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10. MANUAL DE CALCULO
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10.1 REACTOR R-201

10.1.1 Dimensionamiento del cuerpo

El volumen del reactor R-201 ha sido determinado a partir de los datos obtenidos del
proceso llevado a cabo en Bhopal, conociendo que en dicho proceso el tiempo de
residencia de la reaccién era de 1,5 s y calculando para el caudal de operacién de la

planta se obtiene el volumen necesario del R-201 para llevar a cabo la reaccion:

v (10.1.1— 1)
T= — 11—
Q

V=10 (10.1.1 - 2)
V =1-(Qpy + Quma (10.1.1 - 3)

m3

V=15s" (0,20—)
s
V =0,300 m3

Asumiendo un sobredimensionamiento del 20% el volumen de disefio para el equipo

es:
V =0,300m3- 1,2 = 0,360 m3

Una vez conocido el volumen necesario del R-201 se pueden determinar la altura i el

didmetro del mismo:

Tomando como parametro de disefo la relacidon altura didmetro

—=2 10.1.1 -4
> (10.1.1 - 4)

Y mediante la ecuacién para determinar el volumen de un cilindro
V=-—-D? H, (10.1.1-5)
Despejando Hc en la ecuacién 4 y substituyendo en la ecuacion 5 se obtiene:
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I

V=
4

D? - 2D;

D; = 0,612 m

Por lo tanto la altura del cuerpo del reactor se puede determinar segun:

H,=2D;=2%0612m

H.=122m

10.1.2 Dimensionamiento de la cabeza/fondo

(10.1.1 — 6)

Tanto la cabeza como el fondo del reactor son de tipo cénico y su dimensionamiento

se plantea a continuacion:

Figura 10.1.2-1 Esquema de la cabeza y fondo del reactor

Siguiendo correlaciones detalladas en bibliografia de disefio de equipos se calculan los

diferentes pardmetros:
r2=0,1-D0;=0,1-0,612m =0,0612m
h1=0,1-D;=0,1-0,612m = 0,0612m

h3=0,8:Di=0,8:0,612m = 0,490m

(10.1.2 — 1)
(10.1.2 — 2)
(10.1.2 — 3)

El diametro de la boca del cabezal y el fondo del reactor correspondera al diametro de

la tuberia de carga i descarga del equipo, los cuales son funcidon de los caudales

volumétricos en ambas corrientes, pese a que el régimen de flujo se da en condiciones

adiabdticas, se puede aproximar a flujo isotérmico ya que la diferencia de

temperaturas entre la entrada y la salida no es excesivamente grande, el cdlculo del

diametro necesario para la tuberia ha sido calculado como se indica a continuacion:
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(10.1.2 — 4)

Si se establece que la velocidad de circulacion para los gases de reaccion debe ser de
20 m/s, se puede obtener el valor del didametro necesario para operar en dichas

condiciones:

D, = = (10.1.2 — 5)

10.1.3 Diseiio mecanico del cuerpo

El cdlculo del espesor necesario para las paredes del cuerpo, cabeza y fondo del

reactor se ha realizado mediante la normativa para disefio de equipos a presién ASME.
Las condiciones mecanicas de operacion para los criterios de disefio son las siguientes:
Temperatura de operacion: 533K

Temperatura de disefio: 573K

Presidn de operacion: 21,11 psia

Presidn de disefio: 146,96 psia

La presion de diseio responde a la necesidad de soportar la presiéon maxima aportada

por los tanques de almacenamiento en caso de fallo.
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F = DESIGN FRESSURE OR MAX, ALLOWABLE WORKING PRESSURE P51
5 = STRESS VALUEOF MATERIAL, FSI, PAGE 13).

JOINT EFFICIENCY, FAGE 118,

INSIDE RADIUS, INCHES

IMSIDE DIAMETER, INCHES

WALL THICENESS, IMCHES

=T g@mm
aOm AN

[ CORROSION ALLOWANCE, INCHES

A CYLINDRICAL SHELL (LONG SEAM)'
___PR po_=El_
"= FTE—0&F “R+06

L. Usually the sirexm in Che loag sedm iv governing. See
preieding pige.

2. 'When ibe wall thickness exceeds one helf of the mpids
redivs or P exceeds 0,383 SE, the formulas givern in
the Code UA P shall be appleed.

Figura 10.1.3-1 Cédigo ASME para el célculo del cuerpo

PR

. 146,96psi - 12,05in
~ 13800psi - 0,85 — 0.6 - 146,96psi

t =0,152in = 3,86mm

10.1.4 Disefio mecanico del cuerpo/cabeza

INTERNAL PRESSURE .

FORMULAS IN TERMS OF INSIDE DIMENSIONS

DESICN PRESSURE OR MAX, ALLOWARDLE WORKING FRESSURE FSI.
STRESS VALUE OF MATERIAL PSI. PAGE 1),

JOINT EFFICIENCY ., PAGE 118,

INSIDE RADIUS, INCHES

INSIDE DIAMETER, INCHES

ONE MALF OF TME INCLUDED (APEX) ANGLE. DEGREES

INSIDE RADIUS OF DISM, INCHES

PerpoRmny

CORROSION ALLOWANCE, INCHES
» CONE anxp CONICAL SECTION

o

D P= 25Escos @

= s a - 0.6F) + ©os

|
o Il 1. The halfl apex anghe, @ not grester than 30°

Figura 10.1.4-1 Cédigo ASME para el célculo del fondo
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Como parametro de disefio se ha definido que a=30"

‘= PD
~ 2 cosa(SE — 0.6P)

. 146,96psi - 24,09 in
2 c0s30(13800psi - 0,85 — 0.6 - 146,96psi)

t=0,99in = 25,2mm
Se fija un sobre espesor de corrosién de Imm por tanto el espesor de la cabeza y el

fondo del reactor seran de 26,2mm.

10.1.5 Balance de materia

En el R-201 se lleva a cabo la reaccion de formacién del cloruro de metil carbamoilo

(MCC) a partir de la condensacidon entre fosgeno y Metilamina segun:
CH3NH; + COCl, = HCl + MCC

El balance de materia resultante para el reactor disefiado es el siguiente:

Tabla 10.1.5-1: Balance de materia

MCC COoCl, HCI MMA Total

(kmol/hora) 7,768 3,662 7,768 0 19,20

(m3/h) 339,603754 | 160,096415 | 339,603754 0 839,30

Kg/h 726,38568 | 362,24504 | 283,22128 0 1371,85
fraccion molar | 0,40462548 | 0,19074904 | 0,40462548 0 1

Dada la falta de informacion acerca de la cinética de la reaccion y que en ninguna de
las patentes consultadas se hablaba de recuperaciéon o remocién de la MMA en las
etapas posteriores del proceso se ha supuesto una conversion global del 100% para la

MMA.
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10.1.6 Balance de energia

El reactor ha sido disefado para trabajar de forma adiabatica debido a la complejidad

de refrigerar medios de reaccidn en estado gas, partiendo de esta suposicion y

mediante los datos termodinamicos obtenidos de la bibliografia se ha obtenido una

temperatura de reaccion muy similar al de la patente de Union Carbide, por lo cual se

dio por buena la suposicidn de reaccion adiabatica.

El balance realizado es el que sigue:

Tabla 10.1.5-2 Balance de energia

Parametros del reactor adiabatico

J (K) AH (Kj/s) | Cpm (Kj/Kmol-K) | vk | densidad (kg/m3) T (K) AT (K)
47,24 -90100 72,87 -1 958 580,39 47,24
AH - nk
(10.1.6 — 1)

]:vk-Cpm-p*Ql

J= coeficiente de temperatura adiabatica

AH= Entalpia de reaccién de la mezcla (Kj/s)

nK= Caudal molar del componente limitante (Kmol/s)

vk= Coeficiente estequiométrico del componente limitante

Cpm= Calor especifico medio de la mezcla a presidn constante (Kj/Kg-K)
p= Densidad media de la mezcla (Kg/m3)

Ql= Caudal volumétrico de alimentacién al reactor (m3/s)
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10.2REACTOR R-202A/B/C

El reactor R202 es un reactor pirolitico modelizado como reactor continuo de tanque

agitado (CSTR). En él se lleva a cabo la siguiente reaccién endotérmica.

A
MCC & MIC + HC

La reaccidn requiere de un aporte de energia que hara que esta se desplace hacia los

productos (MIC + HCI) que saldran del reactor en fase gas junto al disolvente orgéanico.

Para su disefio se han tenido las siguientes consideraciones.

1)

2)

3)

4)

5)

6)

7)
8)

Tiempo de residencia: 21 horas (Documento Base de proyecto “BHOPAL:
COULD WE HAVE AVOIDED IT?”)

Conversién : 0.8 (Document Base de proyecto “BHOPAL: COULD WE HAVE
AVOIDED IT?”)

Presién de operacion: 0.5 barg (Patente US 4.082.787, Apr 04,1978, Methyl
Isocyanate Process)

Temperatura de operacion: 90-110 °C (Patente US 4.082.787, Apr 04,1978,
Methyl Isocyanate Process)

Agitacion por medio de recirculacidn externa a través de intercambiador
operado con vapor a contracorriente para calentar la mezcla dado que la
reaccion es endotérmica.

Estimacion de propiedades (Aspen Hysys)

Reactor adiabdtico donde la reacciéon se produce en fase liquida a 90°C.

Los productos se vaporizan una vez reaccionados debido al punto de ebullicién

de los mismos.

Caudal de entrada:

Tabla 10.2-1 Caudal de entrada

Caudal masico [kg/h] 7582,52
Caudal molar [kgmol/h] 83,72
Densidad [kg/m?3] 778,88
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Caudal volumétrico [m3/h] 9,74
Temperatura [C] 90,19
Presién [bar] 1,5

Composicion (fraccion masica):

Tabla 10.2.-2 Composicion en fraccion masica

MCC 0,120775

Fosgeno 9,39E-04

HCI 8,72E-11

Metil isocianato 3,12E-02

Tolueno 0,847117

Volumen:
V—T— 21h = 205m3 10.2 -1
= 0 = 3= m (10. )
9,74 I

Dado lo elevado del volumen y para obtener mayor flexibilidad en la operacion, se

opta por dividir este en 3 reactores de 70 m3 cada uno.

Dimensiones:

Tabla 10.2-3 Dimensiones

Diametro interno (m) 3,5
Altura (Tl to TL) (m) 7
V cuerpo (m3) 67,35
V fondo (m3) 4,29
Volumen total (m3) 71,64

Balance de energia:

En la tabla 10.2-4 se muestran las entalpias de formacién:

10-8
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Tabla 10.2-4 Entalpias de formacion

MCC MIC HCl
-2033 -1032 -2480 k)/kg
AHr (90°C)
-190,1 -58,9 90,4 kJ/mol

Entalpia de reaccidn:

k
AHr (90°C) = 40,81—] (10.2 -2)
mol

Tabla 10.2-5 Parametros del reactor

Cao (mol/L) 1
Xa 0,8
T (h) 21
Ra (mol/L-h) 0,038323
gr (reaccion) (kJ/h) 328427,28
qv (vaporizacion) (Kj/h) 2827916,4
Q (kW) 877

Para conseguir la reaccién y la vaporizaciéon de los productos se ha de aportar una

potencia de 877 kW, que se hard a través del intercambiador externo E-207.

El tanque para evitar la pérdida de calor estd aislado con lana de roca, al igual que el
intercambiador y las lineas de recirculacién. El espesor del aislamiento viene definido

en el documento emitido para el efecto.

10.2.1 Materiales

Debido a la formacion de HCI en la reaccidn, se ha seleccionado un material con que
evite la corrosidon prematura el tanque. Para ello se optado por acero inoxidable con

un porcentaje de Titanio en su composicién (AISI 316Ti).

10-9
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10.2.2 Disefno mecanico

10.2.2.1 Célculo del espesor de la pared cilindrica
Para el calculo del grosor es necesario conocer previamente la presién y temperatura

de disefo (P; y Ty), didmetro interno (Di), factor de soldadura (E) y factor de estrés

(S).(ASME B31.1)
Pd = 3.5 barg
T, = 150°C

El material elegido para la carcasa del reactor es el acero inoxidable 316 Ti, ya que las
sustancias del interior son corrosivas. Teniendo en cuenta esto y la temperatura de

proyecto se obtiene de las tablas ASME el factor de estrés (S).

El valor del factor de soldadura es 0,85, ya que se trata de soldadura a tope con cordén

preparado en X con radiografiado en los puntos de soldadura (—X—ray spot]|).

Se calcula el espesor con la siguiente ecuacidn, sacada de las tablas ASME.

o Pp x D;
C2XSXE—-12XPp

(10.2.21-1)
Los datos utilizados para el cdlculo y el espesor obtenido se muestran en la siguiente
tabla.

Al espesor dado se le suma un valor de tolerancia a la corrosién (0 mm) y se redondea

a la alza.

espesor de la pared cilindrica = 16 mm

10.2.2.2 Célculo del espesor del cabezal
Para el calculo del espesor del cabezal toriesférico se emplea la siguiente formula

sacada de las tablas ASME.

. 0,885 X Pp X R;
SXE-01xPp

(10.2.22 — 1)

Al valor obtenido del espesor se le suma un valor de tolerancia de corrosién (0 mm) y

se sobredimensiona un 10%.
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espesor del cabezal (t) = 12 mm

10.3 REACTOR CATALITICO R-301A/B

En este apartado se expone la metodologia de calculo utilizada para disefar el reactor
catalitico multitubular R-301A/B, el cual utiliza una resina de intercambio anidnica para

llevar a cabo la reaccion entre el 1-naftol y el isocianato de metilo (MIC).

Primeramente hay que aclarar que, debido a la imposibilidad de obtener datos
cinéticos sobre la reaccién catalizada por la resina entre el 1-naftol y el isocianato de
metilo, se opté por hacer un escalado del reactor que presenta Union Carbide
Corporation en la patente “Eugen J. Boros & David W. Peck, 1981, Process for
production of 1-naphthyl methylcarbamate, USA, n2 4.278.807, July 4th 1981".

En la tabla 10.3-1 se muestran varios datos representativos de la reaccidon que se lleva

a cabo en el reactor R-301A/B y algunas propiedades de los compuestos involucrados.

Tabla 10.3-1 Propiedades de los compuestos involucrados en la reaccion y propiedades de ésta

PROPIEDADES DE LOS COMPUESTOS

Compuesto 1-Naftol MIC Tolueno Carbaril
Densidad (kg/m3) 1095,4 923 863,6 1200
Peso molecular (g/mol) 144,17 57,051 92,14 201,22

PROPIEDADES DE LA REACCION

Compuesto 1-Naftol MIC Tolueno
Composicidn de entrada (% w/w) 7,2 18 74,8
Relacién estequimétrica 1-Naftol:MIC 1:1
Temperatura de reaccién (2C) 88
Rendimiento de la reaccion (%) 91,2
Pureza del producto (%) 99,8
Catalizador Weak base anion exchange resin "Amberlyst A21"
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10.3.1 Balance de materia

Teniendo en cuenta la produccidn anual deseada de SEVIN®, que es de 10500
toneladas al ano, y los datos expuestos en la tabla 10.3-1, es posible hacer un balance
de materia del reactor con tal de saber la cantidad necesaria de cada uno de los

reactivos.

Como se conoce la produccién deseada, la relacidén estequiometria de los reactivos en
la entrada al reactor y el rendimiento de la reaccidn, se pueden calcular los moles

necesarios al ano de 1-Naftol, MIC y tolueno para satisfacer esta produccion anual.

TnSEVIN 1Tnmol SEVIN Tnmol SEVIN
52,182 —

Produccion = 10500 — = = o T SEVIN — a0

La reaccidn que se lleva a cabo en el reactor catalitico R-301A/B es la siguiente:
1 — Naftol + MIC — 1 — Naftil metilcarbamato (SEVIN®) (103.1-1)

Conociendo las relaciones estequiométricas de la reaccion y de los reactivos y el
rendimiento de la reaccién, es posible conocer los moles necesarios de cada uno de los

reactivos a la entrada.

52 182 Tnmol SEVIN 1Tnmol1— Naftol 1 57 217 Tnmol 1 — Naftol
' afio 1Tnmol SEVIN 0912 ' afo
52 182 Tn mol SEVIN 1Tn mol MIC 1 — 57917 Tn mol MIC
’ afio 1Tnmol SEVIN 0,912 "’ afio

Para conocer la cantidad de Tolueno que es necesario introducir junto con los dos
reactivos, es necesario tener estas cantidades expresadas en unidades masicas y

aplicar el porcentaje de composicion en la entrada al reactor.

Tnmol1— Naftol 144,17 Tn1— Naftol Tn1l— Naftol
57,217 — : = 8248,941 —
afio 1Tnmol 1 — Naftol afio
57 217 Tnmol MIC 57,051 Tn MIC 3264.274 TnMIC
’ afio 1Tnmol MIC ~ ’ afio
Tn1— Naftol Tn MIC
(8248,941 7o +3264,274 — = ) 0,742 au174 146 Tn Tolueno
0,072+ 0,18 B ’ afio
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Una vez se conocen las cantidades anuales de entrada al reactor, con la produccién

anual deseada y el rendimiento de la reaccidn se obtienen las cantidades anuales de

salida, todo expresado en unidades masicas.

Tn1l— Naftol entrada

8248,941 — - <0,912 - 8248,941
afio
Tn1l— Naftol salida
= 725,907 —
afio
Tn MIC entrada
3264,274 — - <0,912 -3264,274
afio
Tn MIC salida
= 287,256 —
afio
Tn Tolueno entrada
34174,146 = 34174,146

afo

Tn1l-— Naftol reacciona)

ano

Tn MIC reacciona

ano

Tn Tolueno salida

afo

)

En la tabla 10.3.1-1 se muestra un resumen del balance de materia del reactor.

Tabla 10.3.1-1 Balance de materia del reactor R-301A/B

ENTRADA
Tn/afio Tn mol/afio kmol/h m3/h
1-Naftol 3264,274 57,217 7,947 0,491
MIC 8248,941 57,217 7,947 1,046
Tolueno 34174,146 370,894 51,513 5,496
TOTAL 45687,362 485,327 67,407 7,033

SALIDA

Tn/afo Tn mol/aiio kmol/h m3/h
1-Naftol 287,256 5,035 0,699 0,043
MIC 725,907 5,035 0,699 0,092
Tolueno 34174,146 370,894 51,513 5,496
Carbaril 10500,000 52,182 7,247 1,215
TOTAL 45687,309 433,146 60,159 6,847
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10.3.2 Escalado del reactor

Se parte de los datos expuestos en la patente “Eugen J. Boros & David W. Peck, 1981,
Process for production of 1-naphthyl methylcarbamate, USA, n® 4.278.807, July 4th

1981” para dimensionar el reactor R-301A/B a escala industrial.

En esta patente se utiliza un reactor tubular de 0,584 m de longitud y 0,025 m de
diametro, relleno con 100 g de la resina de intercambio aniénico “Amberlyst A21”, por
el cual se hacen circular 0,0015 m3/h de la mezcla de reactivos con la composicion

citada en la tabla 10.3.1--1.

La idea aqui es calcular la cantidad de resina necesaria para dimensionar un reactor a
escala industrial que pueda tratar 7,033 m3/h, con tal de satisfacer la produccion anual

de SEVIN®.

m3 reactivos , ,
0,0015 — — 0,1 kg de resina necesaria

m3 reactivos

7,033 A — kg de resina necesaria?
3 .
7,033 %ctwos 0,1 kg de resina necesaria
3 reactivos = 468,867 kg de resina
0,0015 %

Las dimensiones del reactor no se escalan, debido a que por decisiones técnicas se
opta por dimensionar un reactor catalitico multitubular en el cual se utilicen los
468,867 kg de resina, como se sugiere en el liboro TRAMBOUZE, P. — EUZEN, J.P. (2004):

“Chemical reactors: from design to operation” Ed. Technips, Paris.

A continuacién se muestra la hoja de especificacién del catalizador utilizado.
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AMBERLYST™A2I

Industrial Grade Weakly Basic Polymeric Resin

AMBERLYST A21 is a bead form, weak base anion
exchange resin developed for the removal of acidic
materials from product streams. AMBERLYST A21 is
supplied in the water-moist free base form. After
proper solvent conditioning, it can be used directly
to remove acidic materials from organic solvents and
to remove phenol from benzene and inhibitors from

MONOMErs hydroquinone (HQ), hydroquinone
monao-ethyl ether (MEHQ), terdary buwl catechol
(TBC).

AMBERLYST A21 is also used in adsorption of 50,

from gas streams.

PROPERTIES

Physical form
lonic form as shipped

Concentration of active sites

Moisture holding capacity I”

Shipping weight

Parucle size
Harmonic mean size

Uniformity coefficient

Fines content '’
Coarse beads
Nitrogen BET
Surface area
Average pore diameter
Total pore volume
Swelling

1
t Coniraciual value

Opaque spherical beads
Free Base (FB)

> 1.30 eq/L "
z4beq/kg

56 to 62 % (FB form)
660 g/L (41.2 Ibs/ft")

0.490 - 0.690 mm

< 1.80

< 0.300 mm : 1.0 % max
= 1180 mm : 2.0 9% max

Bm /g

110 A

0.10 cc/g

Water to phenol : 77 %

Figura 10.3.2-1 Hoja de especificacion del catalizador utilizado
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SUGGESTED OPERATING CONDITIONS (Chemical Processing)

pH range
Maximum operating tempeature
Minimum bed depth
Service flow rate

Ow 14

100°C (210°F)
600 mm (24 inches)

810 40 BV/h (1 to 5 gpm/ft")

Regenerants NaOH NH4OH NagCOsg
Flow rate (BV/h) 4o 8 4108 4108
Flow rate {gpm/l't’) 0.5 w0 1.0 0.5 to 1.0 0.5 0 1.0
Conceniragon (%) 2104 204 4108
Level 120 % of 1onic load

Minimum contact ume 30 minutes

Slow rinse

Fast rinse

2 BV (15 gal /[1°) at regeneration flow rate
210 4BV (15 1o 30 galfft’] at service flow rate

Figura 10.3.2-2 Caracteristicas del catalizador

HYDRAULIC CHARACTERISTICS

Figure 1 shows the bed expansion of AMBERLYST
A2l as a function of backwash flow rate and water
temperature.

Figure 2 shows the pressure drop dawa for
AMBERLYST A2l as a functon of service flow rate
and and water temperature.

Figure |: Bed expansion
10 30 50 70 90°C

wili
il
|1/

0 10 20 30 40 50 mh
o 41 az 123 6.4 204 gpmifit

Figure 2: Pressure drop

200 88
10=C W0-C
f 150 s GGE
r 5
'g 100 Lol 4-4§
B
l% © / ///;0;225
%.}’/&
1] 0

0 50 100 150 200mih
0 04 409 613 B1.8 gpmife
Flow Rate

Figura 10.3.2-3 Caracteristicas hidraulicas del catalizador
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10.3.3 Balance de energia

Siguiendo las indicaciones del libro citado anteriormente, se decide disefiar el reactor
catalitico R-301A/B como un reactor multitubular, el cual contendra el catalizador en el
interior de los tubos y un fluido refrigerante circulard por carcasa, para mantener la
temperatura éptima de reaccidn y acabar de enfriar el producto con destino al

cristalizador CR-301.

A grandes rasgos, este reactor se disefia como un intercambiador de carcasa y tubos.

10.3.3.1 Calculo del calor a intercambiar
Primeramente, resulta necesario estimar el calor de reaccién que se generara por

parte de la reaccidon, para después tenerlo en cuenta en el balance energético del

reactor.
Greaccion = AH; -n; - X (10.3.3.1—1)
Donde:
Qreaccion €S el calor generado por la reaccion
AH; es la entalpia de el compuesto "i"
n; es el caudal molar del compuesto "i"

X} es el rendimiento o conversion de la reaccion

kJ kmol MIC kJ
Qreaccisn = —332900 ool 7,947 — 0,912 = —2032958,052 m

= —564710,570 W

Sabiendo el calor generado en la reaccion, es posible hacer el balance de energia para
calcular la cantidad de agua de refrigeracion a 252C necesaria para enfriar el producto

de la reaccidn a 822C y conducirlo al cristalizador CR-301.

Se calcula el calor a intercambiar por parte de la mezcla de reaccién, teniendo en
cuenta su calor de reaccidén y el calor a eliminar para llevar la mezcla de 882C a 822C

con la ecuacion 10.3.3.1-2.

Amezcla = Mmezcla * CP,mezcla : (Ts,mezcla - Te,mezcla) + Qreaccion (10-3-3-1 - 2)
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Donde:
kg
Mmezcia = 1,777 ?
Cp 1a = 1785 L
,mezcla kg - K

Te,mezcla =88 C

Ts,mezcla =82

kg Ji Ji
Gmezcia = 1,777 —~ 1785 o K (82 — 88)eC + (—564710,570 ;)
= —583742,777 W

10.3.3.2 Calculo de la cantidad de agua refrigerante necesaria

Si la temperatura de entrada del agua de refrigeracidon se considera 25 2C y la salida a

40 9C, la cantidad de agua de refrigeracidon necesaria es la siguiente:

Qrefrigerante (103.3.2-1)

CP,refrigerante : (Ts,refrigerante - e,refrigerante)

Myefrigerante =

Donde:

Qrefrigerante = 583742,777 W

J
CP,refrigerante = 4179 kg—K

Te,refrigerante =25¢C

Ts,refrigerante =40¢°

583742,777 é kg
Myefrigerante = Ji =9,312 —
4179 72—+ (40 — 25)C $

g-s

10.3.3.3 Calculo del drea de transferencia de calor y nUmero minimo de tubos

Con tal de calcular el drea de transferencia de calor necesaria, se utiliza la expresion
10.3.3.3-1, considerando un coeficiente global de transferencia de calor (U) de 300

W/m?-K, como se propone en DONALD Q. KERN (1965): “Process heat transfer” CECSA.
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q

A= ——

(10.3.33—1)

Para esto, resulta necesario definir primero el incremento de temperatura media

logaritmica, y corregirla con un factor que tiene en cuenta incrustaciones, suciedad,

etc.
AT;) (AT.
AT, = # .F (10333 -2)
—21
In (AT2
ATl = (Te,mezcla - Ts,refrigerante) (10-3-3-3 - 3)
ATZ = (Ts,mezcla - Te,refrigerante) (10-3-3-3 - 4)
F =08
(88 —25)eC- (82—40)¢°C
AT, = 58—t .0,8 = 41,90 °C
in (57=0)
Entonces,
583742,777 W )
A= W = 46,443 m
300 mZ . oC 41,90 eC

Una vez conocido el area de intercambio, se requiere calcular el nimero minimo de

tubos para obtener la transferencia de calor deseada.

Se escoge trabajar con tubos de un didmetro externo de 2,5 pulgadas y longitud de 3
metros, con un espesor de 2,77 milimetros. Si se calcula el area de los tubos, y se
divide el area total de transferencia de calor entre ésta, se obtiene el nUmero de tubos

minimo para efectuar el intercambio de calor esperado.

Atubo = T * Dexterno tubo * Ltubo (10-3-3-3 - 5)

n? tubos = (10.3.3.3-6)

Atubo
Apupo = T - 0,0635m -3 m = 0,598 m?

o tubos — 2OAIBME e ubos ~ 78 tub
n=tunos = 0,598m2 = ) upos = unos
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Entonces, serd necesario introducir un minimo de 78 tubos en el interior de la coraza

del intercambiador para asegurar la transferencia de calor deseada.

10.3.4 Dimensionado del reactor catalitico R-301A/B

Por otro lado, a la hora de dimensionar el reactor, hay que tener en cuenta la cantidad
de catalizador que se debe utilizar para efectuar satisfactoriamente la reaccién, y
cuantos tubos de las dimensiones citadas anteriormente son necesarios para albergar

tal cantidad de catalizador.

Como se ha expuesto anteriormente en el apartado de escalado del reactor, son
necesarios 468,867 kg de resina de intercambio aniénico del tipo Amberlyst A21 para
llevar a cabo la reaccién deseada en el reactor que se estd disefiando. La densidad de

este tipo de resina es de 660 kg/m3, como se indica en la ficha técnica del catalizador.

Asi pues, es posible calcular el volumen total de resina, el volumen de resina por tubo y

el nimero de tubos necesarios para albergar toda la cantidad de catalizador.

m .
Vresina = —= (10.3.4 - 1)

resina

D; 2
Viubo = T * Leypo (M) (10.3.4 - 2)

2
468,867 kg 3 )
Vyesina = kg = 0,7104 m* resina
660 —
m
0,058 m\” 5
Viubo =T-3m - (—) = 0,008 m

Se considera que los tubos no estaran totalmente llenos de catalizador, y se dejard un
30% de volumen vacio, teniendo en cuenta la posible expansién del lecho debido al
paso del flujo de reactivos o de disolucién regenerante; entonces, el volumen de

catalizador por tubo sera el siguiente:
Viesina tubo = 0,7 * Viupo (10.3.4 — 3)

m3 resina

Vyesina/tubo = 0,7 - 0,008 m3 = 0,0055 ho
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Se colocaran unas rejas con un didmetro de paso de particulas de 0,3 mm para retener
todo el catalizador en el interior de cada tubo y que no sea arrastrado por el fluido que

circule por ellos.

Una vez se conoce la cantidad de resina por tubo y la cantidad de resina total, es

posible estimar el nUmero de tubos que son necesarios para albergar la totalidad del

catalizador.
Vresina
n?tubos = — (10.3.4 —4)
resina/tubo
0,7104 m3 resina
ne tubos = 3 — = 128,214 tubos =~ 129 tubos
0.0055 m3 resina
’ tubo

Como el numero de tubos necesarios para albergar la totalidad del catalizador es
mayor que el numero minimo de tubos necesarios para efectuar el intercambio de
calor deseado, se utilizan 129 tubos, lo cual asegura una éptima transferencia de calor

y la posibilidad de albergar toda la cantidad de resina necesaria.

Una vez definido el nimero de tubos, se procede a calcular el diametro del haz de

tubos, para poder definir el didametro interno de la carcasa del reactor.

ne tubos\ /m
Dy = Dexterno tubo * (T) (10.3.4 -5)
1

Donde:
Dy, es el didmetro del haz de tubos
K;,n, son constantes empiricas

Estas constantes son funcién del pitch de los tubos y del nimero de pasos por tubo,

como se indica a continuacion en la tabla 10.3.4-1.
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Tabla 10.3.4-1 Valor de K1 y n1 seguin el pitch y el nimero de pasos por tubo

Al tesbaillo o anglar, P = 1.25d

N pasos pac les tl.h!B . 1 2 4 6 8
K 0319 0249 0175  00M3 0.0365
111 2142 2207 285 549 2675
(mdiad, P = ]2‘%{1
letzsm par lgs fubcs 2 ! 6 8
K 0156 018 00402 0.0331
1111 2291 2263 2617 2643

Entonces, el didmetro del haz de tubos es:

129 \ 72,207
) = 1152,297 mm = 1153 mm

D, = 63,5mm - (0’215

Conociendo el didmetro del haz de tubos, se puede estimar el diametro interior de la

coraza a partir del grafico que se muestra en la figura 10.3.4-1
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T T T
T T T T T T T
100 | _{_ !
. I —
. BD! . ! i S I EE—
E Pull-through floating hTad .:
| |

T 80 ~}- | ! |
: | |
= 70 S mma 1 —
s | |
= ] |
c T L L
2 Eﬂll [ SF!il-rt'nq fioating head J
= I
< 50 i + — | ~—-L~———’
E
-m [
=z S ‘ Outside packed head | |
£ |
= 30 — |
o |
-
7]
]

10

Fixed and U-tube

B

| - — 1
%.2 0.4 0.6 n.a 1.0 1.2
Bundie diameter (m)

Figura 10.3.4-1 Relacién entre el didametro del haz de tubos y el diametro interior de la coraza

Teniendo en cuenta la nomenclatura establecida en TEMA, se utilizan unas cabezas
fijas del tipo M (Fixed tubesheet, like “B” stationary head). Para este tipo de cabezas, y
con el didmetro del haz de tubos calculado anteriormente, se obtiene una diferencia

entre el diametro interior de la coraza y el didmetro del haz de tubos de:
Ds; — D, =20 mm
Entonces, el didmetro interno de la coraza es:
Dg; = 1173 mm

10.3.5 Estimacion del tiempo de ruptura del lecho catalitico

A partir de la cantidad de 1-Naftol que se hace reaccionar en el reactor y de la cantidad
de resina que hay en el interior de éste, es posible hacer una estimacién del tiempo de

ruptura que tiene el lecho catalitico de resina de intercambio aniénico.

La cantidad de 1-naftol que reacciona cada hora es la siguiente:
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kg 1 —naftol entrada kg 1 —naftol salida
1145,686 — 100,820
h h
kg 1 —naftol reacciona
= 1044,866 A

Si se supone que todo el 1-naftol que reacciona se adsorbe en la resina de intercambio

para reaccionar, es posible estimar el tiempo de ruptura mediante la expresién 10.3.5-
1:

_ Waas * Presina " A - L
trup =

(10.3.5 — 1)
QL : Cl—naftol

Donde:
trup €s el tiempo de ruptura de la resina
W,as es larelacion entre el 1 — naftol adsorbido y la cantidad de resina
Presina €S la densidad de la resina Amberlyst A21
A es la superficie de contacto de la resina en cada tubo
L es la longitud de los tubos
Q; es el caudal volumétrico de mezcla que circula por cada tubo
Ci—nastol €S la concentracion de entrada de 1 — naftol

Entonces, el tiempo de ruptura estimado para el lecho catalitico es el siguiente:

kg 1 —naftol
1044,866 R . 660 kg resina 0.546 m? - 3
468,878 kg resina m3_ 0 m m
frup = P =322,101h
w -137.260 kg 1 —naftol
129 tubos ’ m3 mezcla

Se obtiene un tiempo de ruptura de 322,101 horas, que resulta aproximadamente de

unos 13 dias de operacién en continuo.
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10.3.6 Regeneracion del catalizador

Siguiendo los resultados obtenidos en la patente “Eugen J. Boros & David W. Peck,
1981, Process for production of 1-naphthyl methylcarbamate, USA, n° 4.278.807, July
4th 1981”, se decide utilizar una disolucién de regeneracién compuesta por un 9% de
NH4OH, un 10% de NH4Cl y agua, la cual aporta una mejor regeneracién de la resina y

le proporciona mayor durabilidad.

Segun las especificaciones técnicas del fabricante de la resina de intercambio aniénico,
se utiliza un caudal de regeneracion equivalente a 3,5 veces el volumen del lecho
catalitico por hora, durante un minimo de 30 minutos, para asegurar la total

regeneracion de la resina.

m3 regenerador

BV _
3,5 — - 0,710 m3 resina = 2,486

h h
De los cuales:
m3 regenerador m3 NH,OH
0,09 - 2,486 =0,224 —
h h
m3 regenerador m3 NH,Cl
0,10 - 2,486 =0,249 —
h h
m3 regenerador m3 H,0
0,81 -2,486 A = 2,014 —

Teniendo en cuenta que la planta opera en continuo durante todo el afio y que cada
ciclo en un reactor dura 13 dias, se tiene que proceder al lavado y regeneracién de la
resina 28 veces al ano. Con estos datos, y si se utilizan disoluciones comerciales
preparadas de NH4OH 5M y de NH4Cl 30% w/w, es posible calcular las necesidades

anuales de éstas y de agua de aporte.

m3 NH,OH 1000L 880 g NH,OH 1mol NH,OH 1L disolucién

0,224 . . .
h 1m3 1LNH,OH 35059gNH,OH 5molNH,OH
= 1123,703 L disolucion NH,OH 5M
0.249 m3 NH,Cl 1000 L 1547 g NH,Cl 1L disolucién 100

h  1m3® 1LNH,Cl 1073 gNH,Cl 30
= 1179,821 L disolucion NH,Cl 30% w/w
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Como estas disoluciones ya traen una parte de agua, se calcula cual es esta parte para

poder obtener la cantidad necesaria de agua de aporte para preparar la disolucién de
regeneracion.
(1123,703 L disolucion NH,OH 5M — 223,783 L NH,OH puro)

+ (1179,821 L disolucién NH,Cl 30% w/w
— 248,648 L NH,Cl puro) = 1831,093 L H,0 en las disoluciones

2014,045 L H,0 — 1831,093 L H,0 disoluciones = 182,952 L H,0 de aporte

Entonces, al afio serdn necesarias las siguientes cantidades, teniendo en cuenta el

numero de lavados:

. » lavados
1123,703 L disolucion NH,OH 5M - 28 T

m3 disoluciéon NH,OH 5M
afio

= 31,550

lavados

w
1179,821 L disolucion NH,Cl 30% — - 28 —
w afio

m3 disolucién NH,CIl 30% w/w

= 33,126 -
afio
lavados m3 H,0 de aporte
182,952 L H,0 de aporte - 28 ———— = 5,137 —
afio afio

En la tabla 10.3.6-1 se recogen las especificaciones del reactor catalitico R-301A/B
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Tabla 10.3.6-1 Especificacion del reactor catalitico R-301A/B

ESPECIFICACION R-301A/B

Caudal a tratar (m3/h) 7,033
Volumen vacio (m3) 3,350
Altura (m) 3,400
Didmetro interno (m) 1,173
Didmetro externo (m) 1,193
Presion interna de disefio (atm) 2,000
Espesor del cuerpo (mm) 10,000
TUBOS
Numero de tubos 129,000
Longitud de los tubos (m) 3,000
Didmetro interno de los tubos (mm) 57,960
Didmetro externo de los tubos (mm) 63,500
Espesor de los tubos (mm) 2,700
Didmetro del haz de tubos (m) 1,153

TRANSFERENCIA DE CALOR

Calor a intercambiar (kW) 583,743
Coeficiente global de transferencia de calor (W/m2-2C) 300,000
Caudal de agua de refrigeracion (m3/h) 33,524
CATALIZADOR
Resina de intercambio anidnico Amberlyst A21
Densidad de la resina (kg/m3) 660,000
Cantidad de resina (kg) 468,878
Tiempo de ruptura (dias) 13,000
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10.4 COLUMAS DE DESTILACION

10.4.1 Consideraciones generales

Para el disefio de las columnas se han utilizado dos software informaticos
especializados. Uno de ellos, el Aspen Hysys, ha sido utilizado para el
dimensionamiento de la columna. El otro es un software de un proveedor especialista
en todo tipo de columnas, KG Tower, de Koch-Glitsch, que ha permitido el disefio

hidraulico de la columna y sus internos.

10.4.2 Disefio de columna

El disefio realizado con Hysys ha sido un procedimiento sencillo. En primer lugar se han
identificado los componentes ligero y pesado que se desean separar estudiando los

coeficientes K.

Una vez identificados, se realiza una primera aproximacién, con el método “shortcut”,
tratando de obtener una mdaxima separacidn a una presién moderada y con una

relacion de reflujo en torno a 1.5 veces la minima.

De esta manera se obtiene una aproximacién del nimero de etapas y de la etapa de
alimentacion. Ademas permite conocer las temperaturas de operacion del “reboiler” y

del condensador.

Si conseguir estas temperaturas, con los fluidos térmicos disponibles en la planta, es
necesario, rehacer el calculo, cambiando la presién de operacion (al alza), hasta

obtener una temperatura de operacidn “valida” para la operacién.
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| Design I Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Performance ~Trays
Minimum Number of Trays 8241
Actual Number of Trays 13,761
Optimal Feed Stage 6,882

- Temperatures

Condenser [(] 2226
Rebailer [C] 1357

-Flows
Rectify Vapour [kgmole/h] 30,629
Rectify Ligquid [kgmole/h] 18378
Stripping Vapour [kgmole/h] 30,629
Stripping Liquid [kgmole/h] 102438
Condenser Duty [kW] -251,436
Rebailer Duty [KW] 652,872

—

Figura 10.4.2-1 Performance de columna de destilacidon simulada en Hysys. Método “short-cut”

Estos valores se utilizan para obtener una simulacién mas real con el método riguroso.

Insertando los datos obtenidos en el método anterior. Los resultados difieren, pero se

acercan mas a la realidad.

El reboiler seleccionado en todo los casos es de tipo kettle, tal como se puede apreciar

en la especificacion del mismo y el P&IDs.

Q-103
PR —
- —
Reflux Condenser 3
Material Stream: Reflux
Temperature 1817 C
Pressure 1.500 bar
Molar Flow 4.840 kgmole/h
1o
onpenser
bl .
1 Main
g TS
—
1
> 1
P Q104
o
Boilup
Reboiler
—
—-
To 8
Reboiler

Figura 10.4.2-2. Column Enviroment. Método riguroso. Hysys.
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10.4.3 “Tray sizing”
Una vez conocido el numero de etapas y presidon y temperaturas de operacién , con
ayuda de la aplicacién interna de hysys (tray sizing), se obtienen las dimensiones de la

columna y la especificaciéon de internos.

Final2 hsc - Aspen HYSYS VB4 - aspenONE

68680003

Side DC Tap Length [m] oase

Figura 10.4.3-1 Entorno tray sizing. Hysys.

El software indica la idoneidad de platos o relleno, de acuerdo a los caudales de la

columna.

10.4.4 KG-Tower. Disefo de internos

Tomando como base las dimensiones obtenidas en Hysys, disefnamos la columna con el

software de Koch-Glitsch, KG-TOWER. Esto nos ofrece diferentes tipos de rellenos y

platos que el mismo fabrica y distribuye.

KG-Tower permite generar una hoja de especificacion para poder remitir al

suministrador de las columnas.
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LOADINGS - B
File Edit Units Window Help
Project Name |Sawn Date 12-Apr-14
Tower Name [CD-202 Top By [DL
Case Name |Deswgn Revision
Load 1 Load 2 Load 3 Load 4 Load 5
Zone
Description Design
Tray or Bed Number |
Vapor
Mass Rate  kgihr  [1230 |0 |0 [lo I'lo ] ‘
Density kgim3 (41414 Gae 11774 gaic L1774 Gale L1774 Gaie 11774 Gaic
Std. |Actual VoLFlow m3hr (25700 [[0.00 I () ~_[7[0.00 ] [
Viscosity cP 0.0081 0.0070 0.0070 0.0070 0.0070
Min. Rate % 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Max.Rate % 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Liquid
Mass Rate ko/hr 780 1] D [1] 0
Density kg/m3 742857 1000.000 1000,000 1000,000 1000,000
Volume Rate m3/hr (1,050 0,000 0,000 0,000 0.000
Surface Tension dynefcm 13,552 18713 18713 18713 18.713
Viscosity cP 03792 09963 0.9963 0.3963 0.9363
Min. Rate % 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Max. Rate % 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
System Factor [1.00 Load OK |Load not active [Load notactive [Load not active  |Load not active
Min | Design Max. |
Select Design : Trays | Packings | Comments | Close

Figura 10.4.4-1 KG-Tower V5.1

10.4.5 Disefio mecanico

Para el disefio mecdnico se ha seguido el cédigo ASME, utilizando el mismo

procedimiento que para el resto de equipos a presién.

10.5COLUMNA DE ABSORCION CA-201

En este punto se detalla el procedimiento seguido para conseguir el disefo de la
columna de absorcidén, la cual tiene el objetivo de reducir la presencia de HCl en el
caudal obtenido en la reaccion de MCC a partir de fosgeno y mono metilamina.
Ademas tiene la funcién de “quenching”, ya que reduce la temperatura de dicho

caudal.

Teniendo en cuenta que el sistema es multicomponente, se utilizd el método de
Kremser descrito en “Operaciones de transferencia de masa, R. Treybal, 29 Edicion, Ed.
McGraw-Hill”, un método de aproximacion que sirvid para tener una idea del nimero
de etapas necesarias y de las composiciones del liquido y del gas de salida.
Posteriormente, se realizd un disefio mas riguroso mediante el software de Aspentech
“Aspen HYSYS”. Una vez realizado el disefio riguroso, se obtuvo el dimensionamiento

de la torre a partir del software del distribuidor Koch-Glitsch, “KG Towers”.
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En la tabla 10.5-1 se muestra la composicidon de los caudales de entrada a la torre, en

fraccion molar.

Tabla 10.5-1 Composicion de los caudales de entrada

Fraccion molar

Componente Gas Liquido
HCI 0,44 0,00
Fosgeno 0,11 0,00
MCC 0,44 0,00
Tolueno 0,00 1,00
Caudal (kmol/h) 20,57 70,00

Cabe destacar que el caudal de liquido en este paso del disefio no esta definido, se
utiliza el valor de 70 kmol/h como valor inicial para realizar los célculos. En funcion de
la composicion del caudal de salida de liquido y de la temperatura del mismo este valor
puede verse modificado mas adelante para mejorar la etapa de absorcién. El objetivo
principal es conseguir la mayor cantidad de MCC en el corriente liquido, ya que es
reactivo de la segunda reaccion, y también una buena recuperacién de fosgeno en el

mismo, para su posterior recirculaciéon al proceso.

10.5.1 Método Kremser

La tabla 10.5.1-1 muestra los valores de las propiedades de las diferentes especies que

intervienen en esta etapa de absorcién a disefiar y que son necesarias para el método

de Kremser.
Tabla 10.5.1-1 Propiedades de los compuestos presente en la absorcién.
PROPIEDADES DE LOS COMPUESTOS
Cp (kJ/kmol K)
Compuesto A (kJ/kmol) m
Gas Liquido
HCI 29,12 136,00 - 0,00
Fosgeno 57,68 110,00 24428,3, 5,74
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MCC 90,91 130,00 13361,13 2,10

Tolueno 181,02

El valor de m es la relacién de equilibrio de cada componente con el tolueno, que sera
el absorbente utilizado. Se considera que la solubilidad del acido clorhidrico es

menospreciable y que el tolueno no pasara a la fase gaseosa.
Segun los caudales de gas y liquido de entrada se puede calcular el coeficiente L/G de
operacion:

L 70 kmol/h

- =—— =340 10.5.1 -1
Gop 20,57 kmol/h ( )

Donde:
L: Caudal de liquido de entrada (kmol/h)
G: Caudal de gas de entrada (kmol/h)

Se calcula la absorcién total en 0,15 kmol, de esta manera se puede calcular un valor

aproximado de L/G en la parte superior y en el fondo como:

L
Lo __Gop __ 340 = 4,001 (10.5.1—2
Gaup (1-0,15) (1-015) (10.5. )

L
L <Eop +015) (340 40,15)
Gfondo 1 1

=355 (1051-3)

De esta manera se obtiene un L/G promedio de 3,78.

Con este ultimo valor, se calcula el coeficiente de absorcién especifico aproximado:

Aaprox = (10.5.1 — 4)

3 |l

~
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A partir del resultado de esta ecuacidn, y fijando un numero de platos tedricos para la
columna se puede obtener la fraccion eliminada de cada componente segun la

ecuacion:

N
Aaprox b — Aaprox

Ny _1

% eliminado = (10.5.1 = 5)

Aaprox

Se pueden resolver, estas dos ecuaciones, marcando un ndmero entero de platos, y

aceptar la solucién en funcion de las necesidades de absorcion que estén marcadas

La tabla 10.5.1-2 muestra los resultados para un numero de platos tedricos de 10:

Tabla 10.5.1-2 Valor del coeficiente de absorcion especifico y del porcentaje de eliminacién del gas

respecto a cada componente y 10 platos tedricos.

Componente Aaprox % Eliminacion
HCI - 0,000
Fosgeno 0,658 0,653
MCC 1,800 0,998

Por tanto, con estos porcentajes, se puede resolver el balance de materia,
definiéndose los caudales de todos los corrientes de entrada y salida del sistema, asi

como sus fracciones molares, como se muestra en la tabla 10.5.1-3.

Tabla 10.5.1-3 Caudales molares y composiciones para cada caudal de cada componente.

Caudal molar (kmol/h) Fraccion molar
Componente Entrada Salida Entrada Salida
Gas | Liquido | Gas | Liquido | Gas | Liquido | Gas | Liquido
HCI 9,14 0,00 |9,24| 000 |044| 000 |092| 0,00
Fosgeno 228 | 000 |0,79| 1,49 |0,11| 0,00 |0,08| 0,02
McCC 914 | 0,00 |0,02| 912 |044| 000 |0,00| 0,11
Tolueno 0,00 | 70,00 |0,00| 70,00 |000| 100 |O0O00| 0,87

Caudal total (kmol/h) | 20,56 | 70,00 |9,95| 80,61
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Conociendo los valores de la tabla 10.5.1-3 se desarrolla el balance de energia,
teniendo en cuenta las temperaturas de operacion fijadas, que vienen dadas por el

propio proceso, que se muestran en la tabla 10.5.1-4:

Tabla 10.5.1-4 Temperatura de cada corriente.

Caudal Temperatura (°C)
Gas entrada 210
Gas salida 120
Liquido entrada 25

Como se puede observar en la tabla anterior, se ha fijado también la temperatura de
salida de los gases. Este valor no es mas que una suposicidn con el objetivo de resolver
el balance de energia, y por tanto, antes de cerrar el disefio de la columna hara falta

comprobar o recalcularla.
El balance de energia para la columna sera:
G, Hge+ L, -Hyp =Gs-Hgg + Lg - Hig
Donde:
Ge/Gs: Caudal de gas de entrada o salida (kmol/h).
Le/Ls: Caudal de liquido de entrada o salida (kmol/h)
HGe/HGs: Entalpia gas entrada o salida (kJ/kmol)
HLe/HLs: Entalpia liquido entrada o salida (kJ/kmol)
Sabiendo que:
Hij=Cpij-(Tij Trer) (105.1—6)

Y con los valores de la tabla x.y-2, todas las variables del balance de energia son
conocidas excepto la temperatura de salida del liquido, y por tanto se puede resolver

obteniéndose:

T,s = 49,60 °C
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10.5.2 Diseio riguroso (HYSYS)

Como ya se ha comentado anteriormente en este punto, el disefio riguroso de la torre
y su dimensionamiento se ha realizado mediante el software “Aspen HYSYS” de

“Aspentech”.

El primer aspecto a tener en cuenta es que el componente MCC no figura en la base de

datos de dicho software, y por tanto se ha de introducir por parte del usuario.

Una vez seleccionados los componentes presentes en la etapa de absorcidn, se
introduce la etapa de absorcién en la pantalla, para su posterior simulacién, como se

muestra en la figura 10.5.2-1

Liquido [ Gas
entrada b Salida
——— Sy
Gas Liquido
entrada CA-201 salida

Figura 10.5.2-1 Columna de absorcién en Hysys.

10.5.2.1 Caracterizacion de los corrientes de entrada
Una vez introducida la columna, es necesario crear los corriente de entrada y de salida,

representados como una flecha azul, el de liquido de entrada en la parte superior
izquierda del ambiente de simulacién, el de gas en la parte inferior izquierda, y el de
gas de salida y liquido de salida a la derecha de la columna arriba y abajo
respectivamente. De esta manera, la simulacidon tendra en cuenta que la absorcion se

realiza a contracorriente.
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Es necesario definir las propiedades de los corrientes de entrada. Se puede observar

en las figuras 10.5.2.1-2 y 10.5.2.1-5.

Material Stream: Gas entrada =
Worksheet | Attachments I Dynamics {
Worksheet Stream Name Gas entrada Val
Conditions Vapour / Phase Fraction 1.0000
Properties Temperature [C] 210.0
Composition Pressure [kPa] 101.3
‘p"’t&fas F;:" Molar Flow [kgmole/h] 2064
etroleum Assa
ST Y| Mass Flow [kg/h] 1414
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 1735
Notes Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -1.223e+005 -
Cost Parameters | | Molar Entropy [kl/kgmole-C] 308.7
Normalized Yields | yoat Flow [ki/h] -2.523e+006 -
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 1.639
Fluid Package Basis-1
Utility Type
< | m ] »

[ Delete I l Define from Other Stream... ] [ % [ = l

Figura 10.5.2.1-2 Propiedades del gas de entrada.

=

Material Stream: Gas entrada o=
Worksheet | Attachments ] Dynamics I
M Mole Fractions Vapour P
Conditions Mcc* 04427
zropemis' 1-Naphtol* 0.0000
omposition 3
Oil 8 Gas Feet | [S500 0.0000
Phosgene 0.1092
Petroleum Assay Hel
K Value 04481
User Variables Chloroforrjn 0.0000
Notes Methylamine 0.0000
Cost Parameters H20 0.0000
Normalized Yields| | M_lsoCyanate 0.0000
Toluene 0.0000
EGlycol 0.0000
< | m »
Total 1.00000
{ View Properties... ] [ Basis... J

[ Delete l [ Define from Other Stream... J [ L] [ = ]

Figura 10.5.2.1-3 Composicion del gas de entrada.
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Material Stream: Liquido entrada

Worksheet ]Attachments I Dynamics |

Worksheet Stream Name Liquido entrada L
W Vapour / Phase Fraction 0.0000
Properties Temperature [C] 20.00
Composition Pressure [kPa] 101.3
Oil & Gas Feed | | 40150 Flow [kgmole/h] 70.00
Ee\t,:l’l"ee“m A5y || Mass Flow [kg/hl 6450
User Variables Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 7413
Notes Molar Enthalpy [kJ/kgmole] 1.196e+004
Cost Parameters | | Molar Entropy [k)/kgmole-C] -101.5
Normalized Yields| | eat Flow [ki/h] 8.372¢-005
Liq Vol Flow @Std Cond [m3/h] 7.385
Fluid Package Basis-1
Utility Type
‘ ] |
) ]
[ Delete ] [ Define from Other Stream... ] [ % [ = J

Figura 10.5.2-4 Propiedades del liquido de entrada.

Material Stream: Liquido entrada =8 =N
Worksheet IAttachments l Dynamics l
L Warclices Mole Fractions Liquid PH
Conditions MCC* 0.0000
Efope"ﬂ?: 1-Naphtol* 0.0000
omposition i
Oil BGas Feedd | 15200 0.0000
Phosgene 0.0000
Petroleum Assay Hel
K Value 0.0000
User Variables Chloroforr.n 0.0000
Notes Methylamine 0.0000
Cost Parameters H20 0.0000
Normalized Yields, | M_IsoCyanate 0.0000
Toluene 1.0000
EGlycol 0.0000
Ml n ,
Total 1.00000
| Edit. | | ViewProperties.. | [ Basis.. |
[ Delete I l Define from Other Stream... ] [ & [ = ]

Figura 10.5.2.1-5 Composicion del liquido de entrada.
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10.5.2.2 Simulacién de la columna CA-201 con HYSYS
Una vez definidos los corrientes de entrada a la columna, se procede a la simulacidn de

la etapa de absorcion con el objetivo de obtener las composiciones reales de salida.

Para este procedimiento es necesario fijar:

- Presion en colas y cabezas de columna

- Numero de platos teéricos.

En el caso del nimero de platos tedricos se utiliza el valor obtenido en el método
aproximado de Kremser, 10. En el caso de la presion es 1 atmosfera en los dos puntos.

Se puede observar el resultado de este paso en la figura 10.5.2.2-1.

Column: CA-201 / COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / UNIQUAC - Ideal [ fE )

Design | Parameters I Side Ops l Rating l Worksheet l Performance l Flowsheet [ Reactions l Dynamics ‘
i Design Column Name ~ CA-201 Sub-Flowsheet Tag coL2

Connections
‘ . Ovhd Vapour Qutlet
Monitor

Specs 30Gas absortion outlet ~
‘ Specs Summary

‘ Subcooling Top Stage Inlet
Notes T
Liquido entrada Y.

Optional Inlet Streams &
‘ = P1 Optional Side Draws

Stream Inlet Stage Kz of 101.3 kPa
<< Stream >> Stages Stream Type Draw Stage
‘ S << Stream >>

Pn

-
>

Y

Bottom Stage Inlet

erotoamads o 101.3 kP:
Gas entrada ¥ n-1 2

Y

Stage Numbering Bottoms Liquid Qutlet

© Top Down © Bottom Up 11Absortion liq outlet ~

-
>

‘ Edit Trays... |

Delete H Column Environment... ‘ ‘ Run | | Reset ‘ _ [¥] Update Qutlets [ Ignored

Figura 10.5.2.2.-1 Disefio de la columna CA-201 en HYSYS.

10.5.2.3  Solucién HYSYS
Una vez completado el paso anterior, el software resuelve el sistema mediante un

método iterativo, y ofreciendo la composicion de los caudales de salida, como se

muestra en las figuras 10.5.2.3-1y 10.5.2.3-2
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Worksheet | Attachments | Dynamics

Worksheet Stream Name Gas salida Val
W Vapour / Phase Fraction 1.0000
Properties Temperature [C] 21.81
Composition Pressure [kPa] 1013
ge":;lg::f::a Molar Flow [kgmole/h] 9.287
G Y| | Mass Flow [kg/h] 3547
User Variables Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 04075

Notes Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -8.804e+004 -
Cost Parameters | | Molar Entropy [k)/kgmole-C] 204.8

Normalized Yields| | et Flow [ki/h] -8.177e+005 E
Liq Vol Flow @Std Cond [m3/h] 03957
Fluid Package Basis-1

Utility Type
< | m »

[ Delete ] [ Define from Other Stream... ] [ L ] [ L ]

Gas salida == EcE .

Figura 10.5.2.3-1 Propiedades del gas de salida.

Material Stream: Gas salida [E=8ECR =)
Worksheet | Attachments | Dynamics
w Mole Fractions Vapour P
Conditions McCC* 0.0000
Z“’Pe"“?t? 1-Naphtol* 0.0000
omposition e
Oil & Gas Feed | | S5¥I0 0.0000
Phosgene 0.0000
Petroleum Assay Hel
K Value 0.9689
User Variables Chlorofon_n 0.0000
Notes Methylamine 0.0000
Cost Parameters | | H20 0.0000
Normalized Yields| | M_lsoCyanate 0.0000
Toluene 0.0310
EGlycol 0.0000
| Calculated by: 3
Cl m ]
Total 1.00000
[ View Properties... ] [ Basis... ]
[ Delete J [ Define from Other Stream... J [ 2] [ = J

Figura 10.5.2.3-2 Composicion del gas de salida.
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Material Stream: 11Absortion liq outlet [
Worksheet | Attachments | Dynamics
Worksheet Stream Name 11Absortion lig outle L
Conditions Vapour / Phase Fraction 0.0000
Properties Temperature [C] 76.23
Cgmposition Pressure [kPa] 1013
g"t&lGa‘ FZ:" Molar Flow [kgmole/h] 8135
etroleum Assa
ey Y| | Mass Flow [kg/h] 7510
User Variables Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 8.741
Notes Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -1.067e+004 -
Cost Parameters | | Molar Entropy [k//kgmole-C] -9.511
Normalized Yields| | ezt Fiow [ki/h] -8.683e+005 :
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 8.695
Fluid Package Basis-1
Utility Type
< | m ] »

[ Delete ] [ Define from Other Stream... J [ L ] [ = ]

Figura 10.5.2.3-3 Propiedades del liquido de salida.

Material Stream: 11Absortion lig outlet [ ]
Worksheet | Attachments I Dynamics
M Mole Fractions Liquid PH
Ccndmc_ms MCC* 01123
2’°F’e“’?t§ 1-Naphtol* 0.0000
omposition s
Oil & Gas Feed | | 3640 00000
Phosgene 0.0277
Petroleum Assay el
K Value 00031
User Variables Chlorofo@ 0.0000
Notes Methylamine 0.0000
Cost Parameters | | H20 0.0000
Normalized Yields | M_IsoCyanate 0.0000
Toluene 0.8569
EGlycol 0.0000
< ‘ m »
Total 1.00000
| [ View Properties... ‘ [ Basis... ]
[ Delete ] [ Define from Other Stream... l [ & [ = ]

Figura 10.5.2.3-4 Composicion del liquido de salida.
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Se puede obtener la evolucidn de la temperatura a lo largo de la columna. La figura

10.5.2.3-5 muestra la temperatura de cada plato.

Temperature vs. Tray Position from Top
200

700

60.0

Ve

Temperature (C)
4

/

300

200 T . T T r T T

4 6 8 10

Figura 10.5.2.3-5 Evolucion de la temperatura a lo largo de la columna.

10.5.3 Dimensionamiento

Para el dimensionamiento de la columna de absorcién se utiliza la herramienta “Tray
sizing”, en la que definiendo el tipo de plato de equilibrio, relleno en este caso, el

software resuelve las dimensiones de este relleno.

Con las dimensiones extraidas de “HYSYS”, se introducen en “KG Towers”, que realiza
el disefo de los internos de la columna. Las dimensiones resultantes de “Tray sizing” se

muestran en la figura 10.5.3-1.
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Design | Performance | Dynamics | Export

Performance -Section Results —

Results ‘ © Trayed @ Packed ‘ [ Export Pressures l [ View Warnings...

Trayed

Table -Packing Results

Plot Section_1 Section_2
Internals Packed Packed
Packing Type Berl Saddles (Ceram Berl Saddles (Ceram
Flooding Carrelation SLEvT3 SLEw73
HETP Correlation Specified HETP Specified HETP
Est. # Pieces of Packing 40457 3107
Est. Mass of Packing [kg] 378.3 290.5
Est. Packing Cost (U5S) 408.25 313.53
Column Geometry
Section Diameter [m] 04572 0.6096
X-Sectional Area [m2] 01642 0.2919
Section Height [m] 3.200 1.383
Hydraulic Results
Max Flooding [%] T4.09 64.32
Section DeltaP [kPa] 1.019 0.3189
DP per Length [kPa/m] 0.3185 0.2307
Flood Gas Vel, [m3/h-m2) 2142 2460

ey

Figura 10.5.3-1 Dimensionamiento CA-201 de “Tray Sizing”.

Se introducen los resultados en el software “KG Towers”, como se muestra en las
figuras 10.5.3-2 y 10.5.3-3. Hay que tener en cuenta que el tipo de relleno ofrecido por
el software es “FLEXISADDLE”, que es el nombre que le han asignado al tipo de packing

“sillas Berl” que distribuyen.
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=
o

Calc 11774 cale [11774 _ calc [1.1774 _ calc
Std. 0.00 0.00 0.

4

Figura 10.5.3-2 Entorno “KG Towers” (1)

F’? X
—

File Options Units Window Help

FLEXISADDLE™

1

Figura 10.5.3-3 Entorno “KG Towers” (2)

En la figura 10.5.3-4 se muestran el resultado del disefio de los internos estriado en

forma de report:
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FLEXISADDLE™ FLEXISADDLE™

Packing Type 1" 1"
random random
packing packing

CERAMIC CERAMIC

Tower Diameter mm 457 762

Tower Area m2 0,16 0,46

Packing Height mm 3200 1383

Fs m/s*(kg/m3)*0.5 0,56 0,45

Cv mis 0,02 0,01

Liquid Loading m3/hrim2 45,68 17,54

Calculated Capacity % 59 36

Constant L/V

Pressure Drop mbarfm 1,98 <0.5

Total Packing Pressure Drop mbar 5,89

Note: The total packing pressure drop is the sum of the calculated pressure drop for each loading.

Figura 10.5.3-4 Resultado del disefio de internos en “KG Towers”

10.5.4 Disefo mecanico

Se siguid el procedimiento de calculo que describe el manual de los equipos TM-302, a

partir del cédigo ASME.

Los resultados se muestran en la tabla 10.5.4-1:

Tabla 10.5.4-1 Resultados diseiio mecanico de CA-201.

DISENO MECANICO CUERPO CILINDRICO

Espesor tedrico del cuerpo cilindrico (mm) 2,982
Espesor real del cuerpo cilindrico (mm) 3,000

Peso del cuerpo cilindrico (kg) 135,873

DISENO MECANICO TAPA Y FONDO TORISFERICO

Espesor tapa torisférica para presidn interna (mm) 1,706
Espesor tapa torisférica para presion externa (mm) 1,576
Espesor real de la tapa torisférica (mm) 2,000
Peso de la tapa torisférica (kg) 1,715
Espesor fondo torisférico para presién interna (mm) 4,044
Espesor fondo torisférico para presion externa (mm) 1,960
Espesor real del fondo torisférico (mm) 5,000
Peso del fondo torisférico (kg) 5,638
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10.6 TANQUE DE MEZCLA TM-302

El procedimiento de cdlculo que se expone en este apartado es el mismo que se utiliza

en el disefio de los tanques de mezcla TM-301 y TM-303.

El caudal de salida del tanque, con destino al reactor catalitico de lecho fijo R-301A/B,
es de 7,033 m3/h. Se fija un tiempo de residencia de 23 minutos con el objetivo de
asegurar una buena mezcla de los componentes y asi poder ajustar las dimensiones del

tanque.

10.6.1 Dimensionado del tanque de mezcla

Conociendo el caudal de salida del tanque y el tiempo de residencia, es posible calcular

el volumen de éste mediante la ecuacion 10.6.1-1.

Vliquido
=— 10.6.1 -1
0, ( )
3

7033m = 2,696 m3
60 min h 7 m

Vliquido =7-Q,=23min-

Este volumen es el volumen de liquido contenido en el tanque, pero se hace un
sobredimensionado para que el tanque opere al 90% de su capacidad total; por lo

tanto, el volumen real del tanque de mezcla es:
Vtanque = Vll’quido +0,1- Vll’quido (10.6.1 — 2)
Vianque = 2,696 m3+0,1-2,696 m3 =2,965m3 =~ 3m3

Con tal de calcular la altura del tanque, se fija un didmetro i una relacidon altura-

diametro:

Hy
D, = % D= 1,25m

Entonces, la altura del tanque es:

H=2-D,=2-125m=25m
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10.6.2 Diseio y dimensionado del agitador

Se escoge un agitador del tipo turbina, debido a la poca viscosidad del medio, con el
objetivo de lograr una buena turbulencia i asegurar un buen grado de mezcla de los

componentes.

Lo primero que se debe definir es, segln la relacidon de altura del liquido-diametro del
tanque, el numero de impulsores necesarios. La altura del liquido se calcula mediante

el volumen del liquido en el tanque i el didametro de éste:

Vl'qu'do
Hiiquito = 77—,  (10.62—1)
7 De
I 2,696 m3 5197
liquido = TT 5 =4 m

La decisidn de cuantos impulsores son necesarios se toma segun la siguiente relacion:

Hyiguia
0,75 < e < 1,5 - 1impulsor
tanque
Hyiguia
T 1,5 - 2impulsores
Dtanque

Hiiquido _ 2,197 m
Dianque 1,25m

=1,758 > 1,5 - 2 impulsores

Con tal de dimensionar todas las partes del agitador (didmetro, distancia al fondo del
tanque, dimensiones de las palas, distancia entre impulsores, etc.) se utilizan las

siguientes relaciones. La nomenclatura se especifica en la figura 10.6.2-1
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q A
| EZHP—D
3 J | Ac ] p—
—o— |
Ll i Y

o
.

— o,

Figura 10.6.2-1 Nomenclatura esquematica del tanque de mezcla con agitador

Por lo tanto, si se conoce el didmetro del tanque, se pueden obtener las dimensiones

del agitador de turbina.

1 1
Da—g-Dt=§-1,25m=O,417m

1 1
W=§-Da=—-0,4—17m=0,083m

5
1 1
L=Z-Da=z-0,417m=0,104m
E=D,=0417m
L =1 125m=0104
J=1g Pe=gprbasm=0104m

AC=15-D,=15-0417m =0,625m

Para calcular la potencia de agitacidon necesaria, se debe calcular primero el nimero de

Reynolds del agitador (Reagitador) Y después obtener grificamente el numero de
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potencia (N;) a partir de las relaciones graficas que se muestran en la 10.6.2-2; para

estos casos se han escogido unos impulsores del tipo “Vertical Blade” (curva 2):

"N -D2
Reagitagor = Llescla S (1062 -2)

Umescla

863,6 % 1,6 rps - (0,417 m)?

— — 5
Reagitador - kg = 3,67 - 10
0,0006543 ——
m-sS
DISK & VERTICAL DISK § VERTICAL CURVED PITCHED
BLADE BLADE SLADE BLADE SLADE

CURVE | CuRvE 3 CURVE « CURVE $ CURVE 6

~ e S S S
| . I

| i
| woius w0l 18 wo i/ ) wD 178 w/Ds /8 |

2
V. ]

N
% 1 Ni 2 : i % ] -
I ‘ L | 1 |
: N EEEHEE
g B | :}_._ TTTII - ——
i IH] AT a |§»1 i
a1 T [ FLEES ?_T—@%ﬁ
Tl |~ T 10— T L
| | ! | p1 l—-—-——l'-hﬂ't
= : : : It
! - r I 1 0 A
0s I
I 10 10" 10’ 10’ 10
Mg = M0 p/p

Figura 10.6.2-2 Relacion entre el nimero de Reynolds del agitador y el nimero de potencia, para

diferentes tipos de impulsores

Se obtiene un numero de potencia Ny=4; con este valor se puede calcular la potencia

de agitacion requerida con la expresiéon 10.6.2-3.

P =N, Pmezcia* N*-Di  (10.6.2 — 3)
kg 3 5
P=4-8636 - (1,6 7ps)® - (0,417 m)® = 177,695 W

10.6.3 Disefno mecanico

El diseno mecanico del tanque consiste en establecer un espesor de pared para las
chapas que conforman el tanque, con el objetivo de que éste no padezca ningun tipo
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de deformacién debido a la presién soportada o debido a diversas operaciones. Se

utiliza el método ASME para el disefio mecanico de todos los equipos.

Al tratarse el tanque de mezcla TM-302 de un tanque atmosférico, se calcula la presién
hidrostatica del liquido para establecer la presion de disefio mediante la ecuacion

10.6.3-1.
Piiquido = Pmezcia * Hitquiao *9  (10.6.3 — 1)

k m
Piiquiao = 863,6 m—g3 -2,197 m-9,81 2 = 19061,811 Pa = 0,188 atm = 0,191 bar

Entonces, se toman como presiones de disefio los siguientes valores:
Pinterna diseno = 1,5 bar + Pyqyiq = 1,691 bar
Poyterna dissefio = 1,013 bar

10.6.3.1 Dimensionado del cuerpo cilindrico para la presidn interna

Siguiendo las indicaciones del cédigo ASME, se calcula el espesor de pared necesario

para el cuerpo cilindrico que conforma el tanque de mezcla TM-302.

El cédigo ASME marca, para acero inoxidable 316L, los siguientes valores maximos

permitidos de “stress value” y radiografiado:
S =10200 psi
r = 0,85

Por lo tanto, para calcular el espesor necesario se utiliza la ecuacién 10.6.3.1-1,

teniendo en cuenta un factor de corrosion de 1 mm:

P; . D interno
interna 2

B Sr—06- Pinterna

T +C.A (1063.1-1)

Donde:
C.A.=1mm = 0,03937 inch
Pinterna = 1,691 bar = 24,526 psi

Dinterno = 1250 mm = 49,213 inch
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49,213 inch

24,526 psi - >
- + 0,039 inch = 0,110 inch = 2,79
© 7 10200psi - 0,85 — 0,6 - 24,526 psi ne inc mm

~ 3mm

Por lo tanto, se establece un espesor de pared de 3 mm para el cuerpo cilindrico.

10.6.3.2 Dimensionado del fondo vy tapa torisférico
Siguiendo las indicaciones del cédigo ASME, se calcula el espesor de pared necesario

para el fondo y la tapa torisférica que conforman el tanque de mezcla TM-302. Como a
efectos practicos ambas partes tienen las mismas caracteristicas, se expone tan solo el

cdlculo de una de ellas.

Se calcula el espesor de la pared de una tapa torisférica de acero inoxidable 316L vy el

valor de las variables dimensionales que se muestran en la figura 10.6.3.2-1

Torispherical head DIN 28011

) __-f:-vc"'"rr | Rare .
"::?x‘"\ J?':-:'l
| b ! .-' re | g
I
" I |
ry = Ds hy=35xs
r- = 0,1 xD; h-=01935xD;-0455xs
hy=h, +h,

Figura 10.6.3.2-1 Esquema de una tapa torisférica

e Cdlculo del espesor de pared necesario y dimensiones, para presion interna

Para definir el espesor de la chapa de la tapa torisférica para la presidn interna, se

utiliza la expresion 10.3.3.2-1.

Pinterna : Dinterno M
T= +C.A. (10632-1)
2 'S'r_O'Z'Pinterna

Donde:
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Pinterna = 24,526 psi

Dinterno = 49,213 inch

S = 10200 psi
r = 0,85
M = 1,54

C.A.= 0,039 inch

24,526 psi - 49,213inch - 1,54
' = 210200psi - 0,85 — 0,2 - 24,526psi

=~ 4dmm

-+ 0,039inch = 0,148inch = 3,75mm

Para definir las dimensiones de la tapa, se acude a las ecuaciones descritas en la figura

10.3.3.2-1
hy =35-7t (10.6.3.2-2)
h, = 0,1935  Doyterno — 0,455 -7 (10.6.3.2 —3)
Dexterno = Dinterno + 27 (10.6.3.2 — 4)
h; =hy +h, (10.6.3.2-5)
71 = Dexterno  (10.6.3.2 — 6)
1, =01 Doyterno (10.6.3.2—7)
Entonces, las dimensiones de la tapa son las siguientes:
hy =35-4mm =14 mm
h, =0,1935- (1250 mm + 2 - 4 mm) — 0,455 - 4 mm = 241,60 mm
h; = 14 mm + 241,60 mm = 255,60 mm
= 1250 mm + 2 -4 mm = 1258 mm

r, =0,1-1258 mm = 125,80 mm
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e Cdlculo del espesor de pared necesario y dimensiones, para presion externa

Para definir el espesor de la chapa de la tapa torisférica para la presién externa, se

utiliza la ecuacion 10.6.3.2-8.

Pexterna : Dexterno M - 1;67

= C.A. (10.632—8
'S S =02 Py 167 T ( )

Donde:

Pexterna = 14,696 psi

Dexterno = 49,449 inch

S =10200 psi
r=1
M = 1,54

C.A.= 0,039 inch

14,696 psi - 49,449 - 1,54 - 1,67

N 0,039 inch = 0,131 inch
T2 10200 psi- 1-0,2- 14,696 psi - 1,67 0 ° inc

=3,32mm=4mm
Para definir las dimensiones de la tapa, se acude a las ecuaciones descritas en la figura
10.6.3.2-1
hy=35-t (10.6.3.2-2)
hy, = 0,1935 : Doyterno — 0,455 -7 (10.6.3.2 — 3)

(10.6.3.2 — 4)

Dexterno = Dinterno + 27
h; =h, +h, (10.6.3.2-5)
71 = Dexterno  (10.6.3.2 — 6)

7y = 0,1 Doyterno (10.6.3.2 —7)

Entonces, las dimensiones de la tapa son las siguientes:

hy =3,5-4mm =14 mm
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h, =0,1935 - (1250 mm + 2 - 4 mm) — 0,455 - 4 mm = 241,60 mm
h; = 14 mm + 241,60 mm = 255,60 mm
= 1250 mm + 2 -4 mm = 1258 mm
r, =0,1-1258 mm = 125,80 mm

Una vez calculados los espesores necesarios de cada una de las partes que forman el
tanque de mezcla, se escoge el grosor maximo y se establece para cada una de las
partes, con tal de asegurar el buen funcionamiento del equipo. Se establece un
espesor de pared de 3 mm para el cuerpo cilindrico y de 4 mm para la tapa torisférica y

el fondo torisférico.

10.6.3.3 Peso del equipo
Una vez se conocen las dimensiones y espesores de cada parte del tanque, se realiza

una estimacién del volumen real del equipo, teniendo en cuenta el volumen de la tapa

y el fondo torisférico, y el peso del equipo vacio.

e Cdlculo del peso del cuerpo cilindrico

Se calcula el volumen de la chapa que conforma el cuerpo cilindrico del tanque v,

mediante la densidad del acero inoxidable 316L, se calcula su peso.

2

D
' ( externo) ) HtanQue - Vtanque (10.6.3.3 - 1)

cherpo = 2

Mcuerpo = Yeuerpo * P316L (10.6.3.3 — 2)

Teniendo en cuenta que la densidad del acero inoxidable 316L es de 8000 kg/m?3, el

peso del cuerpo cilindrico resulta:

1,258 m\>
(—) .2,5m—3m3=0,142m3

Veuerpo = 3,16 -

k
Meyerpo = 0,142 m3 - 8000 m—% = 1133,62 kg
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e Cdlculo del peso de la tapa torisférica

Se calcula el volumen de la chapa que conforma la tapa torisférica y, mediante la

densidad del acero inoxidable 316L, se calcula su peso.
Viapa = 0,1 - D3erno  (10.6.3.3 — 3)

Mtapa = (0'1 : De3xterno - Vtapa) * P316L (10-6-3-3 - 4‘)

Teniendo en cuenta que la densidad del acero inoxidable 316L es de 8000 kg/m?3, el

peso de la tapa torisférica es:
Viapa = 0,1+ (1,25 m)3 = 0,195 m3

k
Myapa = (0,1 - (1,258 m)® — 0,195 m3) - 8000 m—‘z = 30,19 kg

e (Cdlculo del peso total del tanque

El peso total del equipo vacio es la suma de los pesos individuales de cada parte:
Mtanque = Mcuerpo +2- Mtapa (10-6-3-3 - 5)
Mianque = 1133,62 kg + 2-30,19 kg = 1194 kg

En la tabla 10.6.3.3-1 se muestran los resultados obtenidos.
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Tabla 10.6.3.3-1 Especificacion del tanque de mezcla TM-302

ESPECIFICACION TM-302

Volumen (m?3) 3,000
Altura (m) 2,500
Diametro interno (m) 1,250
Didmetro externo (m) 1,256
Peso (kg) 1194,000
Tiempo de residencia (min) 23,000
Presion interna de disefio (atm) 1,700
Presion externa (atm) 1,000
DISENO MECANICO CUERPO CILINDRICO
Espesor tedrico del cuerpo cilindrico (mm) 2,790
Espesor real del cuerpo cilindrico (mm) 3,000
Peso del cuerpo cilindrico (kg) 1133,620
DISENO MECANICO TAPA Y FONDO TORISFERICO
Espesor tapa torisférica para presion interna (mm) 3,750
Espesor tapa torisférica para presion externa (mm) 3,320
Espesor real de la tapa torisférica (mm) 4,000
Peso de la tapa torisférica (kg) 30,190
Espesor fondo torisférico para presion interna (mm) 3,750
Espesor fondo torisférico para presion externa (mm) 3,320
Espesor real del fondo torisférico (mm) 4,000
Peso del fondo torisférico (kg) 30,190
AGITACION
Numero de impulsores 2
Didmetro del agitador (m) 0,417
Distancia del agitador al fondo dl tanque (m) 0,417
Velocidad de agitacion (rpm) 96
Numero de Reynolds del agitador 366634,401
Potencia de agitacion (W) 177,695
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10.7 TANQUES DE CONDENSADOS, DE SEPARACION Y DE
ALMACENAMIENTO

10.7.1 Tanques V-201/2/3

La filosofia del disefio de los tanques se basa en dimensionar el tanque para conseguir

un tiempo de residencia determinado.

Para ello se ha de tener en cuenta el caudal de vaciado del mismo realizado por la

bomba aguas debajo de los tanques.

De acuerdo a diferentes guias de disefio, el tiempo de disefio para tanques de reflujo

de columnas de destilacion es de 5 minutos.

Con este criterio y el caudal de la bomba, se disefa el tanque considerando que el

volumen obtenido es el alojado entre las alarmas de nivel bajo y alto del tanque.

V=0-t (10.71-1)

LT
h1
N2
k=1
e

Lo fuiky HH L A
RS HLL
(1=

LLL

(a L LA
hE

LT

Figura 10.7.1-1 Disefio tanque V-201/202/203
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La relacidn L/D considerada es de 2 a 4.

Mecanicamente estan disefiados segun el cédigo ASME.

10.7.2 Tanque V-204

Para el dimensionamiento del separador gas-liquido se ha de tener en cuenta las

consideraciones mencionadas anteriormente. Ademas es importante un disefio que dé

el suficiente tiempo a que se produzca la separacion entre ambas fases.

Para garantizar esto es necesario no superar un coeficiente K o %Vc que viene

tabulado segun los diferentes servicios.

Para el servicio de V-204 este valor es de 170 y se ve incrementado a 220 si se instala

un de mister en el tanque.

V=K P1— Pg
Pg
Donde
Vc (m/s) = velocidad critica
K = constate, 0.048
pL (kg/m3) = densidad liquido
pc (kg/m3) = densidad gas
%V, = 400 DzQ. 7

Donde,
Q (m3/s) = caudal de gas

D (m) = didmetro de tanque

(10.7.2 — 1)

(10.7.2 - 2)

Mecanicamente estan disefiados segun el cddigo ASME.
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10.7.3 Tanques T-205/6/7

Los tanques de almacenamientos de MIC estdn disefiados para poder almacenar el
MIC durante un tiempo determinado y que sirvan de “buffer” para continuar la

produccién.

El caudal que se requiere para la produccién de sevin es aproximadamente 0.5 m3/h y

se estima que es necesario un provisién de MIC para 10 dias aproximadamente.
3

v =05"™ 10422 _ 120m3
=T 1q _ m

El volumen se reparte en dos recipientes horizontales de aproximadamente 60 m3
cada uno, aunque se instala uno adicional por medidas de seguridad que siempre
permanecera vacio y servird para realizar un rdpido transvase en caso de fuga de uno

de los que estan en uso.

Los tanques tienen doble pared y son de acero inoxidable AISI 316TI esmaltado para

evitar corrosion.

Todos los tanques van equipados con fuertes medidas de seguridad debida el caracter

altamente toxico del producto que almacenan.

Mecdnicamente estan disenados segun el cédigo ASME.

10.7.4 Tanque de condensados V-501

El condensador E-501 condensa una parte del tolueno que contiene el corriente de
aire procedente del secador. Debido a que el caudal de tolueno condensado es muy
pequeiio, se ha decidido utilizar un tanque de condensados para almacenarlos vy

posteriormente vaciarlo hasta el tanque T-104.

El tanque V-501 estd disefiado en funcion del caudal de condensado. El caudal de

tolueno condensado es de 34 kg/h.
A continuacién se muestran las ecuaciones utilizadas para su dimensionamiento.

Calculo del caudal masico total de condensado producido en un dia:

kg 24h kg
3 Tam %1% 4
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En funcion de la densidad del tolueno liquido, se puede calcular el volumen diario de

condensado:

816 K9 1™ _ (914 m3
dia '8932kg "

Finalmente, se ha decidido que el tanque V-501 tenga un volumen de 1 m3 lo que

produce que la descarga del tanque se produzca aproximadamente una vez al dia.

Otro pardmetro importante para el dimensionamiento de la linea que vehicula el
condensado hasta el tanque T-104, es el tiempo de descarga del tanque de
condensados. Se ha decidido que el tiempo de la operacién de descarga del tanque es

de 8 minutos, utilizado para el calculo del didmetro de la tuberia.

Calculo del caudal de descarga:

1 3 3

= 21-103 &
480s s

Utilizando una velocidad tipica para liquidos en tuberias de 2 m/s, se puede obtener el

area de la tuberia 50003 (500-PID-101).

3
0 21-10737-

A===——_ 5 =105-103m? (10.7.4—1
v o M m ( )
S

A = drea tuberia (m?)
Q = cabal de descarga del tanque de condensados V-501 (m?3/s)
v = velocidad tipica para liquidos en tuberias (m/s)

Con el drea de la tuberia se puede calcular el diametro:

4.4 [4-1,05-1073 m?
d= = =0,0365m (10.7.4 — 2)

T T

d = didametro de la tuberia (m)
A = drea tuberia (m?)

En funcidn del didametro de la tuberia se puede deducir que la tuberia tendra un DN40.
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10.8 CRISTALIZADOR OSLO CR-301

Como se puede observar en el diagrama de proceso, la planta de produccion consta de
un cristalizador de Carbaril (drea 300). Las etapas de cristalizacidn sirven tanto para la

separacion como para la purificacién del producto deseado.

Para llevar a cabo la cristalizaciéon del Carbaril se ha seleccionado un tipo de
cristalizador en particular, éste es un evaporador-cristalizador o de tipo “Oslo” o
“Krystal”. Este tipo de cristalizadores consta de dos camaras diferenciadas e
interconectadas; en la superior, o de evaporacién se produce la evaporacion parcial de
la mezcla mientras que en la inferior, o de cristalizaciéon es donde se lleva a cabo el

crecimiento de los cristales.

El sistema del cristalizador Oslo tiene también incorporado un intercambiador de calor
con el cual se calienta la mezcla de la recirculacién y el alimento hasta la temperatura
de trabajo deseada. Después de una simulacion en Hysys sobre la mezcla objeto de la
cristalizacién se ha decidido trabajar a una temperatura (en cdmara de evaporacién)
de 1109C, con la cual se obtiene que para la composicion de la mezcla, el 50% estara

evaporandose.

10.8.1 Balance de materia

El balance de materia se realiza sobre el conjunto que compone el cristalizador,
teniendo en cuenta que se estd evaporando parte de la mezcla, pero que este vapor no

contiene producto de interés, por tanto las ecuaciones serian las siguientes:

- Balance total de materia> F=V+S+1L

- Balance de materia Carbaril > F-xf=S-xs + L-xl

Siendo:

- F; Caudal de alimento al cristalizador (kg/h)

- V; Caudal de vapor de salida del cristalizador (kg/h)
- S; Caudal de salida de sdlido del cristalizador (kg/h)

- L; Caudal de salida de liquido del cristalizador (kg/h)
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- xf; Fraccion de Carbaril en el corriente de alimento (kg/kg)

- xs; Fraccion de Carbaril en el sélido del corriente de salida (kg/kg)

- xl; Fraccion de Carbaril en el liquido del corriente de salida (kg/kg)

En la tabla 10.8.1-1 que sigue a continuacidn, se muestra el corriente de entrada al

cristalizador y su composicion.

Tabla 10.8.1-1 Composicion y caudal del corriente de alimentacion del cristalizador CR-301

CAUDAL (m3/h) COMPOSICION FRACCION (w/w)
6,85 Carbaril 0,2298
Tolueno 0,748
1-Naftol 0,0159
MIC 0,0063

Para poder resolver las ecuaciones del balance de materia del cristalizador son

necesarios datos como la solubilidad del Carbaril en el tolueno (componente

mayoritario) o el tipo de cristales de Carbaril que se formardn. Debido a la falta de

documentacion sobre estos dos datos imprescindibles se han adoptado las siguientes

suposiciones/simplificaciones:

1. Aproximamos la solubilidad del Carbaril en tolueno a la solubilidad que

presenta este componente en hexano, que es de 0,214 g/l [Long, 1987].

2. Suponemos que los cristales formados no contendran otro componente que no

sea Carabril.

Una vez tenidas en cuenta estas suposiciones, se puede resolver el balance de materia

para el cristalizador, donde se tienen dos ecuaciones con dos incégnitas, siendo éstas

el caudal de sélido y liquido de salida del cristalizador, en kg/h. Los resultados de esta

resolucién se presentan en la tabla 10.8.2 mostrada a continuacion.
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Tabla 10.8.1-2 Composiciones de los diferentes corrientes del cristalizador

COMPONENTE/ CAUDAL ] ]
ALIMENTO, F | VAPOR,V | LiQUIDO,L | SOLIDO, S
(kg/h)
Tolueno 4746,40 2403,66 2343,35 -
Carbaril 1458,19 } - 1458,19
MIC 39,98 39,98 - -
1-Naftol 100,89 - 100,89 -

Se puede observar en la tabla 10.8.1-2 como para el sistema de cristalizacién en las
condiciones especificas de operacidon se obtiene un rendimiento de recuperacién del

Carbaril, en forma de cristales, del 100%.

Ademas de estos corrientes, que son la base para el calculo del balance de materia
para el cristalizador, es necesario calcular el caudal del corriente de recirculacién del
cristalizador Oslo. Este corriente se mezcla con el de alimentacion (F) y es calentado en
el intercambiador para luego entrar en la cdmara de evaporacién y luego pasar, a

través de la tuberia de conexion, a la camara de cristalizacion.

Se ha cogido como caudal de recirculacién el valor correspondiente al 50% del caudal
de liquido de salida del cristalizador, es decir, que el valor del corriente de

recirculacion (R) sera de 1222,12 kg/h.

10.8.2 Dimensionamiento del CR-301

Para poder calcular el volumen del cristalizador de carbaril se ha utilizado una
aproximacion grafica sobre tiempos de residencia caracteristicos y dimensiones de
cristales obtenidas para los diferentes tipos de cristalizadores [Crystallization of

Organic Compounds, Hsien-Hsin Tung].

De esta grafica se obtiene que para el CR-301 tipo Oslo es necesario un tiempo de

residencia de 4h y se obtienen cristales con un tamafio medio de 1,25mm.
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A partir de los datos obtenidos de tiempo de residencia y tamafio de particula es
posible conocer la velocidad de crecimiento (G) de los cristales de Carbaril. La ecuaciéon
que relaciona estos parametros viene dada por A.G.Jones en el libro Crystallization

Process Systems y es la siguiente:
L=3-G-t (1082-1)
Donde:
- L; Tamafio de las particulas (m)
- G; Velocidad de crecimiento de los cristales (m/h)
- T; Tiempo de residencia de los cristales (h)

A partir de la ecuacién de Jones obtenemos, por tanto, un valor de velocidad de

crecimiento de 1,04E-4 m/h.

Se puede calcular ahora el volumen como el producto del caudal volumétrico por el

tiempo de residencia necesario.

3

m
V=1-Q =4h 685——=274m° (1082-2)

Aseguraremos la etapa de cristalizacion aplicando un sobredimensionamiento del 25%
sobre el volumen calculado, por tanto el volumen total del cristalizador final es de

34m3.

Para calcular el volumen que tendrd cada una de las cdmaras que componen el CR-301,
debido a la falta de informacién sobre los criterios a seguir para su estimacién, se ha

extrapolado a partir de un cristalizador ya existen de 94m?3.

Una vez calculado el volumen de las camaras de este cristalizador ejemplo, se han
podido estimar las del CR-301, obteniendo los valores presentados en la tabla 10.8.2-1

gue aparece a continuacion.
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Tabla 10.8.2-1 Dimensiones del cristalizador CR-301

VOLUMEN (m?3) ALTURA (m) DIAMETRO MAX. (m)

C. Evaporacion 14 4,5 2
C. Cristalizacion 20 4 2,5
Total 34 7,5 2,5

El disefio mecdnico del CR-301 ha sido realizado acorde con el cddigo ASME y de igual

manera que los tanques TM-301/2/3.

10.9 SECADOR D-301

Para reducir el contenido de humedad del SEVIN® proveniente del cristalizador, se
utiliza una centrifuga para quitar la mayor parte de tolueno que contiene el sélido.
Como el producto no esta suficientemente seco, se hace pasar por un secador de tunel
en contracorriente para eliminar ese tolueno que provoca que el SEVIN® no sea
comercializable. Una vez pasado por el secador, ya relne las condiciones necesarias

para su posterior comercializacién.

El secador de tunel utiliza aire como medio de secado, utilizado en contracorriente
para obtener una mayor capacidad de secado. El sélido entra por un lado y atraviesa el
tunel mediante una cinta transportadora. Por el lado contrario, entra el aire que pasa
previamente por un intercambiador para que entre a la temperatura éptima para el
secado. Una parte del aire utilizado durante la operacién de secado es recirculado para

ahorrar un trabajo excesivo del intercambiador previo a la entrada al secador.

A continuacion se muestra el balance de materia realizado en el secador, asi como el

calculo del caudal de recirculacion.
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(6)
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Figura 10.9-1 Esquema de las etapas que intervienen en el secado

El secador estd disefiado para eliminar el tolueno que contiene el producto,

proveniente de la centrifugadora PC-301, que es de 0,031 kg tolueno/kg de sélido

seco, hasta una concentracion de 0,001 kg tolueno/kg de sdlido seco.

En la tabla 10.9-1 se muestran todos los corrientes identificados que intervienen en el

proceso de secado, con valores de temperatura y contenido de tolueno.

Tabla 10.9-1 Valores de los corrientes que intervienen en el secado

1 4 2 6 |Solido (1) | Sélido (2)
T (2C) 0 65 38 38 30 30
G (kg/h) 2253,5 | 3004,7 | 3004,7 | 751,2
H (kg tolueno/kg aire) 0 0,005 0,02 | 0,005
Ls (kg/h) 1458,6 | 1458,6
X (kg tolueno/kg sélido seco) 0,031 0,0001
Calculo del caudal de solido seco:
Ls = 1458,73 kTg (1-0,0001) = 1458,6 kTg (109-1)

Para calcular el caudal de aire fresco que se necesita, se realiza un balance de

humedad en el secador y un balance en el calentador.

SECADOR:

(Gy + Gg)Hy + Lsx; = (G + Gg)Hp + Lgx,
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CALENTADOR: GlHl + GGHG = (Gl + G6)H4_

A partir de dos incégnitas con dos ecuaciones, ya es posible el calculo de los corrientes

de aire (1) y (6).

kg aire
G6 = 751,17

kg aire
G, = 2253,51 h

El porcentaje de recirculacion de aire del corriente que procede del ciclén se calcula a

continuacion:

Ge 751,17 X4 o
% recirculacion = o 100 = Yo aie o are 100
1+ b 2253,51 <422 + 751,17 <47

% recirculacién = 25 %

Finalmente se realiza un balance energético en el calentador para poder dimensionar

el intercambiador a partir de los requerimientos de energia.

Como los corrientes (1) y (6) tienen cabales diferentes y temperaturas diferentes, se
realiza el balance energético por separado y el disefio del intercambiador se realiza con

el valor total de ambos corrientes.

Qs = Gs-Cp-AT  (10.9 —3)

Segun la informacién obtenida del libro Ocon, J. — Tojo, G. “Problemas de Ingenieria
Quimica: Operaciones bdsicas”, en funcidn del liquido organico utilizado y utilizando la
relacion conocida como coeficiente psicométrico, se obtiene el siguiente valor de Ia
relacion de Lewis. Para el tolueno el valor es de 0,415 cal/g-2C o 1,7347 klJ/kg-K.

225351 X4 P K
.1,7347
3600 s 3T g

Q= - (65°C — 0°C) = 70,6 kW
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kg aire
751,1717 5 kJ

-1,7347
3600 s kg - °C

QrortaL = Q1 + Q¢ = 70,6 kW + 9,8 kW = 80,4 kW

Q¢ = - (65°C — 38°C) = 9,8 kW

Una vez calculado el balance energético y de materia, se procede al cdlculo del tiempo
de secado del producto. Este cdlculo se ha realizado en las peores condiciones
posibles, lo que conlleva el cdlculo del tiempo considerando que el secado se

encuentra en el periodo de velocidad de secado decreciente.

G (L X x:(H, — H
td:L_'(_S) 1 1( w 2) (10.9_4)
s

. n
AJ ke, PMy - (H,, — Hy) -L%+ x, X2(Hw—Hy)

Para el calculo de la Hs, se ha utilizado el diagrama psicométrico del aire- agua debido a
que no fue posible la obtencién de un diagrama psicométrico aire- tolueno. Esta
aproximacion conlleva un error asociado debido a que en sistemas que no son aire-
agua, no se puede aproximar que Tw=Ts y por lo tanto no se puede decir que Hy=Hs.

El valor obtenido de Hs es de 0,025 kg tolueno/kg de aire seco).

El valor de kyPMg es un valor obtenido de datos bibliograficos y se ha supuesto que es
de 1 kg aire/h-m2. Como el disefio del secador es un calculo aproximado, debido a la
carencia de datos, el error producido por este valor es menospreciable comparado con

las suposiciones generales.

Finalmente, se ha calculado que el tiempo de secado es de 34 minutos. Se ha definido
el dimensionamiento del secador, donde la cinta transportadora mide 10 metros de
largo y 3 metros de ancho. La velocidad de la cinta es de 30 cm/min, para que esté el
tiempo necesario dentro del secador de tunel para obtener la humedad final

determinada.
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10.10 CICLON CI-301

Se ha decidido que el aire que proviene del secador pase por un ciclén para eliminar

las posibles particulas de producto arrastradas por el corriente gaseoso y que se

dirigen a la recirculacion o al tratamiento del tolueno.

El cicldn se ha situado a la salida del corriente gaseoso procedente del secador, y antes

de la recirculacion de una fraccion de ese corriente de aire. De este modo, el aire que

se dirija al tratamiento de gases estard exento de particulas sélidas en suspension, al

igual que la fraccidn de aire recirculado.

El cicléon utilizado es del tipo Zenz y a continuacion se muestra el disefio y el

dimensionamiento de dicho equipo.

b Ca
IP-‘ i. Tabla 10.10-1 Relaciones de medidas para el dimensionamiento
tl_ I ' del ciclén tipo Zenz
2 e t
! Ji ; r w! r ( CICLON TIPO ZENZ
didi ¢ T4
{ ’—T—L‘[ |' a/D 0,5
P
el
’ l ]' b/D 0,25
I i | S/D 0,75
|
[ De/D 0,5
=
{ h/D 2
)' H/D 4
- B/D 0,25

Figura 10.10-1 Esquema de un ciclon
con las medidas para su
dimensionamiento
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Tabla 10.10-2 Medidas para el dimensionamiento del ciclon

DIMENSIONAMIENTO DEL CICLON

D (m) 1
A (m) 0,5
B (m) 0,25
S (m) 0,75
De (m) 0,5
H (m) 2
H (m) 4
B (m) 0,25

Célculo del cabal volumétrico de entrada al ciclon:

kg aire 1m3 m3
= 25039 —

= 4.7 .
Q = 3004, h 1,2 kg aire h

La temperatura de entrada al ciclén, corresponde a la temperatura de salida del aire

del secador, que es de 382C o0 311 K.

El método utilizado para el cdlculo, es un método iterativo que consiste en suponer un

didmetro, calcular los parametros de disefio y finalmente la eficiencia del ciclén.

Los parametros basicos para decidir si finalmente el ciclon es valido, son la eficiencia
de eliminacion de las particulas solidas y la pérdida de carga, debido a que hay una
pérdida de carga maxima admisible. Si la eficiencia final y pérdida de presién no
cumplen con las expectativas, se supone un diametro mayor y se realizan otra vez los

calculos de disefio y dimensionamiento.
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El primer paso, es suponer un didmetro de 1 metro y a continuacion se empiezan a

realizar todos los calculos.

Calculo del exponente del vértice del cicldn:

n=1-|(1-067 D%"). (i)o'g] =1- [(1 —0,67-191%) - (

283

(10.10-1)

n = exponente del vértice
D = diametro (m)

T = temperatura (K)

Célculo de la eficiencia:

=1- 2.
n exp D3 184

1 = eficiencia

Q = caudal volumétrico (m3/s)

D = diametro (m)

k = 34,7 (funcién del tipo de ciclén)

ps = densidad del sélido (kg/m?3)

di = didmetro de la particula (m)

u = viscosidad del fluido (kg/m-s)
Velocidad del aire a la entrada del ciclon:

3
o 08357
a-b 05m-025m

m
u= = 6,68 —
s

Q = caudal de aire (m3/s)

a = altura de la tuberia de entrada al ciclon (m)

0,5/
(1+n)-Q-k pdf] "

311\%3
ﬁ) ] ~ 0,66
(10.10 — 2)
(10.10 — 3)
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b = anchura de la tuberia de entrada al ciclén (m)

NUmero de vueltas:
h m
I=—=——=4 (10.10 - 4)
m

h = altura del cilindro del ciclén (m)
a = altura de la tuberia de entrada al ciclon (m)

Para el calculo de la eficiencia se ha realizado un estudio basado en la ley de Stokes. El
estudio consiste en ver cual es el tamano de particulas minimo que produce un

arrastramiento por parte del corriente gaseoso.

El didmetro tedrico de las particulas de SEVIN® provenientes de la cristalizacién son de
1,25 mm. A partir de este valor se ha calculado la ley de Stokes, pudiendo asegurar que

hasta un didmetro inferior a 0,1 mm no se produce arrastramiento.

Tabla 10.10-3 Calculo de la Ley de Stokes para diferentes tamanos de particula

dp (mm) dp (m) vi(m/s)

1,25 1,25E-03 53,73
1,2 1,20E-03 49,52
1,05 1,05E-03 37,91
0,95 9,50E-04 31,03
0,85 8,50E-04 24,84
0,75 7,50E-04 19,34
0,65 6,50E-04 14,53
0,55 5,50E-04 10,40
0,45 4,50E-04 6,96
0,35 3,50E-04 4,21
0,25 2,50E-04 2,15
0,15 1,50E-04 0,77
0,1 1,00E-04 0,34
0,05 5,00E-05 0,09
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0,04 4,00E-05 0,06
0,03 3,00E-05 0,03
0,02 2,00E-05 0,01

A partir de este cdlculo, se ha supuesto un analisis por tamizado para saber la
eficiencia que tiene el ciclon encargado de eliminar estas particulas de producto. Se ha
supuesto que un 1% de la carga del secador tiene un tamafio de particula inferior a

1,25 mm.

En funcién del tiempo de secado se puede calcular la masa de producto que hay en el

interior del secador:

Kk
4 = teocado - Ls = 0,55 h - 1458,58 Tg —811,7kg (10.10 — 5)

g = carga de sdlido en el secador (kg)
tsecado = tiempo para secar el producto en el secador (h)
L = caudal de sdlido seco (kg/h)

Se ha supuesto que de los didmetros de particulas que son arrastrados, hay un

porcentaje que corresponde a cada tamaiio de particula del producto que hay dentro

del secador.
Tabla 10.10-4 Porcentaje de tamafio de particulas que son arrastradas
dp (micras) dp (m) Ami (%)
100 0,0001 50
50 0,00005 20
40 0,00004 20
30 0,00003 5
20 0,00002 5
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En la tabla 10.10-5 se muestra el calculo de la eficiencia y la fraccidn recuperada en

funcién del didmetro de cada particula. Finalmente, la suma de las fracciones

recuperadas corresponde al porcentaje de eficiencia sin corregir.

Tabla 10.10-5 Calculo de la eficiencia y la fraccion recuperada en funcion del diametro de particula

dp (micras) dp (m) Ami (%) Ami EFICIENCIA | FRACCION RECUPERADA
100 0,0001 50 0,5 0,8910 0,4455
50 0,00005 20 0,2 0,7677 0,1535
40 0,00004 20 0,2 0,7209 0,1442
30 0,00003 5 0,05 0,6581 0,0329
20 0,00002 5 0,05 0,5686 0,0284
100 1 0,8046

Una vez calculada la eficiencia sin corregir y en funcién de la carga de particulas del

corriente, se calcula la eficiencia global mediante una grafica de eficiencia en funcién

de la carga de particulas.

Finalmente se obtiene que el cicléon tenga una eficiencia global del 85%.

10.11 COMPRESOR K-501

A la salida del ciclén se ha decido la instalacion de un compresor para aumentar la

presién del corriente i asi poder condensar una parte del tolueno.

En la tabla 10.11-1 se muestran las condiciones de entrada y salida del corriente de

aire al compresor K-501.

Tabla 10.11-1 Caracteristicas del corriente de entrada y salida del compresor K-501

ENTRADA SALIDA
Caudal de aire (kg/h) 2254 2254
Temperatura (2C) 38 157
Presion (bar) 1 2,5
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Para el disefio del compresor K-501 se ha utilizado el simulador Hysys, dénde se ha
simulado la etapa de compresidon para el calculo de la temperatura de salida del

compresor asi como la potencia necesaria para realizar la compresion.

La potencia necesaria para poder comprimir el aire hasta las condiciones de salida es

de 76 kW.

10.12 BIOFILTRO BI-501

El biofiltro ha sido disefiado para eliminar las trazas de tolueno que quedan en el aire y
asi, poder devolver el aire a la atmdsfera con una concentracion de tolueno que no

produzca ningun efecto en el medio ambiente.

Antes de la entrada del aire al biofiltro, el corriente gaseoso pasa por un tanque,
llamado tanque de aspersidn, donde se humidifica el aire para que atraviese el lecho
del biofiltro en las condiciones 6ptimas para los microorganismos. Finalmente, el
corriente de aire con tolueno entra en el biofiltro con una temperatura de 302C y una

humedad relativa del 99%.

10.12.1 Diseno tanque de aspersion

El primer paso en el dimensionamiento es el de determinar el tamafio del tanque de
aspersion. Para realizar este calculo hay que establecer previamente cudl serd la
velocidad de circulacién del gas dentro del tanque. Las velocidades de disefio del
tanque de aspersion se encuentran entre 3 m/s y 1 m/s, siendo la menor la mas

deseada para permitir mas tiempo de contacto entre el gas y el liquido.

El area de la base del tanque viene dada por la siguiente ecuacién:

3

Q 04458 =
A=—=—s=045m?  (10121-1)
1 —
S

A = drea tanque de aspersion (m?)
Q = cabal de entrada al tanque de aspersion (m3/s)

v = velocidad del aire en el tanque de aspersion (m/s)
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Se considera que el tanque es un cilindro, por lo tanto la base es de forma circular.
Para encontrar el valor del diametro del tanque se aplica la ecuacion de la superficie

de un circulo.

4-4 4 - 0,45 m?
T T

d =

=076m (10.12.1—2)

d = didametro del tanque de aspersion (m)
A = drea tanque de aspersion (m?)

Una vez conocido el diametro el siguiente paso es el de calcular la altura del tanque. La
relacidn entre la altura del tanque y el didametro va entre 3 y 6, es decir, que la altura

mide entre 3 y 6 veces lo que mide el diametro.

H=3-d=3-076m=228m (10.12.1 —3)
H = altura del tanque de aspersién (m)
d = diametro del tanque de aspersion (m)

El caudal de aire con tolueno debe entrar con un contenido de humedad muy alto al
lecho, debido a que el relleno debe mantener una humedad para el buen desarrollo de
los microorganismos. Debido a esto, se ha procedido al cdlculo de agua necesaria para

que el caudal de entrada al biofiltro tenga una humedad relativa del 99%.

Con los datos de temperatura y humedad relativa, y mediante el diagrama
psicométrico del sistema aire- vapor de agua de Brown (figura 10.12.1-1), se ha

realizado el cdlculo.
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Figura 10.12.1-1 Diagrama psicrométrico aire- agua de Brown

La humedad de entrada al biofiltro es de 0,026 kg agua/ kg aire seco. A partir de este

dato y con el caudal de entrada se puede obtener el caudal de agua necesario:

10.12.2

Qagua = 0,026

kg agua
kg aire seco

Disefio biofiltro

220

kg aire seco

= 57,72

kg agua

h

Para calcular la superficie del biofiltro se requiere conocer el flujo volumétrico, el

tiempo de retencion de diseno, y la altura del lecho.

El caudal volumétrico del aire con tolueno en la entrada en el biofiltro es el siguiente:

kg
2220 —=
0 h

1m3

' 1,38 kg aire

= 1605 =
= A

3

Carga masica de tolueno en el corriente de entrada al biofiltro:
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kg tolueno 1,2 kg aire 1000g 6 g tolueno

0,005 - =
kg aire m3 1kg m3

1605 m3 — 9630 g tolueno
m3 h h

tolueno
Cpp =06 g torueno

Utilizando rangos bibliograficos de disefio, se ha determinado que el lecho tiene una

porosidad del 60% y un tiempo de residencia de disefio de 50 segundos.

Con el caudal volumétrico de aire y el tiempo de residencia seleccionado, el volumen

del lecho del biofiltro puede ser determinado utilizando la ecuacion:

3

m
1605 T

Vlecho:T'Q'(l‘FS)ZSOS-m

.(1+06)=357m3 (10.12.2—1)

Viecho = volumen del lecho (m3)
T = tiempo de residencia (s)
& = porosidad

Para asegurar la capacidad de depuracién se aplica un porcentaje de seguridad que

hace aumentar el volumen del lecho entre un 10 y un 30% (volumen de seguridad):

Viecho = 35,7 m3 + 20% = 42,84 m3
Vlechovacio = Vlecho N 0,6 = 4‘2,84‘ m3 . 0,6 = 25,7 m3 (10.12.2 - 2)
Vcompost = Viecho = Viecho vacio = 42,84 m? —257m3 = 17,14 m?

Hay que tener en cuenta que el tiempo de contacto real es mucho menor que el
tiempo de contacto de disefio, ya que los materiales de relleno ocupan gran parte del
volumen del lecho del biofiltro y en consecuencia el aire fluye a través de los poros en

menos tiempo.

La ecuacidn siguiente se utiliza para calcular el tiempo de retencién real, conociendo la

porosidad del lecho.
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v e 17,14m3-0,6
Troql = ""mg’“ = ——=23s (10.12.2—3)

m
1605 I
3600 s

Treal = tiempo de residencia real (s)
Veompost = volumen de relleno (m?)
€ = porosidad

Q = caudal volumétrico (m3/s)

Una de las restricciones que puede tener el disefio de un biofiltro es la superficie o
espacio disponible para la instalacion. En este caso se considera que no hay limite para
la superficie, debido a que se dispone de area suficiente para su instalacion, asi que la
altura que se aplica es la recomendada para un 6éptimo funcionamiento vy

mantenimiento. En este caso el valor utilizado de altura del lecho es de 1,5 metros.

El area disponible, junto con el volumen calculado del material de relleno, se usa para
calcular la altura del lecho:

frea— L_A284M o em? (10122 — 4
rea = 4= 15m 2% m (10.12. )

V = volumen del biofiltro (m3)
H =altura del lecho (m)

Previamente al calculo del rendimiento se necesita conocer otros parametros como
son la carga superficial del gas sobre el lecho (Cs), la carga volumétrica del gas sobre el
lecho (Cy), la carga masica superficial sobre el lecho (Cms) y la carga mdsica volumétrica
sobre el lecho (Cmn). A continuacién se muestran los cdlculos de los diferentes
parametros.

Carga superficial del gas sobre el lecho:

m3
< 16OST 56,2 3 10.12.2 -5
C:—:—: . . -
S A 2856m? " h-m? ( )

Cs = carga superficial del gas sobre el lecho (m3/h-m?)
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Q = caudal volumétrico (m3/h)
A = area del biofiltro (m?)

Carga volumétrica del gas sobre el lecho:

3

Q _ 1605 - i
Cc,=—=———=375 ——-—— 10.12.2 -6
V'V 42,84m3 h - m3lecho ( )

Cv = Carga volumétrica del gas sobre el lecho (m3/h-m3 lecho)
Q = caudal volumétrico (m3/h)
V = volumen del biofiltro (m3)

Carga masica volumétrica sobre el lecho:

¢, 96307 g
Cnv =" = 228am® ~ °% Romdlecho (10122 7)

Cmv = Carga masica volumétrica sobre el lecho (g/h-m3 lecho)
C,, = carga masica del corriente de entrada (g/h)
V = volumen del biofiltro (m3)

Carga madsica superficial sobre el lecho:

¢, 96304 g
Cops = = — N 337 10.122 -8
ms A 28,56 m2 h - m2 ( )

Cns = Carga masica superficial sobre el lecho (g/h-m?)
C,, = carga masica del corriente de entrada (g/h)

A = area del biofiltro (m?)

La caida de presion en el biofiltro debe reducirse al minimo, y esta directamente

relacionada con el contenido de humedad en el lecho y el tamafio de los poros de los

medios de relleno. El aumento de la humedad y la disminucién de los poros dan como

resultado un aumento de la caida de presién. En consecuencia, la seleccion de medios
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de relleno del filtro y el riego del lecho es fundamental para el rendimiento y la

eficiencia energética del biofiltro.

Una presion tipica por el biofiltro es del rango entre 1 y 10hPa. En este caso se ha
utilizado una pérdida de presion de 3 hPa/m. a continuacion se calcula la perdida de

carga total del lecho, a partir de la caida de presién por metro de altura del relleno.

hPa
APp=Pyp-H=3—— 15m=45hPa (10122 -9)

APy = pérdida de carga total (hPa)
Py p = pérdida de presidn por metro de lecho (hPa/m)
H = altura del lecho (m)

Para determinar el rendimiento del biofiltro eliminando COVs se utiliza la ecuacion
siguiente:

Ci - Cs
R=="——2-100 (10.122-10)
i

R = rendimiento del biofiltro
C; = concentracién entrada biofiltro (g/m?3)
C, = concentracion salida biofiltro (g/m?3)

En este caso, se ha utilizado un valor extraido de la bibliografia, dentro del rango tipico
de rendimientos en biofiltros, para poder calcular la concentracién de tolueno que se

envia a la atmosfera.

69 _
m3
98 = g 100
6 < _
3
m
Concentracion tolueno salida = 0,12 %

Con la concentracién de salida del lecho calculada, se procede al cdlculo de la

capacidad de eliminacion del biofiltro:

10-81



Volumen IV: Manual de calculo

| 3
NTi
3

9 _ 9. m-
@6 _ (655012 55)- 1605 9203 9
%4 42,84 m3 “m3-h

Ce

(10.12.2 — 11)

C, = capacidad de eliminacion del biofiltro (g/m3-h)
C; = concentracién entrada biofiltro (g/m?3)

C, = concentracion salida biofiltro (g/m3)

Q = caudal volumétrico (m3/h)

V = volumen del biofiltro (m?3)

10.13 INTERCAMBIADOR DE CALOR E-303
10.13.1 Balance térmico
q = MsCps(Ty — T3) = meCpe(t, — t;) (10.13.1—1)
S; Carcasa (Shell)
t; tubos
M, m; caudal masico (kg/s)
Cp; Capacidad calorifica (J/kgeC)

g; calor intercambiado (W)

10.13.2 Calculo del DTML

ATl - ATZ
DTML = —————= (10.13.2 — 1)
AT,
AT,
10.13.3 Seleccion del intercambiador

e Calculo del area de intercambio A

q

A=—>——
U(DTML),

(10.13.3 — 1)
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e Seleccion caracteristicas de los tubos

El diametro externo suele oscilar entre 16 y 50 mm. Se seleccionan de 25,4mm.

El grosor en funcién de la presidn interna y el factor de corrosion se obtiene de

2,77mm.

La longitud de los tubos oscila entre 1,83 y 4,88. Se selecciona una longitud de

1,83m.

Los calculos realizados se han iniciado con un valor de didmetro externo de 19 mm

para luego ser ajustado.

10.13.4 Distribucion de los tubos

La distribucidn de los tubos sigue tres esquemas tipicos: triangular, cuadrado y

romboidal.

El pitch, o distancia entre los centros de los tubos consecutivos, es recomendado que

sea de 1.25 veces el didametro externo del tubo.

El pitch seleccionado es de 31,75mm.

10.13.5 Carcasa

Los didmetros tipicos de carcasa suelen oscilar entre 150mm y 1520mm.
Los tipos de carcasa se contemplan en la figura 12.10 del Coulson.

El diametro de haz de tubos se puede calcular a partir de:

Dy,
Ne =K (D_)
E

1
AN
D, = Dg (Ft) (10.13.5 — 2)

1

n

1
(10.13.5-1)

Nt; niUmero de tubos
Dy; didmetro de haz de tubos en mm

Dg; Didmetro exterior en mm
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Se selecciona un paso por carcasa.

10.13.6 Calculo de la superficie de intercambio de 1 tubo (A)

A, =mDgL  (10.20.6 — 1)

e Metodologia
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Se supone longitud tubo L

L 4

Se calcula N,

NtzAtotaI/ At

L4

Se calcula el didmetro del haz de tubos

L4

Se selecciona el tipo de carcasa

L4

Se calcula el diametro de carcasa D,
D.=D,+D\s
D, Figura 9.68 Coulson

A4

Se comprueba que L/D, esté comprendido entre 4 y 6.
Si el valor del cociente es menor de 4 se supone un L mayor

Si el valor del cociente es mayor que 6 se supone un L menor.
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10.13.7 Seleccion del nimero de pasos por tubo
i (10.13.7 — 1)
Ve = . S
‘ pApasoltuboth
N¢
Ny =—  (10.13.7 - 2)
Nyt

T
Apasoltubo = ZDIZ (10.13.7 = 3)
Nto; NUmero de tubos por paso

10.13.8 Seleccion de la velocidad tipica

e Velocidades tipicas

e Liquido por tubo:
Liquido de proceso entre 1 y 2 m/s maximo 4 m/s si se evita el
ensuciamiento. Agua entre 1,5y 2,5 m/s.

e Liquido por carcasa:
Entre 0,3y 1 m/s.

e Vapores:
Depende de la presion de operacién y de la densidad del gas.
Vacio=> 50-70m/s
Presion atmosférica 10-30m/s

Alta presion 5-10 m/s

N, = e (10.13.8 - 1)
P pApasoltubovt o

N
Ngp = N_tp (10.13.8 - 2)

10.13.9 Determinacion de U del intercambiador a partir de coeficientes

individuales
e Seccién de paso

s
Apasoltubo = ZD12(10-13-9 -1)
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Apasoltubo

Apasor = Ny (10.13.9 — 2)

Nyt
e Diametro equivalente de tubos
deq = D;(10.13.9 — 3)

e Caudal masico por unidad de area

my
G =——(10.139 -4
tubo Apasot( )

e Calculo de los numeros de Reynolds

Dl Gtubo

Re, = (10.13.9 — 5)

C
Pr, = %“(10.20.9 —-6)

e Calculo del coeficiente individual de transmision de calor lado tubo

h.D,
k

0.14
— j,RePro33 (Mi) (10.13.9 — 7)
w

Jh se obtiene de la tabla 9.77 del Coulson.

e Calculo del area transversal de la carcasa Ast

l,Ds(pitch — D)
Agr = 10.139 -8
ST pitch ny,g ( )

Nps; numero de pasos por carcasa.

e Calculo del caudal masico por unidad de area y de la velocidad de carcasa

M,
G, = —=(10.13.9 — 9)
Agr

Ms

Vg = (10.13.9 - 10)

SsTPs

e Calculo del didmetro equivalente de carcasa

1.10

eq — Dz

d (pitch? — 0.917DZ)(10.13.9 — 11)
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e (Cdlculo de Reynolds de carcasa (Res)

oy G
Res = —=22°(10.13.9 — 12)
Us

e Calculo del coeficiente individual de transmision de calor

hSdeq
k

0.14
= j,RePr033 (#) (10.13.9 — 13)
w

Jh; Se obtiene de la gréfica 9.81 del Coulson.

e Calculo del coeficiente global U

Dg
1 1 1 DEln(E) D1 Dy
4 B

1
£ —(10.13.9 — 14
U: hs R 2k D, R, (10139 —14)

Dy hy

10.13.10 Diseiio mediante el software ASPEN ExchangerDesign& Rating

Se utiliza el software ASPEN ExchangerDesign& Rating (EDR) para realizar el diseiio
riguroso de todos los intercambiadores de calor de la planta, puesto que resulta de
gran ayuda y proporciona unos resultados claros y fiables. Con este programa se
obtienen todos los datos necesarios para especificar un intercambiador de calor, como
la superficie de intercambio de calor, el calor a intercambiar, las dimensiones de la

coraza y los tubos, y todo tipo de sutilezas muy valorables.

A continuacidn se expone el procedimiento a seguir, con diversos pasos opcionales,

para conseguir un disefio estricto del equipo de transferencia de calor en cuestion.

10.13.10.1 Pardametros generales del intercambiador
Este es el primer paso a realizar en el momento de empezar el disefio del equipo con el

software EDR. Se ingresan datos u opciones como por ddnde circula el fluido caliente o
el tipo de aplicacién del equipo (con o sin cambio de fase). En la figura 10.13.10.1-1 se

muestra una imagen de esta pantalla.
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&z File Edit Run Tools View Window Help

Ded & (2R | @ -gilEao 28 % 5160 & » aalld
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Application Options

a ShelliTube ' Application Options | Application Control I
i Conzole
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Application Optiol Lowcation af kot fuid ITube side LI

H“é--n:;ot;gs;g)ata Select geometry based on this dimensional standard 5| =
Hat Stream Composit Calculation methad I.t’-‘-.dvanced rmethod ;I
-[B] Hot Stream Propertie
(B Cold Stream Compas
-[E] Cold Stream Properti | — Hot Side

-3 Exchanger Geometry L -
-[B] Geometry Summary Application ICondensahon LI
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B Tubes TR
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?EZZIES, o Ficing | [ COM Side
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B2 Construction Specificatio Application I\-"apnlizatinn ;I

M aterials of Construc Vet T [ —

! Diesign Specification: P P IFDrced circulation ;I

B3 F'n:uglaml Elptic-nls Simulation calculation ISEI default LI

?E:ri’lna:j;r:z:zis Thermosiphon circuit calculation ISel default ;I

M ethods/Cormelation:
Calculation Optiors

Figura 10.13.10.1-1 Opciones de diseiio del intercambiador

A continuacién, se introducen los datos conocidos de los corrientes que circulan a
través de la coraza y de los tubos, como las temperaturas de entrada y salida, las
presiones de operacion o la fraccién de vapor en cada uno de los corrientes a la

entraday a la salida, tal y como se muestra en la figura 10.13.10.1-2.
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%. File Edit Run Tools

View Window Help

DEFEHES L 2R EE-FEHEL &S FTE (B aalik(n
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|’%|IH_‘,‘S}ISEUIDS|VIE| | = | L5 | N‘>|

] ShelliTube

-3 Input

-9 Problem Definition

----- Headings/Femarks
----- &pplication Options
-----
=45 Property Data

----- Hot Stream Composzit
----- Hat Stream FPropertie
----- Cold Stream Compos
----- Cold Stream Propertic
243 Exchanger Geometry

Ela Construction Specificatio
: Materials of Construc

=43 Program Options

: Dezign Options
Thermal Analysis

M ethods/Comelation:
] Calculation Options

+ Frocess Data |
Hot Stream [1] Cold Stream [2]
Tube Side Shell Side
Fluid narne ISteam 7harg IHeactivos
In Out In Out
Mass flow rate [total) I kath ;l I‘I 54 I?‘EB?
Temperature I C LI |1 70,49 I |82 |1 10
Wapor mass fraction |1 IIJ ID IU,E
Dperating pressure [abzolute] Ibar ;l IS,IJ1 325 I?,85325 |3,D1 325 |2,85325

Pressure at liquid surface in column
Heat exchanged

Ikcala’h vl

Exchanger effectiveness

—

—
—

Adjuzt if over-specified IHeat load

E stimated pressure drop Ibar ;l ID,'I 5}
Allowable prezzure drop Ibar LI ID,25855
Fouling resistance |m2“h"E.r'kca|;| ID,DEIEH

LI IHeat load

=l

Ill'l a
ID,4388?
ID,EIDU1

Figura 10.13.10.1-2 Datos de los corrientes que circulan a través del intercambiador de calor

10.13.10.2 Propiedades de los fluidos

Una vez introducidos estos datos, se procede a generar las propiedades de cada uno

de los fluidos que actudan en el intercambiador. Esto se realiza mediante el paquete de

fluidos que trae el software, como se muestra en la figura 10.13.10.2-1 para el fluido

caliente y en la figura 10.13.10.2-2 para el fluido frio.
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Figura 10.13.10.2-1 Propiedades del corriente caliente
= E-303 - Aspen Exchanger Design & Rating V8.0 (ASME 2012) - aspenONE - [Shell&Tube.InputProperty Data.Cold Stream Properties] -t
&5 File Edit Run Tools View Window Help
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Figura 10.13.10.2-2 Propiedades del corriente frio

10.13.10.3 Geometria del intercambiador de calor
En este apartado se debe definir qué tipo de geometria tendrd el intercambiador que

se esta disefando, pudiendo elegir entre las diferentes opciones de cabezal y coraza
que presenta el manual TEMA de intercambiadores de calor, el diametro externo y el
espesor de los tubos, el pitch de los tubos o los tipos de bafles que se utilizan, entre

otras opciones. En la figura 10.13.10.3-1 se muestra un resumen de estas opciones.
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Figura 10.13.10.3-1 Opciones de la geometria del intercambiador de calor

10.13.10.4 Material de construccion de los componentes del intercambiador de calor
El ultimo punto a definir es el de los materiales de construccién de los diferentes

componentes del equipo. Se define manualmente y siempre teniendo en cuenta los
tipos de fluidos que circulan por tubos y por coraza. En la figura 10.13.10.4-1 se

muestra la eleccion de los materiales y en la figura 10.13.10.4-2 se muestran codigos y

estandares de disefio del intercambiador de calor.
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Figura 10.13.10.4-1 Materiales de construccion del equipo
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10.14 SERPENTIN INTERNO E-220/1/2

La funcion del serpentin interno instalado en los tanques de almacenamiento de MIC
es mantener la temperatura del mismo entorno a -10 2C para evitar reacciones de

polimerizacién.
Dado que los tanques estan aislados y enterrados la perdida de calor es minima.
Calculo de pérdidas de calor:

Tabla 10.14-1 Perry Handbook. Tabla 11-1

U global (W/m?-k) 2
A (m?) 75,4
Tamb (2C) 0
Tint (2C) 7
Q (W) 1262,446

Dado que aportar de manera continua este calor perdido parece poco util, se disefiara
un sistema de control para que el serpentin interno aporte frio cuando la temperatura

alcance los -5°C y pare su aportacion al alcanzar los -8°C.

El diseno se realiza con ayuda del Perry Handbook para enfriamiento isotérmico sin

cambio de fase.

Cooling-in-Tank or Jacketed Vessel: Isothermal Cooling
Medium

In (T, — t,/(Ty —#,) = UAQ/MC (11-35a)

Nomenclature  (Use consistent units.) A = heat-transfer surface:
C, ¢ = specific heats of hot and cold fluids respectively; Ly = flow rate
of [iqui{ll) added to tank: M = mass of fluid in tank; T, t = temperature
of hot and cold fluids respectively; T\, ¢, = temperatures at begin-
ning of heating or cooling period or at inlet: Ts, {2 = temperature at
L*ucr{:fpvri{:d or at outlet; Ty, {;= temperature of liquid adcﬂrd to tank:
U = coellicient of heat transfer; and W, w = {low rate through external
exchanger of hot and cold fluids respectively.

Figura 10.14-1 Extracto del Perry Handbook
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El fluido refrigerante es el utilizado en la planta como fluido frio (NBA) que no presenta

problemas en caso de entrar en contacto con el MIC.

Tabla 10.14-2 Temperatura de los fluidos

Temperatura de fluidos
NBA Inlet Temperature -25 oC t1
NBA Outlet Temperature -10 oC 12
Initial Vessel Temperature -5 oC T1
Final Vessel Temperature -7 eC T2

Tabla 10.14-3 Perry Handbook Tabla 11-2

Datos de intercambiador

U (W/m?*K) 400
Superficie de intercambio (m?) 2,8
Calor intercambiado (KJ/h) 20358

Tabla 10.14-4 Datos de proceso

Datos proceso

Densidad (kg/m3) 816,1

Cp (kI/kg K) 1,66
Volumen (m3) 60

Masa (kg) 48966

Tabla 10.14-5 Temperatura del tanque en funcién del tiempo

Tiempo (h) Temperatura en tanque (2C)
0,2 -5
0,4 -5,111
0,6 -5,276
0,8 -5,494
1 -5,764
1,2 -6,082

10-95




NTi Volumen IV: Manual de calculo

1,4 -6,447
1,6 -6,855
1,8 -7,304
2 -7,789
2,2 -8,307
2,4 -8,855
2,6 -9,429
0
1 0 0,5 1 1,5 2 2,5 3
2
-3
=
5
Q.
§
'_
-7
-8
-9
-10
Tiempo (h)

Figura 10.14-2 Representacion de la temperatura del tanque en funcion del tiempo

En 2 horas recuperard la temperatura.

Calor intercambiado en una hora

k]
q = mCpAT = 62117 —

Caudal de fluido refrigerante:

m :p—: 2372 kg NBA
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10.15 SILOS DE PRODUCTOS SOLIDOS

En la planta de produccion tan solo se tienen dos materias en estado sélido, una de
ellas es el 1-naftol, materia prima utilizada en el area 300 de produccién. Esta materia
prima viene en big-bag de 100kg y se introduce en una tolva de 4 m3 para poder
mantener la continuidad en la produccidn, ya que se requieren de mas de 19 m?3 al dia

de 1-naftol.

La otra materia que se tiene en estado solido y que por tanto precisa de silos para su
almacenamiento es nuestro producto de interés, el SEVIN. Para el calculo de las
dimensiones de los silos de almacenamiento de SEVIN se tiene en cuenta un volumen
de produccion de 1458,5 kg/h. Debido a que el proceso de fabricacién y envasado es
continuo, no se requerird un gran numero de silos, a priori, para el almacenamiento

del SEVIN.

10.15.1 Silos de almacenamiento de SEVIN

10.15.1.1 Dimensionamiento del silo

e Volumen de SEVIN a almacenar producido en un dia:
14585 K9/ . _ 15 miy
’ h 1200kg ~ h
1,215 m3/h - 24h = 29,17m3 de SEVIN

Por tanto, cogeremos como volumen del silo a dimensionar 30 m3.

e Calculo del didmetro del silo:

s T
Vsilo = Vcilindro + Vcono = 7 D2 + I DZ-L
-~ 2-tana

Se considera un angulo a de 452, de manera que se obtiene un diametro:
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=

Vv
1,5 T

)

4 7T+24-tana

D, =

e Calculo de la altura del cilindro:
Altura del cilindro = 1,5 - D,

e Calculo de la altura del fondo conico:

D,

Altura cono = ———
2 - tana

e Calculo de la altura total del silo:
Altura del silo = altura cilindro + altura cono

10.15.1.2 Disefio mecanico

e Superficie del cilindro:
Superficie del cilindro = m - D, - Altura cilindro
e Calculo del volumen del cilindro:
Se considera el espesor del silo de 5 mm.
Volumen acero cilindro = Superficie cilindro - 0,005

e Calculo de la superficie del fondo cénico:
. . De Dez 2
Superficie cono = m - >\ +L

e Cdlculo del volumen de acero del fondo conico:
Se considera un espesor de 5 mm.
Volumen de acero del cono = Superficie del cono - 0,005
e Cdlculo del volumen total de acero:

Volumen total = volumen acero cilindro + volumen acero fondo
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e Peso del silo vacio:

Peso silo vacio = Volumen total acero - densidad acero (316)
e Peso delsilo lleno de agua:

Peso silo con agua = Peso silo vacio + densidad agua - Vsilo
e Calculo del peso del silo lleno de producto:

Peso del silo lleno = Peso silo vacio + densidad SEVIN - Vsilo

Una vez aplicadas todas las féormulas de cdlculo presentada anteriormente se obtienen

los resultados que muestra la tabla 10.15.1.2-1 que aparece a continuacién.

Tabla 10.15.1.2-1 Resultados del calculo para el diseiio de los silos de SEVIN

Datos de disefio Silo de 30 m3
Didmetro (m) 4,88
Altura del cilindro (m) 7,32
Altura del fondo cénico (m) 1,51
Altura total (m) 8,83
Superficie del cilindro (m?) 112,3
Volumen de acero del cilindro (m?3) 0,5615
Superficie del fondo cénico (m?) 22
Volumen de acero del fondo (m3) 0,11
Volumen total del acero (m3) 0,67
Peso del silo vacio (kg) 5277,69
Peso del silo lleno de agua (kg) 35277,69
Peso del silo lleno de SEVIN (kg) 41277,69
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Teniendo en cuenta las caracteristicas de la planta, que produce y envasa en continuo,

se ha decidido utilizar tan solo dos silos de 30 m? para el almacenamiento del SEVIN.

10.15.2 Silos de almacenamiento de 1-Naftol

Para el calculo de los silos o tolvas de almacenamiento del naftol, o mas bien para dar
continuidad a su entrada en los tanques de mezcla, se ha seguido exactamente el

mismo procedimiento que para los silos de almacenamiento de SEVIN.

En la tabla 10.15.2-1 se muestran los resultados de los calculos del disefio de la tolva

de 1-Naftol encargada de suministrar esta materia prima al tanque de mezcla.

Tabla 10.15.2-1 Resultados del calculo para el diseiio del silo de 1-Naftol

Datos de disefio Silo de 4 m3

Diametro (m) 1,78
Altura del cilindro (m) 2,67
Altura del fondo coénico (m) 0,55
Altura total (m) 3,22
Superficie del cilindro (m?) 14,97
Volumen de acero del cilindro (m?3) 0,075
Superficie del fondo cénico (m?) 2,93
Volumen de acero del fondo (m?3) 0,015
Volumen total del acero (m?3) 0,090

Peso del silo vacio (kg) 703,69

Peso del silo lleno de agua (kg) 4703,69

Peso del silo lleno de Naftol (kg) 5583,69
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El disefio mecanico de los Silos de almacenamiento ha sido realizado acorde con el

codigo ASME y de igual manera que los tanques TM-301/2/3.

10.16 BOMBAS
Las bombas disefiadas son en su mayoria centrifugas. Disponen de un “mini flow” para

proteger la bomba y que no opere, si es posible, a su presion de shut-off (Q=0).

Para su disefio, se ha estimado el cabezal de la bomba calculando la presién descarga y

la presion de aspiracion.

Para el calculo se ha seguido el siguiente sketch.

‘ Discharge vessel ‘

—

—1

Control valve
HLL —P<

—w

fh Exchanger

F

Filter
O

w
Q
=

Figura 10.16-1 Representacion grafica de la instalacion de las bombas

hdvy max

| hsy min |

Blealfl

7

Calculo de la presion de descarga (Pd)

(hdv max — hpd) X p

102 + APline

Pd(bar) = Pop discharge vessel +

+ APaccesorios
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Calculo de la presion de aspiracion (Ps)

) (hsv min — hps) X p ] ]
Ps(bar) = Pop suction vessel + 102 — APline — APaccesorios

Calculo NPSH

0.2
NPSH = (Pmin op suction vessel — Pv) - T + (hsv min — hps) — (APline

10.2
+ APacc) - T

Calculo del cabezal de la bomba

10.2
AH(m) = (Pd - PS) T

Siendo,

e p, densidad en kg/I
e 10.2, factor para convertir m a bar
e APline, pérdida de carga de la linea, estimada sobre la implantacién preliminar
e APaccesorios, pérdida de carga de los instrumentos, equipos, valvulas del
recorrido, considerando, las siguientes pérdidas de carga.
- Caudalimetro: AP=0.3 bar@Qmax
- Intercambiador: AP=0.7 bar@Qmax, o el indicado en la hoja de
especificacion
- Valvula de control (liquidos): AP=0.7 bar@Qmax. Este valor es la pérdida de
carga minima admisible considerada por el proyecto para liquidos para que
permita un correcto funcionamiento (en cuanto a regulacion) de la vélvula.
- Valvula de control (gases): AP=0.3 bar@Qmax. Este valor es la pérdida de
carga minima admisible considerada por el proyecto para gases para que

permita un correcto funcionamiento (en cuanto a regulacién) de la valvula.
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Presion de diseiio de descarga de la linea y estimacion de potencia.

Con los célculos estimados y con ayuda del distribuidor Sulzer, seleccionamos bombas
de su catdlogo, lo que ayuda a obtener la potencia instalada, consumida y transmitida
(y la eficiencia) de la bomba y la presién de disefio de la linea de descarga sin

III

necesidad de estimarla con ayuda de la curva “real” de la bomba.

10.16.1 Soplantes

El secado del producto final se realiza con aire impulsado por una soplante. Esta
soplante forma parte de una unidad paquete y sera dimensionada por el paquetista,
de acuerdo al mayor conocimiento de los equipos que suministra y las necesidades de

caudal/presion de aire requerido.

10.16.2 Compresores

De igual manera, en la planta se requieren compresores para realizar diferentes
funciones, principalmente para la provision de servicios (aire, chiller). Estos vendran

disefiados y especificados por los suministradores.

10.17 TORRE DE REFRIGERACION CT-801

En este apartado se expone la metodologia de calculo para el disefio de una torre de
refrigeracion, encargada de abastecer todas las necesidades de agua de refrigeracion

de la planta.

La cantidad de agua de refrigeracién necesaria en la planta se estima de 43 m3/h, asi
que se establece un caudal de operacién de 45 m3/h, teniendo en cuenta ya las

pérdidas de agua por evaporacion y otros motivos.
Datos conocidos y obtenidos de la bibliografia:

Caudal de entrada de agua, Le: 45 m3/h

- Temperatura del agua de entrada, Tje: 40 2C
- Temperatura del agua de salida, Ts: 25 2C
- Temperatura media del aire de entrada, Tg.: 20 2C

- Humedad relativa del aire de entrada: 72%
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Humedad absoluta del aire de entrada, Ye: 0,0105119 kg H.O/kg aire
- Flujo mésico de agua, Le/A: 8000 kg/(h-m?)

- Coeficiente de transferencia de materia, kia: 9280 kg/(h-m3)

- Coeficiente de transferencia de calor, hia: 18000 W/(m3-2C)

- Caudal de aire de operacidén, Gop: 1,5:Gmin

Lo primero que se puede extraer de estos datos es, conociendo el flujo masico de agua
por metro cuadrado de torre y el caudal de agua a enfriar, el drea que tiene la torre de

refrigeracion:

L, 45000 %4

A== N _565m2 (10.18-1)
Le  gopo K9
A h-m?

Se puede calcular la entalpia del gas a la entrada utilizando la expresién simplificada

para un sistema aire-agua:

Hy,.=(024+046-Y,) -T;,+597,2-Y, (10.18—2)

kg H,0 kg H,0
H,,=10,24+ 0,46 -0,0105119 —)-209C +597,2-0,0105119 -
’ kg aire kg aire
kcal
=11,174 —
kg

Se obtiene el diagrama de equilibrio del sistema aire-agua de libro J.Ocon, G.Tojo.
Problemas de Ingenieria Quimica: Operaciones Bdsicas. Ed. AGUILAR. Se puede trazar
el pendiente minimo de operacion a partir de la temperatura de salida del liquido y la
entalpia del gas de entrada, y con este pendiente minimo, calcular el pendiente de

operacion y trazar la linea operatoria, como se muestra en la figura 10.18-1
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Equilibrio aire-agua
120

110

100

. /
. £

. / -
. Nz BN

. P
. s

Hy (kcal/kg)

Tliq (2¢)

Figura 10.18-1 Equilibrio del sistema aire-agua

El pendiente minimo y el pendiente de operacidn se calculan a partir de las
expresiones 10.18-3 y 10.18-4.
L AH,

=—2  (10.18 - 3)
Gmin ATl

L__ Lt 1 (10.18 — 4)
Gop  Gmin 1,5 '

L 581-11174

= 1,564
Gmin 50 — 20
L 1564 - = 1,043
Gop 15 7

Una vez se conoce el pendiente de operacidn, es posible calcular el caudal de aire de

operacion para llevar a cabo el proceso de enfriamiento, y la entalpia del aire a la

salida.

Gmin = LSW (1018 - 5)

Gop = 1,5 Gpin~ (10.18 — 6)
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L
Hys = o (Tpe — Tys) + Hye (1018 = 7)
op

45000 "’Tg kg
Gmin = ggg ~ = 28768700 -~

kg kg
Gop = 1,5 - 28768,700 — = 43153,049 -

kcal kcal
H, ;= 1,043 - (40 — 25) + 11,174 —— = 26,816 ——
’ kg kg

Con los valores de la temperatura del agua a la entrada y la salida y las entalpias de
entrada y salida del aire se representa la linea operatoria, como se muestra en la figura

10.18-1.

Para obtener el valor de la altura de la torre de refrigeracién, es necesario resolver la

ecuacion 10.18-8.

7=l JTLQ ar, 10.18 — 8
~ka-A Jp,_ H —H, (10. )

Ls

El término H; que aparece en la integral se refiere a la entalpia del gas en el equilibrio.
Estos valores se obtienen de forma gréafica, mediante la expresion del termdémetro
himedo y el diagrama de equilibrio del sistema aire-agua, como se muestra en la

figura 10.18-2. Los valores obtenidos se muestran en la tabla 10.18-1.
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Equilibrio aire-agua
120

110

100

90 //

80

70 7

60 /
/ —e—equilibri

) / ’

40

30

Hy (kcal/kg)

%
:

20

10 /

T(2C)

Figura 10.18-2 Obtencidn de los valores de Hi

El pendiente de las lineas trazadas para obtener los valores de H, se obtiene a partir de

la expresion del termdémetro humedo, 10.18-9.

Hy-fh___ M 1018 — 9
T,—T;  PMyk, (10. )
w 1 kcal
o 19 dmmow oy
PM,k, oze0 K9 _1h ‘
h-m3 3600s

Una vez obtenidos los valores resultantes tras trazar las lineas en el diagrama, se
resuelve la integral mediante trapecios. En la tabla X.Y-1 se muestran los valores y

resultados obtenidos.

Tabla 10.18-1 Datos obtenidos del diagrama de equilibrio del sistema aire-agua

Ti Hy (kcal/kg) Hi (kcal/kg) 1/(Hi-Hy) Trapecios
25 11,1744162 15,9 0,21161406 0,6662583
28 14 18,3 0,23255814 0,46511628
30 16,1 20,4 0,23255814 0,44089147
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32 18,2 23 0,20833333 0,59027778
35 21,4 26,8 0,18518519 0,55555556
38 24,9 30,3 0,18518519 0,3469037
40 26,8164162 33 0,16171852 -
3,06500309

El valor de la altura de la torre de refrigeracion es:

kg kcal
45000 leg—gC kg.QC
7z = - 3,065 — —~=2,642m
9280 —2 . 5,625 m? ca

h-m

Una vez dimensionado el equipo, se procede a la obtencién de la temperatura y la
humedad del aire a la salida mediante el diagrama psicrométrico, para asi estimar la
cantidad de agua que se pierde en el sistema por la evaporacion y obtener un caudal

de agua de repuesto.

T,s = 38°C
kg H,0
v, = 0,0425 ~9 2
kg aire

El caudal de agua de reposicion se calcula segun la ecuacién 10.18-10:
Qu,0 = Gop - (Ys —Y,)  (10.18 — 10)

k
Qu,0 = 43153,049 Tg (0,0425

kg aire ' kg aire

= 1380,384 —

kg H,0 kg H,0 k
g 72 0010592) };g

En la tabla 10.18-2 se muestra un resumen de las especificaciones técnicas de la torre

de refrigeracion deseada.
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Tabla 10.18-2 Especificacion de la torre de refrigeracion CT-801

PROPIEDADES DE LAS CORRIENTES

Caudal de entrada de agua (kg/h) 45000
Temperatura de entrada de agua 40
Caudal de salida de agua (kg/h) 43620
Temperatura de salida de agua 25
Caudal de aire de entrada (kg/h) 43153,049
Temperatura de entrada de aire 20
Humedad absoluta del aire de entrada (kg H.O/kg aire) 0,0105
Entalpia del aire de entrada (kcal/kg) 11,174
Caudal de aire de salida (kg/h) 43153,049
Temperatura de salida de aire 38
Humedad absoluta del aire de salida (kg H.O/kg aire) 0,0425
Entalpia del aire de entrada (kcal/kg) 26,816
CARACTERISTICAS DE LA TORRE
Seccién (m?) 5,625
Altura (m) 2,877
Refrigeracion (kW) 630

10.18 DIMENSIONAMIENTO DE CUBETOS DE RETENCION

Para el dimensionamiento de los cubetos de retencion de las sustancias peligrosas que
intervienen en el proceso de produccién del SEVIN, se han tenido en cuenta las
directrices marcadas por la normativa vigente que marca el RD 379/2001, de 6 de abril,
sobre el almacenamiento de productos quimicos y sus instrucciones técnicas

complementarias, las MIE-APQ.

Cada instruccidon técnica MIE-APQ hace referencia al almacenamiento de una clase o
tipo de productos quimicos determinados, por tanto, es necesario conocer las

caracteristicas de almacenamiento para cada una de las sustancias que necesiten
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cubeto de retencidn, su clasificacion (A, B, C, D), capacidad de almacenamiento,

numero de tanques, etc.

10.18.1 Cubeto de Monometilamina

Los principales peligros asociados a esta sustancia quimica son:

Extremadamente inflamable

Irritante

Nocivo

- Gasapresion
Propiedades fisicas importantes:
- Presién de vapor (202C) de 3 bar

Datos relativos al almacenamiento:

- Temperatura de almacenamiento de 52C

- 2 tanques de almacenamiento de MMA

Segun esto se puede clasificar a la MMA como producto de clase A, subgrupo A2:

Clase A. Productos licuados cuya presion absoluta de vapor a 15 °C sea superior a 1 bar.

Segun la temperatura a que se almacenan puede ser considerada como:

a. Subclase Al. Productos de la clase A que se almacenan licuados a una
temperatura inferior a 0 °C.
b. Subclase A2. Productos de la clase A que se almacenan licuados en otras

condiciones.

Por tanto, dentro de la normativa aplicable a productos inflamables y combustibles

MIE-APQ 1.

Teniendo en cuenta que la planta dispone de dos tanques de almacenamiento de

MMA, es necesario atender a la instruccién sobre cubetos correspondiente a los
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cubetos para mas de un depdsito y ademas fijo, la instruccion MIE-APQ 1 dice lo

siguiente:

- Los recipientes deberdn disponer de un cubeto a distancia con la menor
superficie libre posible.

- Los recipientes estardn en un drea rodeada de muretes de entre 0,3y 1m.

- El pendiente de la superficie donde se encuentran los recipientes debe disponer
de suficiente pendiente como para vehicular rdpidamente el liquido fugado.

- Este no debe pasa por debajo de otros recipientes, tuberias, lineas contra
incendios, etc.

- El cubeto a distancia deberd contener al menos el 20% de la capacidad global

de los recipientes.

Una caracteristica clave para el disefio del cubeto es por tanto el volumen de producto
almacenado, en la tabla 10.18.1-1 que se muestra a continuacion aparecen las

caracteristicas de los tanques de almacenamiento de MMA.

Tabla 10.18.1-1. Caracteristicas tanques almacenamiento de MMA.

Tanques Capacidad (m3) Diametro (m) Altura (m)

T-102-A 10 1,62 4,68

T-102-B 10 1,62 4,68
Total 20

Teniendo en cuenta las dimensiones de los tanques de almacenamiento y las
directrices que maraca la instruccion MIE-APQ 1, pueden ser calculadas las
dimensiones del cubeto a distancia de que dispondran los tanques de almacenamiento
de MMA, pero es necesario también conocer las distancias entre tanques que marca la

normativa para poder estimar correctamente las medidas del cubeto de retencion.

Para recipientes que contienen productos de la clase A2, esta distancia puede ser

calculada como 1/4 de la suma de los didametros, pero si la capacidad global no supera
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los 100 m3, se deben tener en cuenta las distancias marcadas en el capitulo VIIl del RD

sobre las caracteristicas especificas de almacenamiento de productos de clase A.

La tabla 10.5 es la que aparece en el capitulo VIII, para productos de clase A2.

Tabla 10.18.1-2 Distancias en funcion de la capacidad global de los depdsitos de almacenamiento.

Capacidad Distancia a limite de propiedad Entre
Entre depdsitos
global que puede edificarse, depositos
via publica de comunicacion - y bocas
m?3 o edificios posteriores Metros de descarga
Superficie Enterrado Metros
Metros Metros

Hasta 0,50 3 2 - 3

De 0,51 a 2,50 3 3 1 3

De 2,51a10 8 8 1 8

De 10,1 a 100 15 15 1,5 15

En el caso de la MMA, como el cubeto a instalar es un cubeto a distancia, los datos
extraidos de esta tabla no afectardn al cubeto, pero si a la instalacién de los muretes

que vehiculicen los derrames y/o fugas.

Los muretes instalados en la zona de almacenamiento de MMA deberan tener una

altura de 0,5 m.

Como dato principal para el célculo del cubeto se supondra una retencién del 40% de

la capacidad maxima de los tanques de almacenamiento.
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Tabla 10.18.1-3 Caracteristicas del cubeto a distancia de los tanques de MMA.

Altura Anchura Longitud Ancho de pared Volumen calculado
(m) (m) (m) (m) (m?)
1 3 3 0,3 9
Volumen para 40% retencion 8
(m?)

10.18.2 Cubeto de Tolueno

Los principales peligros asociados a esta sustancia quimica son:

- Muy inflamable

- lrritante

Propiedades fisicas importantes:

- Punto de inflamacién 4,4 °C

Datos relativos al almacenamiento:

- 3tanques de almacenamiento de Tolueno

Segun las caracteristicas del Tolueno este puede ser clasificado como clase B1 por la

MIE APQ 1:

Clase B.- Productos cuyo punto de inflamacidn es inferior a 55 °C y no estdan comprendidos en

la clase A.
Segun su punto de inflamacién pueden ser considerados como:
Subclase B1.-Productos de clase B cuyo punto de inflamacién es inferior a 38 °C.

Subclase B2.-Productos de clase B cuyo punto de inflamacién es igual o superior a 38

°C e inferior a 55°C.
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Para poder llevar a cabo el célculo del cubeto de retencion de Tolueno hay que tener
en cuenta las normativa vigente para los cubetos de retencidon de mas de un depdsito y

ademas que estos depdsitos son fijos.
El articulo 20 de la MIE APQ 1 sobre cubetos de retencion, dice lo siguiente:

Capacidad del cubeto.- Cuando un cubeto contenga un solo recipiente, su capacidad
se establece considerando que tal recipiente no existe, es decir, sera el volumen de
liquido que pueda quedar retenido dentro del cubeto, incluyendo el del recipiente

hasta el nivel de liquido en el cubeto.
Cuando un cubeto contenga dos o mas recipientes, su capacidad se establece:

Referido al recipiente mayor, considerando que no existe éste, pero si los demads, es
decir, descontando del volumen total del cubeto vacio el volumen de la parte de cada

recipiente que quedaria sumergido bajo el nivel del liquido, excepto el del mayor.

Referido a la capacidad global de los recipientes: el volumen total del cubeto,

considerando que no existe ninguln recipiente en su interior.

Prescripciones particulares. Liquidos de las clases B, C o éstos junto con D. Cuando un
cubeto contenga un solo recipiente, su capacidad serd igual al 100 por 100 de la

capacidad del mismo.

Cuando varios recipientes se agrupan en un mismo cubeto, la capacidad de éste ser3,

al menos, igual al mayor de los dos valores siguientes:
100 por 100 de la capacidad calculada segun el apartado 3.a) de este articulo.
10 por 100 de la capacidad calculada segun el apartado 3.b) de este articulo.

Para evitar la extensidn de pequeiios derrames, los cubetos que contengan varios
recipientes de liquidos estables deberdn estar subdivididos por canales de drenaje o,
en su defecto, por diques interiores de 0,15 metros de altura, de manera que cada

subdivisién no contenga mds de un solo recipiente de capacidad igual o superior a
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2.000 metros cubicos o un numero de recipientes de capacidad global no superior a

3.000 metros cubicos.

Tabla 10.18.2-1 Caracteristicas tanques almacenamiento de Tolueno

Tanques Capacidad (m?3) Diametro (m) Altura (m)

T-103-A 10 1,62 4,68

T-103-B 10 1,62 4,68
T-104 15 1,85 5,56
Total 35

Si se hacen calculos en segln la normativa para las dos diferentes formas de
dimensionar el cubeto de retencidn, teniendo en cuenta las caracteristicas de los
depdsitos de Tolueno que se muestra en la tabla 10.18.2-1, se obtiene claramente que

el método a seguir serd el que corresponde al apartado 3.a de la normativa.

Ademas de esto es necesario conocer la normativa en cuanto a las distancias entre los
depdsitos de Tolueno, asi como distancias a otros puntos, para poder dimensionar de

forma coherente el cubeto de retencion.

La distancia entre depdsitos segin la MIE APQ 1 para sustancias de clase B1 debe ser
de minimo 1,5 metros, pudiendo ser reducida hasta 1 metro en caso de que los

tanques tengan menos de 50 m3 de capacidad.

Teniendo en cuenta todo esto las dimensiones del cubeto serian realmente pequefias,
ya que los volumenes de los depdsitos no son muy grandes, pero las restricciones de
implantacion del cubeto, que segun legislacion dice que debe haber una distancia
minima de un metro entre la pared del depdsito y el interior del cubeto de retencidn,
hace que las dimensiones del cubeto se amplien. Estas dimensiones se muestran en la

tabla 10.18.2-2.
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Tabla 10.18.2-2. Dimensiones del cubeto de Tolueno.

Altura Longitud Volumen Vol. Vol. Real
Anchura (m)
(m) (m) (m?3) ocupado (m?3)
0,8 4,3 9,1 31,3 0,4 30,9

10.19 JET MIXERS J-205/6/7

10.19.1 Consideraciones generales

Los jet mixers son bombas de chorro para mezclar y circular liquidos. La gama de
aplicaciones para los mezcladores sélo esta limitado por la viscosidad del liquido.
Como regla general, los mixers se utilizard en todos los casos en que el liquido que se
va a mezclar todavia se pueden suministrar por una bomba centrifuga. Se utilizan

principalmente en vasos, tanques de almacenamiento y las cuencas de neutralizacién.

Figura 10.19-1. Jet mixer. GEA

10.19.2 Disefo

Para su disefio se utilizard el procedimiento descrito por GEA, un suministrador de

constrastada fiabilidad en este campo.

(10.19.2 — 1)

Donde,
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t=tiempo de mezcla (h)
le=volumen del tanque (m3)
Y V=caudal total de los jets. (m3/h)

Tabla 10.19.2-1 Caracteristicas del disefio

Mixing time (h) 0,5 h
Tank Volume (m?3) 60 m3
Q (m3/h) 36 m3/h

Con el valor de Y.V v la figura, se calcula el el caudal de bombeo requirido y la AP en |a

boquilla.
soLution: With the help of the mixing time we  gg g
calculate the total delivered flow as follows: 18
500 1607 504 304
400 _|250 8o o
. 0330 5 2004 o 60 ©] 204
IV-OB-T-?JSm /h 200 4 1::. wd 27,
R 18
Taking into consideration Ap, = 3 bar, dia- 200 4, 0] 601 4071 50 = — S
gram fig. 5 shows a required motive liquid 801 07 “;'
' ' 40 .
pressure Ap; of 2.5 bar for a total delivery 1 204 41
i S . 100 4 597 30 10 &
flow of 18 m*h and a motive liquid flow of

404

4.5 m*fh.

]
Mixer size 3-80 is selected. 30 107

4 0.8
107 ] 3 0.6
8 3
1ed J ]
7 65 4 3 2 101502 0304 06081 152 03 4 6 8 10

Size

4] 0.6
2] 0.4

Liquid flow V or. V, in m¥h
g 8
e

[.*]
(=]
o 6
.
o
il A
W d
i
n
h
i

Ap, = Effective liquid pressure on the nozzle in bar
Series 80 Optimum pressure range Ap,: 1to 4 bar

Figura 10.19.2-1 Caracteristicas del diseiio

Tabla 10.19.2-2 Parametros de disefio

Vim?3/h) 8,5

Tanques 2

Pump flow 17
AP 3

El modelo seleccionado en el 80-4 y el material de plastico por el tipo de fluido.
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-0 PLASTICS Size
§ E Motive liquid
) -] 1 A
":"., connection
-
3 E Drimensions d
@ 8
ls inmm
Wl
i} f
1 ."..4‘5 Weight PVC in kg
A

Weight PP in kg
Weight PTFE in kg

1-80 2-80 3-80

G3 G1 G117

170 220 265
50 &0 70
20 25 24

o4 0.7 1
0.3 05 0.8
0.5 1 1.5

G112

345
80
25

1.5
1.2
2.3

-I-H';-H}

3 2

00
S0
30

2
1.6
3

6-80 7-B0

G3

495
120
41

5.8

Figura 10.19.2-3 Tabla utilizada para la eleccién del modelo seleccionado

G4

810
150

6.5

10
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