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11.1 Equipos

11.1.1 Equipos area 100

11.1.1.1 Tanques de almacenamiento

Antes de empezar con los calculos de los tanques de almacenamiento, se recordaran

algunas de sus caracteristicas mas importantes. Estas son:

- Se tratan de tanques de almacenamiento de fondo plano, ya que para estas
capacidades son mucho mas econdmicos que los tanques elevados y de fondo

conico.

- El nivel y peso de producto contenido en los tanques se encuentra controlado
por los correspondientes sensores de nivel y células de carga, respectivamente.

- La entrada a éstos se realiza por la parte superior y el paso de dichas sustancias

se regula mediante valvulas automaticas ON/OFF de bola (AV).

- La salida de producto a proceso se realiza por la parte inferior y es regulada por
valvulas ON/OFF de bola.

- No se decide inertizar dichos tanques, ya que las sustancias con las que se

trabaja no lo requieren.

- Todos los tanques, exceptuando el gasémetro de hidrogeno, estan a presion
atmosfeérica y, por lo tanto, las sustancias que se almacenan se encuentran en

estado liquido.

Por otra parte, el hidrogeno se almacena en estado gas, en un gasémetro a una

presion de 100 bar y temperatura ambiente.

Finalmente, mencionar que, por razones de seguridad, se deciden instalar dos lineas mas

en los tanques de fondo plano:

- Una linea de venteo normal cuyo diametro nominal, por normativa, €s como
minimo el del diametro de la tuberia de producto mas grande que sale o entra de

dicho tanque. De esta forma, como las lineas de entrada a todos estos tanques
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son de 3 pulgadas, el didmetro nominal de la linea de venteo normal sera de la

misma seccion.

En esta linea se debe instalar lo que se llama un apagallamas. Estos son equipos
disefiados para evitar la propagacion de explosiones en tuberias y venteos de
diversos equipos de planta. Asi, los apagallamas deben estar certificados por la
normativa ATEX.

- Una linea de venteo de emergencia que se calcula en funcion del caso en que
haya un incendio en el tanque. En este caso, se ha decidido por establecer que el
didmetro de esta linea sea de 4 pulgadas, ya que es un valor tipico en tanques de
estas caracteristicas. Estas lineas de emergencia estaran compuestas por un disco
de ruptura tarado a una sobrepresion un 20% superior a la de trabajo, es decir, a

una sobrepresion de 200 mbar.

11.1.1.1.1 Tanques de acido nitrico (T-101 - T-104)

Debido a las grandes cantidades de &cido nitrico, se decidio6 dividir el volumen en cuatro
tanques de almacenamiento iguales. A continuacion se pueden ver las cantidades de

nitrico necesarias en la planta y como se dividen:

De acuerdo con la cantidad de nitrico que hay en cada batch y los lotes que se hacen
cada dia, se puede saber el nitrico que se gastara en una semana:
m3  7dias m3

Vyieing = 2289 — ¢+ ——— = 160.23 —
nitrico dia 1semana semana

Por lo tanto, para tener reserva para toda la semana se tienen que almacenar 160.23 m®
de &cido nitrico. De este modo, no habra tantos gastos en transporte por carretera. Como

ya se ha comentado, hay un total de 4 tanques. De esta manera:

160.23 m3 m3

4 tanques  tanque

nitrico =

Por razones de seguridad se aplica un 20% de sobredimensionado al volumen que se

acaba de calcular:

Vsobredaim = Vitrico - 1.2 = 40.06 - 1.2 = 48.07 m3
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No obstante, lo que marcara el volumen final de los tanques serén las dimensiones de
éste. Como cada tanque tiene una altura de 7.613 m y un didmetro de 3 m, el volumen

real sera de:
Viear = cherpo + Vfondo
Donde:
V rear = Volumen del tanque de almacenamiento (m®)
V cuerpo = VOlumen del cuerpo cilindrico (m®)

V tondo = Volumen del fondo toriesférico (2.66 m®)

Primero de todo hay que calcular el volumen del cuerpo con la siguiente férmula:

A
Vewerpo = i L-D?, (Ecuacién 11.1.1.1.1.1)

Donde:
L= Longitud del cuerpo cilindrico (7 m)

D int= Didmetro interno del tanque (3 m)

Vewerpo = =+ 7 - 32 = 49.5 m?
cuerpo 4 .

Finalmente ya se puede saber el volumen real:

Viewt = 49.5 + 2.66 = 52.14 m3
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Espesor del tanque

Como son tanques atmosféricos, se seguira la normativa APl para tanques de

almacenamiento segun la siguiente ecuacion:

e 0.0005D(H — 30.48) - G
B Sd

(Ecuacion 11.1.1.1.1.2)

Donde:

t= Espesor de la pared

D= Diametro interior del tanque (300 cm)

H= Altura (700 cm)

G= Densidad relativa (respecto al agua) (8 Kg/lcm®)
Sd= Esfuerzo de disefio (1321.77 Kg/cm?)

C.A= Espesor de corrosion (0.3 cm)

De este modo se obtiene que:

0.0005 - (300 cm) - (700 cm — 30.48) - ( K—%)
t= CM~~ + (0.3 cm) = 0.91 cm

(1321.77 %)

Con un sobreespesor de 3 mm debido a la alta corrosion del nitrico, la pared de los
tanques de nitrico tendra un grosor de 9 mm, incluido el fondo toriesférico.

Masa en vacio y masa en operacion de los tanques

Primero se calculara la masa en vacio. Para hacerlo se analizaran por separado el cuerpo
cilindrico y el fondo toriesférico. El procedimiento sera calcular el volumen de material
presente en el tanque y con la ayuda de la densidad pasarlo a masa. Dicho esto, se va a
utilizar la siguiente ecuacion para el volumen de material en el cuerpo cilindrico.

T
Veitindro = i L- (D&, —D?,) (Ecuaciéon 11.1.1.1.1.3)
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Donde:
L= Longitud cuerpo del tanque (7 m)
Dext = Diametro interno mas dos veces el espesor

Dint = Diametro interno del reactor (3 m)

T
Vcilindro = Z -7Tm- (3018 — 32) = 0.596 m3

A continuacion se hace lo mismo para los fondos.

Viongo = 0.1+ (D — D3p) (11.1.1.1.1.4)

Vionao = 0.1+ (3.018% — 3%) = 0.049 m®
El siguiente paso es sumar el volumen del cuerpo mas el del fondo

Vinaterial = 0.5955 + 0.049 = 0.644m3

Finalmente, con la ayuda de la densidad se puede saber la masa del equipo:

, 8000 kg
Mvacio = 0.644 m~ - W = 5155.48 kg

Para saber la masa en operacion hay que sumar la carga del tanque. De este modo:
Moperaci()n = Myqcio + carga tanque
Con la densidad del nitrico se saca la masa de éste:

3 1234 kg
carga tanque = 39,86 m® - T ER = 49187,24 kg

Moperacion = 5155.48 kg + 49187,24 kg = 54342,72 kg
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11.1.1.1.2 Tanques de &cido sulfurico (T-105 - T-108)

Debido a las grandes cantidades de &cido sulfurico, se decidié dividir el volumen en
cuatro tanques de almacenamiento iguales. A continuacion se pueden ver las cantidades

de sulfurico necesarias en la planta y como se dividen:

De acuerdo con la cantidad de sulfurico que hay en cada batch y los lotes que se hacen
cada dia, se puede saber el sulfurico que se gastara en una semana:
m3  7dias m3

. 0=132 — ————— =024
Vsulfunco 3 dia 1 semana " semana

Por lo tanto, para tener reserva para toda la semana se tienen que almacenar 97.37 m® de
acido sulfurico. De este modo, no habra tantos gastos en transporte por carretera. Como
ya se ha comentado, hay un total de 4 tanques. De esta manera:

92,4 m3 _, m3
4 tanques ' tanque

Vaitrico =

Por razones de seguridad se aplica un 20% de sobredimensionado al volumen que se

acaba de calcular:

Vsobredim = Vnitrico - 1.2 = 23,1+ 1.2 = 27,72 m?3

No obstante, lo que marcara el volumen final de los tanques seran las dimensiones de
éste. Como cada tanque tiene una altura de 7.613 m y un diametro de 3m, el volumen

real sera de:

Viear = cherpo + Vfondo

Donde:
V reat = Volumen del tanque de almacenamiento (m®)
V cuerpo = VOlumen del cuerpo cilindrico (m3)

V fondo = VOlumen del fondo toriesférico (1.94 m3)
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Primero de todo hay que calcular el volumen del cuerpo con la siguiente formula:

A
Vewerpo = i L-D?, (Ecuacién11.1.1.1.2.1)

Donde:
L= Longitud del cuerpo cilindrico (5.4 m)

D int= Diametro interno del tanque (2.7 m)
s
Vewerpo = 7+ 54 2.72 = 30.92 m3

Finalmente ya se puede saber el volumen real:

Viear = 30.92 + 1.94 = 32.86 m®

Espesor del tanque

Como son tanques atmosféricos, se seguird la normativa APl para tanques de

almacenamiento segun la siguiente ecuacion:

L 0.0005D(H — 30.48) - G
B Sd

(Ecuaciéon 11.1.1.1.2.2)

Dénde:

t= Espesor de la pared

D= Diametro interior del tanque (270 cm)

H= Altura (540 cm)

G= Densidad relativa (respecto al agua) (1.84 Kg/cm?®)
Sd= Esfuerzo de disefio (15295.74 Kg/cm?)

C.A= Espesor de corrosion (0.1 cm)

De este modo se obtiene que:

0.0005 - (270 cm) - (540 cm — 30.48) - (1.84 K—gg)
t = e M7 +(0.1cm) = 0.11 cm
(15295.74=5%)
cm

10
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El hecho que de 1.1 mm de espesor hace tener en cuenta la siguiente tabla:

Tabla 11.1.1.1.2.1 Espesor minimo en funcion del diametro nominal del tanque

Didmetro nominal (m) Espesor minimo (mm)
<15.24 4.76
15.24 < 36.576 6.35
36.576 <60.96 7.93
>60.96 9.52

Como se puede ver, un recipiente menor a un diametro nominal en metros de 15.24
tendrd que tener un espesor minimo de 4.76 mm. Por lo tanto, si se suma el
sobreespesor de corrosién de 1 mm se obtiene que la pared de los tanques de sulfarico

tendran un espesor de 6 mm

Masa en vacio y masa en operacion de los tanques

Primero se calculara la masa en vacio. Para hacerlo se analizaran por separado el cuerpo
cilindrico y el fondo toriesférico. El procedimiento sera calcular el volumen de material
presente en el tanque y con la ayuda de la densidad pasarlo a masa. Dicho esto, se va a

utilizar la siguiente ecuacion para el volumen de material en el cilindro

T
Viilindro = i L- (D&, — D3,) (Ecuaciéon 11.1.1.1.2.3)

Doénde:

L= Longitud cuerpo del tanque (5.4 m)

Dext = Diametro interno mas dos veces el espesor
Dint = Diametro interno del reactor (2.7 m)

s
Veitindro = 1 54m-(2.712 — 2.7%) = 0.275m3

A continuacion se hace lo mismo para los fondos.

Viongo = 0.1+ (D3e — D2r) (Ecuaciom 11.1.1.1.2.4)

11
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Vionao = 0.1+ (2.712% — 2.7%) = 0.0263 m®
El siguiente paso es sumar el volumen del cuerpo més el del fondo

Vinateriai = 0.275 + 0.0263 = 0.302 m3

Finalmente, con la ayuda de la densidad se puede saber la masa del equipo:

2580 kg

Myacio = 0.302m* - ———==778.64 kg

Para saber la masa en operacion hay que sumar la carga del tanque. De este modo:
Moperaci()n = Myqcio + carga tanque
Con la densidad del nitrico se saca la masa de éste:

1856 kg

carga tanque = 23.1m3 - T3 42873.6 kg

Moperacion = 778.64 kg + 42873.6 kg = 43652.24 kg

12
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11.1.1.1.3 Tanque de isopropanol (T-109)

En este caso, como el isopropanol se recircula, solo se tendrd que comprar una vez y se

almacenara en un solo tanque de almacenamiento.

Ademas, como la reaccion de hidrogenacion es en continuo, dicho tanque no estara

[leno en ningin momento.

El tanque tiene una altura de 5508 mm y un didmetro interno de 2500 mm. Con estas

dimensiones ya se puede calcular el volumen del tanque:

Vtanque = cherpo + Vfondo
Donde:
V rea = Volumen del tanque de almacenamiento (m?)
V cuerpo = VOlumen del cuerpo cilindrico (m?)

V fondo = VOlumen del fondo toriesférico (1.54 m3)

Primero de todo hay que calcular el volumen del cuerpo con la siguiente formula:

T[ 2
cherpo =—-L-Dj

2 ine (Ecuacion 11.1.1.1.3.1)

Doénde:
L= Longitud del cuerpo cilindrico (5 m)

D int = Diametro interno del tanque (2.5 m)

Vo =L.5.252=2454m3
cuerpo = 7

Finalmente ya se puede saber el volumen real:

Voot = 24.54 + 1.54 = 26.08 m3

13
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Espesor del tanque

Como el tanque esta a presion atmosférica, se seguirad la normativa API para tanques de

almacenamiento segun la siguiente ecuacion:

e 0.0005D(H — 30.48) - G
B Sd

(Ecuacion 11.1.1.1.3.2)

Donde:

t= Espesor de la pared

D= Diametro interior del tanque (250 cm)

H= Altura (500 cm)

G= Densidad relativa (respecto al agua) (0.786 Kg/cm®)
Sd= Esfuerzo de disefio (6118.297 Kg/cm?)

C.A= Espesor de corrosion (0.1 cm)

De este modo se obtiene que:

0.0005 - (250 cm) - (500 cm — 30.48) - (0.786%)

s (6118.297 %)

+(0.1¢cm) =0.11cm

El hecho que el resultado sea 1.1 mm de espesor, hace tener en cuenta la siguiente tabla:

Tabla 11.1.1.1.3.1 Espesor minimo en funcion del diametro nominal del tanque

Diametro nominal (m) Espesor minimo (mm)
<15.24 4,76
15.24 < 36.576 6.35
36.576 <60.96 7.93
>60.96 9.52

Como se puede ver, un recipiente menor a un diametro nominal en metros de 15.24
tendra que tener un espesor minimo de 4.76 mm. Por lo tanto, si se suma el
sobreespesor de corrosién de 1 mm se obtiene que la pared de los tanques de sulfarico

tendran un espesor de 6 mm.

14
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Masa en vacio y masa en operacion de los tanques

Primero se calculara la masa en vacio. Para hacerlo se analizaran por separado el cuerpo

cilindrico y el fondo toriesférico. El procedimiento seré calcular el volumen de material

presente en el tanque y con la ayuda de la densidad pasarlo a masa. Dicho esto, se va a

utilizar la siguiente ecuacion para el volumen de material en el cilindro

Vs
Veilindro = i L- (D%, — D?,) (Ecuaciéon 11.1.1.1.3.3)
Donde:
L= Longitud cuerpo del tanque (5 m)
Dext = Diametro interno mas dos veces el espesor

Dint = Didmetro interno del reactor (2.5 m)
Voiindre = % .54m- (2512 — 2.52) = 0.236m>
A continuacion se hace lo mismo para los fondos.
Viondo = 0.1+ (Ddye — D3r) (Ecuaciom 11.1.1.1.3.4)

Vionao = 0.1+ (2.512% — 2.5%) = 0.023 m®

El siguiente paso es sumar el volumen del cuerpo mas el del fondo
Vinateriar = 0.236 + 0.023 = 0.259 m3

Finalmente, con la ayuda de la densidad se puede saber la masa del equipo:

, 7858 kg
Mvacio = 0.259m" - W = 2033.57 kg

Para saber la masa en operacion hay que sumar la carga del tanque. De este modo:

Moperaci()n = Myqcio + carga tanque

Moperacion = 2033.57 kg + 15800 kg = 17833.57 kg

15
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11.1.1.1.4 Gasémetro

Debido a las grandes dificultades que se han tenido al encontrar informacion sobre

gasometros, el disefio de éste se ha limitado a saber el volumen que ocupa el hidrégeno

necesario a una presion de 100 bar y ver el diametro que tendria una esfera de dicho

volumen. Por lo tanto, de acuerdo con la ley de gases ideales:

n-R:-T
V= 3 Ecuacion 11.1.1.1.4.1

Donde:

V= Volumen que ocupa el hidrégeno (m?)

n= moles de hidrdgeno (5130723 mol)

R= Constante de gases ideales (0.082 atm-L/K-mol)
T= Temperatura de almacenamiento (298 K)

P= Presion de almacenamiento (100 bar = 98.69 atm)

5130723 mol - 0.082 I‘?m ‘L 208k
m

_ ol _ _ 3
V= 98.69 atm 1270385.52 L = 1270.39m

Finalmente, con la formula del volumen de una esfera:

3(lV-3 3(1270.39-3 »
r = = =6.719 (Ecuacion 11.1.1.1.4.2)
4 4m

El didmetro del gasémetro seré de:

D=2r=2-6719 =13.44m

Finalmente, destacar gue toda esta metodologia de disefio y célculo se realiza para los

tanques de almacenamiento BT-203 y BT-302, v para los tanques de almacenamiento

del area 900 vy 1000. Sin embargo, los céalculos no se muestran en el presente manual.

16
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11.1.2 Equipos area 200

11.1.2.1 Reactores R-201 y R-202
Volumen del reactor

El hecho de no disponer de la cinética de ninguna de las reacciones del proceso hace
que el volumen de los reactores se calcule a partir de los balances de materia que se

obtienen a partir de las patentes estudiadas.

En esta primera reaccion, en la que se trabaja en un reactor semi-batch, se ha calculado
el volumen teniendo en cuenta el momento final de la reaccion, ya que es el momento
donde el volumen de la carga es mayor. Posteriormente, se ha afiadido un
sobredimensionado del 10% y un head space del 20% para la atmésfera de nitrégeno
que inertizard los reactores. De esta manera, y segun los balances de materia

presentados anteriormente:

Vteérico = VHN03 + Vl—nitronaftaleno + Vz—nitronaftaleno + Vdi—nitronaftalenos + VHZO

Veesrico = (0.093 + 5.935 + 0.294 + 0.099 + 1.746) m® = 8.17 m3
Aplicando el sobredimensionado y el head space:

Viear = Viesrico + Sobredimensionado + head space

Voot = 8.17m3-1.1- 1.2 = 10.78 m3

Finalmente se decidio trabajar con una relacion L/D de 5, teniendo una altura de reactor
(L) de 7.5 m y un didmetro (D) de 1.5 m. Cabe destacar que al tener los fondos
toriesféricos, el volumen del reactor no se podra calcular como el volumen de un
cilindro. Por lo tanto, ya que se ha decidido que la altura del cuerpo es de 6846 mm y
que cada fondo mide 327 mm, el célculo del volumen con estos valores hace modificar

el valor de 10.78 m® de este modo:
T
Vewerpo = i D?-L (Ecuacion 11.1.2.1.1)

s
Vewerpo = i (1.5m)?-6.846 m = 12.1 m3

17
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Calculadora de fondos KLOPPER

Diametro exterior (mm) 1500
Espesor (mm) 8
h
_‘ ¢ ——
X —F
- o -—

fondo Toricsferico Tipo KLOPPER

Diametro disco (mm) 11716
R (mm) 1500
r (mm) 150
h (mm) == 28 —
Calcular
f (mm) 287
H (mm) 323
V {sin h) (itros) 326.8
Peso (h minima) (kg) 148

HORFASA no se responsabiliza de la precision de estas medidas

Figura 11.1.2.1.1- Volumen de un fondo toriesférico.

Ambos fondos del reactor son toriesféricos, asi que este valor se tendra que multiplicar

por dos:

Viondos = 326.8 L -2 = 653.6 L = 0.654 m?
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Finalmente, el volumen del reactor sera de:

Vieactor = 12.1 + 0.654 m3 = 12.754 m3

Espesor del reactor

Para el disefio de estos primeros reactores del proceso se ha seguido la norma API
debido a que la reaccion de nitracion del naftaleno se realiza a presion atmosférica. El
material del que estan construidos los tanques es el acero inoxidable 304 de acuerdo con
las excelentes condiciones de trabajo que proporciona éste frente a la corrosion de los

productos existentes.
La ecuacion utilizada para calcular el espesor del tanque es la siguiente:

0.0005D(H — 30.48) - G
t = +

Sd C.A Ecuacion 11.1.2.1.2

Donde:

t= Espesor de la pared

D= Diémetro interior del tanque (150 cm)

H= Altura (750 cm)

G= Densidad relativa (respecto al agua) (1.106 Kg/cm?®)
Sd= Esfuerzo de disefio (1281 Kg/cm?)

C.A= Espesor de corrosion (0.1 cm)

De este modo se obtiene que:

0.0005 - (150 cm) - (750 cm — 30.48) - (1.106 K—gS)
t = EM~7 + (0.1 cm) = 0.147 cm

(1281 CI%)

19



Planta de produccién de 1-naftol
11. Manual de calculo

Aun asi, y de acuerdo con la siguiente tabla extraida de la normativa API (11.1.2.1.1),

se tiene que tener en cuenta un espesor minimo en funcion del didmetro del tanque.

Tabla 11.1.2.1.1 - Espesor minimo en funcion del didmetro nominal del tanque

Diametro nominal (m) Espesor minimo (mm)
<15.24 4.76
15.24 < 36.576 6.35
36.576 <60.96 7.93
>60.96 9.52

Por lo tanto, debido a que el espesor calculado es inferior al minimo, se tendra en cuenta

éste Ultimo. De esta manera:
t=4.76 mm

Como se le suma un sobreespesor de corrosion de 1 mm, se utilizara una pared con un
grosor de 6 mm. Aplicando un sobredimensionado del 20% para los fondos, las paredes

de éstos seran de 8 mm.

Masa en vacio y en operacion de los reactores
Para hacer este calculo se necesitan los siguientes datos:

- Altura del cuerpo y de los fondos
- Espesor del cuerpo y de los fondos
- Material de construccién y su densidad (AISI 304)

Se realizaré el célculo por partes. Se empieza por el cuerpo:

Lo primero es calcular el volumen de material. Se consigue restandole el volumen
calculado con el didmetro interior del tanque al calculado con el diametro exterior, tal y

como se muestra en la siguiente ecuacion:

71‘- 4
Veitinaro = e L- (D%, —D?,) (Ecuaciéon 11.1.2.1.3)
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Donde:
L= Longitud cuerpo del reactor
Dext = Diametro interno del reactor mas dos veces el espesor

Dint = Diametro interno del reactor

I
Vcilindro = Z -6.846m - (15062 - 152) = 0.194 m3

A continuacion se hace lo mismo para los fondos. Mientras que para el cuerpo el

espesor era de 6 mm, para los fondos éste es de 8 mm

Veondao = 0.1+ (D3ye — D)  (Ecuacion 11.1.2.1.4)

Vionao = 0.1+ (1.516% — 1.5%) = 0.011 m3
El siguiente paso es sumar el volumen del cuerpo més dos veces el fondo:

Vinateriai = 0.194 + (2 - 0.011) = 0.216 m3

Finalmente, con la ayuda de la densidad se puede saber la masa del equipo:

, 8000 kg
Myaco = 0.216 m* - ——= = 1729.37 kg

Para saber la masa en operacion hay que sumar la carga del reactor. De este modo:

Moperacion = Myacio + carga reactor

Moperacion = 1729.37 kg + 6948.88 kg = 8678.25 kg
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Disefio de los agitadores

Para el disefio de los agitadores de los reactores de nitracion se han seguido las

correlaciones que proporciona el Trambouze. Estas se muestran a continuacion:

Tabla 11.1.2.1.2 Dimensiones de los agitadores de los reactores R-201 y R-202

V reactor(m’) 13.25

—
h1 (m) 5 N .4

d1 (m) 1.5 ol )
d2/d1 0.33 ;

d2 (m) 0.5 |

h3/d1 0.3

h3 (m) 0.5

hi/d1 3.33

delta/d1 0.1

delta (m) 0.15

h2/d2 0.125

h2 (m) 0.07

También cabe destacar que, debido a las grandes dimensiones de los reactores de

nitracion, el nimero de ejes de agitacion o turbinas seré de 5.

El tipo de agitador elegido es el Pitched Bladed turbine ya que proporciona agitacion

tanto axial como radial.
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Calculo de la potencia

Uno de los aspectos mas importantes de un agitador es la potencia que debe tener el
motor para proporcionar una buena mezcla sin provocar ningin vortex que lo Gnico que

haria seria mover el fluido sin mezclarlo. El calculo de dicha potencia es el siguiente:

El nimero de potencia (Np) y el nimero de caudal (Nq) vienen dados por el tipo de

agitador, y en este caso para el Pitched Bladed Turbine los valores son:

N, = 1.37

También se necesitan pardmetros del medio de agitacion, que se presentan a

continuacion:
Dogitagor = 0.5m
Pmercia = 994 X9/,
Hmezcia = 0.85 cP
Con estos datos ya se puede calcular el Reynolds:
Re = 200000

El siguiente paso es saber la velocidad a la que trabajara el agitador, o dicho de otra
forma, las revoluciones por minuto:

N = Re - u
p- D

agitador

(Ecuacion 11.1.2.1.5)

200000 -5.29 - 1073 (Pa - s) rev rev
N = =3.82 — = 229.58 —

S min
1106 (kg/mg) - 0.52 (m?)
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En este punto ya se puede calcular la potencia que tiene que tener el motor del agitador:

P = Np “p - N? 'Dggitador

2

rev
P =1.37-1106 <kg/m3> - 3.822 ( 5 ) - 0.55 (m®) = 2652.76 W = 2.65 kW

2

Debido a que se tienen cinco turbinas o ejes de agitacion, esta potencia también se tiene

que multiplicar.
Py = P - Nyyrbinas (Ecuacion 11.1.2.1.6)

Pr =2.65kW -5 =13.26 kW

Finalmente, suponiendo que la potencia del motor necesita un 80% de carga:

Pmotor = PT - 1.8 =23.87 kW

Tratamiento térmico del reactor

En estos dos primeros reactores de nitracion se tienen que tener en cuenta dos
tratamientos térmicos. No obstante, se ha decidido que para ambos se va a utilizar un
sistema de media cafia, mas efectivo que una camisa ya que de este modo se fuerza al
fluido refrigerante a seguir un recorrido fijo y evitar, de esta forma, caminos

preferenciales.

El primer tratamiento térmico que hay que realizar es el de calentar el naftaleno hasta
su punto de fusion y que pase a estado liquido. Por lo tanto, se introducira vapor de agua
a 120 °C. El célculo de las necesidades de dicho vapor son las siguientes:

Primero de todo es necesario saber el calor total que se tendra que aportar al naftaleno
para fundirlo. Esto se podria saber sumando el calor necesario para llevarlo a la

temperatura de fusion mas el calor necesario para fundirlo. No obstante, y debido a que
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el calor de fusion es considerablemente mas grande que el de subir la temperatura, éste

ultimo de considerard menospreciable.

Q = AHfysion * Mmagtateno (Ecuacion 11.1.2.1.7)

Donde n son los moles de naftaleno.

k
Q=19 . 29468 mol = 559889.06 kJ
mol

Se ha determinado que esta operacién tardara media hora. Por lo tanto, el caudal

calorifico necesario sera de:

_Q_559889.06k) _ . K
=T~ osn AT

El siguiente paso consiste en determinar el valor del incremento de temperaturas medio

logaritmico:

AT, — AT,
AT,

In(37%)

Como punto 1 se entiende el inicio de la operacién y como punto 2 el final. Por su parte,

AT, = (Ecuacion 11.1.2.1.8)

la temperatura de fusion del naftaleno es de 81 °C. De esta forma:

_ (120 — 25) — (120 — 81)

ATml -
(120 — 25)
In ((120 - 81))

=62.9°C

Cogiendo un coeficiente global de transferencia de energia (U) de 800 W/m?-K ya se

puede calcular el area de intercambio necesaria a partir del siguiente balance:

q=U-A-AT,,; (Ecuacion 11.1.2.1.9)
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Dénde:

g= Caudal de energia (1119778.124 kJ/h)

U= Coeficiente global de transferencia de energia (800 W/m?*-K)
A= Area de intercambio (m?)

ATmi= Incremento de temperatura medio logaritmico (62.9 °C)

Aislando el area y poniendo valores a la ecuacion se obtiene que:

kj 1000 ]

q 1119778.124 3 1
T U-AT,; J  3600s __ .,
mt 800 7o 62.9°C

A = 6.18 m?

Por su parte, el segundo tratamiento térmico es el de mantener el reactor a la
temperatura de 70 °C. Igual que en el caso anterior, se calculara el area de intercambio
necesaria para luego compararla con la que tiene disponible el reactor y ver si la
necesaria es mas pequefia que la disponible. Por lo tanto, se va a seguir un

procedimiento similar al del caso de calentar el naftaleno.

Primero de todo se calcula el calor que habrd que quitar con la ayuda del calor de

reaccion:

Q = AH,(70°C) -n (Ecuacién 11.1.2.1.10)
Doénde:
AH; (70 °C) = Calor de reaccion a 70 °C (-574.698 kJ/mol)
n=moles del reactivo limitante, naftaleno en este caso (29468 mol)
Sustituyendo:

k
Q= 574.698m—(])l - 29468 mol = 16935119.98 kJ

El siguiente paso es el de calcular el caudal de calor que serd necesario extraer del
reactor. Debido al poco conocimiento de la cinética de la reaccion, se ha supuesto que el

caudal de calor retirado sera constante a lo largo de la reaccion.
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= |

Donde:
Q= Calor total que desprende la reaccién (16935119.98 kJ)
t=tiempo de reaccion (4 h)

_ 1693511998k _ K
1= 4h - h

A continuacion se calcula el incremento de temperaturas medio logaritmico:

_ (81-5) — (70 — 20)

= 62.095 °C

Como se trata de un intercambio de calor entre agua y un solvente organico, se ha

elegido un coeficiente global de intercambio de calor de 750 W/m?-K.

El daltimo paso es el de calcular el area de intercambio necesaria con la Ecuacion

11.1.2.1.11:

q=U-A-AT,,; (Ecuacion11.1.2.1.11)
Dénde:
g= Caudal de energia (4233780 kJ/h)
U= Coeficiente global de transferencia de energia (750 W/m?-K)
A= Area de intercambio (m?)
ATm= Incremento de temperatura medio logaritmico (62.095 °C)

Por lo tanto, aislando A:

q R TIR) ,
“Biml 750 - 62.095°C

s-mZ-°C 1h
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Una vez se tienen todas las areas de intercambio, se calcula el area disponible para

poder compararlas. A continuacion se realiza dicho célculo:

El primer dato importante a tener en cuenta es la altura del reactor, que en este caso es
7.5 m. Posteriormente se decidid utilizar una media cafia de 5 pulgadas, equivalentes a
0.127 m. A partir de aqui, se estimd el area de intercambio de una vuelta o espira de la
media cafia utilizando el didmetro del reactor (1.5 m) y suponiendo un cilindro con una

altura igual a la del didmetro interior de la conduccion de del siguiente modo:
Aespira =T D - L (Ecuacion 11.1.2.1.12)

Donde:

D= Diametro del reactor (1.5 m)

L= Diametro interior de la media cafia (0.127 m)

El valor del area de intercambio de una espira es:
Agspirg =T+ 1.5m - 0.127 m = 0.5985 m?

Para saber el nimero de espiras necesarias se dividira el area total necesaria entre el

area de una espira:

(Ecuaciéon 11.1.2.1.13)

Nespiras = 2
espira

Este paso se hara tanto para el calentamiento del naftaleno como para la etapa de

refrigeracion.
Para el calentamiento del naftaleno:

6.18 m?

Nespiras = 05985 2 = 10.32 = 11 espiras

Y para la etapa de refrigeracion:

25.25 m? ‘
Nespiras = 05985 2 = 42.19 = 43 espiras

Para ver si estas 43 espiras caben a lo largo del reactor se calcula la distancia entre ellas

suponiendo que éstas son equidistantes. Se utiliza la siguiente ecuacion:
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L— Dmedia cana * Nespiras

(Ecuacion 11.1.2.1.14)

d . =
espiras
Nespiras -1

Donde:

d espiras= Distancia entre espiras (m)

L= Longitud del reactor (7.5 m)

D media caia= Didmetro interno de la media cafa (0.127 m)
N espiras= NUmMero de espiras (43)

7.5m—0.127 m - 43
despiras = 43 — 1

= 0.0485m

Por lo tanto, se puede asegurar que no habrd problemas de espacio por lo que hace

referencia a las espiras.

El dltimo parametro del disefio de los reactores es la velocidad a la que pasaran los

fluidos del tratamiento térmico. Primero se mirara la velocidad del vapor de agua:

El caudal de vapor que circulara por la media cafia sera el siguiente:

m= % (Ecuaciéon 11.1.2.1.15)

Donde:
m= Caudal de vapor (kg/h)
g= Caudal de calor (kJ/h)

A= Calor latente de vaporizacion (kJ/kg)

k] 1h
11197781245 . =1 k
m = f;d 36005 _ (1485~9
2093.4 7% S
g

Con la densidad del vapor se puede pasar este valor a m®/s:

3 m3

kg
Q = 0.1485 — = 0.13437

s 1.106 kg
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Por altimo, se dividira este caudal volumétrico entre el area de seccion para obtener la

velocidad de circulacion:

Q

Aseccién

v = (Ecuacion 11.1.2.1.16)

Donde:
Q= Caudal volumétrico del vapor (0.1343 m®/s)
A seccion= Area de la seccion de paso (m?)

Cabe destacar que se asimilara la media cafia a un cuerpo semiesférico. Esto se tendra

en cuenta en el calculo siguiente:

3

m
0.1343 = m
v=— —21.21—
7 0.1272 s
2 m?

Se seguiré el mismo procedimiento para el calculo de la velocidad del agua.

Primero de todo se saca el caudal volumétrico:

q

Magua = m (Ecuacion 11.1.2.1.17)

Dénde:

M aqua= Caudal masico de agua (kg/s)

g= Caudal de calor (4233780 kJ/h)

cp= Calor especifico del agua (4.18 kJ/kg-°C)

AT= Salto térmico (15 °C)

30



Planta de produccion de 1-naftol

11. Manual de célculo

kK 1k
235780 36005 _ 1506 K9
T 18- 1sec s
kg -°C
Con la densidad:
— 187658, 1™ _ oo188™
¢=18. s 995kg S

Como en el caso anterior, para obtener la velocidad se divide el caudal volumétrico

entre el area de la seccién:

3
o 001887
i =297m/s

11.1.2.2 Flash FS-204

El disefio completo de equipos como por ejemplo el flash FS-204 se ha hecho
integramente con el simulador de procesos ASPEN HYSYS®. Por lo tanto, en el manual

solo se introduciran algunas figuras donde muestran las especificaciones del equipo:

[ Separator: Flash 1 — - 3 L =R &I

__ - o -

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |

Design
Connections
Parameters
User Variables
MNotes

Delta P >
Inlet [kPa] 0,0000
Vapour outlet [kPa] 0,0000
TR Volume
=
™ Liguid Yolume
- =
A
I
- 50,00 %

Duty 1,2948=+06 kJ/h

-Type
@ Separator () 3 Phase Sep ) Tank

N, 1crorec

-T:igu'ra 11.1.2.2.1 - Energia necesaria en el intercambiador del FS-204.
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Tabla 11.1.2.2.1 — Especificaciones FS-204

~Construction Information

Chernical Eng. Index 2525
Material Type Carbon 5teel
Mass Density 7861
FMC 1,000
Allowable Stress 9 446e+004
Shell Thickness 6,350
Corrosion Allowance 3175
Efficency of Jaints 1,000

~Sizing Results

Diameter [m] 07620
Total Length [m] 2,667
L/D Ratio 3,000
Max. Allow. Vap. Velocity [m/s] 1250
Demister Thickness [mm] 0.0000
Lig. Residence Time [seconds] 000:05:0.00
Lig. Surge Height [m] 01500
LLSD [m] 03048
Lig. Res. Time at LLSD [seconds] 000:09:52 01

Por lo tanto, se puede ver como el programa proporciona todos los datos de disefio

necesarios para su ficha de especificaciones.
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Todos los intercambiadores de la planta también se han disefiado con el programa

ASPEN HYSYS®. A continuacién se presentaran unas figuras con las especificaciones

que proporciona el programa.

Figura 11.1.2.3.1 — Vista frontal del intercambiador del FS-204.

Heat Exchanger Specification Sheet

1| Comparwy:
2| Location:
3| Service of Unit Our Reference:
4] ltem Mo, our Reference:
5| Date: Rew No. Job Mo
E| Size 307 - 3450 mm Tupe BEM Haor  Conkected in 1 paralll 1 series
7 Surffuniteff.] 218 m? Shellz/unit 1 Surffshel [ff.) 218 mZ
5 PERFORMANCE OF OME UHIT
9| Fluid allocation Shell Side Tube Side
10| Fluid name 203->204 / 205 -204 stearn in>F35-204 steam
11 Fluid quantity, Total kg/h 2606 E00
12| Wapor [In/Out] kog/h a 524 EO0 a
13]  Liguid kag/h 2R0R 2082 I EO0
14]  Moncondensable kg/h 1] 1] 0 0
15
16| Temperature [In/0ut) *‘C 70 105.6 120 108,51
17]  Dew / Bubble paint ‘C 5E7.A 99.26 120 120
18] Denzity ‘W apardLiquid kg/m? S 86822 059 S 81835) 109 F /942,93
19] Wiscosity cp 41941400095 5 14 Jooi2s s /02626
20] Malecular wt, W ap 19,24 18,02
21| Malecular wt, NC
22| Specific heat kd (kg K] /2658 | 1997 F 2674 | 2286 / 44203
23] Thermal conductivity W/m K] /0493 | 00242 / 0334 | 002681 / £ 0583
24| Latent heat kJ/kg 21283 20253 2201 2203
25| Pressure (abs] kPa 101,325 96.218 1985 152,905
26| Velocity m/s 16,97 16.33
27 | Pressure diop, sllow. /calc. kPa BE [ 5107 4.2 | 15595
28] Fouling resistance [min) m? k5w i} i 0 Aobased
29| Heat exchanged 377 kw MTD conected 1415 ‘C
0] Transfer rate, Service 12228 Dty 11055 Clean 11055 WilmZz k)

Figura 11.1.2.3.2 — Especificaciones del intercambiador del FS-204.
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il

COMSTRUCTION OF OME SHELL

Sketch

32

Shell Side Tube Side

33

Dezign/vac/test pressure:g

300/ i 300y i

34

Dezign temperature

140 155

35

Mumber pazzes per shell

1 2

36

Corrogion allowance

AL 3.8

¥

Connections In

1 10226/ - 1 35,06/

3

Sizerating Ot

1 1885, - 1 012/

3

18]

Intermediate

£ £

40

Tube Mo, 10810s

oD 1305 Tkedwg 211

Length 3450

Pitch 2381

41

Tube type Plain

Material Carbon Steel

42

Shell Carbon Steel

ID 30703 0D 32385 Shell cover

| Tube pattern 20

43

Channel or bonnet

Carbon Steel

Channel cover

44

Tubesheet-stationary  Carbon Steel

T ubesheet-floating

45

Floating head cover

Impingement protection

Mone

45

Baffle-crozs

Carbon Steel

Type Single segmental Cut[xd) 376

H Spacing c/c B10

47

B affle-long

Seal wpe

Inlet 77147

45

Supports-tube

IJ-bend 0 Type

43

Bypazz zeal

Tube-tubesheet joint

Exp.

a0

E xpanzion joint

Type Mone

1

Rhiot 2-lnlet hozzle

| Bundle entrance 0

Bundle exit 120

52

Gaskets - Shell side

Tube Side

Flat Metal Jacket Fibe

A3

Floating head

54

Cade requirements

ASME Code Sec Il Div 1

TEMA clazsz R - refinem service

55

WeightsS hell

JE7.1 Filled with water 1001.2

Bundle 400,2

il

Flemarks

57

s

Figura 11.1.2.3.3 — Especificaciones del intercambiador del FS-204.
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Views on arrow A A
4186 Overall )
238 156 90 3185
y T d
. |
an &P i
T '
I/ | H |l
Il |l |l [l
I:i:| m
T | |
156 690 | 2070 |
Pulling Lengtnl, 3080
75 75
s I
4 = =
T o o f
e [+ =
150 150
2 Balts 2 Bolts
Fixed Sliding
Nozzle Data Design Data Units Shell Channel Comparty
Ref [ OD Wall Standard Notes Design Pressure bar 3, 3, Location: Aspen Shell & Tube Exchanger
51 |[114 mm| 8 mm 150 ANSI Slip on Design T c 140, 165, Sanice of Unit Cur Rerence:
52 | 27V mm | 3,9 mm 150 ANSI Slipon Full Vacuum 1] 1] P Mo Your Reference:
T1 |42 mm | 3.8 mm 150 ANSI Slipen Comesicn Allowance mim 3.175 3.175 Cae: Foa o -Join Mo Senm,g Plan
T2 [102 mm| 5,7 mm 150 ANSI Slip on Test Pressure bar
Number of Passes 1 2 Design Codes BEM 207 - 3450
Radicgraphy 1] L] 1]
PWHT 0 a TEMA D
Internal Volume ™ 02496 | 00503 Drawing Number
Customer Specifications
‘Weight Summary
Empty | Flooded | Bundle Revision | Date | Dwg. | Chk [ App.
TET kg | 1001 kg | 400 kg | 09/0E:2014] | |

Figura 11.1.2.3.4 — Especificaciones del intercambiador del FS-204.
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Las columnas de destilacion también se han disefiado con el programa ASPEN

HYSYS®, por lo que seguira el mismo procedimiento que con el FS-204.

Composition vs. Tray Position from Top

100 /, _____ T
0.800
—a— 1-nitronpphthalene \
—=— 2-nitronaphthalene A
—=— 1 5-dinifronaphthalene
0600 >
| ==
=
k=
& i
LL
@2
(=]
=
0400 7
p
|
hi
0.200 /ﬂ}ﬁ
- =i 'di.-r'
1,00 T L i e e mmmete= = ==
a 10 0 0 40 50

Stage Position

&0

Figura 11.1.2.4.1 - Composicion de los compuestos en la columna en funcion de la
posicion. DC-205.

En esta figura se muestra la separacion de los isomeros del 1-nitronaftaleno para

demostrar que se cumplen las condiciones para que el hidrogenador tenga el

rendimiento deseado.
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(5 Column: Destilacién 1/ COL1 Fiuid Phg: Basis-1/ UNIQUAC -Ideal (it i — — — - (=B |
Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Design Column Name Destilacion 1 Sub-Flowsheet Tag coLn r Condenser
[ e e ©@ Total O Partial O Full Reflux
Manitor
Specs Condenser Energy Stream
Specs Summary - 4 Y Delta P
Subcooling Condensador 1
Motes 0 0,0000 kPa Ovhd Liquid Cutlet
\I-/ Destilado dist. 1 -
- -
1 - -
> 2 P cond Optional Side Draws
Inlet Streams Mum of 101.3 kPa
- St T Draw Sta
Stream Inlet Stage Stages ream M= e
<< Stream >3
Feed dist. 1 28 Main 75 n= 56 L
<< Stream >> b
n-1 101.3 kPa Reboiler Energy Stream
n < Colas 1 -
n+l Delta P Bottoms Liquid Qutlet
* 0,0000 kPa Colas dist. 1 -
 Stage Numberi
age Numbering 3>
@ Top Down () Bottom Up
[ Edit Trays... l
e || covmeonmen. [ fon|[ e | I e ot grores

Figura 11.1.2.4.2 - Especificaciones DC-205

La informacion méas importante que proporciona esta figura es el nimero de platos que

tiene la columna y el plato del alimento, ademéas de que los calculos realizados por el

programa han convergido.
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cond

ndenser dist

To
Cofjdgnser
Refllix
> 1 Main
2 TS
Feed dist.
1 )
e
I
Reboiler
A
i _ﬁ
To
Reboiler bot

Figura 11.1.2.4.3 - Especificaciones DC-205

Esta figura representa un esquema global de toda la columna de destilacién. Se pueden
observar, a parte de la columna, el reboiler y el condensador de ésta. Ademas, se

especifica el plato del alimento y la zona de rectificacion y la de agotamiento
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~Section Results

) Trayed @ Packed ‘ [ Export Pressures l [ View Warnings...

~Packing Results
Section_1 Section_2

Internals Packed Packed

Packing Type Ballast Rings (Metal Ballast Rings (Metal

Flocding Correlation SLEw73 SLEw73

HETP Caorrelation MNeorton MNorton

Est. # Pieces of Packing 0 0

Est. Mass of Packing [kg] 00 0.0

Est. Packing Cost (US$)

Column Geometry

Section Diameter [m] 2438 4115

X-5Sectional Area [m2] 0.0000 0.0000

Section Height [m] 04380 2165

Hydraulic Results

Max Flooding [%] 0,00 0,00

Section DeltalP [kPa] 01254 7,079

DF per Length [kPa/m] 0,0000 0,0000

Figura 11.1.2.4.4 - Relleno y medidas de la torre DC-205.
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11.1.2.5 EX-202

Igual que en el caso del intercambiador del FS-204, el disefio se ha realizado con el

ASPEN HYSYS®. A continuacion se muestran algunas de las especificaciones:

300 —
280 —

260 ]
240
220 ]
200 |

180 —

: Bulk Temp (C)

180
140 —

120 —

'}L‘. —

TS Bulk Temp. (C) + S8

200

L I
1000

—— T5 Bulk Temp. —— 35 Bulk Temp

Figura 11.1.2.5.1 — Perfil de temperaturas del EX-202.

1200

31

COMSTRUCTION OF OME SHELL Sketch

32

Shell Side

Tube Side

33

Degigndvactest pressureg

300/ !

3004 !

34

Design temperature

335

a0

35

Murmber pazzes per shell

1

36

Corosion allowance

318

En

Connections

In 1

3048/

1

1
318

30484

38

Sizedrating

Out 1

20272/

1

254,51/

33

D

Intermediate

£

I

T

40

Tube Mo,

352Uz

0D 13.05%

Tkadwg 211

Length 1200

Fitch 23,81

41

Tube type Plain b aberial

Carbon Steel

| Tube pattern 30

42

Shell Carbon Steel

ID 539,75

0D 5588

Shell cover

43

Channel or bonet

Carbon Steel

Channel cover

44

Tubesheet-stationary  Carbon Steel

Tubezheet-floating

45

Floating head cower

Impingement protection

MNone

46

EBaffle-cross

Carbon Steel

Type Single segmental

Cut(%d) 38.54 K

Spacing ofc 215

47

Baffle-lang

Seal lype

[ Inlet

450,97

43

Supportz-tube

|J-bend ]

Tupe

43

Bypazs zeal

Tube-tubezheet joint

Exp.

50

E wpanzion joint

Type

MHone

51

Fiho'2-Inlet nozzle

Iy

Bundle entrance B308

Bundle exit 189

52

Gazkets - Shell zide

Tube Side

Flat tetal Jacket Fibe

53

Flaating head

54

Code requirements

ASME Code Sec VIl Div 1

TEMA class

F - refinery service

55

Weight/Shell

11029

Filled with water 1577.4

Eundle

517

Figura 11.1.2.5.2 — Especificaciones del EX-202.
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11.1.3 Equipos area 300

11.1.3.1 Mixer MI1X-305

A continuacién, se introduce un ejemplo de un mezclador, en este caso el MI1X-305,
realizado con el programa ASPEN HYSYS®. La corriente de salida de este mezclador
es la entrada al HR-301.

- — - ~— w I
(5 Mixer: MIX-100 v —— E@Iﬂ

e e -

Design | Rating | Worksheet | Dynamics |

Design Name  MIX-100

Connections.

Parameters

User Variables —_—

Notes
| EE——
[ |

EE—
Inlets Cutlet
Destilado dist. 1 | Salida mixer ~|

Iso-propancl inlet

<< Stream 5> Fluid Package

| Basis-1 '|

Figura 11.1.3.1.1- Especificaciones mixer MI1X-305

En esta figura se observan los caudales de entrada provenientes del destilado de la DC-

205 y el de isopropanol se juntan para entrar en el hidrogenador.
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11.1.3.2 Reactor HR-301
A continuacion aparecen todos los célculos realizados para el disefio del hidrogenador.
Volumen del tanque

El hecho de no disponer de la cinética de ninguna de las reacciones del proceso hace
que el volumen de los reactores se calcule a partir de los balances de materia que se

obtienen a partir de las patentes estudiadas.

Al contrario que en el caso de la nitracion, esta segunda reaccion se trata de una
operacion en continuo. Por lo tanto, la primera aproximacion del volumen del reactor se

realizara de la siguiente forma:

Vteérico

T = 0 = Viesrico =T+ Q (Ecuacion 11.1.3.2.1)

Dénde:

V teérico= Volumen del reactor (m°)

Q= Caudal volumétrico (5.46 m%h)

T= tiempo de residencia (30 min = 0.5 h)

Sustituyendo:

3

m
Veesrico = 0.5 h+ 5.46—— = 2.73 m?

Al ser un reactor multifasico, el hidrogeno también ocupara un volumen que no se
puede saber exactamente su valor. Por lo tanto, se ha decidido suponer que este
hidrégeno ocupara lo mismo que la fase liquida, lo que supone multiplicar el volumen

obtenido por dos:

Vteérico =2.73m3 -2 =546 m3
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Aplicando un sobredimensionado del 5% y un head space del 20%:

Viear = Viesrico + Sobredimensionado + head space

Vies = 5.46m3 - 1.05 - 1.2 = 6.88 m3

Finalmente se decidid trabajar con una relacion L/D de 6, teniendo una altura de reactor
(L) de 7 m y un diametro (D) de 1.1 m. Cabe destacar que al tener los fondos
toriesféricos, el volumen del reactor no se podra calcular como el volumen de un
cilindro. Por lo tanto, ya que se ha decidido que la altura del cuerpo es de 5856 mm y
que cada fondo mide 622 mm, el célculo del volumen calculado con estos valores es de:

T
Vewerpo = i D?-L (Ecuacién 11.1.3.2.2)

T
Vewerpo = i (1.1 m)?-5.856 m = 5.565 m3

El volumen de los cuerpos toriesféricos se especifican en la siguiente figura:
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Calculadora de fondos KLOPPER

Diametro exterior (mm) 1100

Espesor (mm) _101

tondo Toricsferico Tipo KLOPPER

Diametro disco (mm) 1911
R {mm) 1100
r (mm) 110
h (mm) == 353.5
| Calcular |
f (mm) 167
H (mm) 622
V (sin h) (litros 72.4
Peso (h minima) (kg) 2318

HORFASA no se responsabiliza de |a precision de estas medidas.

Figura 11.1.3.2.1 - Volumen de un fondo toriesférico.

Ambos fondos del reactor son toriesféricos, asi que este valor se tendra que multiplicar

por dos:

Viondos = 724 L -2 = 144.8 L = 0.145 m?

Finalmente, el volumen del reactor sera de:

Vieactor = 5.565 + 0.145m3 = 5.71 m3
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Espesor del tanque

Para el disefio del reactor de hidrogenacion se ha seguido la norma ASME debido a que
la reaccion de hidrogenacion del 1-nitronaftaleno se realiza a una presion de 100 bares.
El material del que esta construido el tanque es el acero inoxidable 304 de acuerdo con
las excelentes condiciones de trabajo que proporciona éste frente a la corrosion de los

productos existentes.
La ecuacion utilizada para calcular el espesor del cuerpo del tanque a partir de la

presion interna del tanque es la siguiente:

Pinterna * Tinterno
t = +C.A Ecuacion 11.1.3.2.3
SE — 0-6Pinterna ( )

Dénde:

t= Espesor de la pared

P interna= Presion interna de disefio (119 barg = 1704 psi)*

I'interno = Radio interior del tanque (21.65 in)

S= Maxima tension permisible del material (16200 psi)

E= Eficiencia de las juntas (0.85)

C.A= Espesor de corrosion (0.04 in=1 mm)

* La presion de disefio es la de operacion sobredimensionada un 20%

De este modo se obtiene que:

.- 1704.87 psi - 21.65 in 4 (0,04 in) = 2,936 in = 74.68
~ 16200 psi - 0.85 — 0.6 - 1704.87 psi =~ 0 T “72R = AL MM

Por su parte, para calcular el valor del espesor de la pared de los fondos toriesféricos la

ecuacion es la siguiente:

= Pinterna'L'M
2S8E — 0.2Piterna

(Ecuaciéon 11.1.3.2.4)
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Dénde:

P interna= Presion interna de disefio (119 barg = 1704 psi)
L= Diametro interno del tanque (1100 mm =43.31 in)
M= coeficiente del cddigo ASME (1.54) al ser L/r=10
S= Maxima tension permisible del material (16200 psi)
E= Eficiencia de las juntas (1)

o 1704.87 psi - 43.31in - 1.54
~ 2-16200 psi -1 —0.2 - 1704.87 psi

=3.55in

No obstante, al tratarse de fondos, se les aplica un sobredimensionado del 10% a parte

del espesor de corrosion. De esta forma:

teori = t- 1.1+ C.A =3.55- 1.1 + 0.04 in = 3.942 in = 100.08 mm

No se calculara el espesor con la presion externa porque dara un valor mucho mas

pequefio. Finalmente se presentan los espesores del HR-301 en la siguiente tabla:

Tabla 11.1.3.2.1 - Espesores del reactor HR-301

Espesor cuerpo cilindrico (mm) 80
Espesor fondos (mm) 100
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Masa en vacio y en operacion de los reactores
Para hacer este calculo se necesitan los siguientes datos:

- Altura del cuerpo y de los fondos.
- Espesor del cuerpo y de los fondos.

- Material de construccion y su densidad (AISI 304).
Se haré el célculo por partes. Se empieza por el cuerpo cilindrico:

Lo primero es calcular el volumen de material. Se consigue restdndole el volumen
calculado con el didmetro interior del tanque al calculado con el didmetro exterior, tal y

como se muestra en la siguiente ecuacion:

T
Veitinaro = 7 L (D2, — D%,) (Ecuacién 11.1.3.2.5)

Donde:
L= Longitud cuerpo del reactor
Dext = Didmetro interno del reactor mas dos veces el espesor

Dint = Diametro interno del reactor
T
Veitindro = Z- 5.856 m - (1.262 — 1.12) =1.74m3

A continuacién se hace lo mismo para los fondos. Mientras que para el cuerpo el

espesor era de 80 mm, para los fondos éste es de100 mm

Viondgo = 0.1 - (D3ys — D) (Ecuacion 11.1.3.2.6)
Veondao = 0.1+ (1.3* — 1.1%) = 0.0866 m?

El siguiente paso es sumar el volumen del cuerpo més dos veces el fondo:

Vimaterial = 1.74 + (2 - 0.0866) = 1.91 m3
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Finalmente, a partir de la densidad se determina la masa del equipo:

8000 kg

Myaco = 1.91m* - ——= = 15279.14 kg

Para conocer la masa en operacion hay que sumar la carga del reactor. De este modo:

Moperacion = Myacio + carga reactor

Moperacion = 15279.14 kg + 3621.7 kg = 18900.84 kg

Disefio de los agitadores

Para el disefio del agitador del HR-301 se han seguido las correlaciones que proporciona

el Trambouze. Estas se muestran a continuacion:

Tabla 11.1.3.2.2 - Dimensiones del agitador del reactor HR-301

V(m3) 6.7 Y
h1 (m) 7 4
d1(m) 1.1 { ol X
d2/d1 0.33 ;
d2 (m) 0.5 )
h3/d1 0.3
h3 (m) 0.5
h1/d1 6.36 j{'
delta/d1 0.1 \
delta (m) 0.11
h2/d2 0.125 |
h2 (m) 0.06

También cabe destacar que debido a las grandes dimensiones del reactor de

hidrogenacion el nimero de ejes de agitacion o turbinas sera de 7.

El tipo de agitador elegido es el Pitched Bladed turbine ya que proporciona agitacion

tanto axial como radial.
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Calculo de la potencia

Uno de los aspectos mas importantes de un agitador es la potencia que debe tener el
motor para proporcionar una buena mezcla sin provocar ningin vortex que lo Gnico que

haria seria mover el fluido sin mezclarlo. El calculo de dicha potencia es el siguiente:

El nimero de potencia (Np) y el nimero de caudal (Nq) vienen dados por el tipo de
agitador, y en este caso para el Pitched Bladed Turbine los valores son:

N, = 1.37

También se necesitan pardmetros del medio de agitacion, que se presentan a

continuacion:

Dagitador =0.5m
k
Pmezcia = 654.1 g/m3

Umezeia = 0.2103 cP
Con estos datos ya se puede calcular el Reynolds:
Re = 3300000

El siguiente paso es saber la velocidad a la que trabajara el agitador, o dicho de otra
forma, las revoluciones por minuto:

N = Re - u
p- D

agitador

(Ecuacion 11.1.3.2.7)

3300000 - 2.103 - 10™* (Pa - 5) rev rev
N = = 4.24 — = 254.64 —

S min
654.1 (kg/mg) .0.52 (m?)
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En este punto ya se puede calcular la potencia que tiene que tener el motor del agitador:

P =Ny -p-N?-Dgjitaaor (Ecuacion 11.1.3.2.8)

2

rev
P =137-654.1 <kg/m3> - 4.24% ( 5 ) -0.55 (m®) = 2140.53 W = 2.14 kW

2

Debido a que se tienen siete turbinas o ejes de agitacion, esta potencia también se tiene

que multiplicar.
Pr = P - Neyrpinas (Ecuacion 11.1.3.2.9)
Pr =214 kW -7 = 1498 kW
Finalmente, suponiendo que la potencia del motor necesita un 80% de carga:

Protor = Pr - 1.8 = 26.97 kW

Tratamiento térmico del reactor

Para el reactor de hidrogenacidn, igual que en el caso de los reactores R-201 y R-202, se

ha decidido que se va a utilizar un sistema de media cafia.

El tratamiento térmico del HR-301 sirve para mantener el reactor a una temperatura de
190°C. Igual que en el caso anterior, se calculara el area de intercambio necesaria para
luego compararla con la que tiene disponible el reactor y ver si la necesaria es mas
pequefia que la disponible. Por lo tanto, se va a seguir un procedimiento similar al del
caso de los reactores de nitracion.

Primero de todo se calcula el calor que habrd que quitar con la ayuda del calor de

reaccion:

q = AH,.(190°C) - n (Ecuacién 11.1.3.2.10)
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Donde:

g= Caudal de energia (kJ/h)

AH; (190°C) = Calor de reaccion a 190°C (-434.493 kJ/mol)

n= Caudal molar del reactivo limitante, 1-nitronaftaleno en este caso (10180 mol/h)

Sustituyendo:

kJ mol kJ
q = 434.493—-10180 — = 4423139.03 —
mol h h

A continuacion se calcula el incremento de temperaturas medio logaritmico:

(190 — 5) — (190 — 20)

AT, =
(190 —5)
In (—(190 = 20))

=177.394 °C

Como se trata de un intercambio de calor entre agua y un solvente organico, se ha

elegido un coeficiente global de intercambio de calor de 750 W/m?-K.

El Gltimo paso es el de calcular el area de intercambio necesaria la siguiente ecuacion:
q=U-A-AT,,; (Ecuacion11.1.3.2.11)

Donde:

g= Caudal de energia (4423139.03 kJ/h)

U= Coeficiente global de transferencia de energia (750 W/m?-K)

A= Area de intercambio (m?)

ATmi= Incremento de temperatura medio logaritmico (177.394°C)

Por lo tanto, aislando A:

4423139.03 % . 1000]
q R Tk ,
A=py—= ; C00S =9.235m
ml 750 : - 177.394°C

s-m?2-°C 1h
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Una vez se tiene las &reas de intercambio necesario, se calcula el area disponible para

poder compararlas. A continuacion se realiza dicho célculo:

El primer dato importante a tener en cuenta es la altura del reactor, que en este caso es 7
m. Posteriormente se decidié utilizar una media cafia de 6 pulgadas, equivalentes a
0.1524 m. A partir de aqui, se estimd el area de intercambio de una vuelta o espira de la
media cafia utilizando el didmetro del reactor (1.1 m) y suponiendo un cilindro con una

altura igual a la del didmetro interior de la conduccion de del siguiente modo:
Aespira =T D - L (Ecuacion 11.1.3.2.12)

Donde:

D= Diametro del reactor (1.1 m)

L= Diametro interior de la media cafia (0.1524 m)

El valor del area de intercambio de una espira es:
Agspirg = ™+ 1.1m - 0.1524 m = 0.5267 m?

Para saber el nimero de espiras necesarias se dividira el area total necesaria entre el

area de una espira:

Nespiras = y— (Ecuacién 11.1.3.2.13)
9.235 _
Nespiras = 05267 = 17.53 = 18 espiras

Para ver si estas 18 espiras caben a lo largo del reactor se calcula la distancia entre ellas

suponiendo que éstas son equidistantes. Se utiliza la siguiente ecuacion:

L— Dmedia cafia * Nespiras

despiras = Nespi‘ras 1 (Ecuacion 11.1.3.2.14)
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Donde:

d espiras= Distancia entre espiras (m)

L= Longitud del reactor (7 m)

D media caria= Didmetro interno de la media cafia (0.1524 m)
N espiras= NUmMero de espiras (18)

7m—0.1524m- 18
despiras = 18 -1 =0.25m

Por lo tanto, se puede asegurar que no habrd problemas de espacio por lo que hace

referencia a las espiras.

El dltimo paso es el célculo de la velocidad del agua de refrigeracion a través de la

media cafia. Esta deberia estar entre 1y 3 m/s

Primero de todo se saca el caudal volumétrico:

q

— (E j6on 11.1.3.2.15
o, AT (Ecuacion )

Magua

Donde:

M aqua= Caudal masico de agua (kg/s)

g= Caudal de calor (4423139.03 kJ/h)

Cp= Calor especifico del agua (4.18 kJ/kg-°C)

AT= Salto térmico (15 °C)

4423139.031{—}{-% kg
magua = k] ] = 196?
418 =g - 15°C
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Con la densidad:

m3
m = 0.0225 ry

Como en el caso anterior, para sacar la velocidad se divide el caudal volumétrico entre

el area de la seccion:

3
m
m 0.0225 ™%
v = Z = = 2.46 m/S

(%- 0.15242>
=z 0000 mZ
2
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La columna DC-302 fue disefiada con el simulador ASPEN HYSYS®. A continuacién

se muestran algunas de las especificaciones mas importantes de dicha columna:

~Section Results

@ Trayed ® Packed ‘ [ Export Pressures l [ View Warnings...
~Tray Results
Section_1 Section_2 Section_3
Internals Sieve Sieve Sieve
Murnber of Flow Paths 1 1 1
let Flooding Methed Glitsch Glitsch Glitsch
Column Geometry
Section Diameter [m] 1881 1524 1,067
X-Sectional Area [m2] 3,083 1,824 08938
Hole Area [m2] 03018 01560 2,305e-002
Active Area [m2] 2,995 1548 02287
DC Area [m2] 4 395e-002 01381 03325
Tray Spacing [m)] 06096 06096 06096
Section Height [m] 0,6096 0,6096 06096
Hydraulic Results
Max Flooding [3] 75,36 7017 2115
Max DC Backup [3:] 2575 2764 -12)
Max DP/Tray [kPa] 0,745 0687 -1 210
Section DeltaP [kPa] 07448 06873 -1#10000
Max Weir Load [m3/h-m] 1713 2746 79,00
Tray Details
Total Weir Length [mm] T918 1022 1045
Weir Height [mm] 50,80 50,80 50,80
DC Clearance [mm] 3810 38,10 3810
Side Weir Length [m] 07918 1022 1045
Estimated # of Holes/Valves 9530 4926 72T
Side DC Top Width [mm] 8255 1969 425,5
Side DC Btrn Width [mm)] 8255 1969 4255
Side DC Top Length [m] 07918 1022 1,045
Side DC Btm Length [m] 07918 1022 1,045
Side DC Top Area [m2] 4 395e-002 01381 03325
Side DC Btm Area [m2] 4 395e-002 01381 03325

55



Planta de produccion de 1-naftol

11. Manual de céalculo

" B
[ Column: Destilacién 2 / COL2 Fluid Phg: Basis-1/ UNIQUAC - Ideal =] B s
Design | Parameters | Side Ops | Rating | Workshest | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Design Column Name Destilacién 2 Sub-Flowsheet Tag coL2 -Condenser
Connections @ Total © Partial © Full Reflux
Monitor
Specs Condenser Energy Stream
Specs Summary P 4 Delta P
Subcooling Cond. dist. 2 [ — e
Notes 0 0,0000 kPa Ovhd Liquid Outlet
\I-/ Destilado dist. 2 -
- - e
1 - >
>| 2 P cond Optional Side Draws
Inlet Streams MNum of 1013 kPa . . P—
Stream Inlet Stage Stages ream MES sl
Strea
Entrada columna 2_Main TS n= 3 <) LIEE
| <« Stream >3 PEED |
101,3 kP:
| n-1 2 Reboiler Energy Stream
n -———— Reboiler dist. 2 - |
I
n+l Delta P Bottoms Liquid Qutlet
| -
* 0,0000 kPa Colas dist. 2 M
-Stage Numbering ———— -
Ea
@ Top Down (@) Bottom Up fl
[ Edit Trays... l
|
e | coumivieonen. || fn [ tew | | o O o

Figuras 11.1.3.3.1y 11.1.3.3.2 — Especificaciones de la DC-302

En estas dos figuras se pueden observar las caracteristicas principales de la columna

como pueden ser sus dimensiones, el numero de platos o el plato del alimento.
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11.1.3.4 KR-304

Este intercambiador, como todos los otros, fue disefiado con el ASPEN HYSYS®. A

continuacion se muestran algunas de sus especificaciones.

Heat Exchanger Specification Sheet

1| Company:
2| Loeation:
3] Service of Unit: Our Reference:;
4] tern Ma.: Tour Aeference:
A] Date: Few Mo Job Mo
B| Size 875 - 4350 Type BEM Haor  Connected in 1 parallel 2 selies
7| SurfAunit]eff] 4628 Shellsfunit 2 Surf/shell [eff ] 2314
g PERFORMAMCE OF OME UNIT
9] Fluid allocation Shell Side Tube Side
10] Fluid name To kR-304-»From KR-304 K.R-304 ail in-»K.R-304 il out
11] Fluid quantity, T atal 54487 215000
12]  Wapar [In/0ut] 8 54487 0 0
13]  Liquid 54479 0 215000 215000
14]  MWoncondenszable a a 1] 1]
15
16] T ernperature [In/0ut] 242 300,98 340 28254
17]  Dew / Bubble point 300,47 240,87 383,95 383,95
18] Density W apor/Liquid 119 /FB77.78| 216 / /83547 491725
19] Vizcosity 00117 / 02839 | 00057 / /40,2971 4 0,605
200 Molecular wi, Wap 5037 141.8
21] Malecular wt, NC
22| Specific heat 2302 F 2911 | 2626 / S 1363 41,204
23] Thermal conductivity 00291 /00334 | 00201 # /00826 40,0953
24] Latent heat 724 3216
25| Pressure [abs] 101,325 72636 101,325 24016
26 Welocity 5263 0.91
27| Pressure drop, allow. /calc. 0 | 28,589 50 | 17.309
28] Faouling resistance [min] 0 0 0 Aobased
29| Heat exchanged 74725 MTD conected 34 62
301 Transfer rate, Service 4664 Dirty 4649 Clean 4649
Figura 11.1.3.4.1 — Especificaciones del KR-304
31 CONSTRUCTION OF ONE SHELL Sketch
32 Shell Side Tube Side
23] Designdvac/test pressure.g 300/ f 300y !
34 Design temperature 240 415 L. _
35| Number pazses per shell 1 2 (
36] Comosion allowance 318 318
37| Connections In 1 202725 - 1 20272 - ¥ v
38] Sizerating Out 1 43815,/ 1 20272
39110 Intermediate 1 43815/ 1 20272/
40] Tube Ma. 13U 00 18,05 Tksdwg 211 Length 4350 Pitch 23,81
41] Tube type Plain Material Carbon Steel | Tube pattern 30
42| Shell  Carbon Steel D 8§75 oD 899 Shell cover -
43| Channel or bonnet Carbon Steel Channel cover
44| Tubesheet-stationary  Carbon Steel - Tubeshest-floating
45| Floating head cover - Impingemett pratection MHoke
46| Baffle-cross Carbaon Steel Type Single segmental Cut[%d) 4057 Y  Spacing of/c EBD
47| Baffle-long - Seal type IInIet 817,48
48] Supports-tube U-bend 0 Type
49| Bypazs zeal Tube-tubeshest joint Exp.
50 Expanzion jaint - Type Mone
51| Rho2-Inlet nozzle 353 Bundle entrance 15 Bundle exit 7727
52| Gaskets - Shell side - Tube Side Flat betal Jacket Fibe
53 Floating head
54| Code requirements ASME Code Sec Il Div 1 TEMA clasz R - refiner service
55] Weight/S hell E09E5 Filled with water 8789 Bundle 40867

Figura 11.1.3.4.2 — Especificaciones del KR-304
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11.1.4 Equipos zona 400

11.1.4.1 Mezclador hidrolisis

Este mezclador sirve para juntar todas las corrientes que entran en los reactores de
hidrdlisis R-401 y R-402.

Se simulé con el ASPEN HYSYS® y a continuacién se mostraran algunos de sus

pardmetros méas importantes:

MName Colas DC-302 H2504 inlet Water inlet Mezcla
Vapour 0,000 0,0000 0,0000 0,2697
Temperature [C] 300,5 25,00 25,00 1445
Pressure [kPa] 101,3 101,3 101,3 1013
Molar Flow [kgmale/h] 40,73 4532 4888 1349
Mass Flow [kg/h] 5831 4082 880.5 1079e+004
5td Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 6,904 2243 08823 10,03
Malar Enthalpy [k)/kgmaole] -2,228e+003 -7 476e+005 -2,849e+005 -4 216e+005
Molar Entropy [kl/kgmele-C] 5179 14,59 6,559 1871
Heat Flow [k)/h] -9.072e+006 -3, 388e+007 -1,393e+007 -5,688e+007
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[ Mixer. MIX-101 =B S

Design | Rating | Waorksheet | Dynamics |

Design Name  MIX-101

Connections
Parameters

User Variables )

MNotes

%

%.

Inlets Cutlet

Colas DC-302 | Mezcla -
H2504 inlet
Water inlet Fluid Package

<< Stream »>> | Basis-1 M

Figuras 11.1.4.1.1y 11.1.4.1.2 — Especificaciones del mezclador antes de la hidrolisis.

De esta forma, a partir de dicho mezclador se determina la temperatura que alcanzara la
mezcla de 1-naftilamina, agua y acido sulfdrico antes de iniciarse la reaccion de

hidrolisis. (Dicho célculo se podria haber hecho también mediante balances de energia).

Por lo tanto, se consigue determinar que la temperatura de la mezcla, antes de la
presurizacion a 13 bar, serd de 149°C. En este punto, cabe remarcar que quiza la adicion
del acido pueda hacer aumentar un poco esta temperatura. Sin embargo, no se ha
considerado tal hecho y, por lo tanto, el caudal de aceite necesario sera el que permita
aumentar la temperatura hasta los 190°C en un periodo de 30 minutos.
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Esta valvula se pone a modo de ejemplo, ya que es igual a las que hay en la zona 300.

En la siguiente figura se muestran sus especificaciones:

Mame

Vapour

Temperature [C]

Preszure [kPa)

Maolar Flow [kgmale/h]

Mass Flow [kg/h]

5td Ideal Lig Val Flow [m3/h]
Molar Enthalpy [kl/kgmole]
Malar Entropy [k/kgmole-C]
Heat Flow [k)/h]

404
0,0000
190,0

1300

70,91

8003

8,304
-4183+005
3136
-2.966e+007

501
0,0789

179,0

100,0

70,01

8003

8,304
-4183e+005
2927
-2.966e+007

Figura 11.1.4.2.1 — Especificaciones PRV-401.

Por lo tanto, la valvula denomina Pressure Relieef Valve permite determinar las

condiciones de salida de la corriente entrante conociendo la temperatura y presion de

entrada asi como el salto de presién establecido.
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11.1.4.3 Reactores R-401 y R-402

A continuacion aparecen todos los calculos realizados para el disefio de los reactores de
hidrolisis.

Volumen del tanque

El hecho de no disponer de la cinética de ninguna de las reacciones del proceso hace
que el volumen de los reactores se calcule a partir de los balances de materia que se

obtienen a partir de las patentes estudiadas.

Ya que esta Ultima reaccion, al igual que la primera, se trata de un proceso en

discontinuo, el volumen del reactor se calculara de la siguiente forma:

Vte()rico = Vl—naftilamina + VH2504 + VHZO + Vl—naftol + VNH3

Vieorico = 10.8 m?
Aplicando el sobredimensionado y el head space:

Viear = Viesrico + Sobredimensionado + head space

Vees = 10.8m3-1.1-1.2 = 13.61 m3

Finalmente se decidio trabajar con una relacion L/D de 3.2, teniendo una altura de
reactor (L) de 6 m y un diametro (D) de 1.8 m. Cabe destacar que al tener los fondos
toriesféricos, el volumen del reactor no se podra calcular como el volumen de un
cilindro. Por lo tanto, ya que se ha decidido que la altura del cuerpo es de 5148 mm y
que cada fondo mide 426 mm, el célculo del volumen calculado con estos valores es de:

v “Cop2. =2 (18m)?-5148m = 1310 m
cuerpo 4 4 . . .

El volumen de los cuerpos toriesféricos se especifican en la siguiente figura:
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Diametro exterior (mm) 1800
Espesor (mm) 19
h
g5 D. _ext 4
_— 1
B —
T Q:‘P ——
fondo Toricsterico Tipo KLOPPER
Diametre disco (mmj) 2124
R (mm 1800
r (mm) 180
h (mm) >= 66.5
| Calcular |
f (mm) 340 =
H (mm 426
V (sin h) (litros) 547
Peso (h minima) (kg) 539
HORFASA no se responsabiliza de |a precision de estas medidas

Figura 11.1.4.3.1 - Volumen de un fondo toriesférico.

Ambos fondos del reactor son toriesféricos, asi que este valor se tendra que multiplicar

por dos:

Viondos = 547 L -2 = 1094 L = 1.094 m?

Finalmente, el volumen del reactor sera de:

Veeactor = 13.10 + 1.094 m3 = 14.19 m3
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Espesor del tanque

Para el disefio de los reactores de hidrolisis se ha seguido la norma ASME debido a que
esta reaccion se realiza a una presion de 13 bares. El material del que estd construido el
tanque es el acero inoxidable 316 de acuerdo con las buenas condiciones de trabajo que
proporciona éste frente a la corrosion del &cido sulfurico al 98%. La ecuacion utilizada
para calcular el espesor del cuerpo del tanque a partir de la presion interna del tanque es

la siguiente:

Pinterna * Tinterno

B SE — 0-6Pinterna

+C.A (Ecuacion 11.1.4.3.1)

Donde:

t= Espesor de la pared

P interma= Presion interna de disefio (14 barg = 200.57 psi)*

I'interno = Radio interior del tanque (35.43 in)

S= Méaxima tension permisible del material (18178 psi)

E= Eficiencia de las juntas (0.85)

C.A= Espesor de corrosion (0.04 in=1 mm)

* La presion de disefio es la de operacion sobredimensionada un 20%

De este modo se obtiene que:

‘= 200.57 psi - 35.43 in + (0,04 i) = 0.504 in = 12.80
= 18178 psi- 0.85 — 0.6 20057 psi T (0-04in) = 0.504 in = 12.80 mm

Por su parte, para calcular el valor del espesor de la pared de los fondos toriesféricos la

ecuacion es la siguiente:

t— Pinterna'L'M
2S8E — 0.2Pipterna

(Ecuacion 11.1.4.3.2)
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Dénde:

P interna= Presion interna de disefio (14 barg = 200.57 psi)
L= Diametro interno del tanque (1800 mm = 70.87 in)
M= coeficiente del cddigo ASME (1.54) al ser L/r=10
S= Maxima tension permisible del material (18178 psi)
E= Eficiencia de las juntas (1)

L 200.57 psi - 70.87 in - 1.54
~ 2-18178psi-1—0.2-200.57 psi

=0.6in
No obstante, al tratarse de fondos, se les aplica un sobredimensionado del 10% a parte
del espesor de corrosion. De esta forma:

trori =t 1.1+ C.A=06-11+0.04in=0.70 in = 17.78 mm

No se calculara el espesor con la presion externa porque dara un valor mucho mas

pequefio. Finalmente se presentan los espesores en la siguiente tabla:

Tabla 11.1.4.3.1 - Espesores del reactor HR-301

Espesor cuerpo cilindrico (mm) 14
Espesor fondos (mm) 18
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Masa en vacio y en operacion de los reactores
Para hacer este calculo se necesitan los siguientes datos:

- Altura del cuerpo y de los fondos
- Espesor del cuerpo y de los fondos

- Material de construccion y su densidad (AISI 316)

Se haré el célculo por partes. Se empieza por el cuerpo:

Lo primero es calcular el volumen de material. Se consigue restdndole el volumen

calculado con el diametro interior del tanque al calculado con el diametro exterior, tal y

como se muestra en la siguiente ecuacion:

T
Veitinaro = 7 L (D2, — D%,) (Ecuacién 11.1.4.3.3)

Donde:
L= Longitud cuerpo del reactor
Dext = Didmetro interno del reactor mas dos veces el espesor

Dint = Diametro interno del reactor

Voitindre = — - 5.148 m - (1.828% — 1.82) = 0.41 m®
4

A continuacién se hace lo mismo para los fondos. Mientras que para el cuerpo el

espesor era de 14 mm, para los fondos éste es de 18 mm

Viondgo = 0.1- (D3y; — D) (Ecuacion 11.1.4.3.4)

Viondo = 0.1 (1.836% — 1.8%) = 0.071 m?
El siguiente paso es sumar el volumen del cuerpo més dos veces el fondo:

Vinateriar = 041 + (2 - 0.071) = 0.554 m3
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Finalmente, con la ayuda de la densidad se puede saber la masa del equipo:

8000 kg

Myacio = 0.554m* - ——= = 4428.10 kg

Para saber la masa en operacion hay que sumar la carga del reactor. De este modo:

Moperacion = Myacio + carga reactor

Moperacion = 4428.10 kg + 10712.415 kg = 15140.52 kg

Disefio de los agitadores

Para el disefio del agitador del HR-301 se han seguido las correlaciones que proporciona
el Trambouze. Estas se muestran a continuacion:

Tabla 11.1.4.3.2 - Dimensiones de los agitadores de los reactores R-401 y R-402

V(m?) 15.26 —t Sy
h1 (m) 4.25 - L 4

d1 (m) 1.8 7 -2 "
d2/d1 0.33 ;

d2 (m) 0.6 )

h3/d1 0.3

h3 (m) 0.54

h1/d1 2.36

delta/d1 0.1

delta (m) 0.18

h2/d2 0.125

h2 (m) 0.075

También cabe destacar que debido a las grandes dimensiones de los reactores el nimero
de ejes de agitacion o turbinas sera de 4.

El tipo de agitador elegido es el Pitched Bladed turbine ya que proporciona agitacion
tanto axial como radial.
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Calculo de la potencia

Uno de los aspectos mas importantes de un agitador es la potencia que debe tener el
motor para proporcionar una buena mezcla sin provocar ningin vortex que lo Gnico que

haria seria mover el fluido sin mezclarlo. El calculo de dicha potencia es el siguiente:

El nimero de potencia (Np) y el nimero de caudal (Nq) vienen dados por el tipo de
agitador, y en este caso para el Pitched Bladed Turbine los valores son:

N, = 1.37

También se necesitan pardmetros del medio de agitacion, que se presentan a

continuacion:
Dagitador =0.6m

k
Pmezcia = 994 g/m3
Umezcia = 0.85 cP
Con estos datos ya se puede calcular el Reynolds:
Re = 200000

El siguiente paso es saber la velocidad a la que trabajara el agitador, o dicho de otra
forma, las revoluciones por minuto:

N = Re - u
p- D

agitador

(Ecuacion 11.1.4.3.5)

200000 -8.5-107* (Pa - s) rev rev
N = =119 —=71.26 —

S min
994 (kg/mg) - 0.62 (m?)
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En este punto ya se puede calcular la potencia que tiene que tener el motor del agitador:
P = Np P N? . Dggitador

2

rev
P =1.37-994 <kg/m3> -1.192 ( 5 ) -0.6° (m®) = 177.40 W = 0.18 kW

2

Debido a que se tienen cuatro turbinas o ejes de agitacion, esta potencia también se tiene

que multiplicar.
Pr = P - Niyrpinas (Ecuacion 11.1.4.3.6)
Pr =0.18kW -4 =071 kW
Finalmente, suponiendo que la potencia del motor necesita un 80% de carga:

Priotor = Pr - 1.8 = 1.28 kW

Tratamiento térmico del reactor

En este caso también se trabajara con un sistema de media cafia. Aqui también tenemos
un doble tratamiento. El primero se hace para subir la temperatura a 190°C porque
aparte de la 1-naftinalmina, que ya viene a esta temperatura, al reactor se le afiade &cido
sulfirico y agua a temperatura ambiente. Segun el simulador de procesos ASPEN

HYSYS®, la mezcla de todos los reactivos baja hasta una temperatura de 149.3°C.

Se hara el célculo por partes. Primero para el calentamiento del reactor con aceite
térmico. Con los datos de los kg de mezcla que hay que calentar, el calor especifico de
ésta y sabiendo que se quiere calentar de 149.3 a 190°C, se puede saber el calor total

que se le tiene que aportar al reactor en kJ.

Q=m-cp-AT (Ecuacion 11.1.4.3.7)
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Dénde:

Q= Calor total necesario (kJ)

m= Cantidad de mezcla dentro del reactor (10712.04 kg)
cp= calor especifico de la mezcla (2.1755 kJ/kg-°C)
AT= salto térmico (40.7°C)

kj
kg - °C

Q =10712.04 kg - 2.1755 -40.7°C = 948474.73 kJ

Se ha decidido realizar esta operacion en media hora. Por lo tanto, la potencia sera la

siguiente:
Q g
q= T (Ecuacion 11.1.4.3.8)

Donde:

g= Caudal de calor (kW)

Q= calor total necesario (948474.73 kJ)
t= Tiempo de operacion (30 min = 1800 s)

_948474.73 k]

18005 = 526.93 kW

q

Aislando de la misma férmula que se ha utilizado para calcular el calor total se puede

calcular el caudal de acetite que pasara por la media cafia:

. q
cp-AT

Do6nde:
m= Caudal de aceite (kg/s)

g= caudal de energia (526.93 kW)
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cp= calor especifico del aceite (1.3 kJ/kg-°C)

AT= Salto térmico del aceite (90°C)

526.93 kW 450 kg 1m3 0.0053 m3
m = = 4, _ = (. —_—
1.3 v k]o . 90°C S 850 kg S
g-°C

Por ultimo, dividiendo este caudal entre el area de seccién de la media cafia, se sacara la

velocidad y se vera si ésta es razonable.

3
0.0053 2 m
= S =232 —

%- 0.07622 s
# m2

Como se puede observar, la velocidad es razonable para un liquido.

v =

|3

Para el caso del calentamiento no se ha calculado ni nimero de espiras necesarias ni
distancia entre ellas ya que la operacion que limitara en este reactor es el enfriamiento,

que se calcula a continuacion

El segundo tratamiento térmico de los reactores R-401 y R-402 sirve para mantener el
reactor a una temperatura de 190°C. Primero se calculard el &rea de intercambio
necesaria para luego compararla con la que tiene disponible el reactor y ver si la

necesaria es mas pequerfia que la disponible.

Primero de todo se calcula el calor que habrd que quitar con la ayuda del calor de

reaccion:
Q = AH,(190°C) - n (Ecuacion 11.1.4.3.9)
Donde:
Q= Energia total desprendida (kJ)
AH; (190°C) = Calor de reaccion a 190°C (-158.440 kJ/mol)*

n= Moles totales del reactivo limitante, 1-naftilamina en este caso (40720 mol)
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*En este caso hay una reaccion secundaria, que es la formacion de sulfato de amonio a
partir de amoniaco y acido sulfurico. Se trata de una reaccion endotérmica. Para calcular

el calor de reaccion se han sumado los calores de las dos reacciones que tienen lugar.
Sustituyendo:

k] mol kJ
l 40720T = 6451628.26 "

Q = 158.440 — -
mo

El siguiente paso es el de calcular el caudal de calor que serd necesario extraer del
reactor. Debido al poco conocimiento de la cinética de la reaccion, se ha supuesto que el

caudal de calor retirado sera constante a lo largo de la reaccion.

_Q
1=7

Donde:
Q= Calor total que desprende la reaccion (6451628.26 kJ)
t=tiempo de reaccion (5 h)

_ 645162826k _ o K]
1= 5h = 00

A continuacion se calcula el incremento de temperaturas medio logaritmico:

(190 — 30) — (190 — 45)

i (s0=a)

AT, = = 152.38°C

Como se trata de un intercambio de calor entre agua y un solvente organico, se ha

elegido un coeficiente global de intercambio de calor de 750 W/m?-K.
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El dltimo paso es el de calcular el area de intercambio necesaria con la Ecuacion
11.1.4.3.10:

q=U-A-AT,,; (Ecuacion 11.1.4.3.10)
Dénde:
g= Caudal de energia (1290325.65 kJ/h)
U= Coeficiente global de transferencia de energia (750 W/m?-K)
A= Area de intercambio (m?)
ATmi= Incremento de temperatura medio logaritmico (152.38°C)

Por lo tanto, aislando A:

1290325.65 < . 1000
q T, ,
“2iml 750 - 152.37°C

s-m2-°C 1h

Una vez se tiene el area de intercambio necesario, se calcula el area disponible para

poder compararlas. A continuacion se realiza dicho céalculo:

El primer dato importante a tener en cuenta es la altura del reactor, que en este caso es
6m. Posteriormente se decidié utilizar una media cafia de 3 pulgadas, equivalentes a
0.0762 m. A partir de aqui, se estimd el area de intercambio de una vuelta o espira de la
media cafia utilizando el didmetro del reactor (1.8 m) y suponiendo un cilindro con una

altura igual a la del didametro interior de la conduccidn de del siguiente modo:
Aespira =T D - L (Ecuacion 11.1.4.3.11)

Donde:

D= Diametro del reactor (1.8 m)

L= Diametro interior de la media cafia (0.0762 m)

El valor del area de intercambio de una espira es:

Acspira =T - 1.8m - 0.0762 m = 0.424 m?
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Para saber el numero de espiras necesarias se dividira el &rea total necesaria entre el

area de una espira:

(Ecuacion 11.1.4.3.12)

Nespiras = 2
espira

3.136

Nespiras = 0424 7.39 = 8 espiras

Para ver si estas 8 espiras caben a lo largo del reactor se calcula la distancia entre ellas

suponiendo que éstas son equidistantes. Se utiliza la siguiente ecuacion:

L — Dyedia casa * Nospi
espiras = mediacala espras (Eeyacién 11.1.4.3.13)
Nespiras -1

Donde:

despiras= Distancia entre espiras (m)

L= Longitud del reactor (6 m)

D media caia= Didmetro interno de la media cafia (0.0762 m)
N espiras= NUmMero de espiras (8)

6m —0.0762m -8
despiras = - =0.77m

Por lo tanto se puede asegurar que no habra problemas de espacio por lo que hace

referencia a las espiras.

El ultimo paso es el célculo de la velocidad del agua de refrigeracion a través de la
media cafia. Esta deberia estar entre 1y 3 m/s

Primero de todo se saca el caudal volumétrico:

_q
magua - Cp . AT

Do6nde:
M aqua= Caudal masico de agua (kg/s)

g= Caudal de calor (1290325.65 kJ/h)
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cp= Calor especifico del agua (4.18 kJ/kg-°C)
AT= Salto térmico (15 °C)

1290325.65ﬂ 1h

¢ — kg
Magua = K] h_3600s _ 5.72?
4.18W—.T M 15 C
Con la densidad:
m3
Q =0.00572—

Como en el caso anterior, para sacar la velocidad se divide el caudal volumétrico entre

el area de la seccion:

3
0.00572’”T

<% : 0.07622>
g 0000 00 mZ
2

v =

P

Como se ha comentado anteriormente, debido a que la velocidad del agua se encuentra

entre 1y 3 m/s, se puede dar por valido el valor.
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11.1.5 Equipos area 500
11.1.5.1 Decantador (DCT-502)
Tratamiento térmico

En el decantador DCT-502 Unicamente se calculara el disefio de la camisa para hacer

bajar la mezcla de 80°C a 75°C para que precipite el 1-naftol.

Debido a la poca cantidad de calor que se tiene que extraer de la operacién, se ha

supuesto que la camisa solo ocupara la parte conica del decantador.

Dicho esto, lo que se tiene que hacer es saber el area de transferencia que tiene el cono.

Segun su formula:

Agterat =m1r+g (Ecuacion 11.1.5.1.1)

Donde:

g =+ h?+r? (Ecuaciéon 11.1.5.1.2)

Donde:
r=radio de la base del cono (1.25 m)

h= Altura del cono (1.25 m)

g =+/1.252+1.252=177m

Ajgterar = T+ 1.25m - 1.77m = 6.94 m?

Ahora se comparara el area disponible con la necesaria. Para poder hacerlo, lo primero

que hay que calcular es el calor que se tiene que disipar:

Q=m-cp-AT (Ecuacion 11.1.5.1.3)
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Donde:

Q= Calor a disipar (kJ)

m= carga del decantador (10712.41 kg)

cp= Calor especifico de la mezcla (2.127 kJ/kg-°C)
AT= Salto térmico (5°C)

k]
kg°C

Q =10712.41 kg - 2.127 -5°C = 113926.495 kJ

Suponiendo un tiempo de decantacion de 10 minutos:

q=?

Donde:
Q= Calor total a disipar (113926.495 kJ)

t=tiempo de decantacion (10 min = 0.1667 h)

_ 113926495k _ . K
1= 01667h 7

A continuacion se calcula el incremento de temperaturas medio logaritmico:

_ (80 —30) — (75— 45)

= 39.15°C

Como se trata de un intercambio de calor entre agua y un solvente organico, se ha
elegido un coeficiente global de intercambio de calor de 750 W/m?-K.

El Gltimo paso es el de calcular el area de intercambio necesaria:

q=U-A-AT,,; (Ecuacién 11.1.5.1.4)
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Dénde:

g= Caudal de energia (683558.97 kJ/h)

U= Coeficiente global de transferencia de energia (750 W/m?-K)
A= Area de intercambio (m?)

ATymi= Incremento de temperatura medio logaritmico (39.15°C)

Por lo tanto, aislando A:

683558.97 14 . 1000]
a=—1__ - 1Y = 6.47 m?
U-ATm 759 — L .36005 36 150c

s-m2-°C 1h

Por lo tanto, el &rea necesaria es menor que la disponible.

El siguiente paso es calcular el agua necesaria para disipar el calor calculado:

_q
magua - Cp . AT

Donde:

M aqua= Caudal masico de agua (kg/s)

g= Caudal de calor (683558.97 kJ/h)

cp= Calor especifico del agua (4.22 kJ/kg-°C)

AT= Salto térmico (15 °C)

683558.97k—hj . %
Magua = KJ =

= 1799.79kg

Con la densidad:

Q = 1.80m3
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El siguiente paso es calcular el caudal volumétrico:

Como es muy dificil calcular la velocidad que tendra el agua a través de la camisa, lo
que se ha hecho ha sido mirar la velocidad que tendra en la tuberia de entrada. Por lo
tanto, se ha fijado una velocidad de 1.5 m/s y se ha calculado a que diametro equivale.

Una vez hecho esto, debido a que la velocidad del agua obtenida se encuentra entre 1 y

3 m/s, se puede dar por vélido el valor.

Con la ecuacion siguiente se puede sacar el area de seccién:

Ageccion = % (Ecuacién 11.1.5.1.5)

Donde:

Aseccion = Area de la seccién (m?)

Q= Caudal volumétrico (0.003 m*/s)
v= Velocidad de circulacién (m/s)

m3

0.003 S X
Aseccion = ——— = 0.002m

1.5—
S

El dltimo paso es el de calcular el diametro que tendra que tener la tuberia:

4.0.002
D = T=O.05m=2in
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11.1.6 Equipos area 600

11.1.6.1 Caldera de vapor (CAL-601)

Las necesidades de vapor solo representan una pequefia parte de los servicios ya que la

en la planta hay pocas operaciones que lo requieran. Concretamente son dos:

- En la primera reaccién, como ya se ha comentado anteriormente, el naftaleno
reacciona con el acido nitrico para dar 1-nitronaftaleno. EI problema es que el
naftaleno se encuentra en estado sélido y se almacena en big bags. Por lo tanto,
antes de empezar a afiadir el nitrico sera necesario fundir el naftaleno.

- El segundo equipo que requiere tratamiento con vapor es el separador flash del
area 200 (FS-204). Su objetivo es separar el agua y el nitrico de la mezcla de

isdbmeros del nitronaftaleno que entraran a la DC-205.
En la tabla siguiente se pueden ver los caudales de vapor por equipo:

Tabla 11.1.6.1.1 - Caudales de entrada a la caldera de vapor

Equipo ((:;:;f)l Temperatura inicial (°C) | Temperatura final (°C)
EX del FS-204 600 120 105.9
Heting naftaleno | 534.91 120 120
Total 1134.91

En este caso se tendra que calcular solo la potencia necesaria para calentar el naftaleno

ya que la del intercambiador del flash la marca la ficha de especificaciones del equipo.

Con los moles de naftaleno presentes en la reaccién y su entalpia de fusion se puede

calcular el calor que se tiene que aportar para fundir el naftaleno:
Q = Muqastateno * AHfusion (Ecuacion 11.1.6.1.1)
Donde:
Q= Calor necesario para fundir el naftaleno (KJ)
M nattateno = Moles de naftaleno en el reactor (mol)

AH fsi6n = Entalpia de fusion del naftaleno (kJ/mol)
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k
Q = 29468 mol - 19—] = 559889.06 kJ
mol

Si se divide entre el tiempo que se dedica a la operacion se puede obtener la potencia
necesaria:

q= % (Ecuacion 11.1.6.1.2)

Donde:

g= Caudal de calor necesario (kJ/s = kW)

Q= Calor necesario para fundir el naftaleno (KJ)
t=tiempo de fusién (1800 s =30 min)

_ 559889 kJ

4 =—gogc = 311.05kW

Sabiendo que la potencia del intercambiador del flash es, segin su ficha de
especificaciones, de 377.22 kW, la potencia total que tendrd que tener la caldera de

vapor sera:
P =311.05 kW + 377.22 kW = 688.27 kW

La caldera elegida es de la marca BABCOCK WANSON vy se trata del modelo BWB 100.

Las dimensiones de dicha caldera se especifican a continuacion:
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Figura 11.1.6.1.1- Dimensiones de la caldera de vapor

Dimensions Amm| 1740
Bmm| 1780
Cmm| 3840
Tube withdrawal space Front Dmm| 1900
Alternative Rear Emm| 2150

11.1.6.2 Calderas de aceite (CAL-602/CAL-603)

Algunas partes del proceso requieren la calefaccion con aceite. Se ha decidido utilizar
este tipo de fluido térmico ya que para poder utilizar vapor, éste tendria que estar a una
presion demasiado elevada.

El aceite elegido es el Therminol 75 debido a que tiene un rango de temperaturas
adecuado para las temperaturas a las que se trabaja en la planta y todos los equipos
responden bien con este producto.

De esta manera, todo el aceite utilizado en la planta se junta en un mismo caudal y se
trata en las dos calderas de aceite de las que dispone la planta, la CAL-602 y la CAL-

603. Para elegir las calderas se realizaron los siguientes célculos:

Primero de todo, se analizd el caudal de aceite que necesitaba cada equipo. Las
temperaturas de salida de cada equipo son distintas. Este hecho obliga a saber cuél sera
la temperatura de la mezcla de todos los aceites de la planta. En la siguiente tabla se

muestran las necesidades de aceite con su correspondiente temperatura de salida:

Tabla 11.1.6.2.1 - Caudales de entrada a las calderas de aceite

Equipo Caudal (kg/h) Caudal (kg/dia) Temperatura entrada (°C) | Temperatura salida (°C)
KR206 290000 6960000 380 324.1
EX301 10000 240000 380 318.5
KR-304 250000 6000000 380 282.5
R-401 & R-402 2026.66 48639.73 380 290
Total 552026.66
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Como se acaba de comentar, para cualquier balance de energia de este tipo es necesario
saber las temperaturas a las cuales se entra y se sale de la torre. El hecho que haya
distintas temperaturas de entrada, hace dificil la estimacion de la temperatura global de
entrada. Por esta razon, se utilizé el simulador de procesos para tener una idea de dicha
temperatura. El valor que proporciond el simulador fue de 305.2°C.

Por su parte, la temperatura de salida de la caldera esta fijada en 380°C, ya que es la
temperatura que se ha tenido en cuenta a la hora de disefiar los reactores y la mayoria de
los equipos que precisan de este aceite. Por lo tanto, el salto térmico de la torre de

refrigeracion sera de:
AT = 380°C — 305.2°C = 74.8°C

A partir de aqui el dltimo dato que falta es el calor especifico. EI cambio de este

parametro con la temperatura hizo tomar la decision de trabajar con un valor medio:

k]
Cp = 1'3kg-°C

Una vez ya se tienen todos los datos necesarios, se calcula la potencia de la torre con el

mismo balance utilizado cuando se hacian los tratamientos térmicos de los reactores:
q=m-cp- AT

Dénde:

g= Caudal de calor que tiene que aportar la caldera (kJ)

m= Caudal de aceite a tratar (552026.66 kg/h)

cp= Calor especifico del aceite (1.3 ki/kg-°C)

AT= Salto térmico (74.8°C)

Hay que pasar el caudal de agua a kg/s para que cuadren las unidades del balance:

— 552026669 . 1" _ 15334K9
m= OO 36005 TS

Finalmente se puede calcular la potencia de la caldera:

kg kj

= 153.34—-1.3 - 74.8°C = 14910 kW
1 s kg -°C
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Una vez ya se tiene la potencia calculada ya se puede elegir la caldera. El valor de la
potencia necesaria es muy elevado, hecho que hace que la planta disponga de dos

calderas que se repartiran el caudal de aceite y, a su vez, la potencia.

Las dos calderas son iguales y corresponden a la marca BABCOCK WANSON. Se trata

del modelo EPC-H7000. Por ultimo, sus dimensiones se muestran a continuacion:

SALIDA HUMOS

OIL DRAINS

I

g erm—y

|| |- - ENTRADA FLUID® :i

QOIL INLET

CIRCUITO DE HUMOS)_ & SMOKE OUTLET
SMOKE BOX ‘ ﬁ
. , i ] [1
1

QUEMADOR &

[ SALIDA FLUIDO 13- BURNER GONNECTION
L] OIL QUTLET . | 1
- T‘ + - A ry
o == I: =-i L
—
| | | VACIADO FLUIDO
o] &

VACIADO FLUIDC -
OIL DRAINS

Ancho- Width Al 3268
Largo- Lenght = 8450
Alto- Eight C| 3462

@ Chimenea - Chimney 700

Figura 11.1.6.2.1 — Dimensiones de las calderas de aceite
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11.1.6.3 Torre de refrigeracion (TR-604)

Las necesidades térmicas de los reactores y otros equipos del proceso exigen la
necesidad de disponer de agua para la refrigeracion de éstos y, por lo tanto, de un

sistema para poder enfriarla una vez finalizada la operacion.

De esta manera, toda el agua utilizada en la planta se junta en un mismo caudal y se
trata en la Unica torre de refrigeracion que tiene la planta, la TR-604. Para elegir la torre,

se tuvieron que realizar los siguientes calculos.

En primer lugar, se analizé el caudal de agua que entraba en la torre para cada equipo.
Debido a que hay algunos equipos que utilizan agua de chiller y su temperatura de

salida es de 20°C, se haran dos tablas; en la primera se han contabilizado los equipos

que expulsan el agua a 45°C y en la segunda los que lo hacen a 20°C.

Tabla 11.1.6.3.1- Caudales de entrada a la torre de refrigeracién a 45°C

Equipo ((Z::/d}:\)l Caudal (kg/dia) Temperatura inicial (°C) | Temperatura final (°C)
EX201 1730 41520 30 45

EX202 310000 7440000 30 45.62

EX302 440000 10560000 30 45.17

EX501 539.375 12945 30 45

EX1005 1400 33600 30 45.86

R401 & R402 | 20579.3565 617380.695 30 45

EX401 0.933 22.382 30 45

DCT-502 449.95 10798.72 30 45
Total 774699.6107

Por su parte, las entradas a la torre de caudales a 20°C son:

Tabla 11.1.6.3.2- Caudales de entrada a la torre de refrigeracion a 45°C

Equipo Caudal (kg/h) Caudal (kg/dia) Temper?: :; ILICE Temperatura final (°C)
EX1001 25300 607200 5 20.21
EX1002 3500 84000 5 29.51
R201 & R202 101727.5141 2441460.338 5 20
HR301 80920.4971 1942091.93 5 20
Total 211448.0112
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Por lo tanto, el caudal total de entrada a la torre sera de:

k
Meoral = Mas + My = 774699.61 + 211448.01 = 986147.62 Tg

Como es ldgico, para cualquier balance de energia de este tipo es necesario saber las
temperaturas a las cuales se entra y se sale de la torre. ElI hecho que haya distintas
temperaturas de entrada, hace dificil la estimacion de la temperatura global de entrada.
Por esta razon se utiliz6 el simulador de procesos para tener una idea de dicha

temperatura. El valor que proporciond el simulador fue de 39.68°C.

Por su parte, la temperatura de salida de la torre estd fijada en 30°C, ya que es la
temperatura que se ha tenido en cuenta a la hora de disefiar los reactores y la mayoria de
los equipos, a excepcion de los que trabajan con agua proveniente del chiller. Por lo

tanto, el salto térmico de la torre de refrigeracién sera de:
AT = 39.68°C — 30°C = 9.68°C

A partir de aqui el dltimo dato que falta es el calor especifico. EI cambio de este

parametro con la temperatura hizo tomar la decision de trabajar con un valor medio:

k]
kg -°C

cp =422
Una vez ya se tienen todos los datos necesarios, se calcula la potencia de la torre con el
mismo balance utilizado cuando se hacian los tratamientos térmicos de los reactores:
q=m-cp- AT
Donde:
g= Caudal de calor que tiene que disipar la torre (kJ)
m= Caudal de agua a tratar (986147.62 kg/h)
cp= Calor especifico de la mezcla (4.22 kJ/kg-°C)
AT= Salto térmico (9.68°C)
Hay que pasar el caudal de agua a kg/s para que cuadren las unidades del balance:

9861476279 L1 _ 57593K9
m= Of T 36005 070
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Finalmente se puede calcular la potencia de la torre:

kg kJ

q =273.93—-4.22 —+9.68°C = 11189.93 kW
s kg -°C

Una vez ya se tiene la potencia calculada ya se puede elegir la torre. Concretamente se
trata de la EWK/EWB7200. Las medidas de la torre son las que marca el catalogo.
Como no se han calculado se especifican en la siguiente figura, que corresponde al
plano de dicho catéalogo.
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Figura 11.1.6.3.1 — Dimensiones de la torre de refrigeracion (TR-604)
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Tal y como se ha comentado en la torre de refrigeracion, algunos equipos necesitan

agua a una temperatura demasiado baja para que la pueda suministrar dicha torre. Por lo

tanto, el caudal de agua que aun necesite bajar mas de temperatura sera conducido hasta
el chiller (CH-605).

En este caso, al contrario que las otras calderas, la temperatura de entrada al chiller ya

estara fijada en 30°C, que es la temperatura de salida de la torre de refrigeracion.

En la siguiente tabla se muestran las necesidades de cada equipo pada poder calcular el

caudal de entrada del chiller.

Tabla 11.1.6.4.1 - Caudales de entrada al chiller

Temperatura inicial

Equipo Caudal (kg/h) Caudal (kg/dia) °) Temperatura final (°C)
EX-1001 25300 607200 5 20.21
EX-1002 3500 84000 5 29.51
R-201 & R-202 | 101727.5141 2441460.338 5 20
HR-301 80920.4971 1942091.93 5 20
Total 211448.0112

En este caso el salto térmico que tendra que proporcionar el chiller sera de:

AT =30 —5 = 25°C

A partir de aqui el dltimo dato que falta es el calor especifico. EI cambio de este

pardmetro con la temperatura hizo tomar la decision de trabajar con un valor medio:

¢, = 4.22

kJ
kg -°C
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Una vez ya se tienen todos los datos necesarios, se calcula la potencia de la torre con el

mismo balance utilizado cuando se hacian los tratamientos térmicos de los reactores:
q=m-cp, AT

Donde:

g= Caudal de calor que tiene que disipar la torre (kW)

m= Caudal de agua a tratar (211448.01 kg/h)

cp= Calor especifico de la mezcla (4.22 ki/kg-°C)

AT= Salto térmico (25°C)

Hay que pasar el caudal de agua a kg/s para que cuadren las unidades del balance:

— 2114480179 . LM _ 55,9
m= T 36005 00T S

Finalmente se puede calcular la potencia de la torre:

kg kJ
= 58.74—-4.22
q=58 s kg -°C

- 25°C = 6196.601 kW

Una vez ya se tiene la potencia calculada ya se puede elegir el chiller. Es de la marca

McQuay y el modelo es el WDC113. Las medidas se encuentran a continuacion:

89



Planta de produccion de 1-naftol

ADJUSTABLE OFERATOR
INTENFACE PANEL

UNIT

CONTROL
BOX

11. Manual de céalculo

1* FPT VESSEL RELIEF
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8 EVAPORATOR
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X
A
D
E
B 5
] i
i
1
I
!
s
:
i
1
i
I
F | i
G -
- i
1
i
11
VESSEL CODE OVERALL LENGTH OVERALL CONNECTIONS
CVERALL CENTER OF GRAVITY
183 2 HEAD CONN HEIGHT WIDTHW/IO WIO STARTER FCOTPRINT =vaP | conp
EVAP |COND | PASS | PASS | BOTH ENDS STARTER 2 2
oo on
A K A B c X Y z D E F Q| T | FASS
" 224 | 218 224 104 3 33 ] 40 199 | 195 ] 57
E3516 | C3616 | (sea0) | 5528) |  (58@2) (2652) (2419) | 2353y | (1292) | (1003) | {5050) | (4574 | (2419) | 2216) | 12 12
224 | 219 224 107 100 34 ) 44 199 | 125 [ 100 92
E4216 [ C4216 | (5642) | (5554) | (5692) (2722) (2545) | (2381) | (1254) | (1105) | (5050) | (4874) | (2545) | (2342) | 14 16
230 | 24 230 116 110 3 52 5 199 | 195 | 110 102
E4316 | C4516 | (5843) | (5703) | (5843) (2956) (2792) | (2200) | (1318) | (1292 | (5050) | (4074) | (2792) | (2589) | 18 18
Notes:

1. E3616/C3616 is available on WDC 100 only.
2.  Seenotes on page 62

Figura 11.1.6.4.1 — Dimensiones chiller
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11.2 Control

11.2.1 Ecuaciones de disefio

Por una parte, el calculo de la Kv se hara a partir de las propiedades del fluido vy el

diametro de la conduccion donde se situara la valvula de control.

La pérdida de carga de la valvula de control se obtendrd a partir de la siguiente

ecuacion:

ey = : (Ecuaciéon 11.2.1.1)

, V: velocidad del fluido (m/s).
, g: aceleracion de la gravedad=9.8 m/s’.

, k: constante de la véalvula. Destacar que K=10 para valvula todo/nada y k=13 para

valvulas de regulacion.

, ey es la pérdida de carga (m).

De esta forma, la velocidad del fluido a través de la valvula sera:

W/p
T
Z.Dz

V= (Ecuaciéon 11.2.1.2)

W/p =Q (Ecuacién11.2.1.3)
, V: velocidad del fluido (m/s).
, W se corresponde con el caudal mésico (kg/s).
, p es la densidad del fluido (kg/mS).
, D es el diametro nominal de la conduccion (m).

, Q: caudal volumétrico (m%s).
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Combinando las ecuaciones 11.2.1.1, 11.2.1.2 y 11.2.1.3 se obtiene que:

(Ecuacién 11.2.1.4)

U:

Por otra parte, la pérdida de presidn se obtiene a partir de la siguiente expresion:

€y P

AP = 1313 - 107

(Ecuacién 11.2.1.5)

, ey es la pérdida de carga (m).
, p se corresponde con la densidad del fluido (kg/m3).
, AP: pérdida de presion expresada en bar.

Asi, una vez calculada la pérdida de presion, se podra determinar el valor de la Kvs
(expresada en m*/h) teniendo en cuenta si el fluido es un liquido, gas o vapor de agua.

Por lo tanto:
» Liquidos:
Q iy
Kvs = ———— (Ecuacion 11.2.1.6)
1000 - ap
p
, Q: caudal volumétrico (m*/h).
, AP: pérdida de presion expresada en bar.
, p: densidad del fluido (kg/m®).
» Gases:
w g
Kvs = (Ecuaciéon 11.2.1.7)

142-m- /Py p
, W: caudal masico (kg/h).
, P1 : presion de entrada en la valvula (bar).

, p: densidad del fluido que circula por la valvula (kg/m®).
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, m: factor que es funcion de P1/P,. Normalmente se establece que m=2, ya que P1/P, es

» Vapor de agua:

Kvs =

W
m-Z

aproximadamente 1.

(Ecuaciéon 11.2.1.8)

, W: caudal masico (kg/h).

, m: factor que es funcion de P1/P,. Normalmente se establece que m=0.2, ya que P1/P,

es aproximadamente 1.

, Z se trata de un factor que es funcién de P; y de la temperatura del vapor de agua.

Los coeficientes citados anteriormente se obtienen a partir de las siguientes tablas:

Tabla 11.2.1.1 - Coeficientes de pérdida de presion m en funcién de P,/P;.

Relacién de presiones pa/p; Qa5 0,70 075 0,80 0,85 0,90 0,95 0,99
Coeficiente de pérdida de presisn m 1.0 0,94 0,92 0,86 0,77 0,66 0,48 0,22
Tabla 11.2.1.2 - Factor de compresibilidad Z para vapor de agua.
Factor de compresibilidad Z para ...
P vapor vaper sobrecalentads a las siguisntes lempereturas ..
an har saturado &0° C 80" C 100° C 120%C 140° C 160° C 180° C 200° C 250° C 300°C 350°C 400° C
0,1 L1é& 1,13 1,1 1,07 1,04 1,02 0,99 057 0,95 0,70 0,86 0,83 0,80
02 227 227 2,21 215 209 204 1,99 1,95 1,50 1,81 173 1,66 1,59
0.3 337 33 322 314 306 2,99 292 2,86 271 2,59 2,49 239
0,4 4,45 4,42 4,29 4,18 4,08 3,98 3,89 3,81 3.62 3,46 332 3,19
05 5,53 537 523 5,10 458 | 486 | 476 45 | 433 415 3,99
0.6 4,58 6,45 6,28 6,12 597 5,84 572 5,43 519 4,98 4,78
07 765 7,53 7,33 7,15 6,97 6,82 6,67 6,34 6,06 5,80 5,59
082 871 842 8,39 817 7,97 779 7,63 7.25 891 6,64 8,37
0.9 9.76 970 .44 .19 8,98 877 8,58 8,16 790 737 7,18
1.0 10,8 10.8 10,5 10,2 9,98 P7E 9,53 .07 8,66 830 7,28
1,1 .9 11,5 1,3 1,0 10,8 10,5 10,0 9,50 9,10 8,70
1,2 12,92 12,6 12,3 12,0 1.8 11,4 10,9 10,4 10,0 2,60
1,3 13.9 137 133 13,0 127 12,3 11,8 11,2 10,8 10,4
14 15,0 147 14,3 14,0 137 13,4 127 12,1 11,6 1,2
1.5 15,0 158 154 15,0 147 14,3 13,6 13,0 12,4 120
1.6 17,0 14,9 14,4 14,0 15,6 153 14,5 13,9 133 12,8
17 18,0 17,9 17,5 17,0 16,6 16,3 154 147 141 13,6
1.8 12,1 12,0 185 18,0 17.6 17,2 16,4 156 149 14,4
1.2 20,1 20,1 19,5 19,0 18,6 18,1 17,3 16,5 158 152
20 21,1 21,1 204 200 19.6 19,1 18,2 17,3 16,6 16,1
22 23,2 224 22,1 21,5 21,0 200 19,1 18,3 17.6
24 25,2 24,7 24,1 23,5 231 21,8 20,8 20,0 192
2,6 272 258 26,0 25,5 24,9 23,6 22,4 21,5 20,8
2,8 29,3 28,9 28,1 275 25,8 25,5 24,3 232 224
30 310 31,0 30,2 294 28,8 7.3 26,0 249 240
3.2 334 33,1 322 | 314 | 307 | 29 78 | 266 | 254
34 354 352 343 334 32,6 310 296 282 27,2
3,6 37.4 373 34,3 354 34,6 328 31.3 299 289
38 394 38,3 74 38,5 347 33,0 3,6 30,4
4,0 41,4 40,4 394 38,5 38,5 351 333 320
4,5 46,4 45,6 44,4 42,8 41,1 3.1 373 36,1
50 51,4 50,8 494 48,2 457 43,6 ne: 40,0
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11.3 Bombas y compresores

A continuacion se mostrard el calculo de todos los parametros relacionados con las
bombas, desde la potencia necesaria, pasando por los NPSH entre otros como se han

visto en su apartado.

Para poder realizarlo, es importante que todas las tuberias estén dimensionadas, dado
que asi se sabra el porcentaje de pérdida de carga que sufriran usando el diametro de

tuberia y el caudal que pasa.

Para ello, destacar que las tuberias se han realizado variando los diametros de tuberia de
forma que, circulando el caudal necesario, el valor de la velocidad se encontrase en
valores entre 1 y 2 m/s, dado que son valores tipicos para los liquidos. Esto se ha hecho

a partir de la ecuacion siguiente:

Q A —vs m A (Ecuacion 11.3.1)
Como se comentaba, se estableceria el caudal necesario para el funcionamiento correcto
del sistema, y se iran dando valores del diametro en pulgadas, sabiendo que A=nr’ y a
su vez que 1 pulgada son 0.0254 m, asi ird variando el valor de la velocidad y cuando se

encuentre entre los valores deseados se escogera el tamarfio de las tuberias.

Una vez establecidas todas ellas, para centrarse en las bombas es importante remarcar
que se trabajara en carga, es decir que a partir de la gravedad bajara el fluido hasta la
bomba, y por tanto no necesitara usarse fuerza para poder aspirar el fluido. En algunos
casos en que no podria estarlo, se ha decidido elevar a alguno de los equipos para que
trabajase en estas condiciones. Esto hace que las pérdidas de carga en la aspiracion sean
practicamente menospreciables dado que la tuberia es muy corta y practicamente en

todos los casos tiene como mucho un codo o una véalvula.

Como se decia anteriormente, sabiendo los valores de las tuberias y el caudal, se podra
saber la pérdida de carga que se sufre en esa cafieria a partir del siguiente grafico, dado
por la empresa Preyva S.L., empresa dedicada a bombas de vacio y centrifugas en su

mayoria.
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TABLA DE PERDIDAS DE CARGA

Pérdida de carga Pc en m. manométricos por cada 100 m. de tuberia nueva de hierro fundido
Velocidad V del liquido en la conduccién en metros/segundo

;audal Diametro interior en mm.
m3/h 25 132|140 50| 60|70 |80 90 |100|125[150(175|200|225|250| 275|300 350| 400|450 500 600 | 70
Pc% | 17 | 6 | 1.6 | 054]0.25] 013 | 0.06|0.03 | 0.02
3 [Vmis [1.701.03 067 | 043|029 | 0.22| 0.16|0.13 | 0.10
Pc % 24 | 6 | 2 |00 043|0210.13]0.08|0026
6 Vms 2.06 | 1.34 | 0.85 | 0.58 | 0.44 | 0.32|0.26 | 0.20 | 0.13
PC% 125 43 |1.82] 0.9 | 0.460.25 | 0.15 ] 0.06
9 [Vms 208 1.8 |0.89]0.65| 05 |0.39]0.32 | 0.20
PCc% 20 | 7 |32 | 15 |075]044025]009]0.03
12 [Vmis 2.76 176 1.19 | 0.88 | 0.67[0.53 | 0.43| 027 0.18 Las PERDIDAS DE CARGA producidas por los acce-
15 Pc % | 12 | 52 | 24 |1.25| 0.7 | 0.42|0.15 | 0.06 sorios se calculan considerandolos como equivalentes
Vm/s 22 |149)| 11 | 0.87]0.66 | 0.540.34 ) 0.24 a las siguientes longitudes de tuberfa:
Pc% 7 [ 7 | 35| 17| 1 | 06| 02008 ¢ ;
18 ['Vm/s 264|1.78| 13 1 0.78 | 0.64 | 0.4 [0.28 Valvulasdeple ............................... Como 15 m. t.
Pc % 22 88 | 42 22113 1075|026 0.1 10.05 Va'lvulasderetencmn . Como 10 m.t.
21 ymis 335|208 |1.54 | 1.17|0.93 | 0.75| 0.48| 0.32 | 0.24| Valvulas de compuerta. . Como 5m.t.
Pc % 12 | 57 317 1 1036|014]0.07 Curvas, codos (90°) .......ccceeererneucnenenns Como 5m.t.
24 mis 238|176 | 1.34| 1.06 | 0.86 | 0.54| 0.36 | 0.28
Pc% 1 | 7 | 85| 2 |125]042/0.17]0.08
27 [mis 27 |1.97 | 1.45|1.47 | 0.96 | 0.6 | 0.42 ] 0.31
Pc % 1 17 | 82 | 42|25 | 15 | 05| 02 |0.09
30 Vs 298| 22 |1.74|1.32 | 1.08 | 0.68| 0.48 | 0.34
Pc % 25 | 12 | 63 35| 2 |075| 03 |0.14] 0.07
36 [Vmis " [358|263]| 2 |158|1.28| 0.82| 057|042 0.32
Pc% ' 16 | 85 | 45 | 2.7 | 0.85|0.33| 0.18 | 0.08
42 s ‘ 13.07|2.34|1.85 | 1.5 | 0.96] 0.66 | 0.48 | 0.37
Pc% 21 | 10 | 6 |36 | 12 |045[022| 0.12]0.06
48 ymis 351268212 | 1.72 | 1.08] 0.72]0.56 | 0.43 | 0.34
Pc% 25 |185] 7.6 | 45 | 15 |0.55]0.28] 0.14] 0.08
54 s 304| 3 |2.341.92] 12 | 0.84|0.63 | 0.48] 0.38
Pc% 6 9 | 55| 18] 07 |033]047] 0.4
60 Vs 332|264 | 216 | 1,36 0.96 | 0.68 | 0.53| 0.42
Pc% | 24 | 14 | 8 |276] 1 |049|024] 014|008
75 Vmis| 417|331 | 268 | 1.72| 118 0.87 | 0.67| 0.53 | 0.43
TPc% * 20 [125] 38 | 145|074 |0.36| 0.2 [0.14 | 0.08
90  [Vmis 397 | 324 | 2.04| 1.44|1.02| 0.8 | 0.63| 051 | 042
Pc% 26 [165] 53 |1.95| 0.9 [047]0.27|0.16| 0.1
105 s 46 374 2.41]1.66|1.22 093] 0.74| 059 | 0.49
Pc% 215| 6.9 | 26 | 12 | 061]036| 02 | 0.14|0.08
120 ymss 431 2.72]1.93]1.35| 1.06] 0.84 ]| 0.68 | 0.56 | 0.47
Pc% 26 | 9 | 33| 15076/ 045]025]017] 04
135 ymis 481107213156 | 1.19| 0.95| 0.76 | 0.63|0.53
Pc% T | & | 19 |095 055] 0.3 |0.21]0.12 | 0.06
150 [ss 344|236 | 174 | 1.34| 1.05]| 0.86 | 0.70|0.59 | 0.43
Pc% 13 [ 47 | 22 [ 113 065]0.37 | 0.24|0.15 | 0.08
165 vmss 3.75|2.61]1.91| 146 1.15| 0.94 | 0.7 0.65 | 0.48
Pc% 152 55 | 26 | 1.3 | 0.76 | 0.43 | 0.290.18 | 0.09
180 [Vimss 409|283 208|159 1.261.02 | 0.84|0.71 | 0.52
Pc% 21 | 7.4 | 35 | 18 | 1.1 06 | 037|024 |0.12 | 0.06
210 Vs 470|332 243|186 |1.49]1.19| 0.98 [0.82 | 0.61 | 0.47
Pc % 94 | 43| 23| 1.3 [0.75]0.48| 03 |0.15|0.08
240 Vs 3 378|277 | 2.12|1.68 136 1.12|0.95 | 0.69 | 0.563
Pc% 2 | 55 | 2.8 [1.62] 0.9 | 0.58|0.35 | 0.18 | 0.09
270 [Vmjs| Para tuberias que no sean de hierro fundido [4.26 | 3.13 | 2.39| 1.90 | 1,53 1.26 | 1.07 | 0.78 | 0.59
Pc % recomendamos multiplicar los valores de las 14 | 75| 34| 2 | 1.1 |074|0.46|0.220.11]0.07
300 [Vmis| PERDIDAS DE CARGA obtenidos en laTABLA |[4.75]3.47 | 2.66|2.10 | 1.71 | 1.40|1.18 | 0.86 | 0.67 | 0.53
360 Pc% | por los siguientes coeficientes: 9 | 47|28 |16 | 1 |0.65/0.32|0.16]0.09 |0.05
Vmls : . . 415 3.17| 253 | 2.04 | 1.68|141 | 1.04 | 0.79| 0.63 | 0.51
R L EE;’I.':;g::(:z:;°sfiﬁ”;‘fga&r‘é """"""" 16| 62| 85| 2 | 1.3 |082|0.41|021]012]0.07 003
Vmis ) : : E 4.86 | 3.72| 2.04 | 2.37 | 1.96 | 1.64 | 1.22 | 0.94| 0.76 | 0.59 | 0.41
< Tuberias de fibro-cemento ..........cccceenee
480 EO% Tuberias de cemento (par. lisas) ............. 851491 291 1.0 FIEE ) 0.3 110:17110.09110.04
TCH i) 404336 |2.72 | 2.24 1,90 | 1.38 | 1.06 | 0.84 | 0.69 | 0.47
e Lo M S : T1 | 65 [ 37 | 235|152 | 0.75| 0.38| 0.22 | 0.12 | 0.05
VBl et St b i iy oo 5 80 478 3.80 | 3.06 | 2.52|2.13 | 1.56 | 1.19| 0.94 | 0.76 | 0.53
Pc% : 122] 74 | 43 | 27 | 1.7 | 0.9 |0.45]0.25|0.13 |0.055
600 ymys 530 420 3.40 | 2.81|2.36 | 1.73 | 1.34| 1.06 | 0.86 | 0.61
1 Diametro tuberia impulsién recomendable (mm.)
1 Diametro tuberia asbniracién recomendable (mm.) 95

Figura 11.3.1. Grafico de pérdidas de carga para bombas centrifugas
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Como se puede observar, esta grafica proporciona el porcentaje de pérdida de carga
dependiendo del caudal y del diametro interior de tuberia, ademés de destacar el

porcentaje afiadido en caso de no ser de hierro fundido que se ve en la parte inferior.

Ademaés, cabe destacar que te hace una aproximacion de las pérdidas de carga segun los
accesorios que se establezcan, es decir servird para poder aproximar el célculo de las

longitudes de tuberia.

Una vez se sabe este porcentaje, es importante calcular aproximadamente la altura
acumulada para saber exactamente el tipo de bomba que se adhiere mejor a estas
condiciones, para ella se utilizar la siguiente ecuacion:

P(%)

Hacumulada(m) =H total T (L +5-C+10- V) ' 100

(Ecuaciéon 11.3.2)

Donde:

H ;,:1 = diferencia de altura entre tramo aspiracion y impulsion (m)
L = Longitud tramo recto de la tuberia (m)

5.C = NUmero de codos multiplicado por 5m

10-VV= Ndmero de valvulas multiplicado por 10m

P = Porcentaje de pérdida de carga establecido en la gréafica (%)

Asi, se dara una aproximacion fiable de la altura acumulada y con esta y el caudal, una
vez escogido el tipo de bomba (en nuestro caso el TCH), se escogerd el modelo
adecuado con los gréaficos de seleccion como el siguiente, ejemplo de bombas de 1480

rpm.
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Figura 11.3.2. Gréfico de seleccién de bombas para el modelo TCH a 1480rpm.

Habiendo seleccionado el modelo correcto, se podra saber exactamente el rendimiento,
el grosor de rodete, el NPSH requerido y a su vez la potencia de la bomba, para

densidades parecidas al agua, a partir de los siguientes gréaficos.
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Figura 11.3.3. Gréficos de eleccidn de grosor de rodete, rendimiento, potencia y NPSH

requerido de la bomba elegida.
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Como se puede observar, para densidades parecidas al agua, la variacion es poca pero
interesa saber exactamente el valor de la potencia de la bomba exacta, y se hara a partir
de la ecuacidn siguiente, en la cual cabe remarcar que se afiadird un 20% mas, para

asegurar el funcionamiento tal y como hacen las empresas.

H acumulada

p
"2 1000 |
270 -1 -1.2 (Ecuacion 11.3.3)

P (kW) =
Donde:
H 4cumuiada = altura acumulada entre tramo aspiracion y impulsion (m)
Q = caudal (m*/h)
p = densidad del fluido (kg/m°)

n = rendimiento de la bomba (%) establecido en figura 11.4.3.

Mencionar que aunque los valores para cada una de las ecuaciones anteriores no serg un
valor exacto hay que remarcar que las potencias que se usan dado que son las comunes

son las siguientes:

Tabla 11.3.1. Tabla de potencias exactas de posible uso.

P(KW) P(CV)
0.55 0.74
0.75 1.01
11 1.48
15 2.01
2.2 2.95

3 4.02
4 5.36
5.5 7.38
75 10.06
11 14.75
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15 20.12

185 24.81

Por ultimo, cabe destacar el calculo del NPSH disponible, ya que en todos los casos es

necesario que se cumpla la siguiente referencia:
NPSHdisponible > NPSHrequerido

Como se ha visto el NPSH requerido viene determinado por la bomba, pero el NPSH

disponible viene dado por la siguiente ecuacion:

1 (P,—PB, v?
p 2

NPSHdisponible =H total T E : + —> — €y (Ecuacic’m 11.3.4—)

Dénde:

g = gravedad (m/s?)

P1 = presion del fluido en la cafieria (Pa)
P, = presion de vapor del fluido (Pa)

V = velocidad del fluido (m/s)

ey = pérdidas de carga establecidas en esa cafieria (m)

Como se ha observado en todos los casos, se ha cumplido la referencia anterior y, por

tanto, en principio deberian de funcionar y hacer circular el fluido.

Por ultimo, hacer una referencia a los compresores, dado que estos se han sacado
directamente de diferentes empresas, dado que el caudal de esos fluidos tanto de aire
como de hidrégeno es importante hacer pruebas anteriormente para saber el caudal
exacto que mejor trabaje para que las reacciones se den adecuadamente, por eso se ha
decidido establecer compresores que puedan aguantar un caudal relativamente alto y

con una potencia media.
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11.4 Sequridad

11.4.1 Calculo de la carga de fuego ponderada y corregida.

Para determinar el nivel de riesgo intrinseco de cada sector o area de incendio sera
necesario calcular previamente la densidad de carga de fuego, ponderada y corregida
mediante la siguiente expresion:

_ Y G;qiC;

y ‘R, (Ecuacion 11.4.1.1)

Qs

Donde:

Qs: densidad de carga de fuego, ponderada y corregida, del sector o area de incendio
(MJ/m?) o0 Mcal/m?.

Gi. masa, en kg, de cada uno de los combustibles (i) que existen en el sector o area de

incendio.

d; : poder calorifico, en MJ/kg o Mcal/m?, de cada uno de los combustibles que existen

en el sector de incendio.

Ci: coeficiente adimensional que pondera el grado de peligrosidad (por la
combustibilidad) de cada uno de los combustibles (i) que existen en el sector de

incendio.

Ra: coeficiente adimensional que corrige el grado de peligrosidad (por la activacion)
inherente a la actividad industrial que se desarrolla en el sector de incendio (produccion,
montaje, transformacion, reparacion, almacenamiento,...)

A area construida del sector de incendio o superficie ocupada del area de incendio, en

m?2.

Los valores del coeficiente de peligrosidad por combustibilidad, Ci, de cada

combustible pueden deducirse de la tabla siguiente.
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Tabla 11.4.1.1: Valores del coeficiente de peligrosidad por combustibilidad C;.

Valores del coeficiente de peligrosidad por combustibilidad C,

Alta Media Baja
Liquidos clasificados como clase | Liquidos clasificados como Liquidos clasificados como clase
Aen laITC MIE-APQ1 subclase B,, en la ITC MIE- D, enla ITC MIE-APQ1
APQ1.
Liquidos clasificados como Liquidos clasificados como clase
subclase By, en la ITC MIE-APQ1 C, en la ITC MIE-APQ1
Solidos capaces de iniciar su Solidos que comienzan su Solidos que comienzan su
combustion a temperatura ignicion a temperatura ignicion a una temperatura
inferior a 100 C comprendida entre 100 “C y 200 | superior a 200 °C
°C
Productos que pueden formar Solidos que emiten gases
mezclas explosivas con el aire inflamables

Productos que pueden iniciar
combustion espontanea en el
aire

C=1.,60 C=1,30 C=1,00

Para los coeficientes de peligrosidad por activacion (abreviados Ra) se utiliza la tabla
1.2 del Anexo | del Real Decreto 2267/2004. Como se Ve en dicha tabla, para productos

quimicos combustibles se utilizara una Ra de 2.

11.4.2 Calculo de la capacidad del cubeto

Para calcular el volumen que ha de tener el cubeto se debera escoger entre el valor mas
alto de los dos que se presentan en la tabla 5.3.4.4.1 del apartado de seguridad como
Volumen cubeto 1 y Volumen cubeto 2. El primero se calcula con las siguientes

ecuaciones.

m-D?-h

7 (Ecuaciéon 11.4.2.1)

Voub =
Donde:
Vaub: Volumen del cubeto descontando que el tanque quede sumergido un metro (m3).
D: Diametro del tanque (m).

h: Altura de un metro de sumersion (m).

102



Planta de produccién de 1-naftol
11. Manual de calculo

Este valor se utiliza en la siguiente férmula para conseguir el valor final de la capacidad

del cubeto.

V = Viangue + (Neanques * Vsup) (Ecuacion 11.4.2.2)
Donde:
V: Volumen final del cubeto (m®).
Niangues: NUMero de tanques restantes (descontando el mas grande por defecto).
Vianque: VOlumen del tanque mas grande (m3).

El segundo volumen llamado Volumen cubeto 2 se calcula simplemente haciendo un
10% del valor del volumen del tanque més grande. Para escoger entre estos dos valores,

se deberd escoger el valor mas grande entre ellos.
Para el calculo de las dimensiones del cubeto, se usaran las siguientes formulas.
V = Largo - Ancho - Profundidad
Largo =2 -dpgreqa +4 D + 3 - dpgrea
Ancho = 2 - dpgreq + 2 - D + dpgrea

|4
Largo - Ancho

Profundidad =

11.4.3 Calculo de la reserva de agua contra incendios

Se necesita calcular el perimetro del tanque. Aproximadamente el perimetro se calcula
como la suma de los perimetros de las partes del cilindro que representa el tanque de
almacenamiento. Eso sera dos veces el perimetro del circulo (las tapas) mas el perimetro
de un rectangulo. Multiplicando el valor obtenido por el valor minimo de caudal por
perimetro que se ha especificado en su respectivo apartado se obtendra el valor de

reserva de agua contra incendios.
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11.5 Evaluacién econdmica

11.5.1 Calculo de los costes de maquinaria y equipos

Los costes de la maquinaria y equipos han sido calculados via diferentes métodos de
estimacion de costes de equipos. Estos son Sinnot-Toule y Couper. El criterio para
escoger entre uno u otro viene dado por la propia metodologia; en ambos métodos
exigen que el parametro caracteristico esté dentro de unos rangos aceptables. Es por ello
que se escogera entre uno u otro dependiendo del valor de ese parametro asi como del
tipo de equipo del que se trata, ya que hay equipos que por el método Couper no existen

correlaciones pero por el método Sinnot-Toule si que existen.

El método Couper se basa en algoritmos que varian en funcion del tipo de equipo que se
esté tratando. Es por ello que se adjuntard el método Couper en el apartado de Anexos

parar facilitar esta informacion.

El método Sinnot-Toule se basa en una misma férmula para todos los equipos pero
variando tres parametros; a, b y n. Dichos parametros se encuentran en la bibliografia.

La férmula es la que sigue:
C=a+ (- -S") (Ecuacion11.5.1.1)

Donde S es el pardmetro caracteristico de cada equipo en las unidades especificadas en
la tabla de Sinnot-Toule.
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11.5.2 Estimacion del capital inmovilizado

El capital inmovilizado ha sido calculado por el método VIAN. Este método se resume

en la siguiente tabla.

Tabla 11.5.2.1 - Tabla resumen de todos los porcentajes para el calculo del capital
inmovilizado por el método VIAN.

X: Maguinaria y aparatos -
0,35X-0,5X
0,1X (sélidos) 6
0,6X (fluidos)

12: Instalacion

13:Carierias y valvulas

14: Instrumentacion 0,05X-0,3X
15: Aislamientos 0,03X-0,1X

16: Instalacion eléctrica 0,1X-0,2X
0,2X-0,3X

(interiores);
I7: Terrenos vy edificios 0,12X-0,15X

(mixtos); 0,05X

(exteriores)

18: Instalaciones auxiliares 0,25X-0,7X
Y: Capital primario Suma X-18

19: Proyecto v direccion de
] 0,2Y-0,3Y

obra y montaje

Z: Capital secundario Suma Y+I19
110: Contratista 0,04z-0,10Z
111: Gastos no previstos 0,17-0,3Z
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Para el calculo de los costes de manufactura se han utilizado los siguientes porcentajes

resumidos en la tabla que sigue.

Tabla 11.5.2.2 - Costes de manufactura y los porcentajes de su calculo.

M1 Materias Primas -

M2 Mano de obra directa -

M3 Patentes -

M4 Mano de Obra indirecta 0,12M2-0,45M2
M5 Servicios generales -

M6 Suministros 0,002(1)-0,015(1)
M7 Mantenimiento 0,02()-0,1(1)
M8 Laboratorio 0,05M2-0,25M2
M9 Envasado -

M10 Expedicion -

M11 Directivos 0,10M2-0,4M2
M12 Amortizacion -

M13 Alquileres -

M14 Impuestos 0,005(1)
M15 Seguros 0,01(1)

Sumatorio M1 hasta

M15
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11.5.4 Costes de administracion y vendas

Para el caso del céalculo de los costes de administracién y vendas se han utilizado los

porcentajes que se resumen en la siguiente tabla.

Tabla 11.5.4.1 - Costes de administracion y vendas y sus respectivos porcentajes de

célculo.
| (Costdoadminitracényvendss |

Gl Gastos comerciales 0,05M-0,2M

G2 Gerencia 0,03M-0,06M

G3 Gastos financieros -

G4 Investigacion 0M-0,05M

Suma de G1 hasta G4
Sumade Gy M

11.5.5 Amortizacion

Para el calculo de la amortizacion, la férmula es la que sigue.

A_I—VR
T

(Ecuacién 11.5.5.1)

Dénde:

A: Amortizacion anual. (€)

I: Inversion inicial. Capital inmovilizado. (€).
VR: Valor residual (€).

T: NUmero de afios en los que se desea realizar dicha amortiguacion (afios).
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11.5.6 Calculo del VAN yel TIR
Para el célculo del VAN se ha utilizado la siguiente férmula.

j=N
Lizy NCK

VAN = :
(1+10)

(Ecuacién 11.5.5.2)

Donde:
NCF: Flujos de caja anuales calculados anteriormente. (€)
j: Numero del afio del NCF escogido.
i: Interés al que se trabaja.
Para el calculo del TIR se utiliza la relacion siguiente.
TIR = i(VAN =0) (Ecuacion 11.5.5.3)
Donde:

i(VAN=0): Interés por el cual el valor del VAN es nulo.
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Bibliografia especifica

Costes de materias primas
Hidrogeno - Chemical Industry news (29/05/14) - http://www.icis.com/
Hidrogeno — Air Liquide (29/05/14) - http://www.es.airliquide.com/

Acido nitrico — Chemical Industry news (29/05/14) -
http://www.icis.com/resources/news/2008/05/19/9124327/chemical-profile-
nitric-acid/

Acido sulfurico — Alibaba.com (29/05/14)
http://www.alibaba.com/showroom/industrial-sulfuric-acid-price.html

lospropanol — Alibaba.com (29/05/14) http://www.alibaba.com/showroom/price-
isopropyl-alcohol.html

Naftaleno — Alibaba.com (29/05/14) http://www.alibaba.com/showroom/price-
of-industrial-naphthalene.htmi

Costes servicios

Agua — iagua (31/05/14) - http://www.iagua.es/2010/01/informe-aeas-sobre-
tarifas-y-precios-del-agua-en-espana/

Electricidad — Red Eléctrica de Espafia (31/05/14) - http://www.ree.es/es/sala-
de-prensa/notas-de-prensa/2014/03/red-electrica-empieza-publicar-los-nuevos-
precios-horarios-de-la-electricidad

Gas natural — Gas natural Fenosa (31/05/14) -
http://www.gasnaturalfenosa.es/es/hogar/productos+y+servicios/tarifas+de+ener
0ia/1285340342233/tarifas+precio+libre.html

Aceite térmico — Therminol (31/05/14) -
http://www.therminol.com/products/Therminol-75

Ventas

1-naftol — Zauba (31/05/14) - https://www.zauba.com/import-
ALPHA+NAPHTHOL-hs-code.html
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