sis profundo.

Es debido al bajo costo comparativo del acero.con otras alter
nativas,lo que elimina la seleccibn marginal, pues las alternativas
m&s cercanas para la aplicaciébn serfan el acero ahulado y el acero
con clad de inoxidable 304 y resulta pricticamente inecesario el --
anilisis, considerando que el ahulado aumenta el costo en 4 veces
y el clad en 5 veces, (nicamente por adquisicién y es facil concluir
que estas 2 opciones resultan remedios excesivos para el caso.

Para la seleccién de los elementos internos de patente que per
miten el contacto de fases y su correcta distribucién de acuerdo
con catilogos de proveedor y en acuerdo con la seleccién del acerg
como material empleado, las partes rigidas propias de una torre -
como son:

Distribuidor de Lfquido

Redistribuidor (en caso de mis de una seccibn em

pacada)

Limitador de lecho.

Plato soporte y de inyeccibn de gas.

Aspersores primarios.
se podrin obtener como fabricacién de lfnea, por ser comGn su
manufactura en el mencionado material.

Los factores que determinan dentro del catilogo la eleccibn
de el modelo adecuado de cada uno de los elementos mencionados
estan (nicamente determinados por la capacidad, difmetro y servi
cio de la torre, por lo cual s6lo después del calculo del equipo se
puede - especificar cada uno de los elementos internos de patente.
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Por lo que se refiere al empaque propiamente, la seleccifn de
su material tiene también que definirse debido a que,a este nivel, -
resulta competitvo con el acero un material en el cual actualmente
es muy comin la fabricacibn de empaques: Polipropileno.

Este material, en el cual es estandard la fabricaci6n de los --
empaques de plastico, tiene una resistencia superior a la del acero
inoxidable 316 para el caso en cuestidn, sin embargo su costo resul
ta ser inferior que en acero comf(n. ki

Nuevamente la bondad de un material y la relativa sencillez de
la operaci6an hace inecesario un andlisis profundo. El Gnico otro ma
terial que se puede considerar serfa la cerimica, material en el ---
cual los empaques tipo silleta tienen un precio que puede ser compe
titivo en algunos casos. B

EL. TIPO DE EMPAQUE.

La seleccifn de un tipo de empaque se debe realizar tomando
en cuenta los dos aspectos que lo caracterizan: su material de fabri
caci6n y su forma. En la actualidad el ingeniero de proceso tiene
la alternativa de seleccionar entre los tipos de empaque de disefio
avanzado ofrecidos por los fabricantes y debe circunscribirse a la fa
bricacién disponible y al mejor balance econ6mico.

Los empaques de torre han alcanzado un alto grado de avance
que permite operaciones de gran capacidad que anteriormente solo
se lograban con columnas de platos.

Uno de los factores principales, de considerarse,es el tamaifio
relativo de la pieza de empaque con el difmetro de la columna, el
cual en general, aunque varfa con el tipo empleado, se recomienda
que origine una relaci6n, diifmetro de columna a tamafo de pieza
superior que 8 a 1 para evitar la tendencia del lfquido a tomar ----
corrientes localizadas o a escurrir por la pared del recipiente.

Tal como se mencion6 anteriormente el material recomendado
para el empaque serfa el polipropileno debido a su bajo costo y ex-
celente resistencia qufmica, por lo cual se elimina la posibilidad
de analizar empaques de cerfmica, no muy recomendables por su --
fragilidad y se eliminan los empaques metilicos. Por otro lado
tal como se podri observar méis adelante el diimetro de la torre -
serid superior a 1.2 mts. por lo cual se puede emplear el tamafo
méaximo fabricado de empaques de acomodo aleatorio (3-3 1/2 plg),
que proporcionan el menor costo por unidad de volumen.

De lo anterior se desprende que de la variedad de empaques
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ofrecidos por fabricantes las opciones de seleccibn que se pueden con-
siderar competitivas son:

Silletas superintalox de polipropileno
Anillos Pall de polipropoleno

Rosetas de teller (tellerettes) en poli
propileno.

Debido a que una determinaci6n del tipo de empaque Sptimo que
se deba utilizar, para una operacién de absorcibn, requiere un trata-
miento especial y todo un trabajo elaborado con dimensionamientos
y disefios hechos para cada caso, no haremos aqui la determinacién
Optima; puesto que el objetivo de la presente tesis es precisamente es
tablecer los principios que desde el punto de vista de disefio determi-
nan el cllculo de un absorbedor reactor, en didmetro y altura.

Por otra parte hemos de seifialar que debido a la relativa novedad
de los empaques superintalox y tellerettes, no se encuentran en la li-
teratura datos suficientes para ejecutar un disefio confiable con su em
pleo v son convenientes pruebas de laboratorio para conocer su com--=
portamiento conforme a la teorfa ya tratada. El empleo de los anillos
de Pall es menos reciente y su uso se contempla en las referencias --
principales hasta ahora mencionadas.

Con objeto de ilustrar el método discutido, para el cilculo del sis

tema de reaccibn emplearemos sencillamente el mis econfmico de los
tres: Anillos de Pall de 3 /2 pulgadas.
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IV.I BALANCE DE MATERIALES

Con objeto de establecer las bases de disefio completas para la
ilustracién del método de cilculo de equipo de reaccién, a condnua-
ci6n se debe hacer la determinacién de las cantidades de todas las es
pecies que intervienen en la parte del proceso que es objeto de este ~
estudio.

I.LIMITES DE CALCULO

Para iniciar la recopilacién de las Bases de Disefio para la ejecu
¢ién de calculos, limitaremos la parte del proceso que se afecta por
los movimientos de las principales variables del sistema de fabricaci6n.
A la parte limitada de esta forma la denominaremos el Sub-Proceso.

El Subproceso es en realidad la etapa que recorre la salmuera, ma
teria prima, desde su llegada a la planta hasta el punto de descarga -
al asentador-clarificador, después de la purificacién. En la figura IV.L1
se presenta limitado y con la nomenclatura elegida de las corrientes, el
Subproceso para purificacién de salmuera.

La salmuera cruda se alimenta al Subproceso en la corriente I
pasando directamente al Reactor de Tratamiento "A" en el cual se rea
liza la precipitacion de iones de calcio en forma de carbonato, por adi
cién de carbonato de sodio. A continuacién se traspasa al Reactor de
Tratamiento "B" donde con adici6én de hidréxido de sodio se precipitan
los iones de magnesio como hidrdxido de magnesio. La corriente que
sale del reactor "B" lleva s6lidos en suspensién y estd lista para pa-
sar al asentador en la corriente II.

Como fuente de hidréxido de sodio se emplea la corriente III de
recirculacién de sal redisuelta que viene de la zona de recuperacidn
de sal y contiene NaOH. EI flujo midximo de esta corriente esti deter
minando por el valor del flujo de la corriente II de salmuera tratada,
por ser un porcentaje fijo recuperado de ésta dltima.

Como segunda fuente de NaOH se emplea la corriente VII con li-
cor de celdas, més adelante se explica el porqué de su uso.

La corriente III se divide en las IV y VI,puesto que una parte del
NaOH que contiene,se debe emplear en la obtencién de Na,CO; y la --
otra para el tratamiento con NaOH en el reactor "B". Ma&as adelante --
se explica el objeto y la distribucién para esta bifurcacién.

Los gases que contienen el CO2 para la reaccitén,se alimentan en
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la corriente VIII y los gases de desecho salen en la IX.

II. DETERMINACION DE VARIABLES FIJAS.

a) Para la corriente I, sabemos gque su composicién esti fija por

b)

©)

el andlisis de disefio de salmuera cruda presentada en el apar

tado II. 2., que aqui se repite considerando al KCl como NaCl:
Especie Kg / m3 % Peso/Peso
NaCl 310.50 25.919
CaSO, 4.70 0. 392
Ca012 0.40 0.033
MgCl 0.35 0.029
NaHCO3 0. 35 0. 029
HZO 881. 60 73.598

Para la corriente II de salmuera tratada hacia el asentador,
tenemos las siguientes restricciones determinadas por la ca-
pacidad de la planta y los aspectos técnicos mencionados en
el apartado II.1

- Cantidad de NaCl purificado necesario hacia asentador:
86800 Kg/hr.

- Cantidad de NagCOg de exceso hacia asentador 0.6 Kg/m
6 0.5 Kg/Ton. Sol.

- Cantddad de NaOH de exceso hacia asentador 0.3 Kg/ m3
6 0.25 Kg/Ton. Sol.

Para la corriente III, que es fuente de NaOH, se tenen las
siguientes limitaciones:

La disponibilidad méxima de esta corriente de sal redisuel
ta recirculada se considera de: 32600 Kg/hr de NaCl (apro
ximadamente 37.5% recirculado en este punto, del total --

pasado por celdas) aunque, al igual que su composicién de

pende del sistema de recuperacién de sal de evaporadores.
La composicién considerada es:

CORRIENTE III

Especie % Peso/Peso
NaCl 26.72
NaOH 0.17
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Especie % Peso/Peso

Na ,SO4 0.01
H,0 73.10

Esta distribucién de solutos representaria un buen sistema
de recuperacién de sal con valores,méximo posible de NaCl
y poco Na,SO,,de acuerdo a equilibrios de solucién (ref. --
22, 23).

d) Para la corriente VII sucede lo siguiente:
Por comparacién de la cantddad de NaOH disponible en la -
fuente primaria de NaOH, corriente III de sal redisuelta --

que es de:

32600 Kg NaCl/hr = 0.17 Kg NaOH _
26.72 Kg NaCl

207.41 Kg/hr NaOH

Contra el valor preliminar determinado anteriormente en el
apartado III.1 de requerimientos, que era de aproximadamen
te 760.9 Kg/hr. (incluyendo excesos y el necesario para --=
reaccién con COj) Se observa ya),la necesidad de una fuente
aparte de NaOH y, tal como se menciona en el apartado IL 5,
conviene udlizar,con grandes ventajas, licor de celdas,el ---
cual dene esta composicién:

CORRIENTE VII

Especie % Peso/Peso
NaCl 16.0

NaOH 11.0

Na , SO 0.09

H,D * 72.91

e) Para la corriente IV B: Con objeto de que a la salida de la
torre de fabricacién de Na,CO, aln exista cierta concentra-
ci6én de NaOH,para evitar una velocidad de reacci6n baja en
la parte inferior, se debe considerar un exceso de sosa sobre
la canddad estequiométricade fabricacién, la cual se alimenta-
ri, irremediablemente y sin deber causar mayores trastornos,
al reactor A con el Naj, CO3 fabricado.
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f) Las reacciones que se verifican en el Subproceso son las si-
guientes:

Ca SO, + COg . Cr CO3 + NagSO4 (IV.l.3)
136 Kg 62 100 Kg 142 Kg

Ca Cl + NazCOg ! CaCO3 + 2 NaCl (IV.l.b)

11 Kg 106 Kg 100 Kg 117 Kg
Mg Cl, + 2 NaCOH 2 Mg (OH)5 + 2 NaCl (IV.l.c)
95.3 Kg 80 Kg 58.3 Kg 117 Kg

_—

Na HCO3 + NaOH NasCO3 + H20 (Iv.L d)
84 Kg 40 106 Kg 1B Kg

2 NaOH + COg3

62c03 + H20  (IV.Le)
80 Kg 44 Kg

1B Kg
De donde se toman losg factores técnicos de transformacién.

III. DETERMINACION DE VARIABLES POR CALCULO INMEDIATO.

a) Para la corriente III se denen los datos necesarios para su in
tegracién; en base a la cantidad fija de NaCl de 32600 Kg/hr
y la composicién de la corriente;se determina que en forma
global queda asi:

CORRIENTE I11

Esgpecie Kg / hr % Peso / Peso
NaCl 32 600 26.72
NaOH 207.41 0.17
Na2804 : 12.20 0.01
HZO 89 186.39 73.10
TOTAL 122 006.00 100. 00

b) Con objeto de simplificar calculos se considerari a la corrien
te II,separando la solucién de los s6lidos precipitados, es decir,
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si II'= solucién y II" = s6lidos precipitados, entonces:
II=1II + I
IV. ECUACIONES DE BALANCE PARA ENVOLVENTE 1

Analizando la envolvente 1, o sea el proceso global, se pueden rea
lizar balances por componente:

a) Balance de Na Cl:

NaCl en sal- | NaClensal , Generacién , NaClenli- _ NaCl hacia
muera cruda redisuelta de NaCl cor celdas el asentador

es decir:

1(.25919) + 32600 Kg/hr + Gen.NaCl + VII (0. 16) = 86800 Kg/hr

y la generacién de NaCl de acuerdo con las reacciones IV.l.b
y IV. l.c, referidas a la entrada de impurezas son:

i) Generacién por CaCly = I(. 00033)x 117 Kg NaCl _ 1(.0003478 Kg/hr
111 KgCaCly

1) Generacién por MgCly = 1¢ 00029) 117 Kg NaCl _ ;. 0359 wormy
95.3 KgMgCl,

de aqui, que:

Gen. NaCl =1 (.0003478) + I (.000356)
Gen. NaCl= I (.0007038) Kg/hr

y por dldmo el balance, reduciendo términos semejantes queda:

. ! I (0.25989) + VII (0.16) = 54 200 Kg/hri...... (1)

b) Balance de NaOH:
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NaOH en sal NaQOH en li- _ NaOH reac- _ NaOH exeesc ha-

redisuelta cor celdas cionando to cia asentador en
tal. golucién.
El NaOH reaccionado total se compone de:
i) NaOH reaccionado en reactores de tratamiento; de acuerdo a

las ecuaciones IV.l.c y IV.1l.d, es decir:

NaOH Para eliminar MgCly = I(0. 00029)x 80 Kg NaOH
95.3Kg MgCl,

=1(0.0002434) Kg/hr

NaOH Para eliminar NaHCOg =1(0. 00029 40 Kg NaOH
84 Kg NaHCOS

=1(0.000138) Kg/hr

es decir:

NaQOH reaccionado en tratamiento= I(0.0002434 +0.000138)=1(0.0003814) Kg/hr

ademds:
ii) NaOH reaccionado para producir N32C03

La necesidad de Na,COq = Necesario para eliminar CaSO, y
2-~3 . 4
CaCl,, mds el necesario de exceso
en la" corriente O/ menos, el genera
do al eliminar HCO3. &

Na,COy para CaSO,= 1(0.00392, 106 Kg NagCO3 _ 1 003059 Ke/hr
136 Kg CaSO4

NayCO4 para CaCl, =1 0.00033)x 106 Kg NagCO3

1(0.0003151) Kg/hr
111 Kg CaCl, ( A

NagCOg en exceso en la II' = II' (0.0005) Kg/hr

Na,CO3 generado por reaccion IV.1.d= 1(0.00029) 106 Kg NagCO3
* 84 Kg NaHCOg
= - 1 (0.0003659) Kg/hr
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De esta forma el requerimiento total de NagCO3y su exceso en II' es:

Total de NaysCOg3 = I (0.003055 + 0.0003151 - 0.0003659) + II' (0.0005)

Total Na,CO 3 fabricado = I (0.003004) = II" (0.0005)

y el Na OH requerido para la generacién y exceso de NagCOjg serd

Na OH requerido =E (0.003004) + II' (0. 005)} X 80 Kg Na OH
g NaCU3

Na OH para producir NapCOg = I (0.0022674) + II' (0.0003773) Kg/ hrl

Por todo lo cual el Na OH reaccionado total serd4:

I (0.0003814 + 0.0022671) + II' (0.0003773)

I (0.0026488) + II' (0.0003773) Kg/ hr. [

Na OH reaccionado total

NaQH reaccionado total

Y el balance de Na OH, sabiendo todo esto,serd:
11 (0.0017) + VII (0. 11)—I (0.0026488) —II' (0.0003773) = II' (0.00025)

y como III (0.0017) es 207.41, reduciendo terminos se llega a:

207.41 + (0.11) -I (0.002648)= II' (0.0006273) Kg/hr i e (2)

c) Balance de Totales:

Salmuera cruda + Sal redisuelta + licor de celdas + CO 9 absorbido =
Salmuera tratada es decir:

I+ + VI +(VHI - IX) =1 =1I' + II"
Podemos determinar II'', solides precipitados solamente:

De CaCO3 PorCaSO4 = I (0.00392) X 100 Kg Ca CO3 = I (0.002882)
136 Kg Ca SO4 Kg/br.

De CaCOj3 por CaClgp =1 (0.00033) X 100 Kg. CaCOg = I (0.0002972)
111 Kg CaClgy Kg/ hr
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Total de CaCO3 =1 (0.002882 + 0.0002972)= 1 (0.003179) Kg/hr
ii) De Mg (OH)2:

por MgClo =1 (0.00029) X 58.3 Kg Mg (OH)2 =1 (0.0001774) Kg/r
.3 Kg Mg Cl,y

De aqui se obtiene el total de sélidos precipitados en II, es decir II"

II" = I (0.003179 + 0.0001774) = I (0.0033564) Kg/hr

La corriente expresada como (VIII - IX) es el CO9 neto absorbido y se
determina por la cantidad generada de NagCO 3 en torre reactor:

(VIII-IX) = Total NapCOg3 fabricado X 44 Kg CO,
106 Kg NayCO3

(VII-IX) = [:I (0.003004) + II' (0.0005) X 44 Kg COg
106 Kg Nay CO3

(VII-IX) = 1 (0.001247) + II' (0.0002075) Kg/ hr

Sustituyendo todos los valores en la ecuacién de balance de totales -
original:

I +1III + VII + 1 (0.001247) + 0" (0.0002075) = II' + I (0.0033564)

y reduciendo y recordando que III= 122006 Kg/hr

I (0.997890) + 122006 + VII = II' (0.999792)|.....0uu.. 3)

V.- RESOLUCION DE ECUACIONES PARA ENVOLVENTE (1)

Dado que se tienen3 ecuaciones con 3 incégnitas fundamentales, se pue-
den resolver éstas.

A) Despejando VII de la ecuacién (1) se obtiene:
VHE=8 33 887D E= SIS (12024 38) i opu zrmsmagr Ve Sl St S, (1a)
b) Sustituyendo la(l.a)en la (2) y despejando II', se obtiene:
II' =59 732 042 - 1 (289.0551) ....................... (2a)

c) Sustituyendo la (l.a) en la (3) y despejando II' se obtiene:
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II' = 460 851.85 - I (0.626569)

d) Igualando (2.a) con (3.a) y despejando I se obtene:

e) Sustituyendo valores en (1) y despejando VII se obdene:

f) Sustituyendo valores en la (2) y despejando II' se obtene:

I = 205 496.13 Kg/hr

VII = 4955. 19 Kg/hr

II' = 331838 Kg/hr

V1. - DETERMINACION DE TODAS LAS CORRIENTES
DE LA ENVOLVENTE (1)

a) Ya con todos los datos necesarios la corriente I completa es:

Especie

Na Cl
CaS0O4
CaCl,
MgCl 9
NaHCO 3
H50

Sol. Total

b) Determinando los salientes en la corriente II', sabemos que:

NaCl

NasCO3 exceso
Na OH exceso
Na S0 ¢4

NasSO 4

Total de Solucidn

H90 por diferencia

CORRIENTE I

% peso/peso

25.919
0.392
0.033
0.029
0.029

73. 598

100.00

86 800 Kg/hr

Kg/hr

53262. 54

805. 54

67.81

59. 59

59.59

151241.06
.1

II' (0.0005) = 165.919 Kg/hr
II' (0.00025) = 82.959 Kg/hr

III (0.0001) + I (0.004095)

U onnonu

331838 Kg/hr
243 935.83 Kg/hr

y la corriente II' completa serd:
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CORRIENTE II'

Especie Kg/hr % peso / peso
Na Cl 86 800.00 26. 157
Na OH 82.96 .025
Na2CO3 165.92 . 050
Na2S0 4 853. 29 . 257
H20 243 935. 83 73.511
Total 331 838.00 100.000

c) Los s6lidos precipitados que salen en II" serdn:

De Ca COg =1 (0.003179) = (205 496. 13) (0.003179)
De Mg(OH)z =1 (0.0001774) = (205 496. 13 (0.0001774)
por tanto:
CORRIENTE II"

Especie Kg/hr

Ca CO3 653. 27

Mg (OH) 2 36.45

Total 689.72

d) La corriente VII quedard asi determinada; conocida su compo-
sicion.

Total de Solucién: 4955. 19 Kg/hr

CORRIENTE VII

Especie % peso/peso Kg/hr
Na Cl 16.00 792. 83
Na OH _ 11.00 545.09
Na2SO4 0.09 4.46
H20 72.91 3612.81
Total ~100.00 4955. 19

e) Para el gas de CO, absorbido se tendrd

CORRIENTE NETA (VIII-IX) DE COj:
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(VIII-IX) = Total NapCO3 fabricado X 44 Kg CO
106 Kg Naz’fIOs

I (0.003004) + 1I' (0.0005)
Na5COg (205 496. 13) (0.003004) + 331838 (0.0005)

Na 1CQOq 617.39 + 165.919
| Total de NaCOgfabricado = 783.31 Kg  hr

VIII-IX= total de CO9 absorbido = 783.31 X 44 Kg CO2 = 325.14 Kg/br
g Naglug

Total de NayCOgfabricado

]

}COQ absorbido= (VIII-IX) = 325. 14 Kg/hr de COg

f) Otras variables importantes determinadas:

Total de NaoCO3 por fabricar = 783.31 Kg/hr

Total de Na OF para reaccién con CO2 = 783.31 X 80 Kg NaOH
106 Kg Na5COg

= 591. 17 Kg/hr
= 1 (0.0003814)

Total de Na OH para tratamiento =
= (205 496. 13) (0.0003814)
= 78.37 Kg/hr

Total de Na OH de exceso en II' = II (0.00025)
= (331 838) (0.00025)
= 82.96 Kg/hr

Total de Na OH que se debe introducir:
591.17 + 78.57 + 82.96 = 752.5 Kg/hr

NaOH alimentado en sal redisuelta = 207.41 Kg/hr

NaOH. alimentado en licor de celdas = 545.09 Kg/hr

En este punto estamos comprobando la observacién hecha en el inciso
(d) sobre la necesidad de formar la alimentacién de Na OH con las -

dos corrientes utilizadas,debido a que no basta con la sosa en sal re
disuelta.

VII. - ANALISIS DE LA ENVOLVENTE (2)

Previo al andlisis de ésta parte del subproceso se deben hacer las si-
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guientes observaciones referentes a la reaccién del licor cdustico con
el COy

ey

Debido a que el diseflo de la torre-reactor depende de los valores
de velocidad de reaccién Na OH-CO5 que se presentan y a su vez
éstos valores dependen de la concentracién del reactante Na OH -
en el licor, se debe procurar la mejor concentracién de sosa en-
la corriente de licor que entra a la torre.

Con objeto de que también en la parte mds baja de la torre exis-
te buena concentraciéon de Na OH reactante; se deberd introducir -
un exceso de sosa a la torre.

Por los objetivos arriba mencionados resulta apropiado que la co-

rriente VII del licor de celdas entre directa y totalmente a la to-
rre, debido a su alta concentracién en sosa; sin embargo,debido a
que el Na OH total de la corriente de licor de celdas es inferior -
al necesario para la reacci6n; tanto el Na OH complementario,co-
mo el posible exceso, se formardn con adicién de la corriente III
de sal redisuelta con baja concentracién de sosa.

Debido a esto udltimo, a medida que se incremente el exceso de -
Na OH, que se debe introducir a la torre, el flujo entrante aumen
tard mucho y la concentracién bajard por dilucién.

Para tener una idea cuantitativa de lo que debe suceder, a conti--
nuacién se desarrollan unas expresiones que nos indican las con--
centraciones de Na OH en IV B y en V y el valor de sus flujos, en
funcién del exceso de Na OH que se pase através de la torre-reac
tor.

Balance en envolvente (2):

Na OH total = Na OH en + Na OH en sal

alimentada a la torre licor de celdas redisuelta

es decir:

Iv B (Xl) = 545.09 Kg/hr + IV (0.0017) ......... (A)

donde X1= Fraccién en peso de Na OH en IV B y X5 lo serd en la V

por otro lado:

Na OH total = Na OH necesario 4,  Na OH en

alimentado a torre para reaccién exceso.
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es decir:

IV B (x'l) SN Y S e o ik A it g (B)
Donde E = exceso
Ademds el balance global de la unién de VII con IV (envolvente 4).

IV B
IV B

VI + IV
4955.19 Kg/hr + IV oevivirenerenss (C)

En la corriente V el Na OH contenido serd unicamente la cantidad que
se haya introducido como exceso, por lo que:

V (X39) =E, Xo= -%——— .............. (D)
Y ademds un balance en la torre nos da:

IVB + (VII-IX) =V .evvinnnnnn. VR, . (E)
Por componente, Na OH:

IV B (X1) - Na OH reaccionado = V (X2)

Na OH reaccionado = 591.17 Kg/hr = 14.78 Kg mol/hr

DB = 7 K /b WA S K n e (F)

Susttuyendo (E) en (D)
B
2 IV B + (VII-IX)
Y sabemos que (VIII-IX) = 325.14 Kg/hr

X = E ..................... (G)
2 IV B+ 325.14

Igualando las ecuaciones A con B se obtiene:
545.09 Kg/hr + IV (0.0017) = 591 . 17 Kg/hr + E

y despejando IV

CETIALS G, ]2 = S o I e - o T e T 2 (H)

AT T
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Sustituyendo H en C

IV B = 4955.19 + -(é%%-;)fi— ..................... (D
Sustituyendo I en B
X w ORI B il i g )

4955. 19 + _(3.6.68%;_5_

Sustituyendo I en G

Xo= B lalit o ol T ey )
4955.19 +  26.08 + E + 325, 14
(0.0017)

Con estas tres ultimas ecuaciones, en base al exceso considerado,en
Kg/hr. de Na OH, pasado por la torre de reaccibn,se obtiene la si--
guiente tabulaciom en la cual,se puede observar la variaci6n de las
concentraciones de NaOH,en IV B y en V,y el aumento del flujo de
IV B, corriente alimentada a la torre.

Debido a que la velocidad de reaccidn es directamente proporciQ
nal a la raiz cuadrada de la concentracién de NaOH, en la tabulacién
se consignan valores de (Vx] + VX3) con objeto de observar a que’ -
excesos, corresponden valores altos de esta canddad combinada.
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LT

VARIACION DE FLUJO DE IVB
Y DE LA FRACCION PESO DE NaOH
CONTRA EL EXCESO

X1, Fraccibn X,, Fraccibn

Exceso de NaOH Flujo Total peso de NaDH peso de NaOH Suma de
en Kg/hr de IVB, Kg/hr en IVB en v \/xl sz
0.0 32061.07 0.01843 0.00000 0.1357
0.2 32178.71 0.01837 0.0000061 0.1380
0.5 32355,19 0.01828 0.0000152 0.1390
1.0 32649.71 0.01813 0.0000303 0.1401
2.0 33237.95 0.01784 0.0000595 0.1412
3.0 33825.19 0.01756 0,0000878 0.1418
4.0 34414.42 0.01729 0.0001151 0.1421
5.0 35002.66 0.01703 0.0001415 0.1423
6.0 35590.89 0.01677 0.0001670 0.1424
7.0 36178.71 0.01653 0.0001917 0.1423
8.0 36766.95 0.01629 0.0002156 0.1422
10.0 37943.42 0.01584 0.0002613 0.1419
12.0 39119.89 0.01541 0.0003042 0.1416
15.0 ) 40884.60 0.01482 0,0003639 0.1407
20,0 43825,77 0.01394 0.0004529 0.1393
25.0 46766.95 0.01317 0.0005308 0.1377
30.0 49708.,13 0.01249 0.0005996 0.1362

35.0 52649.30 0.01189 0.0006606 0.1347



Como conclusién al anterior andlisis se puede exponer lo siguien
te:

1.~ La distribucién de flujos en el punto de uni6én representado --
por la envolvente 3 es un punto de posible optimizaci6én al sub
proceso, pues puede determinar tanto la distribucién de velo-
cidades de reaccidén a lo largo de la torre y por ello su altu-
ra de diseiio; como el flujo total que cruzari el lecho y que -
a su vez determina el didmetro, junto con el flujo de gas,que
més adelante se analiza.

2.- En un anilisis estricto de esta situacién, se debe determinar
por optimizacién completa, cual serid el exceso de reactvo--
para alimentarse, realizando el cédlculo del equipo completo -
para varios valores de éste, sin embargo,debido a la laborio-
sidad del mérodo de célculo y a que en el presente trabajo al
realizar el calculo numérico, se persigue un fin puramente --
académico se elegirs el exceso con un valor que se detamine
como recomendable y apropiado.

3.- De acuerdo a lo anterior,8e elige en subsecuentes célculos un
exceso de 12 Kg/hr, teniendo como argumento, s6lo la siguien
te observaci6n: Aungue el valor méximo de (Vx; + Vxp) es --
0. 1424, con un exceso de 6 Kg/hr de NaOH, se observa que,
aumentando a 12 Kg/hr, esta cantidad, se disminuye g6lo un
0.6%, a 0.1415, mientras que la fraccién peso final de NaOH
casi se duplica desde 0.00016 a 0.000304.

El anterior exceso considerado, representa lossiguientes valores de
las otras variables:

Corriente IV
Corriente IV B
% NaOH en IVB
% NaOH en V

34164.70 Kg/hr
39119. 89 Kg/hr

[ | [ [
—

wn

[1-N

—

29

VIII ANALISIS DE LAS ENVOLVENTES (3) y (4)

Del anilisis efetuado anteriormente, el balance para la envolvente
(3) ser4:
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CORRIENTE IV

NaOH = IV (0.0017) = 58.08 Kg/hr
NaCl = IV (0.2672) = 9128.80 Kg/hr
NagSO, = IV (0.0001) = 3.42 Kg/hr
HoO = IV (0.731) = 24974.40 Kg/hr
Total = 34164.70 Kg/hr

m - Iv
122006 - 34164.70 = 87841.30 Kg/hr

Por tanto, corriente VI

y se tene:
CORRIENTE VI
NaOH = VI (0.0017) = 149.33 Kg/hr
NaCl = VI (0.2672) = 23471.20 Kg/hr

N32$O4 = VI (0.0001) 8.78 Kg/hr

VI (0.731) 64211.99 Kg/hr

HZO

Total 87841.30 Kg/hr

Para la envolvente (4) sélo falta determinar toda la IVB:

IVB = VII + IV

IVB = 4955.19 + 34164.70 = 39119. 89 Kg/hr

Por lo que el balance por componentes seri:

para NaCl:
NaCl en IVB = VII (.16) + IV (.2672)
= 792.83 + 9128.80
= 9921.63 Kg/hr, (25.36%)
Para NaOH:
NaOH en IVB = VII (.11) IV (.0017)

603.17 Kg/hr, (1.54 % )
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Para NaZSO 4°

Na,SO4 en IVB = VII (0.0009) + IV (0.0001)

7.88 Kg/hr, (0.02%)

Para H 2 O:

HyO en IVB VI (.7291) + IV (.731)

28587.21, (73.07%)

De esta forma IVB completa es:

CORRIENTE IVB

NaOH = 603.17 Kg /hr, 1.54 %
NaCL = 9921.63 Kg /hr, 25.36 %
NaZSO4 = 7.88 Kg /hr, 0.02 ¢
H 2 O = 28587.21 Kg /hr, 73.07 %
Total = 39119.89 Kg /hr

IX- ANALISIS DE LA TORRE DE REACCION

X —

IVB

*— VIII

Dado que conocemos la corriente IVB, determinaremos las faltan-
tes.

Sabemos que:
Generacion de NayCOg3 es 783.31 Kg/hr
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Consumo de CO, serd 325.14 Kg/hr

Consumo de NaOH serd 591.17 Kg/hr

a) En base a la composicién y flujo de IVB los componentes que se
presentan a la salida de la reaccién en la corriente V serdn:

NaOH en V = Alimentado en IVB - Reaccionado
= 603.17 - 591.17 = 12 Kg/hr = E
HZO en V = Alimentada en IVB + Formada

HZO formada= 783. 31 3 18 Kg HyO
HoO en V = 28587.21 + 133.01 = 28720.22 Kg/hr

= 133.01 Kg /hr

El C02 absorbido seri:

(VII - IX) =783.31 44 Kg COp
106 Kg Na,CO3

325.14 Kg /hr

Las otras sales emergen inalteradas, por lo que V completa es:

CORRIENTE V

NaCl 9921.63 Kg/hr, 25.153 %
NaOH 12.00 Kg/hr, 0.0304 %
Na2003 ~ 783.31 Kg/hr, 1.985 9
Na2504 7.88 Kg/hr, 0.019 %
H l2 (0] 28720.22 Kg/hr, 72.810 %
Total: 39445.04 Kg/hr,

b) Para la corriente de gases el balance sera:
VI (Yl) - 325.14 = X (Y2q)

Por otra parte del apartado II.4, conocemos las cifras de -~
composicién y disponibilidad total de gases de chimenea pro-
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veniente de la combustén de gas natural (Opcién V):

% Mol
base seca
C02 10. 44
02 2.66
N2 86.90
SO 3 ppm

Peso molecular promedio base seca: 29.77 Kg/Kg mol
Disponibilidad méaxima: 65027 Kg/hr, 6 2360 Kg mol/hr

Humedad al salir del quemador 0.2327 Kgmol H20/Kg mol gas se
co.

Este gas se tomari a la salida del precalentador, aproximada--
mente 300°C y es el gas, al cual, para bajar su temperatura se
le somete a un enfriamiento con espreado de agua. Determinan-
do su temperatura final, considerando un acercamiento de 3°C

a su temperatura de saturacién adiabdtica. Con ayuda de una --
carta psicrométrica de altas temperaturas (Ref. 42, P-15-11) o de:

Chi (Tsa T >\sa Iy - Hsa)

Se obtiene que la temperatura de disefio de los gases es: 73.2°Cs
73°C y su humedad ser4:

Hy = 440 Kgmol HyO/Kgmol g.s.

En base a lo anterior la corriente VIII tiene esta composicién -
en base himeda a 73.0°C.

Especie % mol base himeda
Co, 7.25
0, 1. 84
N2 60. 35
H20 30. 56

El peso molecular promedio 26. 17

El consumo de COg en moles es: 7.389 Kgmol/hr
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La ecuacién de balance de CO en. forma molar seré:
Vi ' (0.0725) - 7.389 = (Y R o T (M)

donde Y, es la composicién del CO, en el gas de la corriente
IX. E representa el exceso en g mol

En este punto se debe fijar el exceso de CO, que se debe ali-
mentar en la corriente VIII y ésto se debe hacer vigilando lo
siguiente:

1. - La concentracién (presién parcial) de CO, final, no debe
gser baja, pues la velocidad de reaccién se afecta en for-
ma directa por la solubilidad de CO, no reaccionado en la
solucién, la cual a su vez, es funci%n de la presi6n par--
cial de este.

2.- Al aumentar la concentracién final de- CO, en IX se estd
aumentando el flujo y se disminuye la cantidad L/G; todo
esto deberd estar en valores aceptables.

Con objeto de seleccionar el exceso de CO, y por ello el flujo
total de gas que cruza el lecho, ayudaré eI2 observar cual es la
variacién de la composicién final en CO, al variar el exceso
de éste a la reaccién. Este es el objeto %e la figura IV.1.3 --
donde se grafica exceso vs. porcenr:a]e mol de CO, en la corrien
te IX.

Adicionalmente deben considerarse otros criterios importantes.
La relacién L/G estard entre 2 y 15 de acuerdo con las obser-
vaciones de Eckert (46, 47, 48).

La eleccién se debe hacer también con el antecedente de opera-
ciones similares de reaccién con gases de combustidbn que indi-
can que no es conveniente recuperar arriba del 609 del CO
originalmente alimentado.

Con base en lo anterior se elige como recomendable para el
presente anilisis una concentracion final de CO, que correspon
da a un valor cercanoa la parte semi- honzonta_l2 de la curva y
una recuperacién de 33% del co, original, con 15 Kg mol/hr
de exceso; por lo tanto la corriénte VIIIcompleta sers:
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CORRIENTE VIII

Especie Kg mol / hr Kg / hr
CO, 22. 389 985. 11
0, 5,704 182. 52
Nop ~ 186.360 5218. 08
HyO - _ 94. 359 1698. 46
Total: 308. 812 8084. 17

Esta elecci6én representa un valor de L/G de:

L _ 39119.89 _ , o Kgde solucin
G 8084. 17 Kg de gases

que esti entre los valores aceptables para iniciar un disefio del
equipo de contacto.

El peso molecular promedio resulta ser de 26. 17 Kg/Kg mol gas,
la temperatura que se menciono, de 73.0°C y la presi6n se pue-
de considerar 1 aun.

De acuerdo con todo lo hasta ajui establecido, dado que el gas -
absorbido, seran las 7.389 Kg mol/hr de CO, y considerando, -
para fines de célculo,que la humedad del gas es la de satura--
cién a la temperatura de la solucién entrante, menos su aumento
en el punto de ebullicién (A.P.E. a 26.5% NaCL), que es de --
6. °C (ref. 42 p. 11-30), se dene la corriente IX completa a
continuacién; otros detalles para justificar esta consideracidn se
presentan en:parte III del apartado IV.2.

CORRIENTE IX

Especie Kg mol / hr ~ Kg/hr
COy 15. 000 660.0
0, 5.704 182.52
N2 186. 360 5218.08
Hy O* 92. 350 1662. 30
Total 299. 414 7722.90
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* Con humedad de 0.446 Kg mol HZO/ Kg mol g.s. (hu-
medad de saturacién a 70.0 °C = (76 - 6.0)°C.

Al final del apartado IV.2 se presentan en forma tabular las

corrientes que inciden en la torre de reacci6n y que serin la
base del dimensionamiento, con sus condiciones de operacién.

180



Iv. 2
ESTABLECIMIENTO DE LAS CONDICIONES

DE OPERACION
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IV. 2 ESTABLECIMIENTO DE LAS
CONDICIONES DE OPERACION

Teniendo el antecedente en el apartado anterior, del completo co-
nocimiento de los limites del sistema y de las corrientes y composi-
ciones que se denen, a continuacién solamente se presentan y comple-
mentan los datos necesarios para realizar los calculos finales en la
determinacién de dimensiones de la torre-reactor.

I. La corriente de licor ciustico por carbonatar. -

Esta corriente, la cual se ha designado como la corriente IVB,
formadapor la mezcla de licor de celdas y recirculaci6n de sal redi-
suelts; es la siguiente:

CORRIENTE IVB

Especie: Kg/hr Kgmol /hr Porcentaje en peso:
Na Cl 9921. 63 169. 600 25. 36%

Na OH 603. 17 15. 079 1. 54%
NagSOy 7. 88 0.055 . 02%

Hz%) 28587.21 1588. 178 73.07%

Flujo total 39119. 89 1772.912

La densidad de esta corriente es, para fines de célculo, igual a
la densidad de una solucitn de NaCl al 26.5% a la temperatura que se
presenta.

La temperatura a que se presenta esta corriente esti determina-
da por las temperaturas de las corrientes que se unen para formarla
y éstas a su vez son las siguientes;

a) La temperatura del licor de celdas seri aproximadamente a la cual
€ste abandona la electrélisis y que corrientemente es alrededor de
95° C.

b) La temperatura de la recirculacién de sal redisuelta que viene del
drea de evaporaci6n estid determinada por la temperatura del agua
de dilucién, por ello un valor de 73° C es bueno para realizar -
cualquier céalculo. ;

Con objeto de determinar la temperatura de la corriente IVB se
puede efectuar un balance de calor en la uni6n de VII y IV
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Corriente IV 34,165 Kg/hr con 27% de s6lidos
Corriente VII 4,955 Kg/hr  con 27% de so6lidos

Estimando.Cp a 27% de s6lidos: aproximadamente .73 Kcal/Kg°C

de esta manera se obtiene una temperatura para IVB de aproximadamen-
e 76° C

Estmando la densidad de esta corriente IVB, se obtdene un valor
de 1.18 g/cm

II. La corriente de gases de combustién queertran a la torre. -

Este gas, designado como corriente VIII en los balances de mate-
rial, es el siguiente:

CORRIENTE VI

Especie Kgmol/hr . Kg/hr % mol
CO»y 22.389 985.11 7.25
o)) 5.704 182.52 1.84
Ng 186. 360 5218. 08 60. 35

Parcial g.s. 214,453 6385.71
H0 94. 359 1698. 46 30. 56

Total -308. 812 8084.17

El peso molecular promedio resulta: 26.17 Kg/kgmol.

Su temperatura, después del enfriamiento es de 73.0°C, y por
su condicién de humedad, su temperatura de bulbo htmedo es 70°C;
sinembargo no se debe olvidar que debido a los sélidos disueltos, la
operacion de contacto no sigue los lineamientos de operaciones aire-
agua.

Estimando su densidad tenemos:

° 3
= 26.17 Kg 1 Kgmol  273°K = 0.924 Kg/m
/? Kgmol * 722 ;,"? X TR

Por otra parte con ayuda de la ecuacidn:

I=Cp (T - To) +H[>\ +Cy (T - To)] e V.2, 1)
o]
donde:
entalpia del gas hdmedo en Kcal /Kgmol g. s.

=
Cb= calor especifico del gas seco, 6.96 Kcal/Kgmol°C
= calor especifico del vapor de agua, 8.1 Kcal/Kgmol®°C
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H = humedad molar en Kgmol HyO/Kgmol g.s.
T = temperatura del gas hiimedo, °C
To = temperatura base, 0°C

entalpia de evaporaci6n del agua a 0°C = 10758 Kcal/Kg mol

.

Podemos conocer su entalpia:

6.96 (73.0) + .440 10758 + 8.1 (73.0)
5501.77 Kcal/Kgmol g.s. = 210.23 Kcal/Kg g.s.

Igb

Iop

El subindice gb se refiere a que corresponde a la parte baja de
la torre de reaccién, como gas alimentado.

III. La corriente de gases venteados de la torre. -

Con objeto de determinar las condiciones de la corriente de los
gases venteados, serfa necesario un balance de entalpias del tipo em-
pleado en operaciones aire-agua, asi como el conocimiento de la longi
tud de la torre, coeficientes de transferencia de masa y calor para el
vapor de agua. Dado que estos datos a su vez dependen del disefio fi-
nal de la torre, por €l momento se debe hacer una estimacifén aproxi-
mada, cuyo refinamiento posterior resultarfa una sofistificacién innece-
saria.

La mencionada estimacidén, seri de las condiciones de humedad y
temperatura de los gases venteados.

Si tenemos en cuenta sus condiciones iniciales previas al contacto;
que este gas esti pricticamente saturado y la existencia de un A.P.E.
en ia solucién, no es alejado de la realidad considerar al gas como:
gas saturado a la temperatura de la solucién entrante (76°C), disminui
da en su A.P.E. (aumento en punto de ebullici6n), que es 6.0°C (ref.”
42, p. 11-30).

Debido a esta consideracién necesaria, se consigné en los balan-
ces una humedad de 0.446 Kgmol H,0/kgmol g.s., que corresponde a
la humedad de saturacién a 70.0°C {que es, 76-6.0) y estard segura--
mente saliendo de la torre sobrecalentado, Sin embargo la contribucion
de éste sobrecalentamiento a la entalpia total del gas sers despreciable,
por lo que para balances de calor se puede considerar su entalpia como
la entalpia de saturacién a 70.0°C. Por lo anterior, con ayuda de la
ecuacién IV.2.]1 se determina que

Iga = 5538 Kcal/Kgmol g.s.
El subfndice ga corresponde a 'gas en la parte alta de la torre'"
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I

Especie
CO9q
&)
Ny
Parcial g.s.
Ho0
Total

La corriente de gas completa sera:

CORRIENTE IX

Kgmol/hr
15. 000
5.704
186. 360
207. 064
92. 350
299. 414

Kg/hr frac. mol

660. 00 0.050

182.52 0.019
5218.08 0. 622
6060.60  -----
1662. 30 0. 309
7327. 35 1. 000

El peso molecular promedio es 25.8 Kg/Kgmol
Su densidad estimada es
A= 908 Kg/m3

IV. La corriente de liquido que sale de la torre. -

Con el objeto de determinar las condiciones de esta corriente, se
debe tener en cuenta el efecto causado por el calor de disolucién y de
reaccién desprendido por el paso del COy de la fase gaseosa al liquido.
Debido a ésto se debe determinar su condici6n final de temperatura, rea
lizando un balance de calor en la torre. De antemano sabemos que:

CORRIENTE V

Kg/hr Kgmol /hr % Peso
NaCl 9921. 63 169. 600 25.153
NaOH 12.00 0. 300 0. 0304
NasSOy 7.88 0. 055 0.019
NayCO3 783.31 7.389 1.985
H50 28720. 22 1595. 564 72.810
Solucifn total:  39445. 04 1772. 904 100. 00

Del balance de calor utilizando las entalpias de gas hdmedo ya de-
terminadas con anterioridad se obdene:

Vplp + L, CL(Ta - T = MAI, + MAIg + Vilza + LpCp, (Tp-0)

gb

en el cual:



Vi) = flujo de gas seco en la parte baja, Kg/hr
vV, = flujo de gas seco en la parte alta, Kg/hr
Lp = flujo de solucién en la parte baja, Kg/hr
L, = flujo de solucién en la parte alta, Kg/hr
CI_. = calor especifico de la solucién, Kcal/hr

M = cantdad de CO, absorbido, en Kg mol/hr
Al, = calor de disolucién del gas, en Kcal/Kgmol
Alp = calor de reaccidn gas-liquido Kcal/Kg mol

Iga = entalpia del gas himedo en la parte alta,' Kcal/Kg
Igb = entalpia del gas himedo en la parte baja, Kcal/Kg

T = temperatura de liquido en la parte alta, °C

a
T, = temperatura de liquido en la parta baja, °C
T° = temperatura base, O °C

Siendo conocidos todos los datos, excepto:

Al = calor de disolucién = -4760 Kcal/Kgmol

Alp calor de reaccién -1500 Kcal/Kgmol

se resuelve la ecuacién:

(6385.71) (210.23) +(39119. 8) (.73) (76°- 0) = (7. 389) (-4760 - 1500) +
Kcal/hr Kcal/hr Kcal/Kg

(6060. 6) (214. 65) +

Kcal/Kg
(39445) (.73) (’I‘b -0)

Kcal/Kg °C - °C
y el resultado sera:

=78.4 °
Tb C
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Tal como se observa el efecto de los calores de disolucitn y --
reaccion es priacticamente despreciable y lo mismo sucede en la su--
perficie de ligquido, por lo cual es valido que al hacer el cialculo se -
considere una operaci6n isotérmica a la T promedio, es decir 77.2°C.

A laremperatura de salida de liquido Tb de 78.4 °C,la densidad -
estimada para la soluci6n seria:

= 1.189 g/cm3

V. Por dltdmo se presenta una tabla con todas las variables que --

nos interesan de la envolvente que corresponde a la torre de —
reaccién por disefiar:
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TABLA Iv.2.1
"BALANCE TOTAL PARA LA TORRE DE REACCION"

IV B \% VIII IX
Especie Solucién alimentada |Solucién saliente Gas alimentado Gas venteado
Kg/hr %Pesos |Kg/hr %Peso | Kgmol/hr | %mol Kgmol/hr | %mol
NacCl 9921. 63 25.36 | 9921.63 25,153
NaOH 603. 17 1.54 12.00 0. 030
NapSO, 7.88 0.02 7.88 0.019
Pagtidy. ™ 0 [Soevemas Homesaien 783. 31 1.985
H, 28587.21 73.07 |28720.22 72, 810
Solucién Total: 39119. 89 100.00 ]39445.04 100. 00
COy 22, 389 7.25 15. 000 5.0
04 5.704 1.84 5.704 1.9
N, 186. 360 60. 35 186. 360 | 62.2
H50 94, 359 30. 56 92, 350 30.9
Total de Gas: 308.812 | 100.0 299.414 | 100.0
Temperatura °C 76.0 78.4 73.0 70
Densidad Kg/m3 1180 1189 0.921 .909
Flujo volumen m" /hr 33.152 33.174 8777.60 8496.03
Visconsidad est. Cp's 0.79 0.78 0.020 0. 0195
PM promedio, b.hum,  |-======-=| = |ecsse---- 26. 17 25. 80




v.3
EJECUCION DEL METODO DE CALCULO
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IV.3 EJECUCION DEL METODO DE CALCULO

De acuerdo con los pasos a seguir, descritos en el apartado IIL 4,
para la obtencion del dimensionamientc del equipo de reacci6én, a con-
tnuacién se ejecuta el método para el cdlculo del equipo.

I.-Establecimiento de ecuaciones de balance:

A pardr de los datos totales que aparecen en la tabla IV.2.1
del apartado IV.2 se cuenta con el balance de todos los componen-
tes de las corrientes implicadas, a la entrada y a la salida, por
lo que a continuacién se establecen variables: :

a) Establecimiento de las concentraciones volumétricas de los
componentes iénicos en la corriente liquida, que entra y que
sale;

De acuerdo con la tabla IV. 2.1, dadas las composiciones por
centuales en peso y la densidad de la soluci6n, se tiene:

Entrada de licor, parte alta:

Especie Concentracion C. Molar
Kg/m3 o g/l g mol/1
NaOH 18. 1940 . 0.4548
NaCl 299. 2769 5.11
Na2804 0.24 0.0017

Volumen total en litros/segundo 9.2091/s

Flujo en Kg de soluci6n/ hr. 39119. 89 Kg/hr

Salida de producto, parte baja:

Especie Concentracion C. Molar
Kg/m3 o g/ g mol/1
NaOH 0.36173 . 00904
NaCl 299. 07 5.11
NaZSO4 0.24 0.0017
N32C03 -23.6121 0.22275
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b)

Volumen total en Iit:ms/segundo = 9.215

Establecimiento de las presiones parciales de CO, en la
corriente gaseosa y sus relaciones mol en la em:ra%ia y la
salida:

Para este objeto recordamos que; debido a que la cantidad
del H,O presente en la fase gaseosa solo varia de 94.36 a
92.35"Kg mol/hr, se puede considerar como gas inerte --
con una cantidad media, cruzando la torre de: 93.35 Kgmol/
hr.

Con ‘base en lo anterior la corriente de gases inerte que
cruzan el lecho ser4:

Especie Kgmol /hr
O2 5.704
N, 186. 360
HZO 93. 350
Total g.i. 285.414

Por lo anterior las relaciones mol de 002 serin:
Para la entrada ( parte baja):
moles deC02~ entrando 22389

- = 2222 < .0784 Kgmol COy
moles de gas inerte 285.414 . Kgmol g.i.

Para salida (venteo, parte alta):

moles de CO, saliente
= — 2 - 1599 _ 5 o525 Kgmol CO

moles de gas inerte 285.414 Kgmol g.i.

a

Ademads, las presiones parciales de CO2 se pueden conocer
con ayuda de:

- Y
cO, = p, ——
P2 =5 1+ Y e (IV.3.1)

donde P es la presién total del sistema, la cual se puede --
considerar atmosférica y Y es la relacién mol.
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c)

De esta forma, las presiones parciales serdn:

Para la parte baja (entrada de gas)
0.0784

5 CO, = (1 atm) =% _ = 0,0727 atm.
p GO = ( ) 1Loves

Para la parte alta (venteo)

— 0.0525
P C02 (1 atrn) 1. 0525 = 0- 0498 atm.

Establecimiento de la ecuaci6én de balance que muestre la -
relacién entre la concentracion de NaOH y la de NayCO, —
presentes en cualquier punto de la torre:

De acuerdo con la ecuacién de reaccidn:

COg + 2 NaOH ---------- &> NayCOg + H20
(1/2) (No. moles de NaOH desaparecidas) = No.moles de Nay;COg
aparecidas.

es decir:
1/2)L* (C? -C = L* (C? - .(Qv.3.2
(1/2L* (Caoy ~ Caor CNayc05 ~ CNagcoy’  1V-3-2
donde:

CNaOH es la concentracién inicial de NaOH.

CNaOH es la concentracién de NaOH en un punto dado.

C; es la concentracion de Na,COQ, inicial (en este
2
Na3C03 Caso= 0). 3

C <
NayCOsg es la concentracion de Na2C03 en el punto dado.

L* es el flujo volumétrico de la corriente en litros/segun-
do.

Las concentraciones estardn en moles/litro
Por todo lo anterior sustituyendo valores en la IV.3.2, se ob

tiene la expresi6én que nos d4 la relacién entre las concentra
ciones de NaOH y Na2C03:
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d)

(1/2)(0. 45489 mol/L - C. ) = C Na,CO; SN

La dnterior expresién se aplica en toda la longitud de la to-
rre. )

Esmblecimiento de la ecuacién de balance que asocia la -
relacién mol de CO, con la concentracién volumétrica de --
NaOH en cualquier Bunto de la torre. (linea de operacién).

De acuerdo con la ecuacién de reaccion:

No. de moles de 002 reaccionadas =(1/2)(No. de moles de NaOH
reaccionadas).

Y sabiendo también que:

Ni (Y - Y ) 6 Ni (Y}, - Y) = No. de moles reaccionadas de CO,
desde uno de los extremos de la to-
rre, hasta un punto dado.

donde:
Ni = flujo en moles de gas inherte.
Yy, = relacion mol inicial de COy en moles CO,/moles
g.1i.
Y = relacion mol de CO, en el punto dado.
Y, = relacion mol final de CO, en gas de venteo.

Se realiza el balance hasta un punto dado, desde la parte altade
la torre, segin la siguiente figura:

NaOH _ b

193



Por lo tanto la ecuacidén de balance hasta una longitud h,me-
dida desde la parte alta ser4:

Ni (Y - Yy) =(1/2) L* (C° ) ...(IV.3.4)

NaoH ~ € NaoH
Si sabemos que:
Ni = 285.414 Kgmol g.i. /hr = 79.281 gmol/seg.

L*:M = 9,212 1/seg.
Sustituyendo valores se tendr4:

79.281 (Y - 0.0525) = 9—-2%2-.(0 .4548 - Cnaop - - (IV. 3.5)

y poniendo a Y en forma explicita:

y = 4000 _ (o = ; Bl IV
29, 281 (0. 4548 CNaOH) + 0.0525 (Iv.3.6)
Para conocer la presi6n parcial de CO2 usamos IV.3.1
P07 % T it mrh,
14+Y

Las expresiones IV.3.1, IV.3.3 y IV.3.6 son el soporte ba
sico de balance de materiales para el desarrollo del cdlcu-
lo de velocidades de reaccion.

I1.- Determinacioén del Didmetro de la Torre:

Siguiendo con el método de la correlacién generalizada se -
determinan las variables de cdlculo:

El flujo de liquido es: 39119 + 39445 & 39282 Kg/hr.
2 = 24.034 lb/seg.

El flujo de gas méximo es:308. 81 Kgmol/hr = 8081. 6 Kg/hr
= 4.944 1b/seg.

La densidad del liquido es: 1.18 g/cm3

y en lb/pie3 es : 73.63 Ib/pie3
La densida% del gas es : 0.921 Kg/m3
y en lb/pie” es : 0. 057 lb/pie3
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La viscosidad del liquido es : 0.79 cp's
La constante gc es Grable v

El factor de empaque para el empague seleccionado, anillos Pall
de 3 1/2 pulgadas es, (ref. 48):Fp= 16.

La caida de presién por pie de altura empacada, recomendada para
la operacion atmosférica con el tipo de empaque seleecionado es:
AP/Z = 0.25 plg. de H,O/pie empacado (ref. 46).

Calculando el valor de la abscisa: S

i \// Pg 39282 [ 0.059 a S
G VQ -m»

8082 | 73.63 - o.osgj

El valor de la ordenada para AP/Z= 0.25 plg H20/pie es de 0.024
por lo que: :

2 r M1

/R -4 e

= 0.024

G = \/0. 024) (0.057) (73.63 - 0.057) 32.2
a6 79 %1
(et 0.977
Gr=

0.455 1b
/seg pie2

Con el anterior valor podemos calcular la seccién transversal de
torre:

Area_4:944 1b/seg = 10. 86 pie?
0.455 lb/seg pie®
El diametro: as 0.5
e |_4. A‘| _| (4) (10. 86) = 3.71 pies
Ll
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El didmetro redondeado seraé ID= 4 pies = 48 pulgadas
(Didmetro para internos comerciales)

El drea real serd: S= 12.56 pie2 = 1.167 m?

G real ger4 : 0393 Lb
i — . 9= 0.192 g
seg pie seg. cm
L real ser4 : 33660 Kg/hrm2= 0.935 gr/seg cm?

I11.- Determinacién de Propiedades Fisicoquimicas:

a)

b)

c)

Las cantidades previamente estimadas son:

Viscosidad de la soluci6én a la temperatura media de 77°C
A ¢ = .79 Cp's

Densidad de la solucién

/01 = 1.18 g/cm3

La constante de reaccién a dilucién infinita a 77°C, de la -
ecuacion II1. 3.2 (ref.26 p-239) con T = 350°K

logjg KOpy = 13.635 - 2895 _
T
log)g KT}, = 5.3635
S 3 5
oH = 2.314 x 10" 1/g mol seg

el valor de la congtante se verd afectado por la fueza i6mica
de la solucién y este efecto se analiza méas adelante.

Establecimiento de la fuerza iénica:

Debido a la desaparicion de NaOH y aparicién de Na,COg,
la fuerza i6nica de la soluci6n, definida por la ecuaéién ---

1.2.77:
2
I =1/2 E (c1 2)
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d)

No permanece constante. Debido a é&sto se establece a con-
finuacién una ecuacién para calcularla a cualquier concentra
tracién de NaOH dentro de la torre.

La ecuaci6n III.2.77 en forma detallada y por electrolito se-
ra:

Para NaOH:

11 =(1/2 r[Na*j (1?2 + [OHJ 1)2 ]: 1 [NaOH]

Para Na,CO,:
2t —

1, =(1/2) [Na‘“] @2 + E:og} ()2 ]: 3 [Nazcos:,

Para Na2504:

Iy = 1/2) F—E\Ia‘j 12 + _[SO‘J (2)2]= 3 [Na2804:,

Para NaCl:
[ 2 2
1, =(1/2) E\Ja‘j () + [cr] 1" =1 [Nacl:,
Donde:
1 = fuerza ibnica
[Cij = concentracién de cada especie
Z = numero de cargas del i6n

Determinacison de la solubilidad del COZ:

De acuerdo a lo establecido en el apartado III.2.5 inciso ¢

la concentracién del COy en la superficie del liquido se de-
nomina A* y ge relaciona con la presién parcial del CO

en la fase gaseosa por p COy = He A*; por lo tanto se de-

terminard el valor de He para cada valor de la fuerza ioni-
ca a lo largo de la torre, es decir a cada concentracién de

NaOH.
De la ecuacion II1.2.76 b  tenemos:

-log (He/He") =h) Ij+hy Io+hg Ig+h, I,
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donde: h,, h2, etc. son las sumas de las contribuciones de
las especies negativas, positvas y de gas absorbido.

Ademds, con la ecuacidn III. 3.4 se tene el valor de He’que
es el valor de la constante de Henry en agua pura, para el
CO,:

2

- lo He®_ 1140
£10 ST e (OEg )

Para T=350°K, la solubilidad en agua pura sera:

1/He’= 0.00906 gmol/1 atm.

Los valores de hy, hy, hyg obtenidos de la ref. 26 (p-19,20)
son:

Para NaOH h 1

Para Na2C03 h2

Para NaZSO4 h3

0.142 1/gmol
0.097 1/gmol

0.098 1/gmol
Para NaCl hy = 0.097 1/gmol

Por todo lo anterior hacdlendo la susttucién en la ecuaciOn =
III. 2. 76 b,de los valores conocidos de He! hy,
h2, hs, h4, se dene la ecuacién que nos 1né1ca la gons‘tante

He a cualquier concentracién de las especies ibnicas. :

10g(9.05 x 10"°He) = 0.142 C +0.291 C

NaOH NayCO5"
0.294 C +0.97 Cpacy

N32804
. (IV.3.7)

,0 de otra forma, la solubilidad real seréa:

YHe = 00906 x 10" en gmol,/1 am. .. (IV.3.8)

0.142 C + 0.291 C +5 . oete

Sy NaOH Na,COs

Sinembargo, debido a que las concentraciones de Na SO4 y
NaCl permanecen constantes:

0.294 C, 50, = © 294) (.0017 gmol/l) = 0.000499
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e)

f)

0.097 Cnacy = (0-097) (5.11 gmol/1) = 0.4956

,y la suma de ambas = 0.4961, adimensional, permanece -
constante dentro de la funcidén q: por lo tanto, ahoma:

q = 0.142 Gy oy + 0.291 CNa2C03 +0.4961] ... (IV.3.9)

Haciendo uso de 1V.3.8 y IV.3.9 se puede conocer la solubi-
lidad del CO, a cualquier concentracién de NaOH a lo largo
de la torre.

Complementando la determinacion de Knyy vista en el inciso
b), se debe realizar la correccidén por fuerza iénica de la so-
luci6én, de acuerdo con la expresién IIL 3. 3:

= oo 0.133(D)
KOH KOH x 10

de tal forma que; sustituyendo los valores y funciones ya co-
nocidas:

Koy = 2-314 x 10° x 10° , en l/gmol seg L KDY . 3 0%
con:

= = 1:
£=0.1331=0.133 Cy . + CN32C03 +3(0.0017) +1 (5. 11)
t=0.133 ( CNnaoH T 3 CN32C03 +5.1195) ees (IV.3:11)

Haciendo uso de 1V.3.10 y IV.3.11 se puede conocer el valor
de KOH a cualquier concentracién de NaOH.

Determinaci6én de la Difusividad del CO2 en la solucién:

Para este objeto de acuerdo con lo establecido en el apartado
11.2.5 y 1l.3 y ademas utlizando la figura III.3.1. Se puede
obtener el valor de la difusigidad de CO, en agua a 350 °K y
corregir por viscosidad de la soluciénm, Ay = 0.79 Cp; la vis
cosidad del agua a 350°K es . M;= .40 Cp

De la figura III. 3.1 la difusividad del CO, a TG est i taes

5.8 x 10 cm?/seg.
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a)

por lo tanto:

D real = D X

0. 85
D real

5.8 x 10 |02 =3.24 x 10—5cm2/se
CO, i 0.7 : g

Determinacién de la Difusividad del reactante, OH:

De acuerdo con lo establecido en el apartado III.3 y en ba-

se a que los resultados de las correlaciones de factor de

incremento de la figura III. 2.6 se apegan de forma acepta-

ble al utilizar la relacion Dol - /Do, = 1.7; se empleard
: 2

esta misma para los célculos:

Do = 1.7 Dgg,  +++ (IV.3.12)

Realizacién del Cadlculo de la Altura:

Con el objeto de utilizar la ecuacién de disefio para deter-
minar la altura del reactor (ecuacién III. 2. 81) se deben de-
terminar previamente las variables hidrodindmicas kj y o
las cuales dependen de los flujos y las caracteristicas del
empaque utilizado. Para este objeto, se aplica lo estable-
cido en el apartado lII.2.4 Se debe analizar también el e-
fecto de la resistencia en el lado del gas, evaluando kg.

Posteriormente se calculardn los valores de la velocidad
global de reacci6n para determinar el valor de la integra-
ci6én numérica de la ecuacitn III. 2. 81.

Determinacion del 4rea interfacial efectiva:

De acuerdo con el apartado III.2.4. a continuacién se resu
men las bases del cédlculo:

Empaque seleccionado: Anillos de 2Pa].l e 3 1/2 pulgadas
or = 26 pie“/pie” (empaque sec:o)3
espacio vacio = 92%, 33pzas/pie
material: polipropileno

Constantes determinadas en unidades CGS; a las condiciones
de operaci6n:

200



b)

TABLA IV.3.a

A = 808l.6 Kg/hr = 2244.8 g/seg

SL. = 39282 kg/hr = 10911. 9 g/seg

S = 1.167 m 11670 ¢

G = 6925.1 Kg/m“ hr = O 192 g/cna seg
L. = 33660 k m22 br = 0.935 g/qm*s

L* =28.52 m /m hr = 0.792 cm¥/cm“seg
dp =3.5p 8 cm

Qy = 26 pie /p e’ = (. 853 cmz/cm

ap = 0.787 pie p1eza = 731 cm2/pleza
ds = 5.98 pulg. = 15.2 cm

A1 =118 g/cm

_og = .00091l g/cm3

M1 = 0.0079 poises

i 0. 0002 poiges

DI” = 3.24 x 10.° cm”/seg

Dy = 0.207 cm?/seg (ref.27, p-271, ref.49, p-562)
2 = 64.4 din/cm

Tfoe = 0.85 (ref326 p-215)

cteR = 82.06 cm® am/gmol°K

T = 350°K

M = 26.1 g/gmol

Aplicando la ecuacién III.2.7]1 y sabiendo que ésta formula
para anillos Raschig origina valores 40% menores al utlizar
la con anillos Pall (ref. 26, p-215)

751 -0:1 2 -.05
=l 0.535 .| (.935)° (. 853)
o e (0-853)-0079)] [ (- 0009TD)2]

0.2
(0.935)2

4. 4). )]

%= .375, por lo que el drea efectiva se considera:
o = (.853) (. 375) (1.4) = 0.448 cm?/cm>

Comparando este valor con las curvas de la figura III. 2.9,

se observa su congruencia con otros valores experimentales,
pues resulta ser aproximadamente el 50% del areg secp to-
tal,a una -masa velocidad del liquido de 0.935 cm”/cm”~ seg.

Dzterminacién del Coeficiente de transferencia para el liqui
do:



c)

d)

Aplicando la ecuaci6n III.2.69. de Shulman, recomendada -
para el caso; se obtiene:

k=&uxmﬁm%wg(%nwjxa%’“ L0079 Q5
1= =152 cm ' ; 2410 XI.

por lo que

-2
k= 2.39 x 10 cm/seg

Es muy probable que el valor real de k] sea un poco mayor,
sinembargo debido a la naturaleza del tipo de reaccién que
se verifica, el valor de kj tiene poca significancia.

Evaluacion del Coeficiente de Transferencia del Lado del
Gas:

De acuerdo con la ecuaci6én III. 2.74, utilizando unidades con
sistentes CGS: para conservar la adimensionalidad de los a-
grupamientos de constantes.

-1.7
0. 192 g/cmzseg 5.23
kg= 1 amm o g/g. mol x (0.853) (8.8)

0.3

0.2 @8 [ ooy ]
: [10-0009TT) (0. 207) |

con lo que se obtiene:

-2/3

kg = 8.52 x 1075 g mol/cm? seg atm

Este valor de coeficiente se puede considerar como conser-
vador debido a que la f6rmula fue ajustada para empaques
menos sofisticados, pero en ausencia de mejor exactitud se
tomard para observar su influencia sobre los resultados sig
nificativos.

Desarrollo para Evaluar la Velocidad Global, Puntual de Ab-
sorcién con Reaccién Quimica:

Para este objeto se deberd considerar la teorfa establecida
en el apartado III. 2.3 y ademds serd conveniente tomar en
cuenta la resistencia del lado del gas.



VM = V' ¥ou Cnaon Peos, .. .(IV.3.13)

k

6 <5
Vi =\/(1.273 x 10°) (0.4548) 3.24 x 10 ) _ 15 3
2.39 x 1072

y ademés

C D
Ei=f 092 . NeOH  / "QH . (Iv.5.14)
DOH 2 A¥ Dco,

Ei =0.59 +0: 4548 \1.7
2(1.103 x 10 %

Ei = 2689

Se observa que

M < (1/2)Ei

y ademaés
M=>=3

Por lo tanto se trata del caso (ii) y el (iii) del apartado
I11. 2.3 inciso D); por lo cual se aplicard la ecuacién IIL. 2. 64;

R = A* \/DCO2 ST

Es decir que E, factor de incremento es igual a \/I\—A y la
velocidad es independiente de kj, a lo cual se le llama:
""Reaccién ripida de pseudo-primer orden’ (ver figura III. 2.
8.0C)

Ahora, con objeto de tomar en cuenta la resistencia del gas
y verificar nuestro inicial desprecio de ella, podemos ahora
desarrollar la ecuacién global de velocidad.

Sabiendo que:

R=A* \/Dcq, Kop Cnaoy -+ (V-3.15)
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La reacci6n verificada es de segundo orden, sinembargo -
para conocer dentro de qué régimen se cae, se deberdn e-
valuar los pardmetros \31\_/[ y Ei y compararlos.

Como primera aproximacién se despecia la resistencia del
gas y el valor de A* serd A* = pCO2/ He considerando
que §C02= Pi COZ‘ Se verdn los dos puntos extremos de
la torre.

1. Parte alta de la torre.

Datos:

B°=B%= Cnaon = 0.4548 g.mol/1

CNa2C03
=. 0.0525 g mol CO4
p COg = 0.0498 atm
Con ecuaciones [V.3.10 y IV.3.11:
t = 0.7407, Koy=l-2739 x 10° 1/ gmol seg
Do, = 3.24 x 107° cm?/seg
Con ecuaciones IV.3.8 y IV.3.9
q = 0.5606 , 1/He = .002491 gmol/l atm
Con A* = pCOy /He, A* = 1.24 x 10°° gmol/l
Do/Deg, = 17
k= 2.39 x 1072 cm/seg
@ = 0.405 cm?/cm®
Otras variables aparecen en la tabla IV.3.a

En estas circunstancias se tiene:
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y también:

R= kg (pCO5 - piCOg} ...(1V.3.16)
pero ademds:

piCOs=HeA* ....(IV3.17)
Se obtiene la ecuaci6n global de velocidad:

R = sty W el

1+
kg CO2 H “NaOH

De tal manera que R se puede calcular explicitamente

y A* se calcula con la ecuacitn
A*= R/ DCDZ KOH CNaOH -..(IV.3.18)

Por lo que R global serd con He en cm3 atm/gmol

_ (0.0498 ) atm

a.173 x 104 +[ 4.013x 105J
E'_m)‘@. :

R=4.79x10" 3

R =

gmol /seg cm

‘g

A*=1.103 x 10~/ gmol/cm3
Por lo que sigue siendo valido utlizar la ecuacion III. 2. 64
2. Parte baja de la torre:

.Con el mismo procedimiento los valores de las constantes
obtenidas son:

WM = 26.4
Ei = 34
R global = 1.12 x 107 gmol/cm® seg.
a* = 1.77 x 107

(Este es el dmico punto en que M~Ei, ver tabla IV.3.b)
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e)

Debido a todo lo anterior, el método de cdlculo serd el mis
mo a lo largo de toda la torre con lo cual se realizard la
evaluadén con la ecuacién de diseiio de la altura empacada.

Desarrollo para calcular la integral numérica de la Ecuacién
de disefio:

La ecuacién de disefio que se debe emplear sera:

o

B
L* dBO
2a. R
B

h = ...(IL 2. 81)

Por lo que para evaluar h, altura empacada, teniendo en
cuenta que R es una funcién de B°y otras maés variables (tal
como se vi6 en el apartado III.2.), la integracién se debe
hacer numéricamente, Para el presente caso:

altura empacada en cm

Na. de moles de NaOH que intervienen en la reaccién,
adimensional 3

area interfacial efecdva cmz/cm
CNa oy = concentracitn de NaOH puntual

velocidad media de absorcién con reaccién quimica
por unidad de 4rea de contacto, gmol/cm2seg.

N o

=
noho

La integracién (4rea bajo la curva de la gréfica de B°, es
decir CNgon, contra 1/R) se realizard dentro del intervalo
de variacién de la concentracién de NaOH, desde la parte al
ta de la torre, By, hasta la parte baja, B°g. Se utilizard ~
la férmula de Simpson.

BASES
1. - Intervalo de Integraciom:

B°p - B°g = 0.4548 - .00904 = (4457 gmol NaOH/1

~ férmula de Simpson:

foxpdx = é_[fo + £ + 4Sfn + 2 Sfp] ..o (IV.3.13)

R .~~=-, valor de cada subintervalo
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CNaOH
en
gnol/1

4,5489E-1
4.3260E-1
4.1031E-1
3.8801E-1
3.6572E-1
3.4343E-1
3.2114E-1
2,9884E-1
2.7655E~1
2.5426E-1
2.3197E-1
2.0967E-1
1.8738E-1
1.6509E-1
1.4280E-1
1.2050E-1
9.8210E-2
7.5918E-2
5.3625E~2
3.1333E-2
9.0400E-3

E =exponencial de 10

CNa2C03
en
gmol/1

0.0000E0

1.1146E-2
2.2293E-2
3.3439E-2
4.4585E-2
5,5731E-2
6.6877E-~2
7.8024E-2
8.9170E-2
7.0032E-1
1.1146E-~1
1,2261E~-1
1.3376E-1
1.4490E-1
1.5605E~-1
1.6719E~1
1.7834E-1
1.8949E-~1
2,0063E-1
2.1178E~1
2,2293E-1

TABLA 1IV.3.b
(primera parte)

BCOZ
en
atm

4.9881E-2
5.1049E-2
5.2214E-2
5.3376E-2
5.4535E-2
5.5691E-2
5.6845E~2
5.7995E~2
5.9143E-2
6.0288E-2
6.1431E-2
6.2570E-2
6.3707E-2
6.4841E-2
6.5972E~2
6.7101E-2
6.8226E-2
6.9349E-2
7.0470E~2
7.1587E-2
7.2702E-2

He
en
latm/gmol

4.0139E2
4.0146E2
4,0153E2
4.0161E2
4.0168E2
4.0175E2
.0182E2
.0189E2
.0197E2
.0204E2
.0211E2
4.0218E2
4.0226E2
4.0233E2
4.0240E2
4.0247E2
4.0255E2
4.0266E2
4.0269E2
4,0276E2
4.0283E2

P

1.
o
JL8
1.
17
1.

1

e N

Koy
en

1/gmol seg

2730E6
2783E6
2827E6
2871E6
2915E6
2959E6

.3003E6
e
i
55
Vi
18
14
1%
1.336:
.3409E6
.3455E6
.3501E6
.3547E6
.3593E6
.3640E6

3048E6
3092E6
3137E6
3182E6
3227E6
3272E6
3318E6
3363E6
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vM

adim.

1.8130E2 25
1.7711E2 2.
1.7278E2 28
1.6831E2 2.
.9575E3
.7949E3
.6396E3
.4909E3
.3486E3
.2122E3
.0315E3
.5619E2
.3593E2
.2052E2
.0974E2
.0338E2
8.6575E1 4.
7.6248E1 31
6.4192E1 2,
4.9151E1 Ik
2.6446E1 3%

1.6368E2
1.5888E2
1.5390E2
1.4872E2
1.4331E2
1.3765E2
1.3170E2
1.2542E2
1.1877E2
1.1167E2
1.0404E2
9.5735E1

U1 ON <) 00 D b i o bt b et

E = exponencial de 10

Ei
adim.

6893E3
4929E3
3059E3
1276E3

0130E2
0336E2
0947E2
1962E2
4023E1

TABLA 1V.3.b

(segunda parte)

R
en
gmol/cm2seg

4.7796E-7
4.7900E-7
4.7917E-7
4.78413-7"
4.7666E-7
4.3785E-7
4.6990E-7
4.6470E-7
4.5815E-7
4.5011E-7
4.4042E-7
4,2886E-~7
4.1520E-7
3.9909E-7
3.8010E-7
3.5762E-7
3.3075E-7
2,9806E-7
2.5699E-7
2.0189E-7
1.1201E-7

Ai
en
gmol/cm3

1.1030E-7
1.1316E-7
1.1604E-7
1.1893E-7
1.2185E-7
1,2479E-7
1.2775E-7
1.3074E-7
1.3376E-7
1.3682E-7
1.3992E-7
1.4307E-7
1.4627E-7
1.4953E-7
1.5287E-7
1.5630E-7
1.5985E~7
1.6356E-7

‘1.6751E~7

1.7186E-7
1.7722E-7

1/R

2seg/gmol

cm

2,0922E6
2.0877E6
2.0870E6
2,0903E6
2.0979E6
2.1104E6
2,1281E6
2.1519E6
2.1827E6
2.2217E6
2,2706E6
‘2.3318E6
2.4085E6
2.5057E6
2.6309E6
2.7963E6
3.0234E6
3.3550E6
3.8911E6
4.9532E6
8.9277E6



con n, ndmero par.,

Sfn = suma de f' s nones y Sfp = Suma de f' s pares.

Seleccionando n = 20, r =257 = 0.02229 gmol/1

2-. A continuacidn, se deberdn obtener, cada uno de los 21 va-
lores de concentracién de NaOH comprendidos, para evalua
cion de 1/R, dentro del intervalo de variacién de la concen
traci6én de NaOH. A

Asf mismo se deben determinar para evaluar R, en cada
uno de los valores, las constantes que aparecen en la ecua
cién de velocidad global IV, 3.18, udlizando todo lo estable-
cido en este apartado hasta ahora.

El resultado de lo anterior, hasta la evaluacién de 1/R se
presenta a continuacién condensado en la tabla IV.3.b don-
de se consignan, en unidades consistentes:

; CNaOH i CN8.2C03 v KOH’ HE’ 5C021 A*r R y I/R

En la ecuacién de velocidad global y en la integracién nime
rica las unidades de volumen deben consi(gerarse cm3. Por
lo que en estos casos se tomaridn, Hexl0” y CNaOHx107°,
correspondiendo a la equivalencia de litros a cm®.

3. -La ecuacién de disefio modificada sera:

h_ ZL* Y (fo + fn + 4Sfn + 2Sfp) e A
a 3

4. - Resultados:

Para evaluar la ecuacién IV.3.19 se emplean los valores si
guientes, ya determinados:

= 0.792 cm3/cm2 seg
SR

= 0.448 cm2/cm3

= 0.02229 gmol/l = .00002229 gnol/cm3

HaNC

El valor de la integral numérica de acuerdo a los valores
de la columna 10 de la tabla 1V.3.b resulta ser, utlizada
la ecuacién IV, 3.13.
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Inverso de R, en ctm uo'/cnol
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Figura I1V.3.1 Gratica de Integracidn numsrica para determinacion

de alturo totcl smpoceda
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INTEGRAL = 1210. 301 seg/cm

Por lo cual la altura empacada resultari ser:
h = (0.792) cm3/cm2 seg
(2) (0.448 cm2/cm3)

(1210. 3 seg/cm)

h =1069.8 cm = 10.6 m

recordando que es conveniente emplear un factor de disefio
de 1.1. se tene:

Altura empacada de disefio = 11.6 m
De acuerdo con las reglas generales para internos de torres
empacadas (ref. 44), al emplear anillos Pall se deberi reali-
zar una redistribucién de cada 5, a cada 10 didmetros de la
columna.
Debido a lo anterior, es conveniente dividir el lecho en:

Dos secciones de 5.8 m cada una

V. -Elaboracién de Especificaciones

De acuedo con todos los resultados hasta ahora establecidos,
se requiere hacer un resumen de estos, con el objeto de con--
cluir el trabajo del cdlculo basico de proceso. Estos datos cons
tituyen la base de partida para el desarrollo de los detalles, mis=
mos que se generan durante el anilisis mecdnico y que permiten
la elaboracién del plano de fabricacién que udlizar& el construc-
tor y servird de base al disefio de cimentaci6n y servicios auxi-
lares.

Tales especificaciones se presentan en las hojas de especi-

ficaciones para torre empacada y para internos de torre que se
anexarn.
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tIOJA DE ESPECIFICACIONES

PARA TORRE EMPACADA’ :
Hoja _ % __de 2

| Wendficacion: | £ wItE TR-1 Didnwetro inferno: | A ‘;"'=- ’ 1219 .m
_Serviclo: | Amaccaisy potaga ")C‘Z ce Arura total aproximada;

Lo TetA 4
Altura empacadn: - X LS NEL L 9.8 w CJu Empague: Aviilos #all ' 3Ya I’li ) 3’|.|.'_ Aoy
. Especificacion para Intcrnos: e Ha A Eliminader de arrastre: “'llin m')ur_\' ),l TR -]

Acomodo del empaque: Meotne e i;: l‘.‘;c'_’, JES )ru{rof' S B proxX 55. 43.1.@:_..(':15,_.. L
i

RATOS DE PROCESQO
Presion de operacion: ATy .asks 4 sTemp. de operacion 7 °C
Presion de disciie: 2t wer

Lewima Temp.  de_disero: | 7
Dersidad _del fquido: LA q.jC_m"bcr;sidagjicl_gq_s
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Laras: Giran ot

100
Empagues para bridus:_N‘vr‘u sie /8 'parres intcrmas: Gesas ot C
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LS | Cnieana de LAY ke A
s Enticos ox 4 a e Ea
Y, o€ dn S i 24" ilsm o
5 _Salida o A 4N jeon D
$oo A A4 TS0

i | | fudpadae ot Hemiua i 4
: . I fiben g dor des N R vaNi A 3/.% 1508 &
& | Teansruson % Nuwe\ 2 379 ¢ 1504871
Daempze. oM 40 jsor K
ES
1

| TecHo Sor o 3t o L M
Y 1S N

sratlag las dapories

_OBSERVACIOMES: _

RETR G Sl acvsels can caTalogo  del
ot
Calewto: B W0 % Aprovs: Rev. J. MANUEL MERA OVANDO
3 e 7 TESIS PROUVESIONAL
cha: Ap-1¥-79 Fechi: Vecha: U.N.ALM. bl L
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HOJA DE ESPECIFICACIONES

PARA INTERNOS DE TORRE
Hoja 2 g0 2 -

Mdeadficacton: AR-L
| Servicior Aearen €2, - M aOR
| Empaquer ¢ &
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V CONCLUSIONES

Al cubrir el objedvo principal de este trabajo, por crear una me
todologla de cédlculo, racional y academicamente aceptable, ha sido po-
sible integrar en éste sélo documento, todos los resultados obtenidos -~
durante la investgacidén bibliogrifica y el desarrollo especifico del fe-
némeno de absorcién con reaccidén quimica. Esto, finalmente, permite
entender y aplicar la teoria de absorcién con reaccidn,a pardr de los
principios fundamentales que cualquier ingeniero gquimico posee al ter-
minar la carrera.

Resulta interesante observar que el tratamiento que se ha dado al
fenémeno realizado en la torre de reacci6n, permite analizar cualquier
operacién similar que no sea especificamente la reaccién CO, - NaOH,
y que el tratamiento tedrico expresado intenta explicar un proceso com-
plejo, utilizando los aspectos fisicoquimicos, cineticos e hidrodindmicos
de una reaccidén absorcién cualquiera, que se pretenda analizar.

Resulta también evidente que las necesidades de informacién sobre
las constantes fisicoquimicas, cineticas e hidrodindmicas no son po--
cas, sin embargo serd posible disefiar experimentos para determinar las
principales de éstas, que participan en forma determinante sobre el di-
sefio del lecho empacado.

El ejemplo que se ha resuelto aqui,permite observar la influencia
que sobre el disefio tienen finalmente cada una-de las constantes que se
requieren y en cudles, la confianza que se tenga de su valor, resulta
importante o no.

Sobre lo anterior, es conveniente mencionar, que debido al estable-
cimiento de las ecuaciones de disefio, que regquieren un conocimiento,
por separado de el coeficiente k] y del 4rea interfacial efectiva c.---
(los ciales siempre se han determinado y reportado como la cantidad
combinada k oo, resulta en la acmalidad, necesario agilizar el desarro-
llo expenmental para obtener correlaciones confiables, que permitan --
calcular el 4rea interfacial efectiva para empaques de torre de recien-
te disefio, puesto que €sta cantdad aparece en la ecuacién para calcu-
lar la altura empacada (IIL. 2. 81) y afecta en forma inversamente propor
cional.

Se puede concluir de ésto Gldmo que en caso de requerirse la --
construccién del equipo dimensionado en el ejemplo resuelto, sexria ne-
cesario verificar el valor calculado del 4rea interfacial realizando un
experimento, con el empaque seleccionado,a nivel laboratorio. Sin embar
go cualesquiera determinaciones no tendrian plena udlidad sin la com-
prensién completa de la teorfa aqui desarrollada; de lo cual se aprecia
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el valor que tiene la ejecuci6én del método en forma académica, con va
lores estimados de acuerdo con los procedimientos reportados en la If
teratura.

Finalmente, debe tenerse en cuenta, que el disefio del ejemplo re
suelto, no ha sido optimizado, puesto que algunas variables que fueron
prefijadas, solamente se establecieron con base en los valores recomen
dados por la literatura. Es conveniente mencionar, que analizando el -—
ejemplo resuelto, es posible observar cuales son las bases necesarias-
para realizar una optimizaciénm, para posteriormente, con ayuda de un
computador, ejecutar el método de calculo n veces, hasta determinar -
cual es la variacién de las dimensiones del equipo y de sus consumos
correspondientes, contra la variacién de los factores que pueden ser -
prefijados bajo las condiciones de operacién.

C6mo podrs observarse, la secuencia de cdlculo, misma que se -
resume en el apartado III.4 , es muy objetiva y clara, por lo que po-
demos concluir que el método para disefio propuesto cumple con su --
objetivo principal.

J. Manuel Mera O.
Ocubre  1979.
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