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No hay fortuna en el mundo,
ni las cosas que en él suceden,
buenas o malas que sean,
vienen acaso,
sino por particular
providencia de los cielos;

y aqui viene
lo que suele decirse,

que cada uno es artifice
de su ventura.
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Resumen

Se presenta el desarrollo de un modelo de dispersion para simular el efecto del mezcla-
do axial en la transferencia de masa en columnas empacadas. El modelo fue desarrollado
dentro del contexto de la formulacion de Maxwell-Stefan para sistemas multicomponente
y puede ser aplicado en la simulaciéon de columnas empacadas mediante segmentos de no—
equilibrio. En él se incorpora el grupo adimensional de Bodenstein como medida del grado
de mezclado axial en las fases. El modelo resultante tiene una forma relativamente simple de
implementar. En su desarrollo se ha supuesto que los coeficientes de transferencia de masa
y las composiciones en la interfaz son constantes dentro del elemento de estudio. El modelo
de dispersion fue aplicado en la evaluaciéon del impacto del mezclado axial en el grado de
separacion en la absorcién de SO2 y NH3 en agua y en la desorcion de Os de agua. Con
estos casos se comprobé la capacidad del modelo para simular un estado intermedio entre
la mezcla completa y el flujo tapén, que son los limites de flujo ideal establecidos para el
modelo. En la absorcién de SOy y NH3 se observé un efecto moderado del mezclado axial
en la separacion, al obtenerse acercamientos a flujo tapon entre 0.87 y 0.98. En la desorcién
de O el efecto es mas importante, al observarse acercamientos a flujo tapén entre 0.41 y
0.97. La aproximacion a flujo tapén es una medida del efecto del mezclado axial en el grado
de separacion.






Abstract

A dispersion model has been developed for the representation of the effect of axial
mixing on the mass—transfer efficiency in packed columns. The model was built within the
framework of the Maxwell-Stefan approach for mass transfer in multicomponent systems
and can be applied for the simulation of packed columns using non—equilibrium segments.
The dispersion model incorporates the Bodenstein dimensionless group to represent the
extent of axial mixing occurring in both phases. The resulting model is relatively easy to
implement. During its development it was assumed that the mass—transfer coefficients and
the composition at the interphase are constant throughout the segment. The application of
the mixing model was aimed to assess the impact of axial mixing on the degree of separation
exhibited in SOs and NHj3 absorption in water and in the Os stripping from water. The
ability of the model to describe the non—ideal flow behavior between two idealized cases
(perfect mixing and plug flow) was verified. For SOy and NHj3 absorption, it was found
that axial mixing has only a moderate effect on mass—transfer efficiency, with fractional
approaches to plug flow between 0.87 and 0.98. In the Oy stripping this effect is more
important, with fractional approaches to plug flow between 0.41 and 0.97. The fractional
approach to flow plug is a measure of the effect of axial mixing on the separation degree.
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Introduccion

Durante los ultimos anos se ha producido un auge en torno a la simulacién de separa-
ciones reactivas y no reactivas mediante segmentos de no—equilibrio. Este procedimiento es
superior a la forma tradicional basada en etapas de equilibrio, ya que se simula de forma més
realista la separacion, esto gracias a la inclusion de las ecuaciones que modelan el transporte
de masa y energia, evitando asi la necesidad de hacer correcciones al modelo mediante el
uso de conceptos abstractos como las eficiencias de etapa en el caso de columnas de platos.
En el caso de columnas empacadas, estas se simulan también mediante el empleo de un
numero discreto de segmentos de no—equilibrio, de esta forma se evita recurrir al concepto
de altura equivalente de plato tedrico o a la altura de la unidad de transferencia, términos
empleados profusamente en el diseno tradicional de columnas empacadas.

El éxito en la simulaciéon mediante segmentos de no—equilibrio radica en la certeza con
que se describe el transporte de masa y energia. En este aspecto, la simulacién mediante
segmentos de no—equilibrio nuevamente es superior a la forma tradicional basada en etapas
de equilibrio, si se hace uso de la formulaciéon de Maxwell-Stefan. Esta es una generalizacién
a la ecuacién constitutiva del transporte de masa aplicable a sistemas ideales y no—ideales
donde la transferencia de masa ocurre mediante diversos mecanismos ademads del gradiente
de concentraciones. La combinacion de los segmentos de no—equilibrio con la formulacion
generalizada de Maxwell-Stefan ha probado ser exitosa en el diseno y simulacién de unidades
de separacién.

Otro aspecto relevante a considerar en la simulacion y diseno de unidades de separacion,
es el efecto debido a la desviacién de flujo ideal. En el caso de columnas empacadas, que es
el tema central de este trabajo, un tipo de flujo no—ideal es la dispersiéon axial o mezclado
longitudinal. Esta desviacién del flujo ideal influye adversamente en los procesos de trans-
porte de masa al decrementar la magnitud de las fuerzas impulsoras. Si se ignora este efecto
en la simulacién y diseno de unidades de separacién se puede sobreestimar la separacion
alcanzada, en el caso de diseno puede ser necesaria una cantidad extra de empaque para
obtener la separacion deseada y compensar el efecto de la desviacion de flujo ideal.

El estudio sobre la desviacién de flujo ideal puede llevarse a cabo mediante dos formula-
ciones, una ampliamente estudiada y la otra novedosa propuesta en los ultimos cuatro anos.
La primera de ellas se basa en una analogia con la difusiéon de Fick donde la difusividad se
reemplaza por un coeficiente de dispersion, en ella toda la fenomenologia de la dispersion
se modela con este solo pardmetro. En la otra formulacién se representa la desviacién de
flujo ideal mediante celdas de no—equilibrio interconectadas entre si de tal forma que se
modele el patréon de flujo dentro de la columna. En este trabajo se hace un desarrollo en
base a una analogia de la ley de Fick. El modelo de dispersion aqui expuesto se basa en el
nimero de dispersion de Bodenstein dentro del contexto de la formulacién generalizada de
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Maxwell-Stefan, esto con el fin de incorporarlo a la simulacién de unidades de separacién
mediante segmentos de no—equilibrio. El modelo aqui descrito es de un solo parametro y se
formula suponiendo que los coeficientes de masa y las composiciones en la interfaz dentro
de los segmentos que componen a la columna empacada son constantes.

Con el modelo de dispersion se investigaron diversos casos donde se muestra la capacidad
de este para simular la presencia de flujo no—ideal. Los casos estudiados son sistemas de
absorcién y desorcién en los cuales se observa un efecto moderado del flujo no—ideal en
la eficiencia de la separacién. Se estudiaron 24 casos de tres sistemas diferentes divididos
en seis series. Con los resultados obtenidos del analisis de estos casos se comprobaron las
capacidades del modelo para representar un estado intermedio entre la mezcla completa y
el flujo tapon, que son los limites de flujo ideal impuestos al modelo.

Objetivos

En el presente trabajo se lleva a cabo un estudio sobre la variacién en la eficiencia de
separacion en sistemas multicomponente en columnas empacadas donde se presenta flujo
no—ideal. Los objetivos son los siguientes:

= Formular un procedimiento para incorporar el efecto del flujo no—ideal en la simulacién
de columnas empacadas compuestas por segmentos de no—equilibrio.

= Hacer el procedimiento compatible con la formulacién generalizada de Maxwell-Stefan
para su aplicacion a separaciones en sistemas multicomponente.

= Aplicar el procedimiento desarrollado a la evaluacién cuantitativa del impacto del flujo
no—ideal en la eficiencia de separacién en un conjunto de casos de estudio tomados de
la literatura abierta.

Estructura de la tesis

El documento se divide en cuatro capitulos. En el primero se hace una revision de los con-
ceptos basicos necesarios para entender los modelos basados en segmentos de no—equilibrio
y la transferencia de masa en sistemas multicomponente. En el segundo capitulo se expone
el modelo de dispersion propuesto en este trabajo y su incorporacién en la formulacién
de modelos basados en segmentos de no—equilibrio. En el tercer capitulo se muestran las
simplificaciones hechas a la forma general para modelar los casos de estudio seleccionados,
asi como los detalles de la implementacién del programa de computo. En el cuarto capitulo
se presentan los resultados obtenidos en la modelacién de los casos de estudio con el modelo
de dispersion establecido. En los cuatro apéndices se exponen los métodos necesarios para el
calculo de propiedades fisicas y de transporte, los detalles de la solucién mediante el método
de correccién simultanea, las operaciones con matrices y un ejemplo de un reporte generado
por el programa de computo desarrollado.

XXVI
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Estado del arte y conceptos basicos

En el disenio y la simulacién de plantas quimicas, las unidades de separacién tienen un
papel relevante; son las encargadas de separar los productos valiosos de los que no lo son,
asi como de recuperar los reactivos no consumidos que pueden reciclarse para reaccionar otra
vez. Las formulaciones que se han empleado para el calculo de este tipo de unidades tienen
su antecedente mas remoto en las ecuaciones de Sorel del anio 1899, quien describe a una
columna de destilacién ordinaria en estado estacionario en base a la suposicién de que cada
etapa opera en equilibrio termodindmico [1]. A principios de los afios veinte del siglo pasado
se desarrollaron los métodos graficos de Ponchon—Savarit y de Mc-Cabe—Thiele, en ambos se
suponia el contacto en etapas de equilibrio, s6lo que el método de Ponchon—Savarit incorpora
el balance de energia. El método de Mc-Cabe—Thiele atin forma parte de la curricula en
ingenieria quimica, aunque su utilidad es meramente ilustrativa. El gran salto en el calculo
de unidades de separacion ocurre con la aparicién de las primeras computadoras, ya que
estas permiten resolver las ecuaciones establecidas por Sorel en forma numérica. Se han
desarrollado una gran cantidad de algoritmos para la solucién de estas ecuaciones [2], aunque
estos se basan en la premisa de que existe equilibrio termodindmico entre las corrientes que
abandonan cada etapa.

1.1. Limitaciones de las etapas en equilibrio

Los modelos basados en etapas en equilibrio tienen una seria limitacién en su desarrollo:
suponen que las corrientes que abandonan la etapa se encuentran en equilibrio termodinami-
co, lo que raramente ocurre en la realidad. Con el fin de corregir este comportamiento se
ha definido una eficiencia que intenta modelar la desviacién del comportamiento ideal. El
primer problema de esta eficiencia es que existen una gran variedad de definiciones, tales
como la eficiencia de Murphree, de Hausen, la generalizada de Hausen y la de vaporizacion
mas otras de entre las cuales es dificil elegir cual es la mejor. De ellas la que tiene més
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base termodinamica es la generalizada de Hausen, pero su implementaciéon es complicada,
tal como se expone en la literatura [3]. La eficiencia de Murphree es la mas popular, sobre
todo por que su inclusién dentro de las ecuaciones que modelan una etapa de equilibrio
es sencilla. Otro punto en contra de las eficiencias es que son estrictamente vélidas para
sistemas binarios, por lo que su uso en mezclas multicomponente es incierto. En un sistema
de C' componentes, C' — 1 de las eficiencias son independientes, es decir que no existe en
la realidad una eficiencia de etapa, lo que existe es una eficiencia individual para cada uno
de los componentes, esto debido a que el comportamiento de cada especie en la mezcla es
particular.

Limitaciones en columnas empacadas

El disenio de columnas empacadas con frecuencia se basa en etapas en equilibrio que
posteriormente se convierten a altura de empaque mediante el HETP!. Este concepto es
ampliamente usado aunque en realidad no tiene ninguna justificacién teérica [3]. Una al-
ternativa al HETP es el uso de HTUs? y NTUs?. Los HTUs pueden correlacionarse mas
facilmente que las HETP, pero son estrictamente vélidos para sistemas binarios, para sis-
temas multicomponente los NTUs son diferentes para cada especie dentro de la mezcla, lo
cual ha sido corroborado experimentalmente [3].

1.2. Sobre la transferencia de masa en sistemas multicompo-
nente

La descripcién de la transferencia de masa en sistemas multicomponente es mucho més
complicada que en sistemas binarios, debido principalmente a las interacciones entre los
componentes de la mezcla, lo que produce una serie de curiosos comportamientos en los
fluxes? de masa que no tienen paralelo en los sistemas binarios. Sirva como ejemplo el
comportamiento de una especie en un sistema ternario citado en la literatura [4], en el
cual se presentan los siguientes fendémenos donde la fuerza impulsora es el gradiente de
concentraciones:

difusién osmoética: existe transferencia de masa a pesar de no existir aparentemente
fuerza impulsora (Dy — o)

difusién inversa: existe transferencia de masa en la direccién opuesta a la que dicta la
fuerza impulsora (D3 < 0)

difusion de barrera: no existe transferencia de masa a pesar de existir una gran fuerza
impulsora (D3 = 0)

L Height equivalent of a theoretical plate o altura equivalente de un plato tedrico

2Height of transfer unit o altura de la unidad de transferencia

3 Number of a transfer units o ntimero de unidades de transferencia

4Se emplea el anglicismo fluz (del latin fluzus) para designar a la cantidad transferida por unidad de
tiempo y area, esto con el fin de evitar confusién con el término flujo que tiene otro significado.
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mismos que se esquematizan en la Figura 1.1. Este tipo de comportamientos no pueden
ser representados de forma adecuada mediante la ley de Fick, la cual es estrictamente
vélida sélo para sistemas binarios. Una consecuencia de este comportamiento en sistemas
multicomponente, es que estos efectos interactivos llevan a que las eficiencias individuales
no estén acotadas entre cero y la unidad, si no que estas varian en el intervalo de —oc a
+oo [3].

Jz

difusion
osmoética

difusion

normal

difusion de
barrera . \

¥

difusion
inversa

VX,

difusion

Figura 1.1: Flux difusivo como funcién de los gradientes de composicién para una especie
en un sistema ternario.

Una alternativa en la modelacién de sistemas multicomponente es emplear una formula-
cion generalizada donde se tomen en cuenta las interacciones individuales, asi como el efecto
de las no idealidades de las mezclas y la diversidad de fuerzas impulsoras que promueven
la transferencia de masa. Esta formulacion se conoce como formulacion de Mazwell-Stefan,
misma que se describe detalladamente en secciones posteriores.

1.3. Sobre los modelos basados en segmentos de no—equilibrio

Con el fin de evitar los problemas que se presentan con las etapas en equilibrio y las
eficiencias, Krishnamurty y Taylor en el aio de 1985 presentaron su modelo basado en seg-
mentos de no—equilibrio, mostrado en la Figura 1.2. Este tiene las siguientes caracteristicas

[3]:

= Las ecuaciones de conservacién de masa y energia se dividen en dos partes, una para
cada fase. Las ecuaciones de cada fase se conectan entre si por medio del balance en la
region de la interfaz. Solo se supone que existe equilibrio termodinamico en la interfaz.

= Kl proceso simultdaneo de transferencia de masa y calor a través de la interfaz se modela
por medio de las relaciones de transporte. Otros conceptos abstractos como el nimero
de unidades de transferencia y las eficiencias no son necesarios.

= Las resistencias a la transferencia de masa y calor se toman en cuenta mediante el uso
de las ecuaciones de transporte para cada fase. Los efectos en la interfaz se ignoran.
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= Kl modelo se formula de tal manera que las ecuaciones que describen el sistema y
el método de resolucién sea independiente del método empleado para predecir las
velocidades de transporte asi como las propiedades fisicas y termodinamicas.

= Las ecuaciones resultantes se resuelven usando el método de Newton o alguno similar.
No se recomienda emplear métodos de particion.

Liquido de
Vapor segmento
superior

Vapor Etapa

4|:> Transferencia <:I——

Alimentacion de energia Alimentacion

vapor Transferencia liquida
de masa

Liquido

Vapor de
segmento

Liquido
inferior 4

Figura 1.2: Esquema simplificado de una etapa de no—equilibrio.

Una desventaja de los modelos basados en segmentos de no-equilibrio es que requieren
informacién detallada sobre la configuracion del separador, ya que es necesario calcular los
coeficientes de transferencia de masa y calor que dependen precisamente de ella [1]. Estos
coeficientes generalmente se obtienen a partir de correlaciones semi—empiricas. Atun asi son
mas ventajosos que los modelos basados en etapas de equilibrio. Los modelos basados en
etapas de no—equilibrio son especialmente titiles en la modelacion de:

= Columnas empacadas.
= Sistemas altamente no ideales.
= Sistemas que involucran trazas de componentes.

= Separadores con perfiles que exhiban maximos y minimos de temperatura o composi-
ciones.

= Separadores donde las eficiencias se desconozcan.

Adicionalmente es posible modelar sistemas con reacciones quimicas que ocurran tanto
en el seno de la fase como en la regién de la interfaz. En el caso de sistemas reactivos, los
modelos basados en segmentos de no—equilibrio son preferibles, ya que se no se requieren
eficiencias. Estas aparte de tomar en cuenta las interacciones propias del sistema multicom-
ponente deben considerar la eficiencia en las reacciones quimicas.
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El desarrollo de modelos basados en segmentos de no—equilibrio sigue vigente desde el
planteamiento inicial de Krishnamurty y Taylor. Una sequnda generacion de los segmentos
de no—equilibrio fue presentada por Taylor, Kooijman y Hung en 1994, ahi se hacen algunas
mejoras a la formulacién original, por ejemplo, se agrega un balance hidraulico con lo que
la presién es una variable de iteracién, de esta forma es posible calcular la variacién de
presion en el contactor. Este modelo de segunda generacion es una versién generalizada
para sistemas sin reacciones quimicas donde se incluyen términos que permiten modelar el
arrastre en platos y columnas complejas [5]. En el trabajo de Taylor, Kooijman y Hung se
presenta una modalidad novedosa de calculo: el modo de diserio. Los autores aceptan que
una limitacién de los modelos basados en segmentos de no—equilibrio es que necesariamente
se deben conocer las dimensiones de la columna asi como el tipo de internos, lo cual no
es posible en la etapa de desarrollo de un proceso quimico. En el modo de diseno, sélo
se especifica el tipo de interno y el programa dimensiona el separador mediante el uso de
algoritmos conocidos ampliamente en la literatura. Otra novedad de este trabajo es fijar las
fracciones mol y los flujos de cada fase como variables, a diferencia de Taylor y Krishnamurty
que consideran a los flujos individuales como tales [3].

Existen muchas ventajas al asociar simultdneamente procesos de separacion y reactivos
en la misma unidad; entre ellas la mas importante es la mejora que existe en el rendimiento
de los productos y el ahorro de energia en los procesos exotérmicos, ya que el calor de la
reaccion vaporiza el liquido en el caso de la destilacion. Ademas de un ahorro importante
de capital al conjuntar varias operaciones en una sola unidad [6]. En el caso de la absorcién
y la extraccion liquido—liquido, la presencia de reacciones quimicas mejora la transferencia
de masa produciendo un grado de separacién mayor.

El procedimiento a seguir para modelar separaciones con reacciéon quimica empleando
segmentos de no—equilibrio, fue presentado por Higler, Taylor y Krishna en 1998 y se aplicé a
la modelacion de reacciones homogéneas en la region de la interfaz. Las reacciones quimicas
se toman en cuenta al modificar la ecuaciéon de continuidad en la regiéon de la interfaz e
incluir el cambio en el nimero de moles producto de las reacciones quimicas. La modificacion
propuesta se empled en la modelacién de la produccion de etilacetato, cuya reaccién en fase
liquida ha sido ampliamente estudiada desde hace tiempo [7]. En el trabajo de Higler, Taylor
y Krishna se comparan los resultados obtenidos empleando segmentos de no—equilibrio y
etapas de equilibrio donde en forma implicita se supone que la reaccién ocurre de forma
homogénea en el seno de la fase. Se concluye que la presencia de la reaccion quimica afecta
a las eficiencias y que estas deben evitarse en la modelacién de separaciones reactivas [8].

El desarrollo hecho para reacciones homogéneas no es aplicable a separaciones cataliticas
como en el caso de la produccién de MTBE®. En este proceso la reaccién no ocurre en la
fase homogénea, se lleva a cabo en la superficie de un catalizador sélido. Para separaciones
cataliticas existe un modelo basado en segmentos de no—equilibro de tres fases [6, 9] en
el cual aparte de considerar el transporte entre la fase vapor y la liquida, se considera el
transporte en el sélido donde ocurre el proceso reactivo.

El uso del MTBE se ha limitado al encontrarlo recientemente en aguas subterraneas, sustituyéndose por
otros compuestos oxigenados. Aun asi, la tecnologia que se ha desarrollado puede aplicarse a otros procesos
reactivos como es el caso de la condensacién aldélica de acetona tratada en la referencia [6].
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1.4. Sobre la modelaciéon de patrones de flujo en columnas
de platos y empacadas

En la modelacion de columnas de platos y empacadas es una practica comun considerar
patrones de flujo idealizados, basicamente con el fin de no complicar la ya de por si compleja
modelacion empleando segmentos de no—equilibrio. Para columnas de platos, el modelo més
novedoso reportado hasta ahora con segmentos de no—equilibrio es el desarrollado por Higler,
Krishna y Taylor en el ano de 1999, este se basa en el concepto de piscinas perfectamente
mezcladas y difiere de la forma tradicional derivada a partir de una analogia con la difusién
de Fick [10]. El modelo permite simular sistemas reactivos. Cada plato que originalmente
se representa mediante un segmento de no—equilibrio, se modela mediante un conjunto de
celdas, cada una constituida por un segmento de no—equilibrio [1]. El patrén de flujo se
modela por lo tanto mediante el arreglo de las celdas. La justificaciéon para emplear este
método en vez de uno de tipo difusivo, es que estos son vélidos sélo para fluidos isotrépicos
y son incapaces de describir patrones de circulacién como los que se tienen en las paredes o
en el vertedero de los platos. El modelo representa patrones de flujo en la fase liquida; para
la fase vapor se supone flujo tapén. En principio cualquier tipo de patrén de flujo puede
modelarse con el arreglo de las celdas de no—equilibrio.

Existe una versién de las celdas de no—equilibrio para columnas empacadas basada
en el concepto de etapa—zona e intenta modelar los efectos de la mala distribuciéon del
liquido y del vapor [11] en empaques estructurados. Para tal efecto el empaque se divide
en secciones, mismas que posteriormente se dividen en celdas —o zonas. El tamano de las
celdas se establece en base a consideraciones relacionadas con la propagacién del fluido
en la direccién radial. Las celdas se interconectan entre si con el fin de modelar la mala
distribucién de las fases con lo que se obtiene un arreglo tridimensional. Ambos modelos
de celdas de no—equilibrio para platos y empaques se esquematizan en la Figura 1.3; en el
caso de las celdas para columnas empacadas se muestra sélo el arreglo para modelar la mala
distribucién de liquido, sin embargo es posible hacer un arreglo similar para la fase vapor.

1.5. Formulacién de Maxwell-Stefan para sistemas multicom-
ponente
La formulacion de Maxwell-Stefan es una generalizacién de la ecuacién constitutiva para

la transferencia de masa. Las ecuaciones de Maxwell-Stefan se deducen a partir de la teoria
cinética para gases diluidos [12] y tienen la siguiente forma general

C
d, = Z % (1.1)
]:1 7.7
C
xiJj — .%'jJZ'
= A B A (1.2)

el término d; es el vector de fuerzas impulsoras, IN; el flux molar respecto a un marco fijo y
J; el flux molar respecto a una velocidad promedio. Los términos D; ; son las difusividades
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Seccion con platos

Seccion con empaque

Figura 1.3: Modelo de celdas de no—equilibrio para platos y empaques [9].

de Maxwell-Stefan. El vector de fuerzas impulsoras esta definido de la siguiente forma para

gases ideales
1
d;, = <F> Vpi
= VZ‘l (1.3)
las difusividades de Maxwell-Stefan son simétricas

como se ha demostrado de forma rigurosa [13]. La no idealidad de los sistemas se representa
a través de la definicién del vector de fuerzas impulsoras d;. La generalizacién del vector
de fuerzas impulsoras tiene la siguiente forma y se deriva a partir de la termodinamica de
procesos irreversibles [12]

c
c&RTd; = ¢;V7 pui + (¢i —wi) VP —p; | F — ijﬁj (1.5)
j=1

en este vector se consideran los diversos mecanismos involucrados en la transferencia de
masa, tales como la difusion por gradiente de potencial quimico, por gradiente de presion
y por la influencia de fuerzas mutuas y fuerzas externas. En la préactica la Ec. 1.5 debe
simplificarse para el estudio de un sistema particular. Si bien en los sistemas reales todos
los mecanismos coexisten, con el fin de simplificar el trabajo matematico algunas de las
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contribuciones pueden no considerarse. En la mayoria de los problemas ingenieriles suele
considerarse sélo el mecanismo que involucra al gradiente de potenciales quimicos, con ello
T

~ RT

d; V. ppi (1.6)
la cual se puede simplificar a la Ec. 1.3 si se considera que el sistema estd compuesto por
gases ideales. El vector de fuerzas impulsoras tiene la peculiaridad de que la suma de sus
términos es igual a cero

» di=0 (1.7)

debido a la restriccion de Gibbs-Duhem para sistemas a temperatura y presion constante.
Gracias a este resultado podemos concluir que de las C' fuerzas impulsoras, sélo C — 1 son
independientes. La evaluacién de los gradientes del potencial quimico no es trivial; para
sistemas no ideales el vector de fuerzas impulsoras tiene la siguiente forma [12]

X
d;, = i
RTVT,P,U
c-1
= ) IyVa;  i=12,...C-1 (1.8)
j=1
donde
Oln~;
Lij=0i;+x el (1.9)
8xj
TPy

la restriccion ¥ indica que deben mantenerse constantes durante la derivacién de In~; res-
pecto a x; las fracciones mol de todos los demds componentes excepto la del componente

C.

dln;

5 Olny;
8£Cj

.. T
7,7 7
a$j
T,P,%

62’,]' + T; (110)

T,Pay ktj=1,.2,...,C—1

Hasta aqui se ha supuesto que se tiene un modelo de solucién para evaluar I'; ;. En el caso
de contar con una ecuacién de estado, la evaluacién de I'; ; se hace de una forma andloga

OJln (ﬁ,
&Tj

Fm‘ = (sm' + x; (1.11)

T,P%

donde ¢ es el coeficiente de fugacidad. La derivada restringida de la Ec. 1.9 puede calcularse
a partir de las siguientes derivadas no restringidas

Ol
N 8xj

dln~y;

r. dln~y;

i = 1.12

oxc

T,P,% T,P

)
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1.6. Forma matricial de las ecuaciones de Maxwell-Stefan

Las Ecs. 1.1 y 1.2 pueden escribirse en forma matricial gracias a que la suma de los
fluxes de masa respecto a la velocidad promedio es igual a cero

> Ji=0 (1.13)

=1

por lo que se puede eliminar Jo y dejar los C' — 1 fluxes que son independientes

Cc-1
Jo=->_J; (1.14)
i=1
obteniendo
Cc—-1
Ctdi = _Bz’,i-]z’ — Z Bm’Ji (1.15)
J=1

los coeficientes B;; y B; j se definen mediante las siguientes relaciones

C
xX; Tk
B:. = 4 1.16
o= Bt (1.16)
i#
1 1
B.. = —x _ 1.17
" " (Dm' Dw) (L.17)

asi la Ec. 1.15 puede escribirse en su forma matricial
i (d) = —[B] (3) (118)
donde

Bia B2 Bisz -+ Bio-1
Bs 1 Bs o Bssz -+ Boco_i
B] — _ _ (1.19)

| Bc-11 Be-12 Beo1s -+ Be-o1c0-1

@ =1 " (1.20)

d) = (1.21)
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la Ec. 1.18 puede escribirse de la siguiente forma
(3) = = (B () (1.22)

que es semejante a la ley de Fick. Si se estudia un sistema binario la Ec. 1.22 queda reducida
a

J = —¢Bd; (1.23)
donde B es n )
I i)
B = — 1.24
D12 D12 (124)
con lo que
J1 = *Ct’l)lygdl (125)

si se considera que el sistema se comporta idealmente
J1 = —CtDLQVl'l (1.26)

que es precisamente la ley de Fick. La formulaciéon de Maxwell-Stefan no es una generali-
zacién de la ley de Fick, mas bien la ley de Fick es un caso particular de la formulacién de
Maxwell-Stefan.

1.7. La conversion J N

Al expresar las ecuaciones de Maxwell-Stefan en su forma matricial se simplifica su
forma matematica. La formulaciéon matricial tiene el problema de expresar una relacién
para (J), no para (N) que es el tipo de flux de transferencia de masa que se emplea en los
problemas de ingenieria —aparece en los balances de materia como se muestra mas adelante.
La conversién de (J) a (N) o enlace® [12] no es trivial, ya que mientras ZZC:1 Ji =0 no se
tiene una relacion equivalente para N;

C
> N =N, (1.27)
i=1

salvo en algunos casos. En la contradifusién equimolar

C
YN = 0 (1.28)
i=1
J, = N; (1.29)
esta condicion puede suponerse para diversos sistemas, tales como la destilacién multicom-
ponente, aunque en este caso es mucho mejor la siguiente condicion

C

> NiAHyp; =0 (1.30)
=1

S Bootstrap en inglés
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1.7. La conversién J-N

donde A Hy,p, ; son los calores latentes de vaporizacion y sélo en caso de que estos sean iguales
se cumple que N; = 0. Existe también el caso en que el flux de alguna de las especies sea
cero —conocido como difusion de Stefan. Ejemplo de este caso son los siguientes:

= Condensacién en presencia de un incondensable; por ejemplo la condensacién del agua
contenida en el aire, en cuyo caso el agua tiene un flux diferente de cero y el flux del
aire es cero.

= Evaporacion en presencia de un incondensable; como en el caso anterior, el flux del
incondensable es cero.

= Absorcién, donde se supone que algunas de las especies son insolubles en el liquido,
con lo que su flux es cero.

Por ejemplo, si la especie C tiene un flux igual a cero, entonces

Ne=Jc+ 2Ny =0 (1.31)
' J
N, = —-¢ (1.32)
xrc

esto permite reescribir las relaciones para los fluxes N;

N;, = J;+x;N;

_ g, riJo
e
T T Cc-1
_ <1+_z) PR S (1.33)
xro n
ki

para sistemas binarios.

_ 4 (1.34)

Se tiene también el caso en que existe una relacién entre N; y N; de la siguiente forma

donde puede establecerse una relacion entre N; y J;

J;

1_ %
2

N; = (1.36)

esta situacién se presenta en el caso de difusién controlada por reacciéon quimica, donde la
estequiometria proporciona las relaciones; por ejemplo para la reaccién No 4+ 3Ho— 2NHj3,

11



Capitulo 1. Estado del arte y conceptos basicos

donde los componentes 1, 2 y 3 son respectivamente Ny, Ho y NHj las relaciones son de la
siguiente forma

1 1 1
N; = §N2 = —§N3 = §Nt
1 3
z1 = 5 zZ9 = 5 zZ3 = —1 (1.37)

es importante notar que Zlc:1 z; = 1y que los valores de z; no son siempre positivos.

Generalizacion para sistemas multicomponente

Una expresion general que engloba los conceptos anteriormente expuestos es la siguiente
[12]

> uNi =0 (1.38)

donde los coeficientes v; son caracteristicos del tipo de difusién que prevalece en el sistema.
Para determinar IN; de J;, se parte de la ecuacién

N;, =J; +x;N, (1.39)
multiplicando ambos miembros por v;
ViNi = I/iJZ' + I/Z'CCiNt (1.40)

con lo que al sumar sobre todas las especies

C C C
ZV@N@ = ZViJi —i—NtZVil'i =0 (1.41)
i=1 i=1 i=1
en consecuencia

c c-1
1 Vidi
N, = — (%”) =3 My (1.42)
> pst

i—=1 ViZq

los coeficientes A, se definen por la siguiente expresién

A= EVC (1.43)
D j=1V5T;
finalmente, al sustituir en la Ec. 1.39
Cc-1
Ni= ) Birdk (1.44)
k=1
donde f3; ; es
Bijk = 0ie — @il (1.45)
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1.8. Coeficientes de transferencia de masa

en la Ec. 1.45, §; . es la funcién delta de Kronecker. Los términos v; se calculan de acuerdo
al tipo de difusién que prevalece; para contradifusion equimolar

vi=v,  (N;=0) i=12...n-1 (1.46)
con lo que (3; j, = 0;. Para destilacién no equimolar se prefiere la siguiente relacién
v; = AHyap i 1=1,2,3,...,n (1.47)
en la difusion de Stefan se hacen cero todos los v; menos el de la especie que no se difunde
vi=0 vm#0  (N,=0) (1.48)
con lo que se tiene la siguiente simplificacién

"y
Big = Oiy + — (1.49)

In
para sistemas donde la difusiéon se controla por la reaccién quimica se procede de forma
diferente calculando 3;  de la siguiente forma.

0i &

1 %
Z

Bik = (1.50)

Finalmente la conversién (J) (IN) se efectiia de la siguiente manera

(IN) = [8] (J) (1.51)

donde los elementos de la matriz [3] son proporcionados por la Ecs. 1.45, 1.49 y 1.50 segin
sea el caso.

1.8. Coeficientes de transferencia de masa

Los coeficientes de transferencia de masa k en una mezcla binaria para una fase x se
definen en la forma sugerida por Bird et al. [12]

. Nip—xip N
kr = lim ——M—
N1—0 ¢t (5UIF - 51311)
Jir
— 1.52
CtA.%'l ( )

donde la fuerza impulsora a la transferencia de masa Az es la diferencia de fracciones mol
del componente 1 entre el seno de la fase y la interfaz”. Es importante notar que la Ec. 1.52
define el flux difusivo por el lado del seno de la fase, en tanto que si el aporte convectivo en
la Ec. 1.52 fuera 17V, el flux difusivo corresponderia al del lado de la interfaz, con lo que
se obtendria el coeficiente k. Esta diferencia sélo es relevante en el caso en que se tengan
reacciones quimicas en la region de la interfaz. Se puede hacer una definicién analoga para

" Bulk phase e interface en inglés
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Capitulo 1. Estado del arte y conceptos basicos

la fase y. En la Ec. 1.52 el limite N7 — 0 aparece porque en el proceso real de transferencia
de masa los perfiles de composicion y velocidad se distorsionan debido al flux difusivo de
la especie a través de la interfaz. Asi pues, la definicién dada por la Ec. 1.52 es valida a
fluxes bajos donde no existen distorsiones. Los coeficientes de este tipo —a flux bajo o cero—
son los que se calculan a través de las correlaciones existentes. Para condiciones reales de
transferencia de masa

B Nip — 21r Ny
o = T TR
¢t (z1p — x11)
J1F
= 1.53
CtA(El ( )

donde el superindice ® indica que el coeficiente corresponde a condiciones finitas de trans-
ferencia de masa. Este coeficiente se puede calcular a partir de kr mediante la siguiente
relacién [12]

k% = krEp (1.54)
donde Zr es un factor de correccion por flux finito de masa. El calculo de este factor depende

de los perfiles de composicién asi como de la hidrodinamica del sistema.

1.8.1. Definicion para sistemas multicomponente

El desarrollo se lleva a cabo para C' — 1 componentes por las razones expuestas en la
Seccion 1.5. Se definen los fluxes difusivos en la siguiente forma matricial

Jr) = (N)—(zr)N;

= c[kp] (zF — 1)
= ¢ [kp] (Ax) (1.55)
donde la correccion tiene la forma
(k%] = [kr] [E] (1.56)

aqui [Z] es la matriz de factores de correccién.

1.8.2. Factores de correccion para sistemas de gases ideales

Los factores de correccién pueden calcularse analiticamente para gases ideales transfi-
riéndose a través de una pelicula estancada. Se supone que los coeficientes de difusién de
Maxwell-Stefan, D; j, son independientes de la composicién e idénticos a las difusividades
de los pares gaseosos binarios i—k. En este caso los factores de correccion son

[E5] = [®] exp [@] [exp [€] — [1]] " = [E] exp [®] (1.57)

el detalle de como se obtiene esa solucién se proporciona en la literatura [12]. Aqui se indica
la posicién 0 en el seno de la fase y 0 en la interfaz. La matriz [I] es la identidad y los
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1.8. Coeficientes de transferencia de masa

elementos de la matriz [®] se definen con la siguiente relacién

C
N; Ny,
’ Ct'DZ”C/E ; ctDM/K ( )
i
1 1
®;, . = —N; — 1.59
! [Cﬂ)@',j/ﬁ CtDi,C/f] (1.59)

si se definen las siguientes matrices con los coeficientes a flux bajo, de acuerdo con la teoria
de la pelicula

[ko] = [Do] /¢ (1.60)

[ks] = [Ds] /C (1.61)

donde / es el espesor de la pelicula, los fluxes a través de la interfaz pueden calcularse como
sigue

(N) = < [Bo] [ko] [Eo] (yo — vs)

=t [Bs] [ks] [Zs] (yo — ws) (1.62)

se involucra la conversién J-N de la Seccién 1.7. Como se observa, la solucién se lleva a

cabo mediante un proceso iterativo donde se busca hacer converger el valor de (N). Es

importante notar que debe calcularse el exponencial de una matriz; esto se hace con el
teorema de Sylvester descrito en la Seccion C.2.

1.8.3. Formulacidon en términos de coeficientes binarios de transferencia
de masa

Para desarrollar la formulacién, es necesario definir una matriz [R] de elementos

C
Yi Yk
R = + 1.63
ot Ki,C kzl Ki k ( )
ki
1 1
R . = —u — 1.64
" v (Fém‘ Hw) (164
donde &; ; es el coeficiente de transferencia de masa a flux bajo para el par i—j definido por
Iii,j = DL]'/E (165)
con lo que
[k] = [R]™ (1.66)
finalmente.
C
N; N,
o, = Ny N (1.67)
CtRi,C —1 CtRi &
itk
1 1
o, = —N; { — } (1.68)
CtRi,j CtRi,C

15



Capitulo 1. Estado del arte y conceptos basicos

1.8.4. Factores de correccion para sistemas no ideales

La solucién proporcionada por Krishna [12] es aproximada, en ella se supone que los
factores termodinamicos I'; , y D;j son constantes a lo largo del camino de difusién. Asi,
los perfiles de concentracion son los siguientes

(¢ — o) = [exp [B] n — [I]] [exp [6] — [1]] " (w5 — o) (1.69)
donde 7 es una distancia adimensional. La matriz [©] se define de la siguiente forma
—1
[©] = [Tprom] ~ [®] (1.70)
con lo que los fluxes de masa pueden calcularse de la siguiente manera

(N) = c[Bo] [ko] [Zo] (z0 — w5) (1.71)
= ¢t [Bs] [ko] [Zo] (w0 — w5) (1.72)

donde las matrices de coeficientes de transferencia de masa son

(11 [

[ko] = [Do] /¢
- [BO]_l [Fprom] /€ (1~73)
[ks] = [Ds]
[Bs]

B6 ! [Fprom] /£ (174)

el término [I',rom] indica que los factores termodindmicos deben evaluarse a la composicion
promedio. Los factores de correccion se calculan con la siguientes relaciones.

Zo] = [O]fexp[O] - (1] (1.75)
Es5] = [O]exp (O] [exp (O] - [1]] 7 (1.76)

1.9. Modelos basados en etapas de equilibrio

Una etapa en equilibrio se esquematiza en la Figura 1.4. Aqui se supone que existe
equilibrio termodinamico entre las corrientes que abandonan la etapa. Mediante etapas
en equilibrio es posible disenar y simular procesos de separacién que ocurren en etapas
multiples.

Las ecuaciones que describen el comportamiento de una etapa de equilibrio son el balance
de masa [2]

Mij=(Lj +Uj)wij+ (Vi +Wj)yij — Li—1ij—1 — Vit1¥ij+1
_szi,j - ‘ﬁm =0 (177)

donde se incluyen las reacciones gobernadas por la cinética y por el equilibrio quimico [14]
mediante el término

R S
Nij =D VinTan, + Y njVin (1.78)
n=1 n=1
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1.9. Modelos basados en etapas de equilibrio

Vj Lj-1
A i
Yo Hija
WM T
T Pj-1
Pi
F———» Etapa j —»Q
Zi,j
HFj Xi |
TFj YL Hy
PFj Hvj+1 T| —PUj
Tj+1 Pj
Pj+1 v
Vij+1 Lj

Figura 1.4: Esquema de una etapa de equilibrio.

se tienen también las relaciones de equilibro de fases

Qij =0 Kijwij —vyij+ (1 —n5) yij1 (1.79)

donde se hace uso de la eficiencia de Murphree [15]

Yij — Yij+1
n; = 1.80
T KT — Vi (1.80)

para cada etapa debe cumplirse que la suma de las fracciones mol sean iguales a la unidad

C

SY=> "y —1=0 (1.81)
=1
C

SF=> wi;—1=0 (1.82)
=1

y finalmente se tiene el balance de energia

Ej = Hj (Lj + Uj) + Hj (Vj+W;) = Hj  Lj
—H}\ \Viq1— H Fj+Q; =0 (1.83)
debido a que las entalpias empleadas son molares parciales, no se agrega un término extra
por calor generado en la reaccién. El calor Q); agregado a la etapa es (+), extraido de la

etapa es (—). En una aplicacién donde se especifican N y todos los F}, z; ;, TJF, PJF, P;, Uj,
W; y Q; se tienen N(2C + 3) ecuaciones simultaneas con N (2C + 3) incdgnitas.
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Capitulo 1. Estado del arte y conceptos basicos

1.10. Solucién a modelos basados en etapas de equilibrio

Las ecuaciones descritas en la seccién anterior pueden resolverse siguiendo un procedi-
miento de particién o bien un procedimiento de correcciéon simultdnea para la modelacion de
una unidad de separacion. Los procedimientos de particion son bien conocidos y se pueden
consultar en la literatura [2]; muchos de ellos son disenados para la solucién de un tipo
particular de problema. El procedimiento de correccién simultanea tiene la ventaja de apli-
carse a cualquier tipo de proceso de separacién, ademas de ser un procedimiento acelerado
donde se hace uso del método de Newton. En este procedimiento, con el fin de reducir el
nimero de incognitas de N(2C' + 3) a N(2C + 1), se combinan las Ecs. 1.81 y 1.82 con las
FEes. 1.77, 1.79 y 1.83 eliminando 2N variables. Esto se lleva cabo introduciendo en las Ecs.

1.77 y 1.79 las siguientes definiciones

asi, se tiene el balance de energia

iy
Yij = ‘Z/—j
lA.
l’@j = i—j
UA
st=-
Lj
SV — %
Vj

Ej=1+S;)LH + (14 8))V;H) — L 1H | —

donde

se tiene el balance de materia

VipHY — FjHE +Q; =0

C
L = Yl
=1
C
Vi = ) vy
=1

C
Fj = Y fij
i=1

Mi,j = l@j (1 + SJL) + Ui,j (1 + SJV) — li,j—l — Ui,j—i—l

y las relaciones de equilibrio

C
= K glig Y g1

—fij =M =0

Qij = &

18
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—vijt c
2 k=1 Vk jt1

(1.84)
(1.85)
(1.86)

(1.87)

(1.88)

(1.89)

(1.90)

(1.91)

(1.92)

(1.93)



1.10. Solucién a modelos basados en etapas de equilibrio

las Ecs. 1.92, 1.93 y 1.88 para todas las etapas pueden expresarse como un conjunto de
funciones dependientes de un conjunto de variables

(F),
F
® = | (1.94)
(F)n
(X),
(X)
o = | " (1.95)
(X)x
en forma desarrollada
E; Fyj
My Fy
My, F3
®), = | Mey | =| Feuy (1.96)
Q1,5 Foyoj
Q2,j Feys,
Qc,j Foci,
1 X1,
V2,5 X,
ve,j X,
X), = | 77 |=]| Xeoy (1.97)
i Xoyo,j
la,j Xcysj
ley Xoo41,

las funciones definidas en la Ecs. 1.94 se resuelven empleando el método de Newton con la
siguiente férmula de recurrencia

()" = (1) — A (1) (1.98)
donde A (X)(m) es la solucién del sistema lineal

@™ A )™ = F)™ (1.99)
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Capitulo 1. Estado del arte y conceptos basicos

donde [J] estd definido por

(o) () o (o)
] = (a((x))?) (3(()())2) (ﬁ) (1.100)
() () - (5 |
adicionalmente las submatrices se definen de la siguiente forma
(3((3) _ (ﬁ) <ﬁ> <8X2<f2fu) (1.101)
j : : :
() (M) o () |

los elementos de la matriz jacobiana dependen sélo de las variables de la etapa j — 1, j y
7+ 1, por ello la matriz de la Ec. 1.100 es una matriz tridiagonal

[ B, [C], |
[A], [B], [C],
1] = [Al; Bl [Cl; (1.102)

donde cada uno de los elementos de las submatrices [A], [B] y [C] se dan en la Seccién B.1.
La solucién del sistema lineal tridiagonal en cada iteracién se hace mediante una versiéon
matricial del método de Thomas [2] descrito en la Seccién C.4.

1.11. Solucion mediante el método Newton hibrido

En muchos casos la evaluacién de la matriz jacobiana involucra derivadas cuyo calculo
es muy dificil o bien no es posible. Una alternativa es la aproximacién numérica de toda
la matriz jacobiana, aunque esta alternativa no es del todo aceptable, ya que algunos de
los términos de la matriz jacobiana son de facil evaluacién, mientras sélo algunos son de
evaluacion dificil. Con el fin de hacer frente a este tipo se situaciones se puede hacer uso de
un método de Newton hibrido donde se combinen simultdaneamente elementos analiticos con
elementos numéricos para el calculo de la matriz jacobiana. Este método hibrido se basa
en la férmula de recurrencia de la Ec. 1.99 con la definicién de la matriz jacobiana de la
siguiente forma [16]

[J] = [C] + [A]

donde [C] es la parte calculada analiticamente y [A] es la parte aprozimada de forma
numérica. Segun esto, el método de Newton clasico de la Ec. 1.99 corresponde al caso en

(1.103)
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1.11. Solucién mediante el método Newton hibrido

que [J] = [C]. La definicién de la matriz jacobiana con la Ec. 1.103 tiene el problema de
actualizar el valor de la parte aproximada de la matriz jacobiana. Un actualizacién tipo
Broyden no es 1til, ya en ella se actualiza el valor de la matriz inversa no de la matriz.
Las matrices involucradas en el método de correccién simultanea son dispersas por lo que
una buena forma de actualizacién es mediante el método de Schubert con la modificacién

hibrida de Lucfa y Macchietto [16], donde [A] se actualiza en cada iteracién de la siguiente
forma

Alr = AL+ 3 [607 6] ()" [0) — [Cley (5) ~ [Ales] (e ()T (1104)
i=1

el algoritmo del método de Newton hibrido se presenta en la Tabla 1.1. En la Ec. 1.104 se
hacen las siguientes definiciones

(5) = (¥g41) — (k) (1.105)
(v) (f (@r+1)) = (f (k) (1.106)

el término (s;) es un vector formado a partir de (s), tal que tiene ceros en cada posicién en
que la fila i de [A] tiene ceros, n es el numero de filas de [A]. En todas estas ecuaciones (x)
representa al vector de incégnitas.

Tabla 1.1: Implementaciéon del método de Newton hibrido.

Paso 1 Arrancar con valores iniciales de (X) y [A] e iniciar contador, k = 0. Establecer
tolerancia

Paso 2 Calcular (F)

Paso 3 Calcular [C]

Paso 4 Verificar la convergencia. Si no se cumple pasar al paso 5
Paso 5 Calcular matriz jacobiana con Ec. 1.103

Paso 6 Calcular el vector de correccién

Paso 7 Corregir vector de variables

Paso 8 Calcula valores nuevos de (F) y [C]

Paso 9 Actualizar [A] con Ec. 1.104
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1.12. Solucion mediante el método de Broyden

Otro procedimiento que se puede emplear para la solucién del conjunto de ecuaciones
que modela una etapa de equilibrio es el método de Broyden. Para su implementacion es
necesario evaluar la matriz jacobiana solo una vez, lo cual se puede llevar a cabo con la
expresiones proporcionadas en la Seccién B.1. Es recomendable emplear estas expresiones
para evaluar la matriz jacobiana, ya que el cdlculo puramente numérico requiere de una gran
cantidad de evaluaciones, mismas que se incrementan de forma dramaética cuando aumenta
el nimero de etapas y de componentes. La forma del método de Broyden a emplear es la
forma ordinaria donde la actualizacién de la matriz jacobiana inversa se hace con la siguiente
ecuacion [17]

-1 _

7™ 1l S _ (1.107)
donde se tienen las siguientes definiciones adicionales.

W™ = ®™ - @ (1.108)

()™ = (¥ - (x)m (1.109)

1.13. Especificaciones diferentes a las cargas térmicas

En el caso que se desee proporcionar especificaciones diferentes a las cargas térmicas en
el condensador y el rehervidor, se deberan modificar las funciones a resolver. En la Tabla
1.2 se muestran los reemplazos para F. Los condensadores totales son un caso especial, ya
que el fendmeno que ocurre alli es diferente al de una etapa en equilibrio. En principio, las
relaciones de equilibrio no se aplican, ya que la composicién de la corriente que sale es la
misma de la corriente que entra. Por ello las C' ecuaciones de ;1 se reemplazan con las
siguientes C' ecuaciones

C
Qi = 1-) 31K, (1.110)
i=1 T+Tsub
L .
Qinx = lig— Lo i=23,...,C (1.111)

1

donde la primera funcion representa la especificaciéon de la temperatura de burbuja y Ty, los
grados de subenfriamiento si es que se proporciona esa especificacién. Es importante notar
que la Ec. 1.111 el indice corre de 2 a C' sin contar la especie 1. Esta relacion se complementa
con la ecuacién alterna para F;. La especie 1, se supone, es una de las mas volatiles,
por lo que se presenta abundantemente en el destilado. Si esta especie 1 se encuentra en
trazas en la alimentaciéon deberd cambiarse la numeracién en la Ec. 1.111 para no excluirla.
Finalmente, para calcular las cargas térmicas debe resolverse el balance de energia a partir
de los resultados obtenidos. El diagrama del condensador se muestra en la Figura 1.5. En
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1.14. Dispersion en estado estacionario

ella se ha renombrado U; por Vi, la razén de esto es que ahora esta corriente se relaciona
con el destilado y puede iterarse en la solucién del conjunto de ecuaciones. Eso explica la
aparicién de V7 en la primera funcién de la Tabla 1.2

Etapa 1 —P»Q
Xi
Vi HL’1
Hy, Tll PV,
T, P
P2 lv
\VA L,

Figura 1.5: Esquema de un condensador total.

Tabla 1.2: Funciones para otras especificaciones diferentes a la carga térmica.

Tipo de ecuacion Funcién
Condensador Relacién de reflujo (L/D) L -V (%)esp
Temperatura del condensador Ty — Tesp
Flujo de destilado Vi — Desp
Flujo de componente clave Vclave,1 — Aelave
Fracciéon mol del componente clave  vcjave,1 — Vi Xclave
Rehervidor Relacién de vaporizacién (V/B) VN — Ly (%)esp
Temperatura del condensador TN — Tesp
Flujo de fondos Ly — Besp

Flujo de componente clave
Fraccién mol del componente clave

lclave, N — bclave

lclave,N — LnTcave

1.14.

Dispersién en estado estacionario

La comprension y la modelacién de flujo no—ideal es muy importante dentro del estudio
de los procesos de separacién. El flujo ideal se presenta cuando se supone que el fluido dentro
de la columna se mueve a través de ella con un comportamiento parecido a un pistén, donde
cada particula tiene un tiempo de residencia idéntico, es decir, existe un perfil de velocidades
plano y no existe mezclado en la direccién axial [18] lo cual no siempre es correcto®. En

8Una buena analogfa que permite entender la diferencia entre flujo tapén y flujo disperso es comparar
al flujo tapén con un desfile militar donde todos los soldados tienen un desplazamiento ordenado y al flujo
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Capitulo 1. Estado del arte y conceptos basicos

columnas empacadas, un tipo de flujo no—ideal es la dispersion axial o mezclado longitudinal.
Esta desviacion del patron de flujo tapon influye adversamente en los procesos de transporte
de masa al disminuir la magnitud de las fuerzas impulsoras [19]. Si no se toma en cuenta
este efecto en la simulacion de unidades de separacién se puede sobreestimar la separacion
alcanzada. En el caso del diseno de columnas, puede ser necesaria una cantidad extra de
empaque a la calculada mediante la forma tradicional basada en la suposicion de flujo tapén
dentro de la columna.

El flujo disperso es producto de los efectos viscosos, difusiéon molecular en flujo laminar
y difusién tipo remolino en flujo turbulento. Uno de los modelos mas exitosos para describir
la dispersién axial es de tipo difusivo, originalmente propuesto por Danckwerts donde se
hace una analogia con la ley de Fick. En €l la fenomenologia de la dispersién se describe al
reemplazar la difusividad molecular por un coeficiente de dispersion efectivo [20]

o0, 0 oo
ot °022 U@z

donde el coeficiente de dispersion axial D, y la velocidad intersticial v se suponen indepen-
dientes de la concentracion C, la posicion z y el tiempo t dentro de la columna. También
se supone que no existen gradientes de composicién en la direccién radial.

La solucién de la ecuacion diferencial anterior depende significativamente de los valores
de frontera empleados. Cuando se miden experimentalmente los pardametros de la disper-
sién mediante la técnica de estimulo-respuesta con el uso de trazadores, se tiene que la
concentracion de este ultimo es cero en cualquier punto dentro de la columna antes de que
el trazador es inyectado. Este es el primer valor de frontera. El segundo valor de frontera se
relaciona con la forma en que el trazador es inyectado, es decir, si el proceso es en escalén, en
un pulso o en una onda senoidal. El tercer valor de frontera se establece con las condiciones
de salida en la columna. Para un lecho de altura infinita o un sistema abierto, donde las
condiciones de dispersion arriba de la inyeccion de trazador son las mismas que dentro de
la columna empacada, las condiciones de frontera son

(1.112)

Cl2,0) = %5(2) (1.113)
ZLl’l}ElOOC(z,t) =0 (1.114)

en base a estas condiciones, Levenspiel y Smith [20] presentan la solucién de la ecuacién
diferencial

M (L— vt)2]
C=—"exp [—7 1.115
A(4rD,t)2 AD.t (L115)

donde M es la cantidad de trazador inyectado en el fluido y A es la seccién transversal de
la columna. En términos de variables adimensionales

disperso con un maratén donde cada uno de los corredores tiene tiempos diferentes para completar la carrera.

24



1.15. Modelos de la dispersién axial

donde 6 es el tiempo de residencia y Bo es el niimero de dispersién de Bodenstein, ambos
definidos como sigue.

vt
0=— 1.11
- (1.117)
vL
Bo = — 1.118
0= (1118)

El modelo difusivo es capaz de describir de manera aceptable el mezclado en columnas
empacadas que varia entre el mezclado perfecto (Bo — 0) y el flujo tapén (Bo — o0).
La eficacia de este modelo ha sido demostrada por muchos investigadores, sin embargo, el
modelo es incapaz de dar una descripcion adecuada de la dispersién axial en lechos de altura
reducida [21]. Otras limitantes se relacionan con la incapacidad de describir los fendmenos
de mezclado resultantes de la capacitancia del fluido y los perfiles de velocidad no planos.

1.15. Modelos de la dispersion axial

La dispersion axial de un gas que fluye a través de un lecho empacado se considera
resultado de dos mecanismos principales: la difusién molecular y la difusion turbulenta tipo
remolino

= a Reynolds bajo (Re < 1), la dispersién es controlada por la difusiéon molecular

= a Reynolds alto (Re > 10), la difusién de remolino es el factor dominante de la
dispersion

en el trabajo de Macifas—Salinas [21, 22| que se toma como base para modelar la dispersién
axial, se cubrié un amplio intervalo de Reynolds (entre 372 y 3932). Segin Levenspiel [21]
el grado de dispersién se describe por los siguientes valores del parametro de dispersion

= Bo > 500 dispersién pequena

= Bo < 5 dispersiéon grande

1.15.1. Modelo de Miyauchi—Vermeulen

El modelo de Miyauchi y Vermeulen [21] es una forma rigurosa de modelar el flujo unidi-
mensional de dos fases a contracorriente sobre un lecho empacado donde existe transferencia
de masa entre las fases. El modelo se puede deducir a partir de los términos mostrados en la
Figura 1.6 que corresponden a un balance diferencial de masa sobre un elemento de espesor
dz. Las ecuaciones diferenciales que describen a la fase x y a la fase y son

d>C, dCy

DezW - UxW — Koza(Cr = Cy) = 0 (1.119)
d*C, dcC

Dey—dz;/ vx—dzy —Kpya(Cpy —CY) = 0 (1.120)

el equilibrio se representa por una relacién lineal

Ct =mC, +q (1.121)
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en las Ecs. 1.119 y 1.120, los tltimos términos del lado izquierdo de la ecuacién representan
la velocidad por unidad de volumen de masa transferida de la fase x a la fase y. Las Ecs.
1.119 y 1.120 tienen la siguiente forma adimensional

d*X dX

E — BOxd—Z — BOxNox (X - Y) =0 (1122)
d*y ay
ﬁ - Boyd—Z - BOySNOy (X - Y) =0 (1123)

donde Z es una longitud adimensional que va de cero en la alimentacién de X a uno en la

vy (Cy)° Ve (Cx)°

z=0— ﬁ @ —z=0

dc

dC
vyCy + Dey(TZy .

vxCx - DexE

dz

= =
& =

d dCx]
+dz - — Cx-D
P r4 dZ][Vx X ex dz

d dCy]
1+dz - — Cy + Dey——>
[ z dz][vy Y eydz

1

S T

w(Cyt  w(C?
Figura 1.6: Balance diferencial de materia sobre un elemento de espesor dz para flujo
bifasico a contracorriente en una columna empacada.
alimentacién de Y (véase la Figura 1.6). Bo es el nimero de Bodenstein de cada fase y Nog

el nimero verdadero de unidades de transferencia globales en términos de la fase X

K,.aL

Vg

Noy = (1.124)

S es el factor de separacién

= (1.125)
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1.15. Modelos de la dispersién axial

las concentraciones adimensionales X y Y se definen de la forma siguiente

C,—C?
X = oo
B Cz—(mC';—V-q)
B CY — (mC} +q)
y — Cy—cyl
oy -}
m(Cy_C;)

Co — (mC’; + q)

(1.126)

los superindices 0 y 1 denotan las posiciones en Z = 0 y Z = 1 respectivamente. En la

deduccién de las Ecs. 1.119 y 1.120 se han hecho las siguientes suposiciones:

= se tiene un coeficiente de dispersion D. constante, que es capaz de caracterizar la

dispersion de cada fase

= la velocidad media y la concentracién de cada fase —v; y C;— no cambian con el

diametro de la columna

= la solubilidad de ambas fases no cambia con la concentracién del soluto ni con la altura

= la pendiente de la curva de equilibrio —m— no es funcién de la concentracién

= el producto del coeficiente de transferencia de masa global y el area de la interfaz

—K,,a— es constante a través de la columna

= los gradientes de concentracion del soluto en cada fase son continuos.

1.15.2. Solucién del modelo de Miyauchi—Vermeulen

En la soluciéon del modelo de Miyauchi—Vermeulen se involucran 4 parametros: N,
S, Bo, y Bo,. Para resolver simultdneamente las Ecs. 1.122 y 1.123 deben diferenciarse e
integrarse para tener una sola ecuacién de cuarto orden. En esta solucién se elimina a Y

[21]
d*x d3X RD¢ dx

s P T T

dz* dz3 0

las constantes «, By v se definen por las siguientes relaciones

a = Bo,; —Bo,
Noz (Boy — SBoy) + Bo,Bo,
v = NgzBoyBo, (1 —25)

@
|

(1.127)

(1.128)
(1.129)
(1.130)
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la solucién general de la Ec. 1.127 es la siguiente

X:

4

ZAZ e)\iZ
i=1

4

ZAl Qg eAiZ
1=1

Yy =

donde A\; =0, y Ao, A3 y A4 son las raices de la ecuacion caracteristica

N—aXN—pA—~7=0

los valores de a; se obtienen con por la siguiente relacién

Ao A2
Noz NozBo,

aizlf

(1.131)

(1.132)

(1.133)

(1.134)

el valor de los coeficientes A; se determina al aplicar las siguientes condiciones en la frontera

en Z =0

en Z =1

dX

Az
dy

daz

= BO;B (1 - Xo)

= 0

2
dz
ay
A

=0

= Bo, (Y'-Y)

(1.135)

(1.136)

(1.137)

(1.138)

de las condiciones expuestas antes, se infiere que la concentracién es discontinua sélo en la
entrada de las fases (de X' =1a Xgen Z =0,y de Y! a¥j en Z = 1). Al sustituir los

valores de frontera en las ecuaciones 1.131 y 1.132 se tiene el siguiente resultado

donde

28

Dy,

A Da,
' Du, — Dy

M1 A2 _ A3 _ M
1 Bo, 1 Bo, 1 Bo,
as A2 azA3 g4
age)‘2 (136)‘3 a4e’\4

I asAa aszA3

(126)‘2 (136)‘3

A A A A A
| deet (1492 ) A (1452 ) A (1+

—A3\4 (age — a4e>‘3>
)\2)\4 (a2€ — a4e’\2>

—)\2)\3 <a26 3 — a3€)\ )

ag 4
a4e)‘4

A4
Bo,

(1.139)

(1.140)

(1.141)

(1.142)
(1.143)

(1.144)



1.15. Modelos de la dispersién axial

es importante notar que las Ecs. 1.131 y 1.132 son vélidas sélo si S # 1. En la solucién se
han considerado los siguientes casos

Bo, = o©
flujo tapén y/o
Bo, = o0
Bo, =0
mezclado perfecto : y/o
Bo, =0

también N,, = oo asi como S = 0y .S = co. Como se observa, la solucién es extremadamente
compleja pero puede facilitarse con la ayuda de un programa de cémputo.

1.15.3. El modelo de Hartland—Mecklenburgh

En el modelo de Hartland—Mecklenburgh [21] se reconsideran las ecuaciones diferenciales
bésicas —ecuaciones 1.119 y 1.120— a fin de obtener una wversion de mas facil manejo. Como
en el caso de Miyauchi y Vermeulen, se supone que el equilibrio se representa con una
relacion lineal. Los autores mostraron que las Ecs. 1.122 y 1.123 pueden combinarse para
proporcionar una forma mas compacta de las ecuaciones diferenciales para ambas fases

. 1 d%c, dey
Noz (Ca: - Cx) = —BO —d22 — —dZ (1.145)
1 d%¢ 1 dc
= ——2* _ __Z 1.14
SBoy dz? S dZ ( 6)

donde ¢; y ¢ son concentraciones adimensionales. Cuando Bo, y Bo, tienden a infinito
se tiene flujo tapon. Cuando se tiene esta situacion, se tienen los niimeros de transferencia
habituales para este régimen de flujo [21]. Los valores en la frontera son similares a los
proporcionados por Miyauchi y Vermeulen

en Z =0
. 1 decy
¢ = (ca)y— Bo. dZ (1.147)
. 1 dc
¢y = (¢y)y— B—oyd_Zy (1.148)
¢y = (cyo (1.149)
en Z =1
1 dec,
1 dc
¢z = (el (1.152)
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los superindices —0 en la entrada de la alimentacién y 1 en la salida de la alimentacion— se
emplean para identificar las condiciones dentro y fuera de la columna respectivamente. La
solucién general de la Ec. 1.145 es la siguiente

cr = Co+Cpel? +CyeP? 4 C3 eB? (1.153)
¢ = Co + 0191 €Q1Z + ngg equ + ngg C%Z (1.154)

T

donde los valores de g; estan dados por

1 ¢ q?
== (1 I S 1.155
g S< TN NomBox> (1.155)

las Ecs. 1.153, 1.154 y 1.155 son funcién de ¢;, las cuales son las raices de la ecuacién
siguiente

3
q; 1 1 2 Noac Noac
_ 2_ (11— S—— ¢ +Nyz (S—1)=0 1.156
Bo,Bo, + <B0$ Boy> % < Bo, - Bo, i+ Now ) ( )

la substitucion de los valores de frontera lleva a la solucién

3 .
v - Z=mh (b = ) (1.157)
Zi:l k;h; (1 — Seqi)

Yisy ki (g1 — hie®)

g 1.158
Z?zl kih; (1 — Seqz'Z) ( )
donde
e (1.159)
N Cg — cglﬁ* .
CO _ Cl*
= sa—ay 1.160
S (Cg — ci*) ( )
ademas.
o= 1o BqTi (1.161)
X
a2 _ q3
b= S (1.162)
q1
a3 Q1
b o= B (1.163)
q2
a q2
by = S S (1.164)
qs

Las Ecs. 1.153 y 1.154 conforman la solucién al modelo de Hartland—Mecklenburgh y pueden
reducirse a formas mas sencillas en casos especiales; por ejemplo, cuando S es igual a la
unidad, cuando se tiene mezclado perfecto y flujo tapén en cada fase, cuando N, es finito
o cuando N, — co. El modelo de Hartland—Mecklenburgh es mas sencillo de manejar si se
compara con el modelo de Miyauchi—Vermeulen.
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1.15. Modelos de la dispersién axial

1.15.4. Metodologia de solucion de Hartland y Mecklenburgh

La soluciéon propuesta por Hartland y Mecklenburgh fue aplicada a la absorcién en
columnas empacadas con rafinado gaseoso y extracto liquido [21]. Existe en la literatura
una gran cantidad de datos de transferencia de masa para columnas empacadas usualmente
expresados en términos de unidades de transferencia. Estos datos se determinan suponiendo
de forma implicita que el patrén de flujo corresponde a flujo tapén a través del empleo de
la ecuacion de Colburn para soluciones diluidas

liAmk1—n<@iﬂﬁﬁ>—A} (1.165)

Nog =
Y2 — ma2

donde y; y x3 son las concentraciones de las corrientes alimentadas, yo es la concentracion
de soluto remanente en el rafinado y A es el factor de separacién definido como

G M,
LM,

A=m (1.166)

la solucién rigurosa de Hartland y Mecklenburgh se aplica llevando a cabo un proceso
iterativo. El objetivo es la correccién del nimero aparente de unidades de transferencia
proporcionada por la Ec. 1.165 por efecto de la dispersion axial. En la siguiente seccién se
detalla el método de Hartland y Mecklenburgh en el caso de simulacién, cuando se tiene
una H —altura de empaque— conocida

1.15.5. Algoritmo para corregir N, por dispersién

Paso 1: Expresar a Bo en términos de la altura conocida de empaque H empleada para

llevar a cabo los experimentos de transferencia de masa®
H
Bo,,, = Bog, L (1.167)

Paso 2: Establecer los valores iniciales del valor real del nimero de unidades de transfe-
rencia N,, en base al valor dado en flujo tapén

Nom = Nox,tapc’)n (1.168)

Paso 3: Calcular los coeficientes A y B del método de Hartland y Mecklenburgh propor-
cionados en la literatura [23]. Estos estan definidos para tres casos:
= mezclado axial en ambas fases
= mezclado axial en la fase x, flujo tapon en la fase y

= flujo tapdn en la fase x, mezclado axial en la fase y

9En este caso L = 0.9144 m segtin lo establecido por Macfas-Salinas en sus correlaciones para Bo [20],
mismas que se emplean en este trabajo.
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Paso 4: Obtener un nuevo estimado de N,, por medio de la siguiente ecuacién, obtenida
a partir del método de Newton

L1 1
Nox No:r Nox,tapén me

(1.169)

donde N7, se obtiene de la siguiente relacion.

. 1 B

Paso 5: Se verifica la convergencia de N,;. Si no se alcanza, repetir desde el Paso 3.

1.16. Correlaciones para el calculo de Bo

El éxito en la modelacion del flujo disperso depende fundamentalmente del valor del
numero de Bodenstein. A continuacién se muestran las correlaciones [22] que se emplean en
el presente trabajo. Estas fueron obtenidas a partir de datos experimentales con el sistema
aire—agua en flujo a contracorriente. Se empled una técnica de respuesta dindmica basada
en la inyeccion de trazadores en forma de impulsos a los cuales se les mide la distribucién
de tiempos de residencia, misma que posteriormente se relaciona matematicamente con el
fenémeno de mezclado. Las correlaciones fueron desarrolladas empleando cuatro empaques
diferentes

» anillos Rasching de 25.4 mm (aleatorio)
» anillos Pall de 25.4 mm (aleatorio)

» Sulzer BX (estructurado)

» Flexipac 2 (estructurado)

los resultados se generalizaron al correlacionarlos empleando parametros caracteristicos ta-
les como el didmetro del empaque (d,, deg), la superficie especifica (ap) y el dngulo de
corrugacién. Mas detalles sobre las técnicas y el arreglo experimental empleados para el
desarrollo de las correlaciones pueden encontrarse en la literatura [21].

Correlaciones para el flujo bifasico

Las siguientes correlaciones desarrolladas en términos de nimeros adimensionales per-
miten calcular los nimeros de Bodenstein para flujo bifasico, mismas que fueron empleadas
en el presente trabajo. Para empaques aleatorios se tiene la siguiente correlacion para la
fase gaseosa

Lmdp

Gmdy\"”
Bog = a( p) 010" iz (dpay)?
nG

= 0.0878Re 915 ¢ 10~0-00075ReL (g o 48251 (1.171)
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para empaques estructurados

G d B Lomde
Bog = a <M> o107 s (deqap)”
naG

= 4.2468 x 108 Re 590 ¢ 107 0-00208ReL (g, g, )T 792 (1.172)
para la fase liquida y empaques aleatorios se usa la siguiente correlacion

-1/3
Bo;, = a( p) ( pPQLg (dpay)”

L U
= 24.461Re3Ga~1/? (dya,) > (1.173)

para empaques estructurados.

B
nLLm 3 7
Bo, = L Em _2 ¢
or, (0] (dqu%g) (sen2¢> (dpap)

1.159
= 8 154F'0.7082 i d 6.337 1.174
= w50 (297 (40, (L172)

Las correlaciones para empaques aleatorios son validas dentro de los siguientes intervalos:

= 340 < Reg < 4066

= 90 < Rep, < 237

= 1.79 x 10% < Ga < 1.93 x 108
= 4.82 < dya, < 5.21

Las correlaciones para empaques estructurados son vélidas en los siguientes intervalos:

= 381 < Reg < 3516

= 25 < Rep < 122

» 1.53x 1078 < Fi < 1.59 x 107°
= 3.16 < degap < 3.53

= 45° < ¢ < 60°

En las figuras 1.7 y 1.8 se muestra la variacion tipica de los nimeros de Bodenstein con el
numero de Reynolds de cada fase. Estas figuras fueron trazadas con un valor de d,a, = 4.82
correspondiente a anillos Rasching de 25.4 mm. Se tomé Ga=1.79 x 103, que es el limite
inferior donde es valida la correlacién.
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Las grandes tempestades son para los grandes navios.

Nikos Kazantzakis

Descripcion del modelo

En este capitulo se describe el desarrollo del modelo de dispersién propuesto en este tra-
bajo. También se muestra una formulacion generalizada para un segmento de no—equilibrio,
ademas del procedimiento mediante el cual el modelo de dispersion se acopla para simular
la presencia de flujo no—ideal dentro de los segmentos que modelan una columna empacada.

2.1. Modelo basado en segmentos de no—equilibrio

Un segmento de no—equilibrio se esquematiza en la Figura 2.1. A diferencia de la etapa
en equilibrio, en un de segmento de no—equilibrio no se supone que las corrientes efluentes
estan en equilibrio termodindmico. Aqui existe un balance de energia y de materia para la
fase vapor y la fase liquida independientes uno del otro. La forma como ambos balances
se conectan es mediante las relaciones de transporte de masa y energia. Los balances de
materia son los siguientes

MY = (L+S5]) Viyig — Vieryiger — i + NG — 00 (2.1)
Ml = (1+8) Limij — Ljawiga — [ — N — 0 (2.2)

donde ./\/;‘3 y /\fZLJ representan la masa transferida a través de la interfaz. Esta puede definirse

de la siguiente forma [12]
Ny = / NY da; (2.3)
NE = / Nda, (2.4)

donde Ni‘; y ng son los fluxes molares del componente 7 en un punto particular en la
dispersiéon de las dos fases y da es la area de la interfaz a través de la cual el flux pasa.
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Vj Lj1
A
Vi Xij-1
Sv4—— | Hv; Huj1
Ty Tij1
Etapa j
vapor liquido
Qv & ————» Qy
alimentacion C » Nij | alimentacion
de vapor » € de liquido
fvij ( fLij
Hrvj Interfaz Huyj
Yij+1 Xij
Hvj+1 Hy ——» Sy
Tvj+1 Ty
v
Vi1 L

Figura 2.1: Esquema de un segmento de no—equilibrio.

Adicionalmente, ‘ﬁyj y ’ﬁfj representan los moles producidos por reacciones homogéneas

en el seno de la fase, tal como se establece en la ecuacion 1.78. Es importante notar —como
se observa en la Figura 2.1— que se toma como positivo el transporte de la fase vapor hacia
la fase liquida. A diferencia del trabajo original de Krishnamurty [3], tanto los flujos totales
como las fracciones mol se toman como variables. Si se suma sobre los C' elementos que
constituyen a la mezcla se tiene el balance global de masa por segmento

M} = (1+8]) Vi = Vi = F + NG =0
Mf = (1+8F)Lj— Li—1 = Ff = N =0 (2:6)
donde
c
Nij Z/\/m (2.7)
i=1
c
Ny = Z‘ﬂzg (2.8)
i=1

los balances de energia son los siguientes

Ef = (1+8))V;H) —VipH} — FYHY +Qf + €& (2.9)
Ef = (1+Sf)L;Hf — L, H] |, — FFH" +QF - &f (2.10)
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2.2. Relaciones de transporte

donde SJV y SjL corresponden a la energia transferida a través de la interfaz, mismos que
pueden ser definidos de la siguiente forma

g = /EJVdaj (2.11)

& = / Efda, (2.12)

donde E; es el flux de energia en un punto particular de la dispersién. Como en la Seccién
1.9, no se incluye un término extra por energia producida en la reaccién, ya que se emplean
entalpias molares parciales. Se considera por simplicidad que la presién en el segmento
esta definida y es constante, pero puede incluirse para calcular la caida de presién en el
segmento [5].

2.2. Relaciones de transporte

Para modelar el transporte de masa se hace uso de la formulacién de Maxwell-Stefan,
descrita en la Seccién 1.5. El transporte a través de la interfaz se basa en la teoria de la
pelicula y se esquematiza en la Figura 2.2. Las ecuaciones que describen el proceso son

c
yi ol yz‘N}/—yszV

= = J - - 2.13
RT 0On ; cfn}’/j ( )

i Ouf _ i N} —x;Nf
RT 0On ckrl

=1 .3

(2.14)

donde R es la constante de los gases ideales, M}/ y uiL son los potenciales quimicos obtenidos
a partir de la termodindmica, ¢} y ¢ las concentraciones totales, K}yj y Iii{'j los coeficientes de
transferencia de masa de los pares binarios y 77 es una distancia adimensional a lo largo de la
pelicula. Esta distancia adimensional aparece al introducir el coeficiente de transferencia de
masa en lugar de la difusividad de Maxwell-Stefan en una pelicula de espesor desconocido.
Si existen reacciones quimicas en la pelicula

oN; PV
=M, 2.15
o= (215)
8NZL PL
R R (6 2.16
5= (2.16)
si no hay reacciones quimicas en la regién de la interfaz
ONY
=0 (2.17)
on
NL
ON; =0 (2.18)
an

donde ‘ﬂf Viy ‘th L son los moles producidos en la pelicula tanto de vapor como de liquido
respectivamente, definidos en la ecuacion 1.78. Si en el sistema no hay reacciones quimicas
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pelicula [ seno de
de vapor < Ni la fase

v 1/ liquida
Yi
L
v
seno de 3
{ Tt
la fase N
vapor Lo pelicula
“i =5/ de liquido
interfaz

Figura 2.2: Esquema de la interfaz vapor—liquido.

se pueden hacer las simplificaciones descritas més adelante. En el caso de sistemas reactivos,
las ecuaciones de la pelicula deben resolverse de forma numérica [24, 25] a menos que se
tenga una solucién analitica la cual existe s6lo para casos muy sencillos. El balance de
energia para el transporte a través de la interfaz se escribe de la siguiente forma [9]

\%4 VaTV 14 V
EY = +ZN H (2.19)
TL
EF = _hJLaan +ZNL ak; (2.20)
=1
por continuidad se establece que
0L 0 (2.21)
on '
OEf
5 =0 (2.22)

no existe un término extra de generacion por efecto de reacciones quimicas, ya que se
emplean entalpias molares parciales [25].

Descripcién de la interfaz

La interfaz se supone continua, estdtica e inerte [13]. Por estas razones

Ml = NIY -NlF=o0 (2.23)
Ef = ¢&V-gl=0 (2.24)
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ademads en ambos lados de la interfaz por continuidad

L
HZV =l (2.25)
por lo que existe equilibrio termodinamico de fases

b= Kigal; — i (2.26)

debe cumplirse también que la suma de las fracciones sea igual a la unidad.

C

SH = Y afl-1=0 (2.27)
=1
C

ST = > yl-1=0 (2.28)
=1

2.3. Soluciéon a modelos basados en segmentos de no—equilibrio

La solucién de las ecuaciones para unidades compuestas por segmentos de no—equilibrio
se lleva a cabo de forma similar a como se hizo con las etapas de equilibrio en la Seccién
1.10, s6lo que en este caso se tiene un conjunto diferente de ecuaciones. Es importante notar
que si la unidad a resolver tiene condensador y/o rehervidor, sus funciones corresponden a
las mismas que se tenian en el caso de las etapas de equilibrio de la Seccién 1.13.

2.3.1. Analisis de grados de libertad para sistemas sin reaccién quimica

Por cada segmento de no—equilibrio existen 6¢ + 7 incégnitas [12]
= los flujos de liquido (V}, L;;2)

= las composiciones de liquido y vapor (z; j, y; j; 2C)

= las temperaturas de vapor y liquido (ij, TjL; 2)

= las composiciones en la interfaz (yZI o l‘ZI b 20)

la temperatura de la interfaz (T]I ; 1)

= velocidades de transferencia de masa (M‘Q,J\/;L], 20)

= velocidades de transferencia de calor (5]\/ , Ef ; 2)

las 6¢ 4 7 ecuaciones de cada segmento de no—equilibrio j son

= Jos balances de materia para la fase vapor (M VoM ]V; C+ 1)

Z7j )
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= los balances de materia para la fase liquida (lej, M JL ;C 4+ 1)

= los balances de materia en la interfaz (MZI IH C)

= los balances de energia (E]V, E]-L, EJI; 3>
= la relaciones de transporte de masa (2C — 2)
» la relaciones de transporte de energia (2)

= las sumatorias de las fracciones mol en la interfaz <SJVI , SJLI ; 2)

= las relaciones de equilibrio en la interfaz ( ZI b C’).

2.3.2. Simplificaciones para sistemas sin reaccién quimica

Siguiendo con lo establecido en las Fcs. 2.17 y 2.18, y en concordancia con la Ec. 2.23,
para sistemas sin reacciones quimicas

Tij =N —N=0 (2:29)
lo cual produce un solo conjunto de valores del vector N ; de tal manera que
\4 L
Nig =N = N, (2.30)
con lo que se producen dos nuevas ecuaciones
% %
L L

que deben resolverse. Si se parte de un razonamiento similar para el transporte de energia,
se tiene una forma préactica para el balance de energia en la interfaz, mediante el cual se
eliminan SJV y €J»L de la lista de variables

T =& & =0 (2.33)

donde SJV y 5jL se definen por las siguientes ecuaciones

C
e = Way (17 =1+ S NVH!, (2:34)
=1
< L
gjL = hLaj (T] - TL) + ZNZZ‘H@‘J’ (2.35)
=1

aqui a; es la drea de la interfaz. Los fluxes de masa se calculan tomando en cuenta el aporte
molecular y convectivo

Nij = Jis+ i Nij (2.36)

NE =I5+ yi N (27
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el aporte molecular se calcula mediante la forma matricial de las ecuaciones de Maxwell—
Stefan, descrita en la Seccién 1.6

(JV) = ¢ [kzv] (yv—yl) (2.38)
(J5) = o [¥] (27 aT) (2.39)

donde (yV —yl ) y (:LJ - xL) son los valores promedio de las fracciones mol entre la interfaz

y el seno de la fase. El sistema se modela empleando el modelo de la doble pelicula [26].
Las matrices de coeficientes de transferencia de masa se definen por la siguiente ecuaciéon
matricial

(K1) = [R"] " [1] (2.40)

donde F representa la fase en cuestion y [I’F ] es la matriz de factores termodinamicos
definida en la Seccién 1.5. Los elementos de la matriz de velocidades [RF ], que es de orden
C — 1, se definen por las siguientes relaciones, analogas [12] a las presentadas en la Seccién
1.8.3

c
Z; Zlk
Riy = 7 +D 0 (2.41)
i,C' k=1 i,k
ki
1 1
RF. = —u— - — (2.42)
v (’CFJ kf,%)

donde k‘ZFJ son los coeficientes de transferencia de los pares binarios calculados mediante
modelos empiricos. En este caso es posible no llevar a cabo la correccion de los coeficientes
de transferencia de masa por flux alto tal como se recomienda en la literatura [10] donde
la correccién se ignora en la destilacion. Una suposicion semejante puede hacerse para
la absorcién, donde la masa transferida en sistemas sin reacciones quimicas es baja. Las
difusividades de los pares binarios se calculan por los medios pertinentes mostrados en la
Secciéon A.1.1. La cantidad de masa total transferida se obtiene multiplicando J; por el drea
disponible para la transferencia de masa

(7)) = cjlkf]ay (yV —y ) (2.43)

(TF) = b [6}]a; (a7 =27 (2.44)

si se emplea la matriz de enlace para la conversién J-N se tienen las siguientes expresiones
W) = & B e (57— ) (2.45)

WE) = o [8"] [K"]) a; (a7 —aT) (2.46)

donde los elementos de la matriz [ﬂF ] se calculan tal como se indico en la Seccién 1.7. En
todos los casos se ha omitido la correccién por flux alto en los coeficientes de transferencia de
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Capitulo 2. Descripcién del modelo

masa y calor. Para sistemas no reactivos, las 5¢+ 5 funciones e incdgnitas son las siguientes
para cada segmento de no—equilibrio

(F);, = My, M;,....M%;, BT, T8 1,80, Q1. QL

, Bl MP M, ME EFTY TR ST (2.47)
(X); = Visyigso-osveis T syl oo syl s 26, T

;o Lj,wyg,. w05 TN, Ney) (2.48)

2.3.3. Solucién para sistemas reactivos

En la solucién de unidades de separaciéon donde se presenten reacciones quimicas, debe
cambiarse el procedimiento de solucién de las ecuaciones que modelan la regién de la interfaz,
sélo si las reacciones ocurren ahi. Para ello deben resolverse en forma simultanea las Ecs.
2.13, 2.14, 2.15, 2.16, 2.19, 2.20, 2.21 y 2.22 para las fases respectivas. En caso de que la
reaccién ocurra solo en la region de la interfaz de una fase, se resuelve esta de la forma
indicada anteriormente y la otra fase se resuelve con la forma descrita en la Seccion 2.3.2.
La solucion del sistema de ecuaciones diferenciales se puede llevar a cabo en forma numérica
mediante un método de diferencias finitas [25] o mediante métodos para valores iniciales,
recordando que el problema a resolver involucra valores en la frontera. Si las reacciones son
homogéneas y no ocurren de forma significativa en la regién de la interfaz, la solucién es
tal como se describe en las secciones anteriores sin ninguna modificacién, solo es necesario
anadir el término reactivo.

2.3.4. Modelacién de columnas con platos y empaques

Mediante segmentos de no—equilibrio es posible simular columnas de platos y columnas
empacadas, a pesar de que ambos dispositivos de contacto representan realidades fisicas
diferentes. En el caso de platos, un segmento de no—equilibrio sirve para modelar un plato.
Como se menciond, el condensador y el rehervidor se modelan como etapas de equilibrio,
esto por simplicidad ya que existe la posibilidad de modelar estas unidades también como
segmentos de no—equilibrio [3, 12]. El caso de las columnas empacadas es diferente, ya que
estas se modelan mediante contactores apilados, dicho de una forma coloquial, se divide
la altura del empaque en un nimero discreto de rebanadas donde cada una de ellas se
modela mediante un segmento de no—equilibrio. Asi, el modelo basado en segmentos de no—
equilibrio puede emplearse en la simulacién de estos dos tipos de contactores. Como nota
final, se puede decir que la diferencia real entre un plato y una seccién de empaque estriba
en las ecuaciones empleadas para modelar el transporte de masa y energia en la region de
la interfaz.

2.4. Inclusién del efecto de la dispersién axial

En esta seccién se describen los procedimientos mediante los cuales puede modelarse
la presencia de flujo tapén y de flujo disperso en una columna empacada. Los primeros
intentos por describir perfiles de concentracion dentro de los segmentos de no—equilibrio son
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2.4. Inclusién del efecto de la dispersion axial

atribuidos a Krishnamurty [3], quien establece que para los casos resueltos por él, g; ; se
calcula con la siguiente relacion

: 1
Uij = o (Yij + Yij+1) (2.49)

2
que es el promedio aritmético de las fracciones mol de las corrientes que entran y salen del
segmento, de esta forma se tiene un perfil lineal de concentraciones en la fase vapor y se
considera que el liquido estd bien mezclado. Para platos Powers [27] sugiere la siguiente
relacién

_ (Yij + (2N — 1) yij1)
Gij = 2 N b (2.50)

donde N es el numero de platos en la columna.

2.4.1. Flujo tapon

Para incorporar el efecto de la dispersién axial en la separacion, se considera las situacion
mostrada en la Figura 2.3. Mediante un balance de materia en un elemento de espesor dz
tenemos para la fase vapor como para la fase liquida [10]

Figura 2.3: Balance diferencial de materia sobre un elemento de espesor dz en una columna
empacada.

oont NYd ANz (2.51)

vonst NEd ANz (2.52)
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las expresiones anteriores pueden escribirse de la siguiente forma diferencial

dvi

— = —N/dA. 2.
- Va (2.53)
dl;
— = —NLJA. 2.54
- La (2.54)
si se suman las C' Ecs. 2.53 y 2.54 se obtiene
av
= = ~NYd' A, (2.55)
dL
ol —N}Fd' A, (2.56)
se dispone de las siguientes definiciones para el flux molar a un marco fijo y a un marco
mévil
NY = JV+ Ny (2.57)
NF = Jb 4+ N, (2.58)
(V) = & vl ") (2.59)
(J5) = el [ke) (o —2P) (2.60)
al sustituir v; = Vy; en la Ec. 2.53 y combinarla con la Ec. 2.57
dyi ~dV .y, AV
de + i = Jid'Ae —yiN, @’ A (2.61)
o bien J o
Yi Ay Vo
2= _JA A —y; [ NV d A+ — 2.62
de Ja y(ta +dz> (2.62)
en vista de lo planteado en la Ec. 2.55
dy; A 1
— =—Jd A, 2.
Vv p Jita (2.63)
la cual se puede generalizar para los C' componentes de una mezcla
d(y) VY 7
7 A, 2.64
V P (J )a (2.64)
si adicionalmente se sustituye la Ec. 2.59
d
\% ng) = —C’tV [kv] (yV — yI) a A, (2.65)

si se define (V') = (yv) — (yI ), la ecuacion anterior es una ecuacion diferencial ordinaria de
variables separables, donde se ha supuesto que los coeficientes de transferencia de masa son
constantes dentro de la seccién empacada

d(Y)  CY[kv]dA,

Y) 1%

dh (2.66)
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si se integra entre h =0y h y entre (Y) = (Y),, v (Y') tenemos

|4 a .
1) = exp [ ), (2.67)

para simplificar este ultimo resultado, se hace uso de la definicién de unidades de transfe-
rencia individuales [12] para ambas fases

lky]a' H

N = 2.68
W = e 2.03)
krlad H
Ny = el (2.69)
ur,
las velocidades superficiales son
v
= — 2.70
uy C}f/Ac ( )
L
= 2.71
L cFA. ( )
(2.72)
si definimos a la posicion adimensional £ = % tenemos
ky]a' H
) = e |-, (273)
uy
kyv]a'h
= exp [—gg] (Y)ent (2.74)
uy
= exp [—ENY] (V) (2.75)
la composicién de la salida se calcula cuando £ = 1
(V) = exp [-NY] (V) (2.76)

el flux promedio respecto a un marco mévil se calcula a partir de la siguiente expresion
(jV> = [KY] (Y) (2.77)

donde (17) se calcula como sigue

1
(7) = [ oreena
= oo [-NY] = (1] [-NY] 7 (V)

= Q [_NV] (Y)sal (278)
la funcién 2 se define de la siguiente forma
Q[M] = [exp[M] = [1]] [M] ™" [exp [M]] !
= [exp[-M] - )] [-M]™" (2.79)
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con esto, el flux promedio respecto a un marco fijo puede calcularse
(V) = () a4+ N (57)
- (jV) d A+ N, ((57) = (V) (2.80)

es importante notar que en la Ec. 2.78, el valor promedio de la diferencia entre la interfaz
y la fase estd dado por la diferencia a la salida multiplicada por el factor €2 [—NV]. Para el
célculo de la funcién Q [M] es necesario obtener el exponencial de una matriz. Esto se hace
mediante el teorema de Sylvester descrito en la Seccién C.2

2.4.2. Flujo disperso

En esta seccién se describe el modelo de dispersiéon desarrollado en este trabajo. Para
simular la presencia de flujo disperso en la columna se parte de la siguiente ecuacion,
obtenida de un balance diferencial de materia andlogo al de la Figura 1.6 y valida para
sistemas multicomponente en la fase liquida

0*(C)  0(C)
L L / .

Dz, 5. Vg, (k"] d' (C)=0 (2.81)
donde (C) es el vector que contiene la diferencia de concentraciones entre la fase y la interfaz.
Se supone que el coeficiente de dispersién, DeLx, es unico para la mezcla. Si definimos a la
velocidad como v, = ﬁ y consideramos que la concentracién total es constante

¢+ {lc

2
80(2)2() — iaé‘j) —ck [k:L] ad(X)=0 (2.82)

L L
Demct

al multiplicar la ecuacién anterior por % tenemos

DEcFA 9?(X) 0(X) of [K*]d A
L 022 9z L (X)=0 (2:83)

definimos nuevamente una posiciéon adimensional §& = £, misma que sustituimos en la
ecuaciéon anterior

DEcFA O*(X) 0(X) of [KF]dAH

— — X)= 2.84
LH 0€? 0& L (X)=0 (2:84)

donde identificamos la definicién de Bo y de los niimeros de transferencia individuales

LH
Bo, = ———— 2.85
¢ DL.cl A, (2:85)
Llkp)a’AcH
[N*] o el AH (2.86)
L
con lo que se tiene la ecuacién diferencial para la dispersiéon
1 0%(X) 9(X

(X) _0(X) _ INF] (X) =0 (2.87)

Bo, 02 o€
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2.4. Inclusién del efecto de la dispersion axial

al definir A = BL se tiene
Oz

0*(X) 9(X) _
A 5T oe —[NF](X) =0 (2.88)

que es una ecuacién diferencial ordinaria de segundo grado homogénea cuya solucién tiene
la forma y = c1€™* + c2e™2*. Es importante mencionar que para la solucién de la ecuacién
diferencial se ha supuesto que los coeficientes de transferencia de masa y las composiciones
en la interfaz son constantes dentro del segmento. Con el fin de simplificar la solucién se
hacen las siguientes sustituciones [10]

1

= —_— 2'

¢ 2A (2:89)
2

1/2
- [NE] + [I]] (2.90)

] = a[

la ecuacién diferencial estd sujeta a los siguientes valores de frontera

_ 0(X) _
en{ = 1 e 0 (2.91)
en§ = 1 (X) = (X)sal (292)

la solucion correspondiente de la ecuacion diferencial es la siguiente

(X) = |[a[1] + [b] eleI=LUE=D _ (g [1] — [p]] elot+PNED | (5]~ (X)

para simplificar la ecuacion anterior se definen los siguientes términos

Bl = al]+ D) (2.99)
m] = al] - D] (2.95)

por lo que .
(X) = [l exp ] (€ 1) — m]esxp ] (€ ~ 1] ] )2 (2.96)

para calcular la diferencia promedio de composiciones a lo largo del segmento, se evalia la
integral de la ecuacién anterior para £ entre [1, 0]

(X) = [} 111 = exp [=ml} ] ™ =[] 1) = exp [=p) [p] '] 17" 5521 (2.97)
la siguiente ecuacién se obtiene a partir de la igualdad ejc—;l = %
(%) =[] lexp [m] = (1] ]~ fexo ]~ = ] fexp [p] — [1]] [p] " fexp )] !
pt Bsa (2.98)

2
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donde se reconoce la funcién €2 definida en la Ec. 2.79, asi
X
( )sal (299)

(X) = [l 2 m] - [m] 2 p]] 6] =

se puede hacer una deduccién similar para modelar la dispersién en la fase vapor. Para la
aplicacién del modelo de dispersion antes descrito, es necesario calcular la raiz cuadrada y
el exponencial de varias matrices. Esto se lleva a cabo con el teorema de Sylvester descrito
en la Seccién C.2

2.4.3. Inclusién del efecto de la dispersiéon axial en sistemas no reactivos

De acuerdo con las Ecs. 2.38 y 2.39, la existencia de un patrén de flujo puede tomarse en
cuenta al calcular el valor de las diferencias promedio entre la fase y la interfaz. Empleando
una notacién generalizada podemos decir que

("=v) = [@]6" -y (2.100)
(:7=2) = [@] (« - ") (2.101)
si se cumple que

[@V] = [1] (2.102)
[@F] = [1] (2.103)

se tiene mezcla completa [28]. En el caso de flujo tapén
[@V] = Q[-NY] (2.104)
[@"] = Q[-N*] (2.105)

las funciones Q [M] se definen en la Seccién 2.4. En el caso de flujo disperso

(P12 [m"] ~ [m"]Q[p"]] ] (2.106)

N =N =

@] = [P am]-m]ap] B (2.107)
se puede demostrar que el factor de correccion [(I)F ] para flujo disperso degenera en {2 [—NF ]
cuando Bo — oo y en [I] cuando Bo — 0. Esta demostracién se llevé a cabo de forma
numérica, calculando las correcciones a Bo muy grandes o muy pequenos, tal como se
muestra en la Seccion 4.1. Las correcciones aqui descritas no modifican el esquema de
solucién mostrado en las secciones anteriores para unidades compuestas por segmentos de

no—equilibrio.
\/L‘\
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Sonar es ver la vida de otro modo y es olvidar un poco lo
que es. Un sueno es casi nada y mds que todo: mas que
todo al sonarlo. . . casi nada después.

José Angel Buesa

Modelacion de la absorcion de gases

En este capitulo se presenta una aplicacién practica de las ecuaciones descritas en el
Capitulo 2 correspondientes a los segmentos de no—equilibrio (Seccién 2.1) y de los conceptos
de flujo tapén y flujo disperso (Seccién 2.4). Aqui se propone modelar la absorcién fisica de
gases en liquidos, para lo cual se hacen algunas simplificaciones descritas en las secciones
siguientes.

3.1.

Simplificaciones para absorcién no reactiva de gases

Para modelar la absorcién sin reaccion quimica de gases mediante segmentos de no—
equilibrio se proponen las siguientes simplificaciones:

No hay reacciones quimicas en el seno de la fase por lo que todos los ‘ﬂy ;Y ‘ﬁfj son
9, I
cero, también se supone que no hay reacciones quimicas en la region de la interfaz.

No existen alimentaciones intermedias en la columna salvo las terminales, por ello
1% L :
todos los F}, Sj y Sj son iguales a cero.

No existe adiciéon de calor en ningin punto de la columna, por ello todos los @; son
cero.

Dado que la absorcién sin reaccién quimica es una operacion prdcticamente isotérmica
donde la masa transferida es baja, puede suponerse que los efectos térmicos no son
importantes con lo que el balance de energia puede ignorarse; se tiene la siguiente
relacién implicita T = TV = TF = T! y se supone que existe un perfil lineal de
temperaturas en la columna.

Las concentraciones de los gases absorbidos son de un orden de magnitud tal que es
valida la ley de Henry por ello se supone que el sistema es ideal desde el punto de
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vista termodindmico, asi [I'] = [I] tal como se describe en la Seccién 1.5, por lo que
no hay correccién por efecto de la no idealidad.

3.1.1. Funciones y variables para el absorbedor de no—equilibrio

Las funciones que deben resolverse para modelar el absorbedor son las siguientes. Para
la fase vapor

M) = Vi = Vi + Ny =0 (3.1)
MY, = Viyig—Viewige +Nig =0 i=1,2,...,C (3.2)
Ty, = Nig—ANY=0 i=12,..,0-1 (3.3)
para la interfaz

Qf, = Kijal;—yl;=0 i=12...C (3.4)

C
SV o= > yl-1=0 (3.5)

=1

C
Sito= Y al-1=0 (3.6)

i=1

para la fase liquida

MF = L—Lj1—N;;=0

ij = Ljwjj—Lj1zij1—Nij=0 1=1,2,...,C
TE = Nij-N5=0 i=12..C-1 (3.9)
donde
C
Ny =Y Nij  j=12,...,N (3.10)
=1

con lo que se tienen 5C + 2 ecuaciones con 5C' + 2 variables. Generalmente un absorbedor
esta totalmente especificado si se proporcionan los siguientes datos:

= Flujo total de liquido alimentado.

Flujo total de gas alimentado.
= Composicién del liquido alimentado.
= Composicién del gas alimentado.

Al final cuando se tiene la solucién, estos valores especificados deben conservarse. Esto
se logra anadiendo a la columna dos segmentos terminales que tienen el Unico fin de hacer
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3.1. Simplificaciones para absorcién no reactiva de gases

cumplir las especificaciones; asi para este primer segmento se tienen las siguientes funciones

f1 Ly — Ly esp
fa _ Ly x5 — :Lesp T esp (3.11)
fo.+1 Ly xc1 — Lesp TCesp
para el tltimo segmento
g1 VN — VNesp
E;.z _ VN yi,n —: Vesp Y1,esp (3.12)
gC’.—H VN yo,n - Vesp YCesp
donde las variables del primer segmento son
X1 14
“ - x“ (3.13)
XC+1 556.',1
para el tltimo segmento son
Y1 VN
y.2 = ylz’N (3.14)
YC'+1 Yo,N

a las funciones f; y g; les corresponden los siguientes elementos, diferentes de cero, de
las submatrices [B]; y [B],. Las submatrices [C]; y [A]y son matrices nulas, ya que las
funciones del primer y tltimo segmentos no dependen de las variables de los segmentos j+ 1
vy j — 1 respectivamente

ofy
— =1 3.15
oL, (3.15)

Ofiyo
= L1 3.16

para el tltimo segmento

og1
— =1 3.17
oV ( )

0gi+2
= Un 6 3.18

el modelo de la columna de absorcién se esquematiza en la Figura 3.1. De esta columna sélo
N — 2 segmentos tienen el propédsito de modelar al absorbedor, los segmentos 1 y N tienen
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Capitulo 3. Modelacién de la absorcién de gases

el fin de hacer cumplir las especificaciones mencionadas. El nimero total de ecuaciones y
variables implicadas en la modelacién del absorbedor son (N —2) (5C +2) +2(C +1). La
solucién se hace mediante la correccion simultanea descrita en la Seccion 1.10 donde las
funciones que modelan al absorbedor son para 2 < j < N —1

M{‘// ?Lj
2,5
My .
MY Foia;
C.j F
s C+2,5
1.j .
v Fc,j
C-1,
ol 7 Focy1j
1,5 .
; F3c
F).=| o |= g (3.19)
J g?‘} Fs3cq1,5
i F3c12,5
SjL Fsc43,;
Mf F3044,5
My, :
ZL Ficis
Mg :
Tt i
- Fyoyaj
I :
T .
C-Lj Fscqa,4

y las variables son.
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mmemere

L el | 2

A v
A v
A v

CE ] m

I A

Figura 3.1: Esquema del modelo del absorbedor.

Vj X5
Yi,j Xoj
y(lf,j X1,
Y1 Xoyo,j

! X.
Yc.; 2C+1,j
xl X

1 2042,

X)) =| : |= : (3.20)
J : :

I
Te X3041,j

j X3042,
1,5 X3C+3,j
T, Xuc42,
Nij X40+3,
Ne X502,

3.1.2. Estimacion de valores iniciales

Los valores iniciales de todas las variables se asignan mediante el siguiente procedimiento
[27]. Tal como se menciond, las temperaturas no son variables de iteracién, asi que se
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establece un perfil lineal a lo largo de la columna tomando las temperaturas de los segmentos
terminales. Los flujos de las fases liquido y vapor se suponen constantes a lo largo de la
columna. Para estimar las composiciones de los productos se hace una iteracién empleando
el método de Wang—Henke [2] que habitualmente se emplea con etapas de equilibrio. Los
valores calculados se asignan a yi{ ;v a x{ ;- En principio puede suponerse que yz{ = Yiyj
y que xf] = x; j, aunque puede asignarse una pequena diferencia en base a la direcciéon de
transporte. Los flujos de masa se inicializan asignandoles un valor constante de 10~2 kmol /h
con un signo asignado por la direcciéon de transporte dictada por la siguiente regla basada
en la constante de equilibrio

si K;; < 1 latransferencia es de la fase vapor a la fase liquida

si K;; > 1 la transferencia es de la fase liquida a la fase vapor (3.21)

el procedimiento aqui esbozado es adecuado para casos en que se tienen pocas especies
quimicas y relativamente pocos segmentos. Para sistemas méas complejos y altamente no
ideales es mejor seguir las recomendaciones proporcionadas en la literatura [27], las cua-
les se llevan a cabo durante las primeras iteraciones mediante cdlculos hechos con formas
simplificadas tanto de las ecuaciones de transporte y de las propiedades termodindmicas.

3.1.3. Dimensiones de las submatrices [A];, [B];, [C]; y (F);

Como se mencion6 anteriormente, para resolver el absorbedor se deben resolver un total
de (N —2) (5C' 4 3) +2(C + 2) ecuaciones con el mismo nimero de incégnitas, esto debido
a que los segmentos terminales tienen un nimero diferente de ecuaciones y variables. Esto
tiene como consecuencia que las submatrices [A];, [B];, [C]; v (F); no tengan las mismas
dimensiones y no sean siempre matrices cuadradas. Las dimensiones de las submatrices se
proporcionan en la Tabla 3.1 y la estructura de la matriz jacobiana en la Figura 3.2. Es-
ta estructura se repite en el caso de modelar una columna de destilacién. En ese caso el
condensador y el rehervidor se modelan como si fueran etapas de equilibrio. Esta particu-
laridad debe tomarse en cuenta al momento de aplicar la forma generalizada del algoritmo
de Thomas descrita en la Seccién C.4. Los elementos de las submatrices [A];, [B]; y [C];
se calculan con las expresiones de la Seccién B.2. Es importante notar que en el caso del

absorbedor no se tiene balance de energia en la interfaz y que se deben reemplazar las
8stv psIL
derivadas WJI- Y 5. por las siguientes expresiones.
2V} 2V}

8Sj[
7 = 1 (3.22)
27‘7

I
aSj - 1 (3.23)
aym

3.1.4. Casos especiales

Se pueden hacer ain mas simplificaciones a las ecuaciones que modelan la absorcién de
gases sin reacciéon quimica, por ejemplo las siguientes:
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Tabla 3.1: Dimensiones de las submatrices [A];, [B];, [C]; v (F); para el absorbedor.

Segmento [A] [B] [C] F;
1 - (C+2,C+2) (C+25C+3) (C+2)
P (5C+3,0+2) (BC+3,5C+3) (5C+3,5C+3) (5C+3)

3 (5C +3,5C +3) (5C+3,5C+3) (5C +3,5C+3) (5C+3)

N-2 (5C+3,5C+3) (6C+3,56C+3) (bC+3,5C+3) (5C+3)
N—-1 (5C+3,5C+3) (6C+3,56C+3) (6C+3,C+2) (5C+3)
N (C+2,5C + 3) (C+2,C+2) — (C+2)

= suponer que existe difusién de Stefan donde el flux de masa de uno de los componentes
es cero ya que practicamente no se absorbe, esta consideracion puede aplicarse al gas
portador

= la composicion de algunas especies puede ser prdcticamente cero en la fase liquida

= s6lo la resistencia de una de las fases es significativa, por lo cual el transporte de masa
en la otra fase puede ignorarse.

Al hacer estas simplificaciones no sélo se simplifica el problema, también se evitan las
inestabilidades numéricas que aparecen al iterar variables que no lo son y que tienen un
valor cercano a cero.

3.2. Detalles de la implementacién

Los conceptos hasta aqui desarrollados fueron implementados en un programa de com-
putadora. En este trabajo no se empled ningiin software comercial o académico. El programa
fue escrito en Fortran 90 que es un lenguaje ideal para tal efecto, gracias a las facilidades
que tiene en el manejo de arreglos y matrices mediante instrucciones simples, ademaés de la
forma transparente en como se manejan los apuntadores. En la elaboracion del programa
de computo se siguié una filosofia modular tal como se esquematiza en la Figura 3.3. Para
lograr este objetivo se escribieron una serie de librerfas' que representan cada uno de los
bloques de la Figura 3.3. Para la aplicaciéon de todos los métodos numéricos empleados en
el programa se recurrié a la libreria NUmer, desarrollada como parte de este trabajo.

3.2.1. Resolvedor de ecuaciones

El resolvedor de ecuaciones hace uso de versiones matricial del método de Newton y
de Broyden descritas en la Seccién 1.10. Las derivadas de dificil acceso, como algunas

'Los programas desarrollados en este trabajo asi como la versién electrénica de este documento pueden
obtenerse de forma gratuita a través de internet en la pdgina www.geocities.com /victor_martinez_ortiz. Todos
los programas son de dominio publico.
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N-2 N-2

N-1

Figura 3.2: Estructura de la matriz jacobiana para el absorbedor.

que aparecen en las relaciones de transporte de masa, se calculan numéricamente usando
diferencias finitas centrales.

3.2.2. Calculo de propiedades

En la implementacién se calculan dos tipos de propiedades:
= Propiedades fisicas.
= Propiedades de transporte.

Se tienen modelos especificos para estos calculos. Cuando se tienen datos experimentales
de las propiedades, las constantes de los modelos se ajustan a partir de estos valores. Los
detalles del cédlculo de propiedades se muestran en la Seccién A.1.

29
2D
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3.2. Detalles de la implementacién

Resolvedor de ecuaciones

#

¢

Funciones

R

R

Rutinas de transferencia
de masa
y patrones de flujo

Caélculo de propiedades
termodinamicas
y de transporte

¢

¢

Banco de datos y para el célculo de propiedades
fisicas y de transporte. Caracteristicas
de los dipositivos de contacto

Figura 3.3: Estructura de la implementacion.
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La razoén es el método lento y tortuoso mediante el cual
quien no conoce la verdad la descubre. El corazén tiene
sus propias razones que la razén no comprende.

Blaise Pascal

Casos de estudio y resultados

Los casos de estudio seleccionados para la evaluacién del efecto de la dispersién axial en
la eficiencia de separacién en columnas empacadas, se obtuvieron de la literatura abierta.
En ellos se cuenta con toda la informacion necesaria para su tratamiento. Para incluir el
efecto de la dispersion axial en la transferencia de masa se calculan las matrices [@V] y
[@L] definidas en las Ecs. 2.100 y 2.101 para cada uno de los segmentos. La evaluacién del
impacto de la dispersién axial se hace mediante el acercamiento a flujo tapén definido en
las siguientes secciones, esto con el fin de tener una perspectiva global del impacto de la
dispersién axial en la eficiencia de la separacién.

4.1. Destilacion de un sistema cuaternario

El primer caso analizado es la destilacién de un sistema cuaternario en una columna
rellena con empaque estructurado Sulzer BX [12]. Las caracteristicas del empaque se mues-
tran en la Tabla 4.1 y su geometria en la Figura A.1. En esta seccién se lleva a cabo un
estudio detallado de la dispersién en la fase vapor con el fin ilustrar el procedimiento a
seguir para el empleo del modelo de dispersién.

El sistema estudiado estd compuesto por acetona(1)/metanol(2)/2-propanol(3)/agua(4)
que se destilan a reflujo total en una columna de 0.1 m de didmetro interno con una altura
de 0.8 m. El analisis se hace puntualmente en la parte superior de la columna. En este punto
se tienen las siguientes composiciones en la fase vapor

y1 = 0.003157  yo = 0.164701  y3 = 0.394518  y4 = 0.437623

mismas composiciones que corresponden a la fase liquida. El flujo de vapor es de 28.3305
mol/m?s mismo que corresponde también a la fase liquida, la presién es de 101.0 kPa. Las
constantes de equilibrio del sistema son las siguientes

Ky = 3.5416 Ky =1.5581 K3 =1.0864 K4 = 0.6936
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Tabla 4.1: Caracteristicas del empaque Sulzer BX.
Caracteristica Valor

Superficie especifica (a,) 450 m?/m?
Altura del pliegue (h) 6.4 mm
Base del canal (B) 12.7 mm
Lado del canal (.5) 8.9 mm
Fraccién hueca(e) 0.90

)

Angulo del canal (0 60°

las propiedades fisicas y de transporte se proporcionan en la Tabla 4.2. Los coeficientes de
Maxwell-Stefan para la fase vapor son los siguientes (en 107° m?/s).

DY, = 1258
DY; = 0.8084
DY, = 1.944
Dy; = 1.220
Dy, = 2.896
Dy, = 1.883

Tabla 4.2: Propiedades fisicas y de transporte del sistema [12].

Propiedad Valor

Viscosidad del vapor 1.113 x 107° Pa s
Viscosidad del liquido 3.814 x 10* Pa s
Densidad del vapor 1.253 kg/m3
Densidad del liquido 823.7 kg/m?

Peso molecular promedio 0.03705 kg/mol
Tensién superficial 0.048 N m

Resultados

Con los datos mostrados anteriormente se calculan los coeficientes de transferencia de
masa de los pares binarios mostrados a continuacion, para ello se emplea la correlacion de
Bravo, Rocha y Fair descrita en la Seccién A.6

0.00000 0.02161 0.01609 0.02890

[k:V ] _ 0.02161 0.00000 0.02118 0.03770 (m/s)
bin 0.01609 0.02118 0.00000 0.02829
0.02890 0.03770 0.02829 0.00000

(4.1)
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4.1. Destilacion de un sistema cuaternario

con este resultado se calcula la matriz [RV] definida por la Ec. 2.41, donde se hace uso de
la formulacién de Maxwell-Stefan para sistemas multicomponente

4737770 —0.03679 —0.08688
(RY] = —3.24978  34.74657 —3.40724 (s/m) (4.2)
—10.56481 —4.68152 37.38267

con esta matriz pueden calcullarse los niimeros de transferencia definidos por la Ec.2.68,
recordando que [kV] = [RY]~

9.07644  0.01260  0.02224
INY] = | 1.11412 12.52330  1.14402 (4.3)
2.70464 157188 11.64539

una vez calculados los niimeros de transferencia puede calcularse la matriz [@V]. Para ello
debe calcularse el niimero de Bodenstein! con las correlaciones de la Seccién 1.16

Bo, = 99.4868

antes de evaluar el factor de correccién por flujo disperso se mostrard que la Ec. 2.106
degenera en la matriz identidad y en la Ec. 2.104 (mezcla completa y flujo tapén) para Bo
muy pequenos y muy grandes respectivamente. Para el sistema cuaternario, si suponemos
que prevalece un patréon de flujo tapon se tiene la siguiente matriz [@V]

1120.23382  232.96389  172.56581
[®lpen] = | 20601.24068 36887.54958 20392.03211 (4.4)
20972.13805 28018.72161 21471.51177

si se hace el calculo empleando Bo, = 1.0 x 1077 con el modelo de dispersién descrito en
este trabajo se tiene el siguiente resultado

1.00000 2.10132 x 1079 3.70761 x 10~°
[cpgowo} = | 1.85687 x 10~7 1.00000 1.90671 x 107 (4.5)
450774 x 107 2.61981 x 107 1.00000

esta matriz tiende a la matriz identidad. Con Bo,=1.0 x 107 se obtiene

1120.12515  232.92003  172.53511
[cpgoym} — | 20597.36204 36880.91658 20388.19856 (4.6)
20968.40727 28013.45430 21467.77505

que tiende a matriz calculada con el modelo para flujo tapén. Asi que queda demostrado
en forma numérica que el modelo de dispersién propuesto cumple con sus valores extremos

'El Valor de Bo debe corregirse con la relacién Boy, = Boy ﬁ, donde 0.9144 m es la altura de la unidad
de prueba.
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correspondientes a flujo ideal. Aqui la comparacion se hace elemento a elemento para cada
una de las matrices. Si se repite el cdlculo con los valores de Bo del caso que se estd analizando

514.04540 5174056 42.04356
[cpgoy} — | 4575.23795 8893.08510 4540.64762 (4.7)
5109.92330 6238.86263 5456.67351

la matriz calculada tiene un valor intermedio entre los valores de flujo tapon y mezcla
completa, misma que modela la presencia de flujo disperso. Nuevamente la comparacién
es elemento a elemento en ambas matrices. Es importante observar el orden de magnitud
de los elementos de la matriz [@V], son valores numéricos grandes. Esta matriz atin debe
multiplicarse por el vector de diferencia de concentraciones entre el seno de la fase y la
interfaz para calcular la diferencia promedio dentro del segmento. En principio, el que los
elementos de la matriz [CDV] sean valores numeéricos grandes, refleja una amplia diferencia
entre la mezcla completa y el flujo tapén, por lo que se concluye que en la modelaciéon
de la separacién en este sistema mediante segmentos de no—equilibrio es muy importante
considerar la presencia de un patrén de flujo. En este caso el modelo de dispersion sirve para
ubicar el comportamiento en un estado intermedio entre el flujo tapén y la mezcla completa.
El orden de magnitud de la matriz [@V] depende de los nimeros de transferencia que a su
vez dependen de las caracteristicas del sistema y del dispositivo de contacto seleccionado
para la separacion. En principio no es posible validar a la matriz [(IDV], ya que esta es solo
una parte del total que permite modelar a la columna empacada. El objetivo de esta seccién
es mostrar al lector el procedimiento a seguir para calcular los factores de correccién debidos
a la presencia de un patrén de flujo en la columna empacada.

4.2. Validacion de los procedimientos de calculo

En una segunda etapa se analizaron una serie de sistemas en forma completa, mismos
que se describen més adelante. Antes de llevar a cabo el andlisis, se efectué una validacién
de los procedimientos de calculo con el fin de confirmar que el programa de cémputo de-
sarrollado es correcto. Se simulé la absorcion de NH3 en agua en forma completa con el
simulador comercial de procesos Aspen Plus© con el médulo Ratefrac®©. Se exportaron
todas las propiedades fisicas y de transporte generadas por el simulador y se proporciona-
ron al programa desarrollado. Se obtuvieron diferencias minimas (menores al 1 %) entre los
valores calculados con el simulador comercial y con el programa propio para las siguientes
variables:

» moles transferidos de cada componente por segmento (N ;)
= composiciones en el seno de la fase (:L’i’j, y”)

= composiciones en la interfaz (x{ i yl{ j)

= flujo de las fases (L;, Vj).

De esta forma se verificé que la solucion del separador, la implementacién de la formu-
lacién de Maxwell-Stefan y las correlaciones para el calculo de los coeficientes de trans-
ferencia de masa fueron correctamente planteadas y programadas. Es importante resaltar
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que el médulo Ratefrac®© es capaz de modelar diversos perfiles de concentracién dentro
de los segmentos de no—equilibrio: mezcla completa, perfil lineal y perfil logaritmico, pero
no modela flujo tapén ni flujo disperso. Por ello la comparacién se hizo suponiendo mezcla
completa en cada fase dentro de los segmentos de no—equilibrio. Esta comparacion se hizo
con una versién idealizada de las ecuaciones de transporte, ya que no se pretende hacer una
validacion del modelo de dispersiéon empleando el simulador comercial, s6lo de los procedi-
mientos de calculo. La validaciéon del modelo de dispersion se lleva a cabo al comparar los
valores calculados con los reportados experimentalmente, tal como se describe mas adelante.

4.3. Absorcion de gases en agua

Los siguientes sistemas fueron estudiados a detalle con el fin de investigar el efecto de
la dispersién axial en la separacién. Estos son tomados de la literatura abierta, las fuentes
se citaran posteriormente. Para modelar estos sistemas se efectuaron las simplificaciones
descritas en la Seccién 3.1. Se supone que las constantes de equilibrio de fases pueden ser
descritas por la ley de Henry para todos los solutos

H°
K; = ?Z (4.8)
v que el solvente puede ser bien modelado mediante la ley de Raoult
PP°
K; = ?f (4.9)

estas suposiciones son validas si se toma en cuenta que los sistemas estudiados estan a
presion atmosférica y a temperatura cercana a la del medio ambiente. Se supone también
que las constantes de Henry dependen sélo de la temperatura y pueden ser calculadas
mediante la siguiente expresién

b.
In HY = (ai + f +eInT + dl-T> (4.10)
los pardametros del modelo para los sistemas seleccionados se proporcionan en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3: Constantes de la Ec. 4.10 para el calculo de las constantes de Henry (bar/fraccién
mol) obtenidas por ajuste a datos tomados de la literatura [29, 30].
Especie a; b; i d.

(A
NH; —1.0223 x 10! 0.0 0.0 3.4473 x 1072
N, 3.1445 x 10> —1.2014 x 10* —4.8285 x 10!  4.1384 x 1072
09 45797 x 102 —1.6068 x 10* —7.3289 x 10 8.1139 x 102
SO, 6.4357 x 10> —1.7379 x 10° —1.1233 x 103 1.8446

Un punto que es importante establecer antes de llevar a cabo el estudio, es determinar
el nimero de segmentos necesarios para modelar de forma correcta a la columna empacada.
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Titulo| Esquema del caso de estudio

Proyecto| Tesis de grado

Por| Victor Martinez Ortiz

Fecha| Septiembre de 2002

Sistema| Absorcion de gases

(A Gas} <

Figura 4.1: Esquema de la columna de absorcién de los casos de estudio.

Un niimero pequeiio de segmentos puede llevar a una modelacion no realista de la columna,
algo similar ocurre cuando se tiene un nimero muy grande de segmentos. En los estudios
mostrados en las siguientes secciones se seleccionaron cuatro segmentos para llevar a cabo la
modelacién de todos los sistemas. Cada columna en realidad consta de seis segmentos, s6lo
que los segmentos terminales tienen el Unico fin de hacer cumplir las especificaciones, tal
como se describié en la Seccién 3.1. El niimero de segmentos de no—equilibrio seleccionado
mostré ser adecuado para efectuar el estudio. El procedimiento a seguir para determinar el
numero de segmentos es el siguiente: se propone un nimero de segmentos y se registran las
composiciones de los productos, se toman resultados de varios casos resueltos con diversos
numeros de segmentos. El nimero éptimo de segmentos es aquel con donde no exista un
cambio brusco en las composiciones de los productos y donde aun aumentando el niimero de
segmentos no exista un cambio abrupto en las composiciones de los productos. En todos los
casos resueltos se tomaron en cuenta las resistencias de las fases liquido y vapor en el calculo
de la transferencia de masa. Para el calculo del nimero de Bodenstein en el contactor se
tomo la altura de todo el lecho empacado y no la altura de cada segmento. Se pretende
observar el efecto del mezclado axial en forma global y no en cada uno de los segmentos
por separado. Para la solucion de todos los sistemas se evaluaron las propiedades tanto
fisicas como de transporte con los métodos descritos en el Apéndice A. Los coeficientes de
transferencia de masa se calculan con el modelo de Onda et. al. [12] descrito en la Seccién
A.6. En el estudio desarrollado en las siguientes secciones sélo se evalia el impacto de la
dispersién axial en la separacion. La validacién del modelo se lleva a cabo al comparar con
valores experimentales, tal como se hace mas adelante.
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4.3.1. Absorcién de SO, en agua

El primer sistema, estudiado experimentalmente por Whitney y Vivian [30], es la ab-
sorcién de SO9 en agua. De esta fuente se toman dos serie de datos. Ambas series de
experimentos se llevan a cabo en una columna de 0.2032 m de didmetro rellena con anillos
Rasching de 25.4 mm con una altura empacada de 0.6223 m. En la primera serie de datos,
etiquetada como S1, el flujo de liquido se mantiene constante en 4.0732 kg/m?s y se hace
variar el flujo de la fase gas entre 0.1195 y 0.83753 kg/m?s. El la segunda serie de datos,
etiquetada como S2, se tiene una situacién similar sélo que el flujo de liquido se fija en
6.78725 kg/m?s y se hace variar el flujo de la fase gas entre 0.12489 y 0.39774 kg/m?s. Es
importante mencionar que en ambas series de datos segun la informacién presentada por los
autores, la composicion de la corriente gaseosa cambia en cada corrida experimental dentro
de un intervalo. Asi, para la primera serie la fraccién mol de SOy varia entre 0.10800 y
0.17533, en la segunda serie la fraccién mol de SO9 varfa entre 0.11500 y 0.16313.

Resultados de las series S1 y S2.

Los resultados del analisis para ambas series se resumen en las Tablas 4.4 y 4.5. Cuando
se resuelve un contactor gas-liquido mediante segmentos de no—equilibrio se obtiene una
gran cantidad de valores como resultado, concretamente N (5C + 2) variables. Por ello, en
las tablas citadas anteriormente se resumen los resultados con el fin de tener una perspectiva
global del efecto del mezclado axial. En este andlisis, a diferencia de la literatura consultada
[23], no es posible hacer un estudio en base al cambio en el nimero global de unidades de
transferencia para flujo tapén y flujo disperso, ya que el procedimiento que se sigue aqui es a
través de una formulacién diferente. La mayor parte del andlisis se basa en un acercamiento
a flujo tapon. Este indice tiene el objetivo de situar el comportamiento del sistema entre los
limites establecidos que son mezcla completa y flujo tapon. Si el indice es igual a la unidad
se tiene flujo tapén. Si el indice es igual a cero se tiene mezcla completa. La definicién del
acercamiento es la siguiente

Ndisperso - Nmezcla
Aftapén - Nrnezcla

Acercamiento = (4.11)

donde N son los flujos totales de masa transferidos a lo largo de toda la columna, es decir, es
la suma de los flujos de masa de todos los segmentos de no—equilibrio. Para medir el impacto
del flujo disperso en la separacién se calcula el porcentaje de absorcion. Este parametro
muestra la cantidad de soluto captado por el solvente y tiene la siguiente definicién

. 7 solut tad 1 solvent
%AbSOI‘ClOD _ soluto captados por el solvente % 100 (4.12)
T soluto alimentados a la columna

donde n es el nimero de moles. Si este pardmetro es 100.0 % se tiene la maxima eficiencia
en la separacidn, si es igual a 0.0 % el solvente no capta nada del soluto. Los resultados
se muestran de forma grafica en las Figuras 4.2, 4.3, 4.4, 4.5 y 4.6. En ambas series de
estudio se tienen flujos de liquido constantes, provocando que los niimeros de Bodenstein
de la fase liquida sean practicamente constantes. Por lo tanto el comportamiento mostrado
en los graficos puede atribuirse mayormente a la influencia de la fase vapor.
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Tabla 4.4: Absorcién de SOy a 21°C y 1 atm. Resultados de la serie S1. L=4.0732 kg/m?s.

Caso G Bo, Boy
kg/m?s
S1-1 0.11945 11.12 249.61
S1-2 0.24299 11.16 132.60
S1-3 0.37058 11.13 86.10
S1-4 0.83753 11.21 39.97
NSOQ, mezcla NSOQ, disperso NSOQ, tapén Acercamiento
mol/s mol /s mol/s  a flujo tapén
S1-1 1.0661 x 102 1.1524 x 102  1.1555 x 10~2 0.9656
S1-2  2.4655 x 1072 2.6981 x 1072 2.7132 x 102 0.9390
S1-3 3.1776 x 1072 3.4902 x 1072  3.5194 x 1072 0.9148
S1-4 5.3070 x 1072 5.7843 x 1072 5.8532 x 1072 0.8738
Cantidad absorbida ( %)
Mezcla Flujo Flujo
completa Disperso Tapén
S1-1 83.23 89.96 90.20
S1-2 71.19 77.91 78.35
S1-3 59.83 65.72 66.27
S1-4 38.91 42.41 42.92

Tabla 4.5: Absorcién de SO a 21°C y 1 atm. Resultados de la serie S2. L=6.78725 kg/m?s.

Caso G Bo, Bo,
kg/m?s
S2-1 0.12489 14.76 219.05
S2-2 0.23348 14.78 126.00
S2-3 0.39774 14.62 74.72
NSOQ, mezcla NSOQ, disperso NSOQ, tapén Acercamiento
mol/s mol/s mol/s  a flujo tapén
S2-1 1.2559 x 1072  1.3395 x 1072 1.3412 x 10~2 0.9794
S2-2 2.6128 x 1072 2.8307 x 1072 2.8390 x 102 0.9630
S2-3  4.1960 x 1072  4.5917 x 1072 4.6169 x 1072 0.9402
Cantidad absorbida (%)
Mezcla Flujo Flujo
completa Disperso Tapoén
S2-1 88.70 94.59 94.72
S2-2 80.82 87.55 87.81
S2-3 69.75 76.32 76.74
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Figura 4.2: Flujo total de masa en absorciéon de SOq, serie S1.

Los graficos 4.2 y 4.3 muestran los flujos totales de masa transferida para los casos
estudiados. Se observa que a bajo flujo de liquido se tiene una mayor aproximacion respecto
al comportamiento a flujo tapén. Esta aproximacién es menor conforme aumenta el flujo
de liquido. La informacién mostrada en las Figuras 4.2 y 4.3 puede ser poco clara debido
a problemas relacionados con la escala. En esta situacién es mejor recurrir al diagrama
de acercamiento de la Figura 4.4 donde estos efectos estan normalizados. En el grafico es
posible verificar el comportamiento antes descrito, se tienen acercamientos es mayores a
0.95 a bajo flujo de liquido, ademéds de que es posible observar que ambas series de datos
tienen la misma tendencia. Este comportamiento puede atribuirse por completo al efecto
de la fase vapor.

En las Tablas 4.4 y 4.5 puede observarse que mientras los niimeros de Bodenstein de la
fase liquida con constantes, los nimeros de Bodenstein de la fase vapor varian desde valores
numéricamente altos a bajo flujo de gas a valores numéricamente bajos a alto flujo de gas.
Por otro lado, valores numéricos altos de Bodenstein revelan una dispersion pequena, lo
que concuerda con un mayor acercamiento al flujo tapon. Valores numéricamente bajos
de Bodenstein denuncian un alto grado de dispersiéon que se refleja en una desviacién del
comportamiento a flujo tapén. Este comportamiento es el que se presenta en la Figura
4.4. FEn los gréficos 4.5 y 4.6 se muestra el efecto de la dispersion axial en el grado de
separaciéon. Aqui es importante hacer una precision, en los graficos citados se observa una
disminucion en la eficiencia de la separaciéon. Esta disminucién no debe atribuirse al modelo
de dispersion, ya que este sélo situa el comportamiento del sistema entre los limites de flujo
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Figura 4.3: Flujo total de masa en absorciéon de SOs, serie S2.

ideal que son mezcla completa y flujo tapén. Esta disminucion en la eficiencia es debida al
procedimiento de cédlculo empleado para calcular los niimeros de transferencia y muestra el
comportamiento tipico de las columnas empacadas [26, 31]. Es importante observar que la
eficiencia de separacién disminuye al aumentar el flujo de gas, debido principalmente a la
aproximacion al punto de inundacién a altos flujos de gas, una limitante de tipo hidraulico
tipicamente exhibida por columnas empacadas. El efecto del flujo disperso es mas evidente
a altos flujos del gas debido a los mayores niveles de turbulencia experimentados por el gas
a través del empaque a esas condiciones. Aparentemente existe una contradiccion entre los
resultados de las Figuras 4.2 y 4.3 al compararse con las Figuras 4.5 y 4.6, ya que en las
primeras se muestra un aumento en el flujo de masa transferida en tanto que en las segundas
un decremento en la cantidad absorbida por el solvente. Este efecto se explica al recordar
que los experimentos son llevados a cabo con una cantidad fija de solvente liquido y una
cantidad variable de mezcla gaseosa. Por ello en cada corrida experimental se alimenta una
cantidad diferente de soluto, la que aumenta con el flujo de la corriente gaseosa. Si bien
se transfiere mas masa cuando aumenta el flujo de la corriente gaseosa, la eficiencia de la
separacion es menor.

Hay dos conclusiones importantes que se pueden obtener a partir de estos graficos y de los
datos expuestos en las tablas. En principio, es muy importante considerar la presencia de un
patrén de flujo no—ideal durante la simulaciéon de columnas empacadas mediante segmentos
de no—equilibrio, ya que suponer la existencia de mezcla completa de ambas fases, puede
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Figura 4.4: Acercamiento a flujo tapén, series S1 y S2.

llevar a subestimar el grado de separacién alcanzado en el contactor gas-liquido. Ademads,
existe un cierto intervalo de operacién donde el efecto de la dispersién axial es minimo, pero
este efecto se hace notorio conforme aumenta el flujo de gas.

Una forma alternativa de observar el impacto de la correccion por dispersién es mediante
el orden de magnitud de las matrices [@L} y [(IDV]. Ya que se tienen dos matrices de este
tipo por cada segmento de la columna, s6lo se mostrardan las de un segmento para un
caso determinado. Aqui y en el resto de los sistemas se toma el caso que exhibe el menor
acercamiento a flujo tapén y se selecciona el segmento en donde existe la mayor transferencia.
Se selecciona el ultimo segmento del caso S1-4, para el cual se tienen las siguientes matrices
en flujo tapon

1.2073  0.13343 x 1071 —0.15418 x 107!

0.25761 x 1073 1.1943 —0.73354 x 107* | (4.13)
| —0.76777 x 1075 —0.81179 x 107° 1.2231
I 1.4830 0.26342 x 1072 0.42652 x 10~*
0.10735 x 107! 1.3737 0.19326 x 1072 (4.14)
| 0.81289 x 1072 0.33989 x 10~ ! 1.5283
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Figura 4.5: Efecto en la absorcién de SO», serie S1.

y para flujo disperso

[ 1.1673  0.10414 x 107! —0.11952 x 10~!

[©"] fiperso 0.19834 x 107° 1.1570  —0.55794 x 10~ | (4.15)
| —0.58753 x 1075 —0.62123 x 10~° 1.1795
[ 1.4492 0.23761 x 1072 0.37975 x 1074

[©Y] gperse. = | 0-98008 x 1072 1.3496  0.17606 x 102 (4.16)
| 0.73423 x 1072 0.30929 x 10! 1.4902

las matrices son cuadradas de 3 x 3 ya que se tienen cuatro componentes en el sistema.
Se observa que estas matrices son muy cercanas a la matriz identidad en la comparacién
elemento a elemento. Esto nos hace concluir que este sistema exhibe una diferencia re-
lativamente pequena entre la condicion de flujo tapén y la mezcla completa. Este efecto
relativamente pequeno puede observarse globalmente en el porcentaje de soluto absorbido
proporcionado en las Tablas 4.4 y 4.5, donde se observa que existe una diferencia entre
considerar o no la presencia de un patréon de flujo.

4.3.2. Absorcion de NH3; en agua

Se estudié la absorcién de NHs en agua tomando como base los datos publicados por
Fellinger [32]. La absorcién se lleva a cabo en una columna de 0.4572 m de didmetro y
una altura de 0.6477 m rellena con anillos Rasching de 25.4 mm. En este sistema se tienen
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Figura 4.6: Efecto en la absorcién de SOq, serie S2.

dos series de datos experimentales, la primera etiquetada como N1, donde el flujo de la fase
liquida se mantiene constante en 2.03617 kg/m?s y se hace variar el flujo de la fase gas entre
0.27149 y 1.35745 kg/m?s. En la segunda serie de experimentos, etiquetados como N2, se
mantiene constante el flujo de liquido en 6.10852 kg/m?s y se hace variar el flujo de la fase
gas entre 0.27149 y 1.08596 kg/m?s.

Resultados de las series N1 y N2

Los resultados del estudio de la absorcién de NHg en agua se presentan en las Tablas
4.6 y 4.7 v en Figuras 4.7, 4.8, 4.9, 4.10 y 4.11. Las tendencias observadas en estas series
de experimentos son similares a las que se obtuvieron en la absorcién de SOs. Se tiene un
valor casi constante del niimero de Bodenstein en ambas series de datos, por lo que todo
el impacto en la dispersién axial puede atribuirse a la influencia de la fase gaseosa. A flujo
bajo de la fase gas se tiene una mayor aproximacion a flujo tapon, tanto en los flujos totales
de las Figuras 4.7 y 4.8 como en el acercamiento mostrado en la Figura 4.9. Nuevamente, de
acuerdo a los graficos de absorcién, es posible observar el efecto adverso de considerar mezcla
completa en los segmentos de la columna, lo que lleva a subestimar la separacion alcanzada.
El efecto del flujo disperso es menos relevante a bajos flujos de la corriente gaseosa; su
importancia es més significativa a altos flujos del gas debido a las razones ya expuestas
antes. Esto se puede corroborar al observar el porcentaje de soluto absorbido donde se
refleja el efecto global del patrén de flujo en la separacion. La similitud de los resultados
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Tabla 4.6: Absorcién de NHg a 20°C y 1 atm. Resultados de la serie N1. L=2.03617 kg/m?s.

Caso G Bo, Bo,
kg/m?2s
N1-1 0.27149 7.95 119.97
N1-2 0.52262 7.90 66.85
N1-3 0.81447 7.89 44.98
N1-4 1.08596 7.91 34.77
N1-5 1.35745 7.88 28.48
NNHg, mezcla NNHS, disperso NNHg, tapon Acercamiento
mol/s mol/s mol/s  a flujo tapén
N1-1 2.3341 x 1072 2.4996 x 1072 2.5044 x 102 0.9719
N1-2 4.3522 x 1072 4.7137 x 1072 4.7330 x 102 0.9492
N1-3 6.7986 x 1072 7.3947 x 1072 7.4419 x 1072 0.9266
N1-4 8.2153 x 1072 8.9481 x 1072 9.0223 x 102 0.9079
N1-5 1.0023 x 10~' 1.0931 x 10~! 1.1044 x 10! 0.8889
Cantidad absorbida ( %)
Mezcla Flujo Flujo
completa Disperso Tapén
N1-1 87.22 93.41 93.59
N1-2 79.97 86.62 86.97
N1-3 73.48 79.93 80.44
N1-4 68.44 74.54 75.16
N1-5 63.75 69.52 70.25
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Tabla 4.7: Absorcién de NHj a 20°C y 1 atm. Resultados de la serie N2. L=6.10852 kg/m?s.

Caso G Bo, Bo,
kg/m?s
N2-1 0.27149 14.61 101.91
N2-2 0.52262 14.54 56.36
N2-3 0.81447 14.56 38.03
N2-4 1.08596 14.56 29.41
NNHg, mezcla NNHg, disperso -/V‘NH;;7 tapén Acercamiento
mol/s mol/s mol/s  a flujo tapén
N2-1 2.1970 x 1072 22994 x 10~2 2.3011 x 10~2 0.9844
N2-2 4.5846 x 1072  4.8657 x 1072  4.8752 x 1072 0.9675
N2-3 7.3209 x 1072 7.8364 x 1072 7.8637 x 1072 0.9497
N2-4 9.6718 x 1072 1.0400 x 10~!  1.0451 x 10! 0.9344
Cantidad absorbida ( %)
Mezcla Flujo Flujo
completa Disperso Tapén
N2-1 93.77 98.14 98.21
N2-2 90.02 95.54 95.72
N2-3 86.31 92.39 92.71
N2-4 83.30 89.57 90.01

obtenidos en la simulacién de la absorcién de SO2 y NHj3 es debida a que en ambos sistemas
se emplearon los mismos procedimientos para el calculo de los niimeros de transferencia.
El modelo de dispersion en estos casos tiene el tnico fin de describir un comportamiento
intermedio entre flujo tapén y mezcla completa. Lo que caracteriza entonces a cada caso
son los flujos de las fases gas y liquida, ademas de las propiedades fisicas y de transporte de
los componentes de la mezcla. Las Figuras 4.10 y 4.11 muestran un comportamiento similar
al presentado en los resultados de la absorcién de SOs.

El valor numérico de las las matrices [@V] y [(IDL] se muestra a continuacién. Las
siguientes matrices corresponden a flujo tapén y son tomadas de los resultados del caso
N1-5 en su ultimo segmento

1.2627

= —0.32064 x 104

= 0.85793 x 1073

—0.34195 x 1071

1.2969

| —0.12226 x 107° —0.13035 x 10~°
1.2971 0.41969 x 103

—0.20171 x 1071
—0.61593 x 10~

1.2829

0.13317 x 10~*

1.3096 0.73166 x 10°

| 0.50918 x 1072 0.24255 x 102

1.3212

(4.17)

(4.18)
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Figura 4.7: Flujo total de masa en absorcion de NHs, serie N1.

para flujo disperso

[ 1.1921 —0.23367 x 107! —0.13835 x 10!
("] gperse = | —0-21688 x 107 1.2154  —0.41600 x 10~* | (4.19)
| —0.82531 x 1076 —0.87949 x 1076 1.2059
i 1.2735 0.37379 x 1073 0.11851 x 10~*
(Y] = | 0.77709 x 1072 1.2847 0.66156 x 1077 (4.20)
1Sperso
| 0.45826 x 1072 0.21811 x 1072 1.2951

Las matrices [@L] y [CIJV} para el flujo disperso tienen un valor intermedio entre las matrices
para flujo tapén y la matriz identidad en la comparacion elemento a elemento. El orden de
magnitud de todas las matrices es cercano al valor de la matriz identidad produciendo una
diferencia relativamente pequena entre mezcla completa y flujo tapén, misma que puede
observarse en el porcentaje de soluto absorbido mostrado en las tablas 4.6 y 4.7.

4.3.3. Desorcion de O, de agua

Para el estudio de la desorcién de Os de agua se tomaron los datos obtenidos por
Sherwood y Holloway [33]. En este sistema se tienen dos series de datos experimentales.
La primera serie se etiqueta como O1, es llevada a cabo en una columna de 0.5080 m de
didmetro y una altura de 1.2446 m rellena con anillos Rasching de 25.4 mm, donde el flujo
de la fase gas se fija en 0.13575 kg/m?s y el flujo de la fase liquida varfa entre 2.71493 y
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Figura 4.8: Flujo total de masa en absorcion de NHs, serie N2.

37.33020 kg/m?s. La segunda serie de experimentos se etiqueta como 02 y se lleva a cabo
en una columna con el mismo didmetro pero con una altura de 0.5207 m rellena de anillos
Rasching de 50.8 mm, donde el flujo de la fase gas se fija en 0.31221 kg/m?s y el flujo de la
fase liquida se varia en un muy amplio intervalo entre 0.34887 y 42.08120 kg/m?s.

Resultados de la series 01 y 02

Los resultados de la desorcién de Oy de agua se muestran en las Tablas 4.8 y 4.9 y
de forma grafica en las Figuras 4.12, 4.13, 4.14, 4.15 y 4.16. El comportamiento de estos
sistemas es diferente al de los sistemas analizados anteriormente. En este caso, aunque el
flujo de la fase gas es constante, el nimero de Bodenstein no lo es. Esto es debido a que
los nimeros de Bodenstein de la fase gas dependen del nimero de Reynolds en ambas fases
como se muestra en la Ec. 1.171, en tanto que los niimeros de Bodenstein de la fase liquida
sélo dependen de las variables de operaciéon de la fase liquida. Para la serie O1 los nimeros
de Bodenstein de la fase liquida varian en un intervalo entre 17.66 y 75.58 mientras que
en la fase gas varia entre 411.63 y 84.74. Esto sugiere que cuando el flujo de fase liquida
es bajo se tiene una alta dispersion en la fase liquida y una dispersion baja en la fase gas
(ver los resultados para el caso Ol-1 presentados en la Tabla 4.8). En la Figura 4.12 y
mas claramente en la Tabla 4.8, se observa que a bajo flujo de liquido se tiene una menor
aproximacion al flujo tapén, misma que aumenta cuando el flujo de liquido aumenta. Este
hecho se confirma con lo mostrado en la Figura 4.14. Esto se puede explicar con el argumento
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Figura 4.9: Acercamiento a flujo tapdn, series N1 y N2.

de que es mds importante en este sistema el efecto de la dispersion axial de la fase liquida
que de la fase gas, para todos los casos Bom < Boy Antes de analizar el efecto del flujo
disperso en el grado de separacion, se introduce la definicién del porcentaje de desorcién
como sigue

% Desorcion — (1 . Tl soluto sobrante en el liquido > % 100 (421)

Tl soluto alimentado en corriente liquida

este pardametro describe la eficiencia con la que el soluto contenido en la corriente liquida
es recuperado por la corriente gaseosa. FEn la Figura 4.15 se tiene una menor eficiencia en
la separaciéon cuando aumenta el flujo de la corriente liquida, esta disminucion es debida
al modelo empleado para el cédlculo del nimero de unidades de transferencia. Contradic-
toriamente, cuando aumenta el flujo de liquido hay m&s aproximacion al flujo tapén, lo
que lleva a tener una mejor separacién. En este caso se tienen dos efectos opuestos de los
cuales el dominante es el impuesto por el modelo empleado para calcular los ntimeros de
transferencia del sistema. Para este sistema puede decirse que en cuanto aumenta el flujo de
liquido el efecto de la dispersion axial es menos importante. Esta observacién esta acorde
con lo presentado recientemente por Macias—Salinas y Fair [23].

Los resultados de la serie O2 requieren de un analisis méas detallado. Primeramente, hay
que mencionar que el intervalo en que el flujo de liquido varia es mas amplio que en el caso
de la serie O1, con lo que los nimeros de Bodenstein de la fase liquida varian entre 1.73 y
24.73, lo que habla de una dispersiéon muy significativa de la fase liquida en los primeros
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Figura 4.10: Efecto en la absorcién de NHs, serie N1.

casos estudiados. Los nimeros de Bodenstein de la fase gas varian desde 48.68 a 0.95, lo
cual muestra una variaciéon de moderada a alta dispersién axial en la fase. La Figura 4.13
muestra que a bajo flujo de liquido se tiene una desviacién significativa al flujo tapon que
se refleja en los acercamientos expuestos en la Tabla 4.9. Dado que el intervalo de estudio
es muy extenso, se tiene una ampliacién en la figura dentro la zona de bajo flujo de liquido.

Conforme aumenta el flujo de la fase liquida se tiene un mayor acercamiento con flujo
tapon. Todas estas afirmaciones se confirman al observar la variacién del acercamiento a
flujo tapdén de la Figura 4.14. Esto permite confirmar el dominio de la fase liquida en el
acercamiento global a flujo tapon del sistema, aun cuando la fase gas exhiba un alto grado
de dispersion con niimeros de Bodenstein cercanos a la unidad.

El diagrama de desorcién de la Figura 4.16 tiene un comportamiento diferente al de
todos los sistemas estudiados hasta ahora, muestra un pico que indica un punto de maxi-
ma eficiencia. Como se ha dicho anteriormente, este comportamiento es debido al modelo
empleado para el calculo de los niimeros de transferencia del sistema. El comportamiento
mostrado en la Figura 4.16 es tipico de columnas rellenas con empaques aleatorios [26, 31] e
indica que la columna fue operada entre el punto de carga y el de inundacién. En la Figura
4.17 se muestra la variacion del HETP con el flujo de vapor. En dicha figura se pueden
observar varias zonas, la primera entre los puntos A y B donde el flujo de liquido es tan
bajo que no moja completamente el empaque por lo que existe canalizacién de las fases
liquido y vapor. El punto C es conocido comtnmente como el punto de carga. Se tiene un
punto, E, donde la eficiencia es maxima debido a la gran drea de la interfaz disponible. De
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Tabla 4.8: Desorcién de Os a 20°C y 1 atm. Resultados de la serie O1. G=0.13575 kg/m?s.

Tabla 4.9: Desorcién de Oz a 20°C y 1 atm. Resultados de la serie 02. G=0.31221 kg/m?s.
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Caso L Bo, Bo,
kg/m?s
01-1 2.71493 17.66 411.63
01-2 10.85970 38.09 283.00
01-3 37.33020 75.58 84.74
7-/\/‘02, mezcla 7'/\/‘02, disperso 7'/\/‘02, tapén Acercamiento
mol/s mol/s mol/s  a flujo tapén
01-1 3.4039 x 10~* 3.5677 x 10~* 3.5848 x 10~* 0.9056
01-2 7.0410 x 10~* 7.5194 x 10~* 7.5459 x 10~* 0.9474
01-3 2.7152 x 1073 2.9263 x 1073 2.9325 x 1073 0.9715
Cantidad desorbida ( %)
Mezcla Flujo Flujo
completa Disperso Tapén
01-1 66.42 69.62 69.95
01-2 50.43 53.85 54.04
01-3 49.50 53.35 53.46

Caso L Bo, Bo,
kg/m?2s
02-1 0.34887 1.73 48.68
02-2 1.35746 3.68 44.17
02-3 2.71492 5.40 38.82
02-4 10.99540 11.74 17.73
02-5 42.08120 24.73 0.95
_NOQ, mezcla _NOQ, disperso _NOQ, tapén Acercamiento
mol/s mol/s mol/s  a flujo tap6n
02-1 8.7658 x 1076 9.0329 x 1076 9.4127 x 10~ 0.4128
02-2 7.8685 x 107° 8.2363 x 107° 8.4899 x 10~° 0.5920
02-3 1.3783 x 107% 1.4516 x 10~* 1.4854 x 1074 0.6851
02-4 3.6990 x 10~* 3.9128 x 10~* 3.9556 x 10~* 0.8333
02-5 1.1086 x 1073 1.1659 x 1073 1.1713 x 1073 0.9133
Cantidad desorbida (%)
Mezcla Flujo Flujo
completa Disperso Tapoén
02-1 30.75 31.69 33.02
02-2 44.42 46.50 47.93
02-3 40.28 42.42 43.41
02-4 30.18 31.92 32.27
02-5 23.63 24.85 24.97
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Figura 4.11: Efecto en la absorcién de NHs, serie N2.

E a F el empaque empieza a inundarse y la eficiencia decae rapidamente. Este grafico esta
elaborado variando la velocidad de gas, asi que es de esperar que el grafico 4.16 tenga un
comportamiento inverso. Se concluye que el pico observado en la Figura 4.16 es un punto de
maxima eficiencia y que la columna en la serie O2 fue operada desde la cercania del punto
de inundacién a la cercania del punto de carga. La eficiencia en la separacién depende ya
sea del método empleado para calcular las unidades de transferencia como por la dispersién
axial.

Para profundizar en el andlisis de este caso, se muestran las matrices [@L] y [@V}
correspondientes al primer segmento del caso O2-1 que como se muestra en la Tabla 4.9
tiene la mayor dispersién de la serie. Para flujo tapon en el primer segmento

T I ) R
(2" Jeaptn = [ 0.14155 i'(l)gﬁ P j.igog ] (4.23)
y para flujo disperso
[ diperso = [ —0.74427 i'igég R >;.1(1]5; ] (4.24)
(Y] disperso = [ 0.13541 i,;)gg e j.(l)g;; ] (4.25)
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Figura 4.12: Flujo total de masa en absorcién de O, serie O1.

Se observa que, en efecto las matrices para la fase gas son muy cercanas por lo que la fase
exhibe una aproximacién muy cercana a flujo tapén. Las matrices para la fase liquida son
muy diferentes, observandose una gran cercania entre la matriz para flujo disperso y la
matriz identidad, todo esto en la comparacion elemento a elemento. Esto confirma que para
este caso el alto grado de dispersién observado es debido enteramente al efecto de la fase
liquida.

4.4. Comparacion entre valores experimentales y calculados

En este trabajo se analizaron 24 casos correspondientes a tres sistemas diferentes. Para
llevar a cabo la validacién del modelo de dispersién, se hace la comparacién con valores
obtenidos experimentalmente. En el estudio realizado en las secciones anteriores se evalué el
efecto de la dispersién axial en la separacién de forma cualitativa por medio del indice de
acercamiento a flujo tapén. En todos los casos se observé que la diferencia entre considerar
la presencia de flujo tapén y flujo disperso es poco significativa en lo referente a la cantidad
de masa transferida, esto debido a que se trata de sistemas diluidos y existe una baja
transferencia de masa. Para poder hacer una validacién mediante la comparacion con datos
experimentales, es necesario que la determinacion de las composiciones de las corrientes
efluentes se haga mediante métodos confiables.

Los sistemas de absorcién de SOs y NH3 no son adecuados para llevar a cabo la com-
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Figura 4.13: Flujo total de masa en absorcién de Og, serie O2.

paracion entre los valores calculados y los experimentales, ya en la mayoria de los casos el
balance global de materia no se cumple, lo que es una limitante al momento de hacer la
comparacién. En estos sistemas se mide la composicién del soluto en la corriente gaseosa
que entra y sale del contactor, asi como en la corriente liquida efluente [30, 32]. La situacién
en la desorcién de O es diferente, ya que no se mide la composicion de la fase vapor, se
mide la composicion en la fase liquida a la entrada y la salida del contactor con el fin de
determinar la cantidad de oxigeno captado por la corriente gaseosa. Segun lo expuesto en
la fuente de los datos, se miden las concentraciones en la fase liquida con un error de + 1 %.
[33]. También hay que considerar que en la solucién de todos los casos se supone que el aire
esté seco compuesto por 21 % mol de Oz y 79 % mol de No.

En la primera parte de esta exposicién se tomaran los resultados de un solo caso, del
cual se presentara la informacién detallada que se calcula con la implementacién hecha
para modelar la influencia de la dispersion axial en la separacién. El caso seleccionado para
este fin es el etiquetado como O2-5, que segin lo expuesto en la Tabla 4.9 tiene el mayor
acercamiento a flujo tapon, donde el efecto de la dispersion axial es menor. En las secciones
anteriores se mostro informacion referente sélo a la especie que principalmente se transfiere.
En realidad el calculo se hace para todas las especies presentes en el sistema, que para este
caso son HoO, Os y No. El sistema se resolvié empleando cuatro segmentos de no—equilibrio,
mismos que mostraron ser suficientes para llevar a cabo la simulacién. Para este sistema los
flujos de masa a través de la interfaz en los diferentes segmentos se proporcionan en la Tabla
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Figura 4.14: Acercamiento a flujo tapon, series O1 y O2.

4.11, el signo negativo en el flujo refleja la direccion de transporte, indicando transferencia
de masa de la fase liquida hacia la fase gaseosa. En este caso, aparte de la desorcion de
oxigeno, existe evaporacion de una cierta cantidad de agua. Esto ocurre debido a que en las
simulaciones se ha supuesto que la mezcla gaseosa alimentada esta seca. También se predice
una pequena absorcién de Ny en la fase liquida. Los segmentos se numeran del 2 al 5 debido
a que los segmentos terminales 1 y 6 se emplean sélo para cumplir las especificaciones del
absorbedor, tal como se describe en la Seccién 3.1. Para este sistema las composiciones de
la fase liquida y gas se muestran en la Tabla 4.12 donde se observa que la corriente liquida
se va empobreciendo en oxigeno. También se observa la variacién en la composicién de las
demas especies a lo largo de la columna. Las composiciones en la interfaz se proporcionan
en esa misma tabla. Las composiciones de las corrientes en la simulacién se proporcionan
en la Tabla 4.10 donde se verifica que la desorcién ocurre. Las corrientes se nombran tal
como se indicé en la Figura 4.1.

En la segunda parte de la exposicién, se muestran los flujos de Os en la corriente de
salida del contactor para patrones de flujo en mezcla completa, flujo disperso, flujo tapén y
su comparacién con los valores obtenidos experimentalmente. En la Tabla 4.13 se presentan
los resultados de los casos 02-1 y 02-5, estos se seleccionaron por tener comportamientos
extremos, ya que en el primero se tiene el menor acercamiento a flujo tapén y en el segundo
el mayor acercamiento. Los valores tabulados en la primera columna corresponden con la
cantidad de Oy contenida en la corriente liquida alimentada al contactor, la segunda columna
muestra el Og sobrante determinado experimentalmente, el resto de las columnas muestra
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Figura 4.15: Efecto en la absorciéon de Os, serie O1.

los resultados con los diversos patrones de flujo. En los resultado obtenidos suponiendo
que existe mezcla completa se subestima la desorcién de O, misma que se sobreestima
al modelar la columna suponiendo que se tiene flujo tapén. Asi pues, al considerar flujo
disperso se tiene una mayor cercania con lo reportado experimentalmente sin subestimar la
separacién. Al observar los 6rdenes de magnitud de la masa transferida puede objetarse que
la consideracion de cualquiera de los patrones de flujo produce resultados equivalentes desde
un punto de vista puramente ingenieril. Esto es cierto para los sistemas que se han estudiado
aqui, pero no puede generalizarse a todos. En este trabajo se ha expuesto un procedimiento
que permite modelar la presencia de flujo no—ideal en columnas empacadas operando a
contracorriente donde ocurra cualquier tipo de separacion. Este procedimiento se prob6 con
sistemas sencillos donde los efectos no son muy notables, pero esta conclusién no se puede
generalizar a otros sistemas de separacién, tales como la destilacién multicomponente.

29
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Figura 4.16: Efecto en la absorcion de Og, serie O2.
Tabla 4.10: Tabla de corrientes para el caso 02-5.
Ali_Gas Ali_Liq Sal_Gas Sal_Liq

T (K) 298.15 296.05 296.75 297.80
P (bar) 1.0133 1.0133 1.0133 1.0133
FracVap 1.0000 0.00000 1.0000 0.00000
Flujo (mol/s)
H>O 0.000000 473.439  0.565264 x 107! 473.382
02 0.460600 0.469110 x 102 0.461766 0.352523 x 1072
Ny 1.73280 0.000000 1.73088 0.191953 x 102
Total 2.19340 473.443 2.24917 473.388
Fracciones mol
H>O 0.000000 0.999990 0.251321 x 107! 0.999988
Oy 0.209994  0.990847 x 10~° 0.205305 0.744682 x 10~°
Ny 0.790006 0.000000 0.769563  0.405488 x 10~°
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HETP

Velocidad del gas

Figura 4.17: HETP caracteristico de columnas empacadas. Se muestra la eficiencia de
separacion tipica en una columna empacada en términos del HETP [26, 31]. Entre A y B
se tiene una baja eficiencia debido que existe canalizacion. El punto C es el punto de carga.
En el punto E se tiene maxima eficiencia. De E a F el empaque empieza a inundarse y la
eficiencia decae rapidamente.

Tabla 4.11: Flujo de masa para el caso 02-5.

Segmento Nu,0 No, NN,
mol/s mol/s mol/s

2 -0.5189824 x 10~2 -0.3552295 x 1073 0.5898304 x 1073

3 -0.9251129 x 1072 -0.3089412 x 10~3  0.5104199 x 103

4 -0.1579334 x 1071 -0.2684872 x 1073  0.4404305 x 1073

5 -0.2629210 x 107! -0.2332099 x 10~3  0.3788473 x 1073
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Tabla 4.12: Composiciones en la fase y la interfaz para el caso 02-5.

Segmento TH,0 O, TN,
2 0.99999 0.91583 x 10~° 0.12458 x 10~°
3 0.99999 0.85059 x 107> 0.23240 x 10~
4 0.99999 0.79390 x 10~° 0.32544 x 107°
5 0.99999 0.74468 x 10~° 0.40549 x 107
Segmento YH.0 YOs YN,
2 0.25132 x 10! 0.20530 0.76956
3 0.22875 x 1071 0.20560 0.77153
4 0.18829 x 10! 0.20629 0.77488
5 0.11846 x 107! 0.20762 0.78053
Segmento 95{{20 CCIOQ CCI{IQ
2 0.99999 0.47867 x 10~> 0.90206 x 10~
3 0.99999 0.47510 x 10~° 0.89701 x 105
4 0.99999 0.47164 x 10~° 0.89199 x 10~
5 0.99999 0.46827 x 10~° 0.88700 x 107
Segmento yII{QO y{)Q yl{b
2 0.28772 x 1071 0.20481 0.76642
3 0.29385 x 107! 0.20446 0.76615
4 0.30009 x 10~! 0.20414 0.76585
5 0.30644 x 107! 0.20384 0.76551

Tabla 4.13: Comparacién entre valores calculados y experimentales.

Caso  Moles de Oq Sobrante Mezcla Flujo Flujo
alimentados  experimental completa disperso tapén

mol/s mol/s mol /s mol/s mol/s

021 2.8505 x 107° 1.9644 x 107° 1.9739 x 10~° 1.9472 x 10> 1.9092 x 10~°
025 4.6911 x 1073 3.5450 x 1073 3.5825 x 1073 3.5252 x 1073 3.5198 x 1073
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Conclusiones y recomendaciones

Conclusiones

En el presente trabajo se ha descrito un modelo para simular la dispersién axial en
columnas empacadas, tomando como base el niimero de Bodenstein dentro del contexto
de la formulacién de Maxwell-Stefan para sistemas multicomponente. El modelo se imple-
menté para evaluar el efecto del flujo disperso en la eficiencia de separacién en un conjunto
de casos de estudio tomados de la literatura. Para esto se hicieron una serie de simplifica-
ciones validas a la forma generalizada de las ecuaciones de los segmentos de no—equilibrio.
Se estudié el efecto de la dispersion axial en base a la aproximacién a flujo tapén, esta es
una medida de efecto de la dispersion axial en el grado de separaciéon. Se obtuvieron las
siguientes conclusiones:

FEl modelo de dispersién descrito tiene la capacidad de simular un estado intermedio
entre la mezcla completa y el flujo tapén haciendo uso de un solo parametro, el niimero
de Bodenstein.

El efecto del flujo disperso en la separacién depende en gran medida del orden de
magnitud de los factores de correccion [@V] y [CIJL]. Estos a su vez dependen del
orden de magnitud de los nimeros de transferencia, que estan relacionados con las
propiedades de transporte de la mezcla y con las caracteristicas del dispositivo de
contacto.

En la absorcién de SOy y de NH3 se muestra un efecto moderado del flujo disperso en
la eficiencia de la separacién, al observarse una variacién de la aproximacion a flujo
tapén entre 0.87 y 0.98. En la desorcion de Os el efecto de la dispersion axial es impor-
tante, la aproximacién a flujo tapén varia entre 0.41 y 0.97. Cada sistema presenta un
comportamiento particular en funcién del orden de magnitud de las matrices [@V],
[@L] y del nimero de Bodenstein de cada fase.

Es muy importante considerar la presencia de un patron de flujo en la simulacién de
unidades de separacién mediante segmentos de no—equilibrio. Al considerar en forma
simplista que existe mezcla completa en cada segmento, se subestima la separacién en
un contactor gas—liquido simulado por medio de segmentos de no—equilibrio.
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Recomendaciones

Se hacen las siguientes recomendaciones para trabajos futuros:

= Extender el modelo de dispersion a separaciones reactivas, tanto para reacciones que
ocurren en la region de la interfaz como para aquellas que ocurren en el seno de la
fase.

= Implementar el modelo de dispersién para la simulacién de la destilacion multicom-
ponente en columnas empacadas, situacion donde las simplificaciones hechas en este
trabajo no son validas y los efectos térmicos son importantes. En este caso no es
posible ignorar el balance de energia en la fase y la interfaz.

= Hacer la comparacion entre el modelo de dispersion aqui descrito, que es una formula-
cion relativamente simple, con los modelos basados en celdas de no—equilibrio. Evaluar
el impacto en la separacién en columnas empacadas empleando ambas formulaciones.
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Célculo de propiedades y coeficientes

En este apéndice se exponen los metodos empleados para el cialculo de las propiedades
fisicas y de transporte necesarias para modelar la absorcién de gases mediante segmentos
de no—equilibrio. Adicionalmente se exponen los modelos empleados para el cdlculo de los
coeficientes de transferencia de masa, tanto para empaques aletorios como estructurados.

A.1. Propiedades de transporte

A.1.1. Ca&lculo de los coeficientes de difusién de Maxwell-Stefan

El término D;; es el coeficiente de difusiéon de Maxwell-Stefan y d; es el vector de
fuerzas impulsoras. Para sistemas ideales dj = Vux;. Para sistemas no ideales donde se
ignora el efecto de las fuerzas de presion, las fuerzas externas y mutuas, el vector de fuerzas
impulsoras estd dado por

Zi

di= =
RT

V1 phi (A.1)
las ecuaciones de Maxwell-Stefan pueden también escribirse su forma matricial
(J) = —a[B][T](Vx) (A.2)

para calcular el valor de los coeficientes de Maxwell-Stefan se hace uso de las siguientes
propiedades: para mezclas de gases ideales D;; es independiente de la composicién, para
mezclas de liquidos no ideales D;; depende de la composicién, pero D;’j que es el coeficiente
a dilucién infinita es independiente de la composicién. Asi, para un sistema binario las
ecuaciones de Maxwell-Stefan tienen la siguiente forma

Ji = —¢B7'TVay (A.3)
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al comparar con la ley de Fick
Ji1 = —¢; DV (A.4)
concluimos que [12]
D=B"'I'=Dr (A.5)
para sistemas ideales, donde el factor termodinamico I' es la unidad
D=D (A.6)

lo que nos permite hacer uso tanto de las correlaciones existentes para D asi como de los
valores experimentales reportados en la literatura de los coeficientes de difusién de Fick. Los
coeficientes calculados pueden emplearse en situaciones donde no se tienen gases ideales, ya
que posteriormente se corrige el transporte de masa con el factor termodinamico.

En el caso de los liquidos, hacemos uso de la Ec. A.5 con el conocimiento de que el valor
del factor termodinamico I' depende sensiblemente del modelo que se emplee para calcular
la actividad del liquido. Muchos de los métodos que permiten predecir D en soluciones
concentradas intentan hacerlo mediante la combinacién de los coeficientes a dilucién infinita
D°, los que pueden estimarse por medio de correlaciones tedricas o empiricas. Para sistemas
binarios el modelo mas sencillo, propuesto por Caldwell y Babb, involucra una combinacién
lineal

D12 = $2D(f2 + $1D31 (A7)

pero la relacién que proporciona mejores resultados es la de Vignes que tiene la siguiente
forma

D1z = (D1)™ (Dy1)™ (A.8)

para sistemas multicomponente, es necesario generalizar la ecuacién de Vignes tal como lo
proponen Wesselingh y Krishna [12]

C
Dij = [ [(Pij,ap—1)™ (A.9)
k=1

donde D;;, », —1 son los valores limites de los coeficientes de Maxwell-Stefan en una mezcla
donde el componente k estd presente en exceso. La ecuacién anterior puede reducirse a la
relacién de Vignes para sistemas binarios cuando (z; + z;) — 1 y o — 0. Asi, las dos
difusividades limite i—j se identifican con las difusividades a dilucién infinita i—j

Dij,z;—1 = Dy (A.10)
Dij,z;—1 = Dj; (A.11)
al sustituir estos limites en la ecuacién generalizada de Vignes tenemos

c
Dy = (Dij)™ (D)™ H (Dij, z—1)"" (A.12)

k=1
ki
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resta encontrar una expresion para el término D;; », —1 que es la difusividad limite. En este
sentido existen dos caminos, uno propuesto por Wesselingh y Krishna donde

Dij, a1 = /D5 DY, (A.13)

€n cuyo caso

1+mj—mi 1+zi—mj

Dy = (DY)~ & (DY) > (A.14)

Ji

y el otro propuesto por Kooijman y Taylor [34] donde

con lo que
C o
Dy = (D)™ (Dg)" [ (PaD5) > (A.16)
i

tanto Wesselingh y Krishna como Kooijman y Taylor aseguran que su generalizacién predice
de manera aceptable los coeficientes de Maxwell-Stefan.

A.1.2. Coeficientes de difusion binaria para gases

Los coeficientes de difusion binaria pueden calcularse mediante varios procedimientos.
La seleccién de uno u otro método depende de las caracteristicas de los pares involucrados.
Es importante recordar que estos coeficientes son independientes de la composicion. El
método de Chapman—Cowling se aplica a mezclas de gases no polares mediante la siguiente
ecuacién [35]

a2 |(Ma+ Mp) [ (My Mp)]'?

Dsp=K
A.B PUiBQD

(A.17)
donde M4 y Mp son los pesos moleculares, P la presiéon en atm, T la temperatura en K,
o4.p el didmetro de colisién en Angstrom, €2p la integral de colisién y K = 0.001858. La
integral de colision puede calcularse a partir de la siguiente correlacién desarrollada por
Neufeld, Janzen y Aziz

A C E G
Qp = Al
= (T)8 * exp (DT™) * exp (FT*) * exp (HT™*) (A.18)
o= A (A.19)
€AB
€EAB = +/€A€a (A.20)
oap = # (A.21)
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los valores de o y € se pueden estimar a partir de las relaciones propuestas por Tee, Gotoh
y Steward

P13
o <—C> = 2.3551 — 0.087w (A.22)
Tc
€
k T

las constantes de la Ec. A.18 se proporcionan en la Tabla A.1. Una mejora a la ecuacién de
Chapman—Cowling es la propuesta por Wilke y Lee, donde la constante K se cambia por el

siguiente término
[Ma+ Mp
K =0.00217 — 0.000504 | ————— A24
My Mp ( )

esta modificacion es aplicable sélo en el caso de tener gases no polares. Si se tienen gases
polares, puede recurrirse a la modificacion de Brokaw, misma que emplea la ecuacion de
Chapman—Cowling con una relacién alternativa para la integral de colision

0.7915 + 0.1693w (A.23)

0.1967
Q) = QD+TA’B (A.25)
1940n?
5 A.26
VT, (A.26)
S = 118(1+4138) Ty (A.27)
1.585V, \/*
o= m) (A.28)
daB = V064l (A.29)
€A.B €A €B
4B - JAZE A.
k kk (A.30)

OAB = /0AOB (A.31)

donde Qp se calcula con la Ec. A.18. Los términos V; y Tj representan el volumen molar a
la temperatura de ebullicién y la temperatura de ebullicién respectivamente. Este volumen
puede calcularse a partir de un modelo para la densidad de liquido. Otro procedimiento
ampliamente usado para el calculo de las difusividades en la fase gas es el método de Fuller
[35]

0.001437+7

Dap= 5 (A.32)
VMap (0114/ S 0}52/3)
donde M4 p se define mediante la siguiente relacién
2
Map=— T (A.33)
L T g

y v; son los volimenes moleculares de Fuller para difusiéon los cuales son calculados mediante
las contribuciones aditivas de la Tabla A.2, donde se muestran valores particulares para
algunas moléculas simples.
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A.2. Modelos para el célculo de propiedades de compuestos puros

Tabla A.1: Constantes de la Ec. A.18 para el cdlculo de la funcién de colisién.
Constante Valor
A 1.06036

0.15610

0.19300

0.47635

1.03587

1.52996

1.76474

3.89411

TQNMEHOAQW

A.1.3. Coeficientes de difusion de liquidos a dilucién infinita

Para una mezcla binaria entre el soluto A y el solvente B, el coeficiente de difuciéon D p
representa la difusién de A infinitamente diluido en el solvente B. En la practica ingenieril, el
método mas antigiio y mas ampliamente usado para correlacionar el coeficiente de difusién a
dilucién infinita es de Wilke—Chang, mismo que es una modificacién empirica de la ecuacién
de Stokes—Einstein [35]

7.4 x 1078/oMgT

D% » =
A,B N5 Vg.ﬁ

(A.34)

las unidades del coeficiente son cm?/s. Las demés propiedades tienen las siguientes unidades
= Mp, peso molecular del solvente (g/mol)
» T, temperatura (K)
= 1), viscosidad del solvente (cP)
= V4, volumen molar del soluto a su temperatura normal de ebullicién (cm?/mol)
= ¢, factor se asociacién del solvente (adimensional)

los valores recomendados del factor de asociacién son 2.26 para agua, 1.9 para metanol, 1.5
para etanol y 1.0 si el solvente no se asocia.

A.2. Modelos para el calculo de propiedades de compuestos
puros

Las propiedades de los compuestos puros se calculan mediante las siguientes relaciones.
Las constantes son tomadas de la literatura [36].

» Cp del gas [J/molK, K]

Cpy = A+ BT +CT?+ DT? + ET*
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Tabla A.2: Volumenes moleculares de Fuller para difusién.

Contribucién atémica y estructural al volumen molecular

C 1590 F 14.70
H 231 C(Cl 21.00
O 6.11 Br 21.90
N 4.54 1 29.80
Anillo —18.30 S 22.90
Volumenes de moléculas simples
He 2.67 CO 18.00
Ne 5.98 COq 26.90
Ar 16.20 N-O 35.90
Kr 24.50 NHj3 20.70
Xe 32.70 H.0 13.10
Hy 6.12 SFg 71.30
Do 6.84 Cly 38.20
Ny 18.50 Bro 69.00
Oy 16.30  SO9 41.80
Aire 19.70

Cp del liquido [J/molK, K]

Cpr, = A+ BT +CT? + DT

T n
1— —
)

Entalpia de vaporizacién [J/mol,K ]

AH,qp = A <

Densidad de liquido —~Ecuacién modificada de Rackett— [kg/m3, K]

p= AB*(1

o:A<1—

ny = A+ BT + CT?

Tension superficial [Pa-m, K]

Viscosidad del gas [Pa-s, K]

Viscosidad del liquido [Pa-s, K]

B
loglonL:A+T+CT—|—DT2

__T
Tc

T

Tc

X

v



A.3. Célculo de las propiedades de las mezclas

Conductividad térmica del gas [W/mK, K]
Ao =A+ BT +CT?

» Conductividad térmica del liquido organico [W/mK, K]

T1%

Conductividad térmica del liquido inorgénico [W/mK, K]

AL =A+ BT +CT?
= Presién de vapor [bar, K]

B
log P° :A+? + ClogT + DT + ET?

A.3. Calculo de las propiedades de las mezclas

Las propiedades de las mezclas se calculan a partir de las propiedades de los compuestos
puros mediante el empleo de las reglas de mezclado descritas en esta seccion. Estos métodos
se basan en modelos ampliamente conocidos y probados [35]. También se muestran los
procedimientos de correccion de las propiedades por efecto de la presién.

A.3.1. Correccion de la conductividad térmica por efecto de la presion

Para la correccion de la conductividad térmica por efecto de la presion se emplea una
correlacién de exceso de conductividad térmica

A=A =f(p) (A.35)

donde A\° es la conductividad térmica del gas a baja presién. Las correlaciones para la
conductividad térmica de exceso son

A= X)TZ> = 1.22x1072[exp(0.535p,) —1]  sip, <0.5 (A.36)
(A=X)TZ° = 1.14x 10 2[exp (0.67p,) — 1.069]  si 0.5 < p, <2.0 (A.37)
A=X)TZ> = 260 x 1073 [exp (1.155p,) +2.016] i 2.0 < p, < 2.8 (A.38)

A estd en W/(m-K), Z. es la compresibilidad critica y p, es la densidad reducida p/p. =
V./V. La funcién I" de define de la siguiente forma

TCM3> 1/6

donde T, estd en K, M en g/mol y P. en bar.
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A.3.2. Conductividad térmica de mezclas gaseosas

Para calcular la conductividad térmica de mezclas gaseosas se emplea la regla de Was-
siljewa
C

YiNi
Ap =S % (A.40)
; S A

aqui y; es la fraccion mol de los componentes, )\, es la conductividad térmica de la mezcla
y A;; es un factor definido de la siguiente forma segiin Mason y Saxena [35].

Ai,j = Wi,j (A41)
2
(1 (/)2 (M /)

S 8 (1+ M;/M;)]/2 A2

A.3.3. Viscosidad de mezclas gaseosas a baja presién

Esta correccién propuesta por Reichenberg incorpora elementos de la teorfa cinética
de los gases, ademas de incluir un término de correccién por polaridad. La viscosidad de
mezclas estd dada por la siguiente ecuacion

C i—1 c C

M =Y Ki | 1+2) HijK; Y Y HijH; KKy, (A.43)
i=1 j=1 j=1 k=1
j#i k#i

donde 7y, es la viscosidad de la mezcla de C' componentes, 7); es la viscosidad de la especie
1, y; su fraccién mol y M; su peso molecular. Se tienen ademaés las siguientes definiciones

Yini
K; = A.44
' Yi + i 217;1 YeHi g (3 + (2My/M;)] (A.44)
1

[140.36T, (Tp; — 1)]"/° Fry

U, = (Tri)1/2 (A.45)
MM
(m:Us)

T,; =T/T.; y Fr; es un factor de correccién por polaridad

T1§)’z"5 + (1051“1')7

Fri = . (A.47)
T35 [14 (106:)"]
el término &,; es el momento dipolar reducido definido como
&2 Pg,
ri = 52,462 (A.48)
1,
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donde &; estd en debyes, Pc, en bar y T, en K. Los coeficientes H; ; se calculan con las
siguientes ecuaciones

1/2
B o [1+0.36T3i; (Thij — 1)]Y/6 Frij M; M,
Hi; = (Ci+Cy) (ij)l/Q 32 (M, + Mj)3 (A.49)
Hj,z' = Hi,j (A'5O)
donde
T
Tij = —5 (A.51)
(TCiTCj)
ij = (&nikj)” (A.52)

finalmente, F'g;; se calcula con la Ec. A.47 sustituyendo T;; por Tyi; v &ri PO &rij-

A.3.4. Correccion de la viscosidad gaseosa por efecto de la presion

Esta correccion se hace mediante el método de Reichenberg; la correccién se calcula con
la relacién n/n°, donde 7n° es la viscosidad a baja presién

AP}?
T 140 — (A.53)
n° BP. + (1+CPP)
las constantes A, B, C'y D son funcién de la temperatura reducida
A = % exp (aaT?) (A.54)
B = A(BT, - B2) (A.55)
C = % exp (12Ty) (A.56)
0
D = Zexp (@Tﬁ) (A.57)
B 1 —5.655¢, fluidos polares
@ = { 1.00 fluidos no polares (A.58)

donde &, es el momento dipolar reducido. Las constantes del modelo se muestran en la Tabla

A.3.

Tabla A.3: Constantes del modelo de Reichenberg.

a; = 19824 x107% ay = 52683 a = 05767 (B = 1.6552
B3 = 1.2760 v1 = 01319 v = 3.7035 ¢ = -79.8678
01 = 2.9496 do = 29190 d = -16.6169
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A.4. Conductividad térmica de mezclas liquidas

Para calcular la conductividad térmica de mezclas liquidas se hace uso de la regla de
combinacién de Vredeveld. En ella la conductividad térmica de la mezcla se calcula con la
siguiente expresion

C -1/2

donde w; es la fracciéon mol del componente 7, en tanto que \; es la conductividad térmica
del fluido puro.
A.5. Tensién superficial de mezclas

La tensién superficial de mezclas puede calcularse mediante una regla empirica simple
propuesta por Hadden

oy, = Za;ja}" (A.60)

el valor por omisiéon de r es 1, pero puede usarse un valor entre —1 y —3.

A.6. Calculo de coeficientes de transferencia de masa en co-
lumnas empacadas

Los métodos para estimar los coeficientes de transferencia de masa en columnas empa-
cadas empleados en este trabajo son los siguientes [12]

= correlacién de Onda et al. para empaques aleatorios
» correlacién de Bravo y Fair para empaques aleatorios

= correlacién de Bravo, Rocha y Fair para empaques estructurados.

A.6.1. Correlacion de Onda et al. para empaques aleatorios

La correlacién de Onda et al. (1968) fue desarrollada para absorcién de gas, desorcién
y vaporizacién en columnas con empaques aleatorios. Los coeficientes para la fase vapor se
obtienen de la siguiente ecuacién

k‘V

v = ARe; 7SV (ayd,) 2 (A.61)
ap

donde d,, es el tamano nominal del empaque y a, el area especifica. El parametro A es una
constante numérica que toma el valor de 2.0 si d;, < 0.012m y de 5.23 en caso contrario. Los
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ntmeros adimensionales se obtienen con las siguientes relaciones

v
Pt Uy
RBV' = A.62
Va (A.62)
77V
S = ! A.63
Cy py[ﬁ/ ( )

donde uy es la velocidad superficial del gas. Los coeficientes de transferencia de masa para
el liquido se obtienen con la siguiente ecuacién

I, ~ 0.333
kL (pt> = 0.0051 (Re;) "% S¢; 0 (a,d,) " (A.64)
nLg
donde los niimeros de Reynolds y Schmidt se calculan como sigue

_ "L
Scr, = DI (A.65)

prur
Re}, = ; (A.66)

nLa

el parametro a’ se calcula a partir de la correlaciéon de Onda et al.
0.75
a/:ap<1—%mp[—145(g£> Re%%%;mmwm%ﬂ> (A.67)
o

donde o es la tensién superficial del liquido y o, la tensién superficial critica del empaque.
Los nimeros Reynolds, Froude y Weber se determinan a partir de las siguientes relaciones.

L
Re, = 2L (A.68)
nrap
2
Fr, = 2L (A.69)
L, 2
We, = UL (A.70)
apa

A.6.2. Correlacion de Bravo y Fair para empaques aleatorios

Las correlaciones de Bravo y Fair (1982) se desarrollaron para estimar los coeficientes
de transferencia de masa en la destilacién en columnas rellenas con empaques aleatorios. El
método se basa en las mismas relaciones de Onda et al. para la fase vapor, pero tiene una
relacién alterna para el parametro o’

a' =19.78a, (CarRey )" <%> (A.71)

donde H es la altura de la seccién empacada y Cay, el nimero de capilaridad que se calcula

con la siguiente ecuacién.

Cay = L (A.72)
g
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A.6.3. Correlacion de Bravo, Rocha y Fair para empaques estructurados

Las correlaciones mostradas a continuacién [12] permiten calcular los coeficientes de
transferencia de masa para empaques estructurados con una geometria similar a la mostrada
en la Figura A.1. Aqui se emplea la correlaciéon de Johnstone y Pigford para estimar el
nimero de Sherwood de la fase vapor y posteriormente el coeficiente de transferencia de

masa
Sh = 0.0338Re}®Sc)?33 (A.73)
= % (A.74)
donde de, es el didmetro equivalente del canal definido como
deq = Bh {# + i] (A.75)
B+25 2S

donde B es la base del tridngulo, S la longitud del lado del triangulo y h su altura. El
nimero de Reynolds de la fase vapor se define de la siguiente forma

deqpy (UVe + uLe)

Rey = g (A.76)
aqui la velocidad especifica de la fase vapor se define como sigue
uy
= AT
e = Csend ( )

en este caso uy es la velocidad superficial del fluido, € la fraccién hueca del empaque y 6 el
angulo respecto a la horizontal. La velocidad especifica del liquido se calcula con la siguiente
relacion basada en el flujo laminar de una pelicula descendente

2 0.333
30 ((pf)" 9
Upe = — | 222 A.78

donde I' es el flujo de liquido por unidad lineal de perimetro

I
pPruL
I'= A.
PA, (A.79)
Ay es el area transversal de la columna y P el perimetro definido como
4S5+ B
P= A.80

la correlacion emplea la teoria de penetracion para calcular el coeficiente de transferencia
de masa, supone que el tiempo de exposicién es igual al tiempo necesario para que el liquido
fluya entre las corrugaciones (la longitud del lado del canal)

L 1/2
kp =2 (Dﬂz“) (A.81)

existe un punto importante a notar en esta correlacion, los autores supusieron que toda la
superficie del empaque estd mojada, por ello a’ = a,, es decir que el drea de la interfaz es
igual a la superficie especifica del empaque.
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Figura A.1: Geometria del empaque estructurado. Seccién transversal del canal.

A.7. Calculo de coeficientes de transferencia de calor en co-
lumnas empacadas

Los coeficientes de transferencia de calor para la fase vapor y se determinan a partir de
la analogia de Chilton—Colburn [28] que establece que

2
3

o= kVpVepY (Le¥) (A.82)
Wt = EEptopl Ve (A.83)
donde el niimero de Lewis se define por la siguiente relacién

Sc

Le = —

¢ Pr

A

= A.84
e (A.84)

en todos los casos k es el valor promedio de los coeficientes de transferencia de masa y D el
valor promedio de las difusividades.

29
2D
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Elementos de la matriz [J]

Se muestran en este apéndice todos los elementos de la matriz [J] para su aplicacién en
el método de correccién simultanea. Esta es necesaria para la implementacién del método de
Newton y también para el cdlculo de la primera matriz jacobiana en el método de Broyden.

B.1. Elementos de [J] para etapas de equilibrio

B.1.1. Elementos de la submatriz [A]

La submatriz [A] se relaciona con las derivadas parciales de las funciones respecto a las
variables de la etapa j — 1. Para el balance de energia

O

=0 i=1,2,...,C B.1
6’[)%‘7_1 ? 9 9 ) ( )
OE; OHY |
- L. J B.2
8Tj_1 J laT'j_l ( )
L
OF; 9 (Lj—lHj—l)
= —-—— i=12,...,C B.3
Ol 1 Ol j1 Tomee (5:5)
para el balance de masa
oM _ k=1,2,...,C (B.4)
Ovk,j—1
8M,-j
—= = 0 B.5
o (B.5)
OM; ;
L = 4 k=1,2,....C (B.6)
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para las relaciones de equilibrio.

0Q;
Ovg,j—1
9Qi;
T, 1
0Q; 5
Ol j—1

B.1.2.

=0 k=1,2,...,.C
= 0
=0 k=1,2,...,C

Elementos de la submatriz [B]

Los elementos de la submatriz [B] son las derivadas de las funciones respecto a las
variables de la etapa j. Para el balance de energia se tiene

v
. O(V;H:
gv—f (1+S}/)% i=12,...,C
(¥ i,J
OF; e Ly OHf
it/ A—} , . 1 LY
L
OF; 1y 2 (LjHj )
1 ; =1,2,.
s (1+57) o, + i=12,...,C
para el balance de masa
—_— = 14+857)0ip—— k=12,....C
8’1)]{,]' ( + J ) ok 6’Uk7j
(?Miyj . 76%171'
o7} N oT;
8Mij L 8m1j
ninllY R—] L) 6 — d =1,2,..
6lk7j ( + S] ) 6Z,k’ 81]67] k ) 70

para las relaciones de equilibrio

0Qi Njli,j 0K,
P — > KZ . V U — 5 i
82);@7]- Lj 3tV ov J ks
b o(l—m) Bt p—12,....C
Vit1
Qi myliyVy (0K
a7, L, \or
Qi n;Vj OKi,; lij
== Kijbip +1ij : =
8lk7j Lj 30k Fbiy 8[,;’3
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(B.12)
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B.1. Elementos de []J] para etapas de equilibrio

donde
c
) EEE)
vy =\ Opj ) \Ovg,
c
) S
8lk,] = a:Up,j 6[].3,]'
a.%'pj 1 ly i
: = — |6y — 2 B.21
(alka) Lj<p’k Lj) (B2L)
aypj) 1 < Upj)
: = — |y — =2 (B.22)
(3% v\
B.1.3. Elementos de la submatriz [C]
1%
OB  _ —M j=12...C (B.23)
0v; 11 0v; j+1
OE; OHY
= -V J B.24
OF;
. =0 j=1,2,...,C (B.25)
Ol j+1
para el balance de masa
M,
OMijer _ —Sip k=1,2,...,C (B.26)
OVk j+1
OM; 41
—— = 0 B.27
o (B.27)
OM; ;
WL ) k=1,2,....C (B.28)
Oly j1
para las relaciones de equilibrio.
0Qijr1 _ (A—n)V; (5%__” :J+1> k=1,2,....C (B.29)
Ovkj11 Vit Vit
0Qi 11
—=— =0 B.30
9T 41 (B.30)
WQijr _ k=1,2,...,C (B.31)
8lk7j+1
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En todos los casos, las derivadas de la entalpia total se calculan de la siguiente forma

oA ) (VjHjV ) v, OH, HY B.32
81)1‘7]‘ N Javm * J ( ' )
oLt ) (LjHJV ) L OH ] Hf B.33
o, U, (B-33)

se procede de forma andloga con las derivadas de la etapa j —1 y j+ 1. Es comun tener las
derivadas de la entalpia respecto a las fracciones mol de la fase y no respecto a los flujos
individuales. Para llevar a cabo la conversiéon de una derivada a otra se hace uso de la regla
de la cadena

OHY OHY .

) = ! <_8pr > (B.34)
Qv i ) \Ovk,;
OHL OHL A

J J <8xm > (B.35)
8li,j 8{%,]’ 8lk’j

Yy i 0Ty T .
donde ( agi’? ) y ( 6913:77) se definen como se indico anteriormente.
»J 5J

B.2. Elementos de [J] para segmentos de no—equilibrio sin
reaccion quimica

Los elementos de la matriz jacobiana para segmentos de no—equilibrio se muestran en las
siguientes subsecciones. Es importante recordar que en el caso de que la unidad a modelar
tenga condensador y/o rehervidor, los elementos de la matriz jacobiana para estas unidades
son las mismas que se tenian en el caso de etapas de equilibrio.

B.2.1. Elementos de la submatriz [A]

Los elementos [A] dependen de las variables del segmento j — 1. Los siguientes son los
elementos relacionados con el balance global de materia en la fase liquida

anL
8Lj_1

— 1 (B.36)

con el balance individual de materia en la fase liquida

OMFE,
— = B.37
oME.
— = L 10y (B.38)
axkyj,l
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B.2. Elementos de [J] para segmentos de no—equilibrio sin reaccién quimica

y con el balance de energia en la fase liquida.

OE} .
-
OF; L OH}, (B.40)
Oxij1 7 0wy ‘
OB} OH}
j—1 j—1

B.2.2. Elementos de la submatriz [B|

Los elementos [B] dependen de las variables de la etapa j. Los siguientes elementos se
relacionan con el balance global de materia de la fase vapor

y
oM}

= (1+5)) (B.42)
J

oMy

. = ! (B.43)
7’7]

con el balance de materia por especie para la fase vapor

oMY
— = (14+8Y) v, B.44
a‘/] ( + Sj ) Y 5J ( )
oMY
1, _ V
Wk,j = (145)) Vbir (B.45)
OM; ) B.46
a/\/’k,j - Tk (B.46)
con el balance de energia en la fase vapor
OEY ogY
io— (1asygY e Zs B.4
oV (+S])j+8v} (B.47)
OEY oHY  9gY
9Yi.j ( 7) TOyi; Oy (B.48)
OE} oHY oY
v = (WS Vigrr + 577 B4
J J J
oBY  ogY -
ort o1’ (B.50)
oBY  og) .
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Apéndice B. Elementos de la matriz []]

con el transporte de materia en la pelicula de vapor

871-‘3 8/\/22
A% A%
1% Vv
8TZ‘ ’j _ _ a.A/;: ’j
OYr. OYr.
87’1{/]- Gj\fz‘g
v T AV
oT; oT;
\% Vv
87—2' ’j _ - 8./\/7: 7‘7'
8y1€7 j ay/éj j
87’23 8./\6‘2

Oike —
8/\/-/“ ok a./\/';w'

con la sumatoria de fracciones mol en la interfaz

con las relaciones de equilibrio

con el balance de energia en la interfaz
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08TV
i
=
8ym-
—F = T — Ojk
ay}ij 7 ayéj
0Q}; 1 0K,
Y I P K; :6;
8x£7j i 8x£,j + ik
I
an‘ _ x',‘aKl-,j
8ij J 8le
I 1%
OE; _ 9E;
oV; aV;
I 1%
OEJ- _ 85j
0Yi j 0Yi
8EJ[ 86’}/
ory oty
I 1% L
Ol oe) el
T T T
oT; ory  IT,

(B.52)
(B.53)

(B.54)

(B.55)

(B.56)

(B.57)

(B.58)

(B.59)

(B.60)

(B.61)
(B.62)

(B.63)

(B.64)

(B.65)



B.2. Elementos de [J] para segmentos de no—equilibrio sin reaccién quimica

aEJI
OL;

I
OE]

8.%‘1‘73'

L

oL,

oEY OEL
N, N,

con el balance global de materia en la fase liquida

oM}
OL;
oM
NG

- (+sh

= -1

con el balance individual de materia de la fase liquida

OME.
2V Ly ...
aLJ = (1 + S] ) xz’]
OMF,
2= (1+ SF) L6
al‘k,j ( +SJ) JY%.k
oM} 5
8./\/]{7] — — Uik
con el balance de energia en la fase liquida
L
OBy _ogy
T T
oT; or;;
OB aE
L= (1+8HhHEF- 2L
or, — UHS)H -G
OEL OHL  pel
L= (1+8hHrp—L -2
8332‘7j ( * ]) ]8.%‘7]‘ 8$i7j
L L
OB} (145  OH] ogf
GTJL 3779 aTjL 8T].L
L
OE; _ ek
ON; j ON;

(B.66)
(B.67)

(B.68)

(B.69)

(B.70)

(B.71)

(B.72)
(B.73)

(B.74)

(B.75)

(B.76)
(B.77)

(B.78)

(B.79)
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Apéndice B. Elementos de la matriz []]

con el transporte de materia en la pelicula de vapor

oy 0Ny
df, ; dzf,
871% 8MLJ
OL; OL;
Oxy, j Oxy, j
871% o (9./\/Z7LJ
otk oTr
87}% s (9./\fZL]
ON; k.j - ki ON; k.j
y finalmente con la suma de las fracciones mol en la interfaz
oSt
8%‘{ ;

(B.80)

(B.81)
(B.82)

(B.83)

(B.84)

(B.85)

adicionalmente se conocen las siguientes derivadas analiticas para el transporte de energia

en la fase vapor

14
o€}

dyij 1 =%
% - (ij - TJ'I
ﬁ = —nY a
oT! 7
aa jf/]: = (ij - Tj]
aaiéj/ - (ij - TJ'I

v las derivadas analiticas para el transporte de energia en la fase liquida.

ek

V C \%
)aja ’ +ZNPJ p?
Yii 4 Yp.j
y hV B N, 8 IYJ
J p=1 J
onY
J \4
onY
)CL] 8‘/]

L
ot~ MW
J
oL Ohk
J _ I L ) J
oL; (75 =T )%a—Lj
oEr ont & OHL.
J _ TI o TL . J X p,Jj
81‘1"]' ( J J ) CL] BZL'LJ' + ;NPJ (%:p,j
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(B.89)
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(B.91)

(B.92)
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B.2. Elementos de [J] para segmentos de no—equilibrio sin reaccién quimica

ock ;oo OBF

arr ~ =T wgmr —h aa+ZN b 8TL (B.95)
J

ek Ohk

J _ L L

N (7 T)ajaN,J—i-H (B.96)

el resto de las derivadas se calculan de forma numérica para fines practicos.

B.2.3. Elementos de la submatriz [C]

Los elementos [C] dependen de las variables de la etapa j + 1. El elemento relacionado
con el balance global de materia en la fase vapor es

8M]V 1 B.97
Vi (97
los relacionados con el balance individual de materia en la fase vapor
oMY
m = Yij+1 (B.98)
J
v
My Vi 100k (B.99)
W, j+1 ’
los relacionados con el balance de energia en la fase vapor
8E]V —HY, B.100
anH - J+1 ( . )
OEY OHY,
I = v (B.101)
i, j+1 OYi,j+1
OE) OHY,
L = N (B.102)
0T oty

y por tltimo el relacionado con el transporte en la fase vapor. Este elemento es diferente de
cero solo en el caso de que se emplee un perfil de composiciones lineal dentro del segmento,
tal como lo hace Krishnamurty [3].

orV. ONY.
g g (B.103)
Yk j+1 OYk,j+1

@)
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Operaciones con matrices

Para el empleo de la formulacion de Maxwell-Stefan es necesario recurrir en repetidas
ocasiones a operaciones con matrices, mismas que en este Apéndice se describen en for-
ma breve. Algunas de las més importantes, como aquellas que involucran el teorema de
Sylvester, se implementaron en Mathematica antes de tener la versién final en Fortran.

C.1. Definiciones y operaciones basicas

Una matriz es un arreglo rectangular de elementos, por ejemplo

Arg Arp Az -0 A
A1 Ass Aoz -+ Aoy

A= : (C.1)
Apr Apo Aps - Apm

en este texto los paréntesis cuadrados denotan matrices, en el caso de matrices de una
columna o vectores

se emplean paréntesis redondos.

C.1.1. Operaciones basicas

La operacion maés simple entre matrices es la igualdad definida como

Aij=DBi; i=12,...,p j=12,....m (C.3)



Apéndice C. Operaciones con matrices

siempre y cuando sean ambas de orden p X m. Esta misma consideracion se aplica en el caso
de la adicién

Ci,j = Ai,j + Bi,j (C4)

es facil demostrar que las matrices tiene propiedades tanto conmutativas como asociativas
[A]+[B] = [B]+[4] (C.5)

[Al+ (Bl +[C) = (A +[B])+[C] (C.6)

[A] +[0] = [A] (C.7)
La multiplicacién de una matriz por un escalar se define de la siguiente forma
Bij=X; i=12....p j=L12..m (C.8)

en el caso de la division de la matriz entre un escalar, esta equivale a la multiplicaciéon
por % La definicién mas importante para las matrices es la multiplicacion entre ellas. Esta
operacion estd definida solo para matrices conformables, es decir, que si se tiene dos matrices
[A] v [B], estas pueden multiplicarse sélo si [A] tiene el mismo nimero de columnas que [B]
de filas. Dadas una matriz [A] con p filas y m columnas y una matriz [B] con m filas y ¢
columnas, se tiene una matriz producto [C] con p filas y ¢ columnas, donde los elementos
de [C] se obtienen con la siguiente relacién.

Cij=> AixBi; (C.9)
k=1

C.1.2. Diferenciacion e integracion de matrices

La derivada de una matriz [A] de orden p x m se define asi

Aip A Az Aim
dt dt dt dt
dIA 21 A2z Az Aam
[ ] _ dt dt dt dt (C 10)
dt s s
Apr Ap2  Apgs o Aem
dt dt dt dt

se cumplen muchas de las propiedades de las derivadas ordinarias, por ejemplo, la derivada
de [A]t donde [A] es una constante es

df[Alt] _
T [A] (C.11)
la definicién del gradiente de una matriz de una columna V (z) es
V(z),
V (),
Vz)=| V@) (C.12)
V(@)
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C.1. Definiciones y operaciones basicas

la regla de la cadena también tiene su equivalente para matrices
d[A][B] d[B] @[ ]
dt dt dt
es importante observar el orden de las multiplicaciones. Por ejemplo, si se desea obtener el
gradiente de [P] (z), donde [P] es una matriz constante

= [4] (C.13)

V([P][z]) = [P]V (z) donde V[P] = [0] (C.14)

la definicion de la integracién es similar a la derivacién

JAidt [ Ajedt [Arsdt - [ Ajpdt
/[A] e fA%ldt JAsodt [ Agsdt --- fA%mdt (C.15)
J Az',,ldt JAppdt  [Apszdt - [ Ai;mdt
asi por ejemplo la integral de [A]¢, donde [A] es una matriz constante
/ A] ¢ = % 4] £ (C.16)

C.1.3. Matrices transpuestas e inversas

Una matriz transpuesta, denotada como [A]T, es aquella matriz formada al intercambiar
los renglones y las columnas de una matriz, sea por ejemplo [B] la transpuesta de [4], los
elementos de [B] seréan

la inversa de una matriz [A] de tamano m X m es una matriz [B] de tamano m X m que

tiene la siguiente propiedad
[A] [B] = [B] [4] = [1] (C.18)

donde [I] es la matriz identidad, misma que tiene la caracteristica de tener elementos igual
a cero a excepcion de la diagonal principal

100 - 0
010 - 0

=1 . . (C.19)
000 - 1

las matrices inversas y transpuestas tienen las siguientes propiedades.

[[Arl}_l — (4] (C.20)

[aB)" = B A (C.21)

[ABlen™ = e BrtaTt (C.22)

[AlB" = [B]"[A]" (C.23)
—1 T

[A]T} - [[Arl} (C.24)
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C.1.4. Valores y vectores caracteristicos

Los valores caracteristicos! son aquellos que cumplen con la ecuacion caracteristica
| [A] = A[I]|=0 (C.25)

donde las barras || representan el determinante de la matriz. Cuando se desarrolla el deter-
minante de la ecuacion caracteristica toma la forma siguiente

Al = Al =P (X) =0 (C.26)

donde
PpA) = A"+ CIA™ L CoA™ 2 4 £ Crusi A+ Cy (C.27)

que es un polinomio en A\ de grado m, mismo que tiene m raices \;. Estas raices son los
valores caracteristicos que pueden ser reales o complejos. Para cada valor de \ se puede
encontrar un conjunto de soluciones a la ecuacion

[A] = N[ (&) = (0)  i=1,2,....m (C.28)

los vectores (e;) son los vectores caracteristicos? de la matriz.

C.2. Funciones matriciales

Las operaciones que involucran polinomios y exponenciales de matrices son comunes al
emplear la formulacién de Maxwell-Stefan. Un polinomio arbitrario de grado k

Py (z) = apr® + ap_12" N+ ap_oz" 2+ -+ a1z + ag (C.29)
tiene su forma equivalente en el caso de matrices
Py [[A]] = ai [A]* + a1 [A] + apa [A] 2 4, i [A] + ao [1] (C.30)

es importante notar que la unidad se reemplaza por la matriz identidad. El exponencial de
un escalar se calcula de la siguiente forma

T _ -
=0
para matrices se tiene una expresiéon andloga
exp[A] =) 5 1AV (C.32)

1=0

en general las funciones definidas como series de potencias se pueden calcular mediante
este procedimiento. Es importante notar que muchos de los problemas que existen en la

ITambién conocidos como eigenvalores.
2También conocidos como eigenvectores.

118



C.2. Funciones matriciales

convergencia de series que involucran escalares se repiten en el cadlculo con matrices. Una
forma alternativa en el cdlculo de funciones matriciales, que ademéas se puede generalizar
para cualquier funcién, es emplear el teorema de Sylvester [12]

[ 1 1rAT = [1]

m i=1
FlA) =S rin (C.33)
i=1 H (X — Aj)
o

que es valido para matrices con valores caracteristicos distintos
Ai # Aj (C.34)

el teorema de Sylvester es facil de implementar en Mathematica. El cédigo necesario se
muestra a continuacién ejemplificado para la funcién exponencial. Para calcular otra funcién
sélo es necesario cambiar la funcién aplicada a los valores caracteristicos

(* Producto de matrices para j diferente de i *)

Productola_, lambda_, i_]:=Modulel[

{j,n,prod},

n=Length[lambda] ;

prod=IdentityMatrix[n];

For[j=1,j<=n,j++,
If[j!=i,prod=prod. (a-lambdal[[j]] IdentityMatrix[n]),
IdentityMatrix[n]]

1;

Return[prod];

(* Exponencial de una matriz con teorema de Sylvester )

ExpMat [a_] :=Module [

{lambda,n},

n=Length([a];

lambda=Eigenvalues[a];

Sum[
Exp[lambdal[[i]]] ( Producto[a, lambda, i]/
Product[ If[j!=i, lambdal[[i]] - lambdal[jll, 11, {j, 1,n}] )
, {1, 1, n}
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asi para el cdlculo de la raiz cuadrada de una matriz, funcién que aparece en el modelo para
flujo disperso, el codigo es el siguiente

(* Raiz cuadrada de una matriz con teorema de Sylvester *)

SqrtMat [a_] :=Module [

{lambda,n},

n=Length[a];

lambda=Eigenvalues[a];

Sum [
Sqrt[lambdal[[i]]] ( Productola, lambda, i]/
Product[ If[j!=i, lambdal[[i]l] - lambdal[jl], 11, {j, 1,n}] )
, {i, 1, n}

en todos los casos el tamano de la matriz es arbitrario.

C.3. Solucion de ecuaciones diferenciales con elementos ma-
triciales
La solucion de ecuaciones diferenciales matriciales, como las resueltas en este trabajo,

se hace mediante métodos equivalentes a los empleados con ecuaciones escalares, sirva el
siguiente ejemplo como muestra [12]. Sea una ecuacién diferencial de primer orden

dx
—=A C.35
o x (C.35)
sujeta al valor inicial
x =y cuando t =0 (C.36)
cuya solucion es
z=etxg (C.37)
la Ec. C.35 tiene un equivalente en forma matricial
d(z)
=[A C.38
con los valores iniciales
() = (x9) cuando t =0 (C.39)
que tiene la solucién
(x) = [exp [A] ] (z0) (C.40)

se puede demostrar que la solucion es correcta si se desarrolla el exponencial de una matriz
de la siguiente forma

o [4] ¢

2

i=0

() = (20) (C.41)
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C.4. Generalizacién del algoritmo de Thomas

posteriormente derivando término a término

d(x A it
c(Zt) N z_% [(i]— 1)! ] (o)
0 Aifl i1
- > ](96'0)
= [Al[exp [A] ] (o)
= [A](z)

con lo que se demuestra que la solucién es correcta.

C.4. Generalizacion del algoritmo de Thomas

(C.42)

La generalizacién del algoritmo de Thomas es aplicable a la solucién de sistemas tridia-

gonales compuestos por submatrices de la siguiente forma [2]

[B1] [C1] (X1)

[As] [Ba] [Co] (X5)
Avi] Byl Oyl || Goven)

I [Anx]  [Bn] | (Xn)

para la solucién es necesario calcular las siguientes matrices

2] = [B]'[Cy]
(@) = [B] " (Dy)

el resto de los elementos para 2 < 7 < N se calcula de la siguiente forma

[P] = [[Bj] - [4;] [P—1]) " [Cy]
(Q;) = I[Bj] = [4][Pi—1)] " (Dy)

posteriormente debe efectuarse la sustitucién hacia atras

(Xn) = (Qn)
(X;) = (@) — [P] (Xj41)

(D1)
(D2)
(DJ\.PI)

(Dn)

(C.43)

C.44)

C.45)

C.46)

C.47)

(C.48)

(C.49)

es importante notar que el método puede aplicarse a matrices compuestas por submatrices
no cuadradas de forma rectangular, siempre y cuando estas sean conformables tal como
se planteé en la Seccion C.1. Esta situacién se presenta en la soluciéon de las ecuaciones
simultdaneas que modelan a un absorbedor o a una columna de destilacién, tal como se
puede observar en la Seccion 3.1. Si se compara el algoritmo aqui descrito con el ampliamente
conocido para matrices de escalares, se observara que para el caso de las matrices compuestas
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por submatrices es sumamente importante establecer de forma correcta el orden en que las
operaciones deben llevarse a cabo.

o0
»
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Ejemplo de un reporte generado por el programa

En este Apéndice se muestra un reporte del tipo generado por el programa desarrollado
en el presente trabajo. El programa y las instrucciones detalladas sobre su utilizacién se
pueden obtener mediante los medios dispuestos por el autor®.

V25 N I D2 VA W U A VR
/NN N VN NN
/o~ N AN\ LI\ I\
N/ N/ /2N NN NN/

Instituto Politécnico Nacional
Escuela Superior de Ingenieria Quimica e Industrias Extractivas

Absorbedor con Flujo No-Ideal (Resistencia ambas fases)

Fecha : domingo 8 de septiembre de 2002

Hora : 04:28:46 PM

Archivo : NH3\NH3_036.fni

Caso : Absorcién de NH3 en agua (Corrida 36)
Patrén : Flujo disperso

'Los programas desarrollados en este trabajo asi como la versién electrénica de este documento pueden
obtenerse de forma gratuita a través de internet en la pdgina www.geocities.com /victor_martinez_ortiz. Todos
los programas son de dominio publico.


www.geocities.com/victor_martinez_ortiz

Apéndice D. Ejemplo de un reporte generado por el programa

Correlaci

on : Onda, Takeuchi y Okumoto

Difusividad V : Chapman

Difusividad L : Wilke-Chang

Método : Broyden
Sistema
1 - Agua
2 - Amoniaco
3 - Oxigeno
4 - Nitrdégeno
Segmento L (mol/s) V (mol/s)
1 18.5559
2 18.5592 4.6956
3 18.5596 4.6989
4 18.5534 4.6993
5 18.5330 4.6930
6 4.6727
Segmento D (m) H (m) Disposi
2 0.4572 0.1619 Raschin
3 0.4572 0.1619  Raschin
4 0.4572 0.1619  Raschin
5 0.4572 0.1619  Raschin
Segmento x_{i,j} (fraccion mol)
1 1.0000 0.00000 0
2 0.99945 0.54670E-03 0
3 0.99867 0.13231E-02 0
4 0.99757 0.24235E-02 0
5 0.99601 0.39801E-02 0
Segmento y_{i,j} (fraccion mol)
2 0.20631E-01 0.39946E-02 0
3 0.19136E-01 0.61511E-02 0
4 0.16141E-01 0.92170E-02 0
5 0.10472E-01 0.13578E-01 0
6 0.00000 0.19800E-01 0
Segmento x_{i,j}°I (fraccion mol)
2 0.99848 0.15040E-02 0.
3 0.99732 0.26631E-02 0
4 0.99569 0.42951E-02 0.
5 0.99340 0.65882E-02 0
Segmento y_{i,j}"I (fraccion mol)
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T (K)

292.
.82
293.
.48
.82
294.

292

293
293

tivo

g 1.in
g 1l.in
g 1l.in
g 1.in

.00000

.18161E-
.29857E-
.37293E-
.41933E-

.20482
.20469
.20467
.20495
.20584

51305E-
.50919E-
50514E-
.50082E-

15

15

15

05
05
05
05

05
05
05
05

O O O O O O O O O o

O O O O

.00000

.32556E-05
.54099E-05
.68193E-05
.T7265E-05

. 77055
.77003
.76997
.77100
.T7436

.96600E-05
.95923E-05
.95212E-05
.94450E-05



2 0.22582E-01 0.13054E-02 0.20497 0.77114
3 0.23027E-01 0.23381E-02 0.20467 0.76997
4 0.23469E-01 0.38144E-02 0.20426 0.76845
5 0.23902E-01 0.59186E-02 0.20373 0.76645
Segmento N_{i,j} (mol/s)
2 -0.6957434E-02 0.1014628E-01 0.3370614E-04 0.6042164E-04
3 -0.1406658E-01 0.1440994E-01 0.2170667E-04 0.3998323E-04
4 -0.2670781E-01 0.2040830E-01 0.1377837E-04 0.2611647E-04
5 -0.4914321E-01 0.2879858E-01 0.8523173E-05 0.1667475E-04
Segmento [Phil] (x"I_i-x_i)
2 -0.1163978E-02 0.1152438E-02 0.3964541E-05
3 -0.1624277E-02 0.1616796E-02 0.2524467E-05
4 -0.2268280E-02 0.2263484E-02 0.1587817E-05
5 -0.3165134E-02 0.3162109E-02 0.9806147E-06
Segmento [Phi] (y_i-y"I_i)
2 -0.2600374E-02 0.3622620E-02 -0.2090625E-03
3 -0.5191132E-02 0.5138893E-02 0.1602275E-04
4 -0.9784097E-02 0.7285205E-02 0.5309831E-03
5 -0.1795094E-01 0.1033634E-01 0.1608815E-02
RelL = 50.624 (Fuera del intervalo de validez)
ReV = 1152.3
GaL = 0.15569E+09 (Fuera del intervalo de validez)
Box = 7.8901
Boy = 51.822
dpap = 4.8260
Matriz Phi_L
Segmento
2
1.1829 -0.20898E-01 -0.13232E-01
-0.27759E-06 1.2038 -0.37024E-05
-0.32875E-06 -0.35406E-06 1.1962
3
1.1852 -0.21366E-01 -0.13394E-01
-0.16574E-05 1.2066 -0.90515E-05
-0.55278E-06 -0.59330E-06 1.1986
4
1.1875 -0.21921E-01 -0.13550E-01
-0.49150E-05 1.2094 -0.16752E-04
-0.70594E-06 -0.75545E-06 1.2011
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1.1898

-0.11300E-04
-0.81121E-06

Matriz Phi_V

Segmento

2

1.3344
0.25381E-03
0.58302E-02

1.3350
0.39151E-03
0.58284E-02

1.3358
0.58816E-03
0.58344E-02

1.3369
0.87014E-03
0.58573E-02

-0.22597E-01
1.2124
-0.86607E-06

0.10262E-02
1.3473
0.27927E-02

0.95358E-03
1.3481
0.27886E-02

0.80651E-03
1.3493
0.27879E-02

0.52552E-03
1.3510
0.27945E-02

Difusividades, D_{i,j}"L (m~2/s)

Segmento

2

126

.00000

.19408E-08
.18099E-08
.15926E-08

O O O O

.00000

.19615E-08
.18257E-08
.16067E-08

O O O O

.00000

.19834E-08
.18413E-08
.16205E-08

O O O O

.00000

.20070E-08
.18563E-08
.16339E-08

O O O O

.19408E-08
.00000

.20587E-08
.19311E-08

O O O O

.19615E-08
.00000

.20657E-08
.19376E-08

O O O O

.19834E-08
.00000

.20738E-08
.19450E-08

O O O O

.20070E-08
.00000

.20832E-08
.19537E-08

O O O O

-0.13697E-01
-0.27805E-04
1.2035

0.33068E-04
0.22824E-05
1.3611

0.30618E-04
0.34776E-05
1.3619

0.25798E-04
0.51567E-05
1.3629

0.16742E-04
0.75207E-05
1.3644

.18099E-08
.20587E-08
.00000

.50000E-09

O O O O

.18257E-08
.20657E-08
.00000

.50000E-09

O O O O

.18413E-08
.20738E-08
.00000

.50000E-09

O O O O

.18563E-08
.20832E-08
.00000

.50000E-09

O O O O

O O O O O O O O O O O O

O O O O

.15926E-08
.19311E-08
.50000E-09
.00000

.16067E-08
.19376E-08
.50000E-09
.00000

.16205E-08
.19450E-08
.50000E-09
.00000

.16339E-08
.19537E-08
.50000E-09
.00000



Segmento

2

.00000
.14890E-04
.17557E-04
.17655E-04

o O O O

.00000

.14924E-04
.17596E-04
.17694E-04

O O O O

.00000

.14959E-04
.17636E-04
.17734E-04

O O O O

.00000

.14993E-04
.17675E-04
.17773E-04

O O O O

Segmento

2
0.00000
8.8026
8.5004
7.9740

0.00000
8.9123
8.5984
8.0661

0.00000
9.0230
8.6938
8.1559

0.00000
9.1330
8.7835
8.2405

Difusividades, D_{i,j}"V (m~2/s)

.14890E-04
.00000

.18541E-04
.18578E-04

o O O O

.14924E-04
.00000

.18582E-04
.18618E-04

O O O O

.14959E-04
.00000

.18622E-04
.18658E-04

o O O O

.14993E-04
.00000

.18663E-04
.18698E-04

O O O O

8.8026
0.00000
9.0659
8.7805

8.9123
0.00000
9.1461
8.8579

9.0230
0.00000
9.2264
8.9353

9.1330
0.00000
9.3048
9.0108

.17557E-04
.18541E-04
.00000

.19449E-04

O O O O

.17596E-04
.18582E-04
.00000

.19489E-04

O O O O

.17636E-04
.18622E-04
.00000

.19528E-04

O O O O

.17675E-04
.18663E-04
.00000

.19568E-04

O O O O

8.5004
9.0659
0.00000
4.4679

8.5984
9.1461
0.00000
4.4997

8.6938
9.2264
0.00000
4.5304

8.7835
9.3048
0.00000
4.5585

.17655E-04
.18578E-04
.19449E-04
.00000

O O O O

.17694E-04
.18618E-04
.19489E-04
.00000

O O O O

.17734E-04
.18658E-04
.19528E-04
.00000

O O O O

.17773E-04
.18698E-04
.19568E-04
.00000

O O O O

Coeficientes de transferencia de masa, k_{bin} L (mol/s)

7.9740
8.7805
4.4679
0.00000

8.0661
8.8579
4.4997
0.00000

8.1559
8.9353
4.5304
0.00000

8.2405
9.0108
4.5585
0.00000
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Coeficientes de transferencia de masa, k_{bin}"V (mol/s)

Segmento
2
0.00000
2.4232
2.7045
2.7146

0.00000
2.4296
2.7116
2.7217

0.00000
2.4359
2.7185
2.7285

0.00000
2.4412
2.7243
2.7343

Constantes de equilibrio, K_{i,j}

Segmento
2 0.22616E-01
3 0.23089E-01
4 0.23570E-01
5 0.24061E-01

128

2.4232
0.00000
2.8047
2.8083

2.4296
0.00000
2.8119
2.8155

2.4359
0.00000
2.8189
2.8225

2.4412
0.00000
2.8249
2.8284

0.86792
0.87795
0.88810
0.89836

2.7045
2.8047
0.00000
2.8955

2.7116
2.8119
0.00000
2.9027

2.7185
2.8189
0.00000
2.9096

2.7243
2.8249
0.00000
2.9155

39952.
40195.
40437.
40679.

2.7146
2.8083
2.8955
0.00000

2.7217
2.8155
2.9027
0.00000

2.7285
2.8225
2.9096
0.00000

2.7343
2.8284
2.9155
0.00000

79828.
80270.
80710.
81149.



Tabla de corrientes

Ali_Gas Ali_Liq
T (K) 294.15 292.15
P (bar) 1.0133 1.0133
FracVap 1.0000 0.00000
Flujo (mol/s)
H20 0.000000 18.5559
NH3 0.925200E-01  0.000000
02 0.961840 0.000000
N2 3.61834 0.000000
Total 4.67270 18.5559
Fracciones mol
H20 0.000000 1.00000
NH3 0.198001E-01  0.000000
02 0.205842 0.000000
N2 0.774357 0.000000
Flujo (g/s)
H20 0.000000 334.285
NH3 1.57571 0.000000
02 30.7779 0.000000
N2 101.361 0.000000
Total 133.714 334.285
Fracciones masa
H20 0.000000 1.00000
NH3 0.117842E-01  0.000000
02 0.230177 0.000000
N2 0.758039 0.000000
Propiedades fisicas y de transporte
PM(g/mol) 28.6160 18.0150
Rho (kg/m~3) 1.18637 1005.50
Mu(Pa.s) 0.178286E-04  0.105073E-02
Sigma(Pa.m) 0.000000 0.747711E-01
Gm(kg/m~2.s) 0.814470 2.03617
®
(@)

"D

Sal_Gas
292.82
1.0133
1.0000

0.968750E-01

0.187569E-01

0.961762
3.61820
4.69559

0.206311E-01
0.399458E-02
0.204822
0.770552

1.74520
0.319449
30.7754
101.357
134.197

0.130048E-01
0.238045E-02
0.229331
0.755284

28.5793

1.19036
0.180583E-04
0.000000
0.817409

Sal_Liq
293.82
1.0133

0.00000

18.4591
0.737631E-01
0.777144E-04
0.143196E-03

18.5330

0.996008

0.398009E-02
0.419329E-05
0.772653E-05

332.540

1.25626
0.248678E-02
0.401135E-02

333.803

0.996217

0.376348E-02
0.744986E-05
0.120171E-04

18.0112

1005.02
0.100902E-02
0.744358E-01

2.03323
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