1Q46B - Operaciones de Transferencia | Octubre 7, 2009
Profesor: Tomas Vargas
Auxiliar: Melanie Colet

Tema N° 7: Absorcion

La absorcidn es un proceso mediante el cual se consigue extraer un compuesto de interés desde una
corriente de gases que se pone en contacto con un liquido que resulta ser un extractante selectivo del
componente gaseoso deseado.

Es importante, con el fin de aumentar la transferencia de masa entre las fases, conseguir un area superficial
de contacto grande de manera que el flujo de material en la frontera gas — liquido sea alto.

El flujo neto de material en la interfase es nulo cuando se alcanza el equilibrio. Esto se debe a que la
velocidad de transferencia de material desde el gas al liquido es igual a la velocidad de transferencia de
material desde el liquido al gas.

—» Gas - Liquido
—» Liquido - Gas
Liquido
La absorcion es funcién de muchos factores que modifican las tasas de transferencia de masa:
1) Grado de solubilidad de un gas en el liquido
2) Efecto de la temperatura: a mayor temperatura menor solubilidad

3) Efecto de la presidon: a mayor presidon mayor solubilidad

- Modelo de Transferencia de Masa

Fase Gas Fase Liquida
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Xint» Yint: SON concentraciones de equilibrio alcanzadas instantdaneamente en la interfase
Lo anterior establece que:

A) Velocidad de transferencia de soluto en gas
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moles A
NS =K, (% = Yind) {m}

B) Velocidad de transferencia de soluto en liquido

moles A
N,§=k><'(xint_xi)|: - j|
tpo.— area

Luego, en estado estacionario tenemos que los flujos en ambos sentidos son iguales:

ke (Vi Vi)
ky (Xi - Xint)
y
Vi : -k,
ky
o] ,
% % x

Utilizaremos tres leyes para modelar el equilibrio:

- LeydeRaoult: Py =X, PAT
- leydeDalton: Py =Y, PT
- LleydeHenry: Ppy=H-C,

Pagina 2 de 12



Pa

Fase Gas : Fase Liquida
1
1
1
i
1
! Ac
1 Cait 1
c : i :
0 Pa ] : L
o 1 1
© 1 I 1 .
g | bR
@ 1 1 1 Ca
o ' ! Pai !
G b
O Ap
1
i
1
i Pa |..
1
1
i
Distancia

Tenemos entonces que:

- Enelgas: N:\ =Kkg -(pA— pA,i)
k, -

(CA,i - CA)

k|_ pA B pA,i

En el equilibrio: —— = —————
G Ca _CA,i

- Enelliquido: N, =

Escribiendo esto ahora con coeficientes globales tenemos que:

- Enelgas: N, =K, -(pA - p;)
- Enelliquido: N; =K, -(CZ —CA)

K _ *
En el equilibrio: — —5 = pA—QA

G Ca—Ca

Pa [

R !

i Ky 5

i K !

APy

[ AP

Ca Cai  Ca
ACy, ACyc

Utilizando las expresiones de equilibrio anteriores se obtiene que (resistencias globales):

Ca

Si modelamos un proceso de absorcion en equipos donde se lleva a cabo un contacto liquido — gas por
etapas tendremos una situacién como la presentada en el diagrama global de proceso siguiente:
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Gl! )hl l Ll! X1

||
GZ! y2l l L2, X2

, donde:

Gy:= moles de gas que entran a la unidad por hora y por unidad de area de seccién de la torre (idem L; para
el liquido)

y1:= fraccidon molar de soluto A en el gas (idem x; para el liquido)

Para trabajar en estos procesos se suelen utilizar las variables alternativas G y L, las cuales corresponden a
los flujos gaseoso y liquido libres de soluto A, los cuales no varian en el tiempo.

Luego, las fracciones de soluto A con respecto al flujo libre se pueden expresar como:

y= Y xo X
1-y 1-x

Si consideramos absorcion en una sola etapa obtenemos:

Gl! yll l Ll, X1

| |
(321 YZl l Lz, Xo

Balance de masa: Lg - X, +G,-Y, =L, - X, +G,-Y,

Ls Y2 _Yl
Xz - Xl

Luego, —— =
S
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Se define eficiencia como:

XZ_Xl

eff, = —=, eff, =
YOX, =Y X - X

eq eq

Consideraremos dos tipos de procesos de absorcién multietapa: etapas en flujo cruzado y etapas en
contracorriente

. Etapas en flujo cruzado
ll-s, Xi l Ls, Xi l Ls, Xi
G81 yi
—>
—> >
GS! Y1 GS! Y2 GS! Vs
]

l LS, X1 l LSv X2 l LS! X3

Pagina 5 de 12



Y, |- -
e S
Yo b/
O 4N
Xy KX X
X 3 i
. Etapas en flujo contracorriente

LSY XO GSv Yl
1

\
N

T

Np

A
LSy XND l .|- GS! YND+1

Ls _ Yl _Yn+l

En general, para cualquier etapa tenemos que: —— =
s XO - Xn
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L Y, =Y

Y para cada etapa en particular; ——- = —n nd
s Xn - Xn—l
L, YNp+1 -V
Un balance global nos otorga que: — = ———
G, X Ny, Xo

Yo= YNp+1

Yn +1

Linea de
operacion

XO Xn-l )(n }(Np X

1) SiL;aumenta disminuye el nUmero de etapas (y extraemos mas soluto del liquido)
2) La eficiencia menor al 100% aumenta el nimero de etapas

g S . N ’ .z
3) Larazdn (—j se obtiene al tocar con la parte superior de la linea de operacién la curva de
S / min

equilibrio
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PROBLEMA N° 1

La relacion combinada de las leyes de Raoult — Dalton en el equilibrio se puede utilizar para determinar la
composicién de las fases en un sistema binario: benceno — tolueno a presiones y temperaturas bajas.
Determine la composicidn del vapor en equilibrio con un liquido que contiene una fraccién molar de
benceno de 0,6 a 68 °F.

SOLUCION PROBLEMA N° 1:

Las presiones parciales del benceno y del tolueno se calcularan usando la ecuacion de Raoult:
Pei = Xg Pg oy Pri =X; P
A 68 °F las presiones de vapor son las siguientes (de tablas termodinamicas):

P; =0,0986 atm
P, =0,0297 atm

Luego,

Pg; =0,6-0,0986 atm = 0,059 atm
pr; =0,4-0,0297 atm=0,012 atm

La ley de Dalton establece que la presion total es la suma de las presiones parciales:
P =(0,059+0,012) atm=0,071 atm

Finalmente, podemos calcular la composicién del vapor usando la ley de Dalton directamente:

y, = Ps,i _ 0,059 0,83
P 0,071

y; = h — % =017
P 0,071

PROBLEMA N° 2

4 atm

La constante de la ley de Henry (H) correspondiente al oxigeno disuelto en agua es 4,01 X 10" ™" /fraccisn molar @

20 °C. Determine la concentracidn de saturacion de oxigeno en un volumen de agua expuesta a aire secoa 1
atmy 20 °C.
SOLUCION PROBLEMA N° 2:

La ley de Henry se puede expresar en funcion de las unidades de fraccién molar por medio de:

Pai =H X,
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’ donde H es igual a 4,01 X 104 atm/fraccién molar O 4:06 X 109 Pa/moles de 02 — nimero total de moles de solucion
(1 atm = 101.327 Pa)

El aire seco contiene 21% de oxigeno en fraccién molar (el resto es nitrogeno). Luego, de acuerdo con la ley
de Dalton:

Pai = Ya-P=021.101.327 Pa = 213x10* Pa

La fraccion molar del liquido en la interfase liquido — gas se determina mediante la ley de Henry:

_ Pai  213x10° s mol O,
Xai = H  4,06x10° =5,25x10 mol solucién

- Moles de solucion en un metro cubico de agua

La densidad del agua es igual a 1.000 kg/m3 y su peso molecular igual a 18 kg/kmm, por lo que la cantidad de
moles en un metro cubico:

“1me kg L _ ;
Nyo =1 m*-1.000 413 5 ky 5,56 x10" mol
kmol

El numero total de moles es, esencialmente, igual al nimero de moles de agua puesto que la concentracién
de oxigeno es muy baja. Entonces los moles de oxigeno en un metro cubico de solucién seran:

B s mol O, s o
N, =525x10 Aol solucion < 2:26*10 mol solucion = 0,292 mol O,

Luego, sabiendo que el peso molecular del oxigeno es igual a 32 &/, la concentracién de saturacion sera:

¢, 0,202 ™ O% ;32 9 =934 %3

PROBLEMA N° 3

En un estudio experimental de la absorciéon de NH; en agua en una columna de relleno, se encontré que el
valor de K; es de0,205 lbmol NHg/h-ftz-atm. En un punto de la columna el gas contenia 8% en fraccién molar
de NH; y la concentracién de la fase liquida era de 0,004 Ibmoles de NH; por cada ft* de solucién. La
temperatura fue de 68 °F y la presidn total de una atmodsfera. Se encontré ademas que el 85% de la
resistencia total a la transferencia de masa se hallaba en la fase gaseosa. Si la constante de Henry a 68 °F es
de 0,15 atm/lbmol de NH; por ft* de solucién, calcule los coeficientes de las capas interfaciales y las
composiciones de la interfase.
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SOLUCION PROBLEMA N° 3:

- Resistencia global
1 1 h— ft> —atm
K_G T 0,205 4,88 Amol NH,

- Resistencia en la fase gas y liquido

La resistencia en la fase gas es el 85% de la resistencia total, por lo que el coeficiente interfacial de la capa
gaseosa sera:

1 h— ft? —atm B h— ft? —atm
k__0’85'4’88 Amol NH, =415 Amol NH,

G

Luego,

. . h— ft2 —atm
ke = 415 h— ft? — atm =0.241 Amol NH,
' lbmol NH,

El coeficiente k, de la fase gaseosa se calcula a partir de:

1 1 H
—_—
KG kG L
Entonces,
488=415+ E
Ky
Luego,
lbmol NH,
L =UAk , Ibmol NH®
ft® solucién

En un punto de la columna las concentraciones globales de ambas fases son:

Pac = Ya-P=0,08-1 atm=0,08 atm

B lbmol NH,
Car =0,004 Ae’ solucién
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Ahora, introduciendo la constante de Henry, la presion parcial en equilibrio (p,*) y la concentracién global
del liquido en una sola ecuacién obtenemos que:

Ibmol NH

0004 — % _0,0006 atm

*_ . _ atm
Pa*=H-c, =015 lomol NH, * ft3 solucion

ft* solucion

El flujo de masa del proceso se puede escribir entonces como:

« Ibmol NH
Nz =Kg -(Pag = Pa*)=0,205 % 42 _ gy (0:08—0,0006) atm

3 lbmol NH,
N,, =0,0163 A _ft2

Las composiciones interfaciales las obtenemos entonces utilizando las ecuaciones:
NA,z = kG ‘(pA,G - pA,i)

NA,Z = kL '(CA,i _CA,L)

Asi, entonces tenemos que:

Ibmol NH, 3 Ibmol NH,
0,0163 A 2 =0241 A 2 g (008= ;) atm

Pa; =0,0124 atm

Ibmol NH, Ibmol NH, Ibmol NH,
0,0163 A _ 2 =0205 ool NH, (c,, —0,004) PR
ft® solucion
Ibmol NH,
CAi :0,084 53 1 s
' ft® solucién

PROBLEMA N° 4 (PROPUESTO)

Se debe disolver CO, en una solucién usando un absorbedor por burbujeo. Para ello se dispone de un tanque
cerrado de absorcidn de diéxido de carbono que opera a 30 atm de presion y temperatura de 18 °C. Se debe
agregar CO, hasta alcanzar una concentracién de 20 £/, de CO,, siendo la concentracién de este compuesto
en el liquido de entrada igual a cero. El CO, se alimenta puro de modo que se puede considerar que la
solucion esta en contacto con una fase gaseosa de composicion 100% de contenido de CO,. Determine la
razén entre el volumen del reactor y el flujo de solucién necesario para lograr la transferencia de masa
necesaria. Suponga que el tanque opera como un reactor perfectamente agitado.
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patos: K, -a=0,01 %

Datos de equilibrio gas — liquido

TABLE 2-125 Carbon Dioxide (CO,)

Total Weight of CO, per 100 weights of H,0°
pressure,
atm 12°C | 18°C | 25°C | 31.04°C | 35°C | 40°C | 50°C | 75°C |100°C
25 3.86 2.80 256 | 230 | 1.92 | 1.35 | 1.06
50 7.03 1633 | 5.38 4.77 439 | 4.02 | 3.41 | 2.49 | 2.01
75 7.18 1669 | 6.17 5.80 551 | 5.10 | 445 | 3.37 | 2.82
100 1727 | 6:72: | '6:28 5.97 5.76 | 5.50 | 5.07 | 4.07 | 3.49
150 759 | 7.07 6.25 6.03 | 5.81 | 5.47 | 4.86 | 4.49
200 6.48 6.29 | 6.28 | 5.76 | 5.27 | 5.08
300 7.8 7.35 6.20 | 5.83 | 5.84
400 812 | 7.77 | 7.54 727 7.06 | 6.89 | 6.58 | 6.30 | 6.40
500 7.65 7.51 7.26
700 758 | 743 | 7.61

°In the ()rigilml, concentration is expressed in cubic centimeters of CO,
(reduced to 0°C and 1 atm) dissolved in 1 g of water.
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