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“La ciencia puede divertirnos y fascinarnos, pero es la ingeniería la 
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11.1 INTRODUCCIÓ 
 

En el manual de càlculs es mostren els passos i les consideracions que s’ha usat a 
l’hora del disseny dels equips que hauran de ser instal∙lats a la planta. 

El  càlcul  de  tals  equips  s’ha  realitzat mitjançant  diferents  procediments, mètodes, 
patents  i  bibliografia  addicional,  els  quals  es  van  referenciant  en  els  respectius 
apartats. 

Pel  que  fa  al  disseny  mecànic  dels  equips  a  pressió  s’ha  utilitzat  el  codi  ASME 
(American Society of Mechanical Engineers).   
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11.2 DISSENY DE TANCS I CUBETES 
 

11.2.1 CONSIDERACIONS DE DISSENY 
 

Per al disseny dels tancs es segueix en tots els casos el codi ASME per a tancs a 
pressió.  En  cada  tanc  s’especificarà  quins  tipus  de  capçal  s’han  utilitzat,  així  com  la 
seguretat; per a cada tanc també ha estat dissenyat segons la MIE‐APQ i la NTP‐342. 

Els  tancs  de  mescla  es  calculen  de  mateixa  manera  que  els  tancs  per  a 
l’emmagatzematge de  les substàncies químiques presents en  la planta. El seu disseny 
es realitza de manera que tingui un “temps de residencia” de 3 hores per el tanc M‐
201 i 2 hores per al M‐401. 

Els  tancs  han  estat  dissenyats  per  a  que  tinguin  una  capacitat  d’emmagatzematge 
suficient per a  una autonomia de 7 dies, tant per els tancs de productes com els tancs 
de reactius, ja que s’ha cregut necessari per possibles contratemps en l’àrea de càrrega 
i descàrrega. 

El material  de  disseny  es  el AISI  316L,  el  qual  és  ideal  per  a  les  aplicacions  que  es 
necessiten, tant de temperatura com resistència. L’AISI 316L és un acer inoxidable que 
té una composició Fe/Cr/Ni/Si, el seu nom específic és SA‐240. 

Les propietats del acer per als càlculs s’han tret del propi codi ASME: 

Taula 11.2.1 Propietats AISI 316L. 

Maximum allowable Stress Values ºF not exceeding 
T [ºF]  Tensió màxima admissible (S) [ksi] 

‐20 to 100  15,7 
200  15,7 
300  15,7 
400  15,5 

Mòdul d’elasticitat € [psi] 
27992283,38 

 

Com a mesura de seguretat s’han sobredimensionat els valors de temperatura, volum, 
i pressió. 
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o Temperatura  

Per  seguretat  la  temperatura  de  disseny  serà  20  graus  superior  a  la 
temperatura de operació 

ௗܶ ൌ ௧ܶ + 20    (eq. 11.2.1.1) 

 
o Volum 

El volum de disseny serà un 20% el volum necessari per tal de deixar un espai 
buit al tanc, ja que aquests no poden superar el 80% d’ocupació. 

ௗܸ ൌ ௡ܸ ൉ 1,2    (eq. 11.2.1.2) 

 
o Pressió 

Al igual que amb el volum, la pressió de disseny és un 20% major que la pressió 
d’operació 

ௗܲ ൌ ௧ܲ ൉ 1,2    ሺ݁ݍ. 11.2.1.3ሻ 

 
Per als tanc de HF  i de HCl 30% es col∙loca una capa de tefló per evitar  la corrosió  ja 
que  són  dos  compostos  agressius  per  al  AISI  316L.  Per  a  decidir  quin  és  aquest 
espessor  es  busca  quina  és  la  pèrdua  de material  per  any,  la  corrosió  de HF  és  de 
0,12 ݉݉ ൗݕ݊ܽ , per tant es decideix una vida de 8 anys per al tanc, d’aquesta manera 

la pel∙lícula de tefló necessària sigui d’1 mm. 

Per  fer  el  disseny  cal  considerar  quin  tipus  de  soldadura  s’aplica  i  quin  tipus  de 
radiografiat tindrà, per assegurar una eficàcia de soldadura, en el nostre cas s’escull un 
radiografiat parcial després d’una soldadura doble, és a dir, una soldadura per ambdós 
costats de la lamina. El factor de soldadura es 0,85 segons es veu a la figura 11.2.1. 
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.  

Figura 11.2.1 Valors d’eficiència de soldadura 

o Venteig 
 
S’ha  fet un estudi per determinar quina és  la quantitat de  líquid, o vapor que 

caldria alleujar si hi hagués una sobrepressió o fuita, d’aquesta manera s’aconsegueix 
el valor necessari per al dimensionament de  la vàlvula, per  tal de  trobar el valor de 
l’àrea s’han usat dos mètodes, el balanç energètic del tanc, o també s’ha fet a partir de 
les formules i taules de NTP‐342, i MIE‐APQ‐1. 

Tal com diu la Nota Técnica de Prevención el primer pas és el càlcul de l’àrea humida, 
que és l’àrea que es veuria exposada a un foc. 
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Valors d’àrea humida: 
 

o El 55 % de la superfície total d’una esfera. 
o El 75 % de l’àrea total d’un dipòsit horitzontal. 
o Els 10 primers metres per sobre del sòl d’un tanc vertical, sense contar la part de 

superfície que es troba en contacte amb el terra. 
 

Segons l’àrea humida es calcularà el calor que rebria la superfície del tanc si hi hagués 
un foc, en la formula del calor rebut, hi ha un factor adimensional que serà de valor 1 a 
no ser que es compleixi alguna de les següents condicions: 

o F=0,5  S’hi hi ha drenatge allunyat o un cubeto a distància i la superfície humida és 
superior a 20 m2 . 

o F=0,3  Si  existeix  un  sistema  de  polvorització  d’aigua  fix  i  automàtic  per  a  la 
prevenció d’incendis i cubeto a distancia. 

o F = 0,3  Aïllament que no es veu afectat per el foc ni per un doll d’aigua amb una 
conductivitat tèrmica màxima a 900 ºC de 83,75 KJ/(h∙m2∙K) = 20 KCal/(h∙m2∙K) . 

o F  =  0,15    Aïllament  igual  al  cas  anterior  i  sistema  de  polvorització  d’aigua  fix  i 
automàtic. 
 

A partir del  calor  rebut, es pot determinar el  valor de  cabal que  caldria  ventejar    a 
partir de la formula. Un cop determinat el cabal necessari a ventejar es pot procedir al 
càlcul de l’àrea equivalent que cal que tingui l’element de seguretat.  

Per seguretat cal  fer  l’estudi sismogràfic  i  l’acció del vent sobre  les parets dels  tancs 
verticals,  en  concrets  nomes  es  realitza  l’estudi  sobre  el  tanc  més  alt,  ja  que  al 
realitzar‐lo es veu que no és necessari considerar l’acció del vent. L’acció sismogràfica 
és menyspreable  ja que en els  registres històrics no hi ha cap  registre de  sisme a  la 
zona propera a la ubicació de la planta. 
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11.2.2 DISSENY DE TANCS D’ÀCID FLUORHÍDRIC 

L’àcid  fluorhídric  que  s’usa  és  anhidre,  és  a  dir,  no  té  cap  traça  d’aigua,  per 
l’emmagatzemat s’aplica pressió de manera que es por emmagatzemar en fase liquida, 
les condicions a les quals s’ha de treballar i per tant dissenyar són de 3 atm de pressió i 
20 graus de temperatura. 

o Volum 

௧ܸ௘௢ ൌ
950 ݃ܭ

݄ ൉ 24 ݄
݀݅ܽ ൉ 7 ݀݅ܽ

968,50 ݃ܭ
݉ଷ

ൌ 164,79 ݉ଷݏ݁݅݀ 7 ܨܪ    ሺ݁ݍ. 11.2.2.1ሻ 

ௗܸ ൌ 164,79݉ଷ ൉ 1,2 ൌ 197,75݉ଷ ൎ 200݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.2.2ሻ 

 
o Dimensions del tanc 

Per tal de complir amb els 200 m3 es dissenyaran tres tancs de 75 m3 cada un. 

݄௧ ൒ 2 ൉ .ݍ௜    ሺ݁ܦ 11.2.2.3ሻ 
 

௧ܸ ൌ 75݉ଷ ൌ ߨ ൉ ൬
௜ܦ

2 ൰
ଶ

൉ 3,5 ൉ ௜ܦ ֜ ௜ܦ ൌ 3 ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.2.4ሻ 

 
݄௧ ൌ 3,5 ൉ 3 ൌ 10,5 ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.2.5ሻ 

 

௥ܸ ൌ ߨ ൉ 1,5ଶ ൉ 10,5 ൌ 74,22݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.2.6ሻ 
 

ó݅ܿܽ݌ݑܿ݋ % ൌ
164,79݉ଷ

ݏܿ݊ܽݐ 3
74,22݉ଷ ൉ 100 ൌ .ݍሺ݁     ݐܽ݌ݑܿ݋ 74% 11.2.2.7ሻ 

 
o Càlcul de pressions: 

Per  determinar  la  pressió  de  disseny,  s’ha  de  conèixer  la  pressió  que  farà  el  líquid 
sobre les parets del tanc, com és un tanc horitzontal s’usa el mètode de Poddar per tal 
de conèixer la alçada del líquid dins del tanc. Com no coneixem l’alçada del líquid, però 
si el volum del tanc, apliquem un mètode iteratiu per tal de conèixer la alçada. 

Cal tenir unes consideracions per tal d’aplicar el mètode: 

A=B=D 

Ф=h/D 
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P=D/b 

b=R‐R/3 

௧ܸ ൌ ݄ ൉ ܮ ൉ ܦ ൉ ଵܭ ൅ ሺ2 ൉ ݄ଷሻ ൉
ଶܭ

ܲ      ሺ݁ݍ. 11.2.2.8ሻ 

55 ൌ ݄ ൉ 10,5 ൉ 3 ൉ ଵܭ ൅ ሺ2 ൉ ݄ଷሻ ൉
ଶܭ

1,66 ֜     ሺ݁ݍ. 11.2.2.8ሻ 

֜ ݄ ൌ 1,75݉ ՜ ׎ ൌ 0,58՜ ൜ܭଵ ൌ 0,814
ଶܭ ൌ 1,66 ֞ ௧ܸ ൌ 55,6 ݉ଷ     ሺ݁ݍ. 11.2.2.9ሻ 

∆ ௜ܲ ൌ 1,75 ݉ ൉ 968,5
݃ܭ
݉ଷ ൉ 9,81

݉ଶ

ݏ ൉
݉ݐܽ 1

101325 ܲܽ ൌ .ݍሺ݁     ݉ݐܽ 0,16 11.2.2.10ሻ 

௧ܲ ൌ ∆ ௜ܲ ൅ ௢ܲ ൅ ௔ܲ௧௠ ൌ .ݍሺ݁     ݉ݐܽ 4,16 11.2.2.11ሻ 

ௗܲ ൌ 1,2 ൉ 4,16 ൌ 4,996 ൎ .ݍሺ݁     ݉ݐܽ 5 11.2.2.12ሻ 

 

o Gruixos 

ௗܶ ൌ 30 ൅ 20 ൌ 50 ºܥ     ሺ݁ݍ. 11.2.2.13ሻ 

߬௖௢௦ ൌ ௗܲ ൉ ܴ
ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,6 ൉ ௗܲ

ൌ 

ൌ
݉ݐܽ 5 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 1,5݉ ൉ 39,37 ݄݅݊ܿ
1 ݉

݅ݏ݌ 15600 ൉ 0,85 െ 0,6 ൉ ݉ݐܽ 5 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
݉ݐܽ 1

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ ൌ 8,33 ݉݉     ሺ݁ݍ. 11.2.2.14ሻ 

Com no hi ha xapes de 8,33 mm, el que es fa, es demana una xapa de grossor major 
per a la construcció de la carcassa, el gruix següent és de 10 mm, i és l’escollida per a la 
construcció del cos. 

߬௖௔௣௦ ൌ ௗܲ൉஽

2 ൉ ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,2 ൉ ௗܲ
ൌ 

ൌ
݉ݐܽ 5 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 3݉ ൉ 39,37݄݅݊ܿ
1݉

2 ൉ ൉ ݅ݏ݌ 15600 0,85 െ 0,2 ൉ ݉ݐܽ 5 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
1 ݉

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ

ൌ 8,3 ݉݉     ሺ݁ݍ. 11.2.2.15ሻ 

Igual que abans el gruix dels caps s’agafa del gruix estàndard immediatament superior 
al calculat, 10 mm. 
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o Pesos 
 

௖ܹ௢௦ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉ ௠௔௧ߩ ൌ 
 

ൌ ቈߨ ൉ ൬
3,02݉

2 ൰
ଶ

൉ 10,5݉ െ ߨ ൉ ൬
3݉
2 ൰

ଶ

൉ 10,5݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௢௦ ൌ .ݍሺ݁     ݃ܭ 7873,69 11.2.2.16ሻ 

 

௖ܹ௔௣ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉ ௠௔௧ߩ

ൌ ቈ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
3,02݉

2 ൰
ଶ

൉ 1,8݉ െ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
3݉
2 ൰

ଶ

൉ 1,8݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௔௣௦ ൌ  ݃ܭ 1799,70

௘ܹ௤ ൌ 2 ൉ ݃ܭ 1799,70 ൅ ݃ܭ 7873,69 ൌ .ݍሺ݁     ݃ܭ 9673,39 11.2.2.17ሻ 

 

o Venteig 

El venteig per als tancs a pressió es calcula a partir del balanç d’energia. 

௛ܣ ൌ 0,75 ൉ ቊቈߨ ൉ 10,5 ൉ ൬
3,02

2 ൰
ଶ

቉ ൅ 2 ൉ ቈ2 ൉ ߨ ൉ ൬
3,02

2 ൰
ଶ

቉ቋ ൌ 77,3 ݉ଶ 

ܳ ൌ 139,7 ൉ ܨ ൉ ௛ܣ
଴,଼ଶ ൉ 10ଷ ൌ 2481816,57 ܬܭ

݄ൗ      ሺ݁ݍ. 11.2.2.18ሻ 

On F=0,5 

ܳ௩ ൌ
ܳ
ܮ ൌ ݃ܭ 1434,34

݄ൗ .ݍሺ݁     ݎ݋݌ܽݒ ݁݀ 11.2.2.19ሻ 

௩ܣ ൌ
ܳ௩

3600
√2

൉ ඨ
ߩ

1,25 ൉ ௦ܲ െ ௕ܲ
ൌ 0,013݉ଶ ֜ 

֜ Φݒ ൌ 13,34 ܿ݉ 
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11.2.3 DISSENY DE TANCS DE TETRACLORUR DE CARBONI 
 

El tetraclorur de carboni és un dels reactius dins del procés, es compra pur, i és 
un component líquid a temperatura i pressió ambient. 

o Volum 

௧ܸ௘௢ ൌ
2233 ݃ܭ

݄ ൉ 24 ݄
݀݅ܽ ൉ 7 ݀݅ܽ

1579 ݃ܭ
݉ଷ

ൌ 237,58 ݉ଷݏ݁݅݀ 7 ݎ݁݌  ܨܪ    ሺ݁ݍ. 11.2.3.1ሻ 

ௗܸ ൌ 237,58݉ଷ ൉ 1,2 ൌ 285݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.3.2ሻ 

o Dimensions del tanc 

Per tal de complir amb els 300 m3 es dissenyaran tres tancs de 100 m3 cada un. 

݄௧ ൒ 2 ൉ .ݍ௜    ሺ݁ܦ 11.2.3.3ሻ 

௧ܸ ൌ 100݉ଷ ൌ ߨ ൉ ൬
௜ܦ

2 ൰
ଶ

൉ 2 ൉ ௜ܦ ֜ ௜ܦ ൌ 3,99 ݉ ൎ 4݉    ሺ݁ݍ. 11.2.3.4ሻ 

݄௧ ൌ 2 ൉ 4 ൌ 8 ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.3.5ሻ 

௥ܸ ൌ ߨ ൉ 2ଶ ൉ 8 ൌ 100,5݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.3.6ሻ 

ó݅ܿܽ݌ݑܿ݋ % ൌ
237,58݉ଷ

ݏܿ݊ܽݐ 3
100,5݉ଷ ൉ 100 ൌ .ݍሺ݁    ݐܽ݌ݑܿ݋ 79% 11.2.3.7ሻ 

 

 

o Càlcul de pressions 

݄ ൌ
237,58݉ଷ

3

ߨ ൉ ቀ4
2ቁ

ଶ ൌ 6,3݉    ሺ݁ݍ. 11.2.3.8ሻ 

∆ ௜ܲ ൌ 6,3݉ ൉ 9,81
݉ଶ

ݏ ൉ 1579
݃ܭ
݉ଷ ൉

݉ݐܽ 1
101325 ܲܽ ൌ .ݍሺ݁    ݉ݐ0,96ܽ 11.2.3.9ሻ 

௧ܲ ൌ ∆ ௜ܲ ൅ ௢ܲ ൅ ௔ܲ௧௠ ൌ ݉ݐܽ 2,96 ൎ .ݍሺ݁    ݉ݐ3ܽ 11.2.3.10ሻ 

ௗܲ ൌ 1,2 ൉ 3 ൌ .ݍሺ݁    ݉ݐ3,6ܽ 11.2.3.11ሻ 
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o Gruixos 

ௗܶ ൌ 30 ൅ 20 ൌ 50 ºܥ    ሺ݁ݍ. 11.2.3.12ሻ 

߬௖௢௦ ൌ ௗܲ ൉ ܴ
ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,6 ൉ ௗܲ

ൌ 

ൌ
݉ݐܽ 3,6 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 2݉ ൉ 39,37 ݄݅݊ܿ
1 ݉

݅ݏ݌ 15600 ൉ 0,85 െ 0,6 ൉ ݉ݐܽ 3,6 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
݉ݐܽ 1

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ ൌ 

߬௖௢௦ ൌ 7,94 ݉݉ ൎ 8݉݉    ሺ݁ݍ. 11.2.3.13ሻ 

߬௖௔௣௦ ൌ ௗܲ൉஽

2 ൉ ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,2 ൉ ௗܲ
    ሺ݁ݍ. 11.2.3.14ሻ 

ൌ
݉ݐܽ 3,6 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 4݉ ൉ 39,37݄݅݊ܿ
1݉

2 ൉ ൉ ݅ݏ݌ 15600 0,85 െ 0,2 ൉ ݉ݐܽ 5 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
1 ݉

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ ൌ 7,98 ݉݉ ൎ 8݉݉ 

Aquest tanc és el més alt per tant s’ha de calcular si el gruix que s’ha calculat per a la 
pressió  interna és  suficient per a  suportar  la  força del vent. Per calcular  la  força del 
vent es busquen les dades en els registres meteorològics de Catalunya i es fa una mitja 
per estimar  la velocitat màxima  típica en  la  zona,  com no hi ha dades  concretes de 
Sabadell s’han agafat dades del observatori més proper, l’observatori de Montmeló. 

௩ܨ ൌ 0,0025 ൉ ሺ2ሻଶ ൌ 0,001
ܾܮ
ଶݐ݂     ሺ݁ݍ. 11.2.3.15ሻ 

De =4,016∙3,28 peu/m=13,17 peu;  ht=8+1,8∙3,28 peu/m=32,15 peu; 

௦ߴ ൌ 13,17 ൉ 0,001 ൉ 32,15 ൌ 4,23    ሺ݁ݍ. 11.2.3.16ሻ 

ܯ ൌ ௦ߴ ൉ ݄௧ ൌ 4,23 ൉ 32,15 ൌ 135,99    ሺ݁ݍ. 11.2.3.17ሻ 

߬௪ ൌ ଵଶ൉ெ
ோమ൉గ൉ா൉ிೞ

ൌ ଵ଺ଷଵ,଼଼
ଵ଼଴଻ଷହଵ,ହଽ

൉ 25,4݉݉ ൌ 0,022 ൏ 8݉݉    ሺ݁ݍ. 11.2.3.18ሻ  

o Pesos 

௖ܹ௢௦ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉ ௠௔௧ߩ ൌ 

ൌ ቈߨ ൉ ൬
4,016݉

2 ൰
ଶ

൉ 8 ݉ െ ߨ ൉ ൬
4݉
2 ൰

ଶ

൉ 8݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௢௦ ൌ .ݍሺ݁    ݃ܭ 6390,44 11.2.3.19ሻ 
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௖ܹ௦ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉  ௠௔௧ߩ

ൌ ቈ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
4,016݉

2 ൰
ଶ

൉ 1,8݉ െ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
4݉
2 ൰

ଶ

൉ 1,8݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௔௣௦ ൌ .ݍሺ݁    ݃ܭ1908,83 11.2.3.20ሻ 

௖ܹ௜ ൌ ቈߨ ൉ ൬
4,016

2 ൰
ଶ

൉ ߬௖௢௦቉ ൉ ௠௔௧ߩ ൌ .ݍሺ݁    ݃ܭ 803,6 11.2.3.21ሻ 

௘ܹ௤ ൌ ݃ܭ 803,6 ൅ ݃ܭ1908,83 ൅ ݃ܭ 6390,44 ൌ .ݍሺ݁    ݃ܭ 9102,87 11.2.3.22ሻ 

 

o Venteig 
 

௛ܣ ൌ ߨ ൉ ൬
ܦ
2൰

ଶ

൉ ܪ ൅ ቈ2ܽଶ ൅
ܾଶ

݁ ൉ ln ൬
1 ൅ ݁
1 െ ݁൰቉

ൌ 154,22 ݉ଶ    ሺ݁ݍ. 11.2.3.23ሻ 
 

On e és la esfericitat del capçal del tanc i es calcula com  

 

݁ ൌ ඨ1 െ ቆ
ܾଶ

ܽଶቇ    ሺ݁ݍ. 11.2.3.24ሻ 

 
 

ܳ ൌ 139,7 ൉ ܨ ൉ ௛ܣ
଴,଼ଶ ൉ 10ଷ ൌ ܬܭ 8698872,98

݄ൗ     ሺ݁ݍ. 11.2.3.25ሻ 

On Q és el calor rebut, Ah és l’àrea humida, i F és el factor adimensional, en aquest cas, 
F=1 

Com  el  tanc  és  atmosfèric  s’usa  la  següent  equació  per  a  la  capacitat  de  venteig 
necessària: 

 

݉ଷܽ݅݁ݎ
݄ൗ ൌ

ሺ4,414 ൉ ܳሻ

ቂܮ ൉ ሺܲܯሻଵ
ଶൗ ቃ

ൌ 16524,09    ሺ݁ݍ. 11.2.3.26ሻ 

On Q és el calor rebut, L el calor latent de vaporització i PM el pes molecular. 
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௦ܣ ൌ ሾܳ௔ ሺ0,76 ൉ ܿ ൉ ܭ ൉ ௕ܭ ൉ ଵܲሻ⁄ ሿ ൉ ሾܼ ൉ ܶ ⁄ܯܲ ሿଵ
ଶൗ ൌ 3,107 ܿ݉ଶ ֜ 

֜ ௦ܦ ൌ 2 ܿ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.3.27ሻ 

On Qa es el cabal vaporitzat, c és un coeficient en funció de la relació de n=Cp/Cv, K és 
la relació entre el cabal real i el cabal teòric que escaparà per l’element de seguretat, 
Kb  és  el  coeficient  de  descarrega  que  dona  el  fabricant,  com  no  es  coneix  valor  es 
suposa  valor  1,  i  P1  és  la  pressió  a  la  qual  s’obriria  la  vàlvula,  es  fixa  per  una 
sobrepressió de 0,5 bars, Z es el factor de compressibilitat i PM és el pes molecular del 
compost. 

ܥ ൌ ඨ݊ ൉ ൬
2

1 ൅ ݊൰
ቀ௡ାଵ

௡ିଵቁ

    ሺ݁ݍ. 11.2.3.28ሻ 
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11.2.4 DISSENY DE TANCS DE FREON­13 
 

El Freon‐13   és el producte principal de  la planta, per  tal d’emmagatzemar‐lo en 
condicions  que  no  requereixin  la  criogenització  del  tanc  s’emmagatzema  en  fase 
liquida a 15 atmosferes. 

o Volum 

௧ܸ௘௢ ൌ
1485 ݃ܭ

݄ ൉ 24 ݄
݀݅ܽ ൉ 7 ݀݅ܽ

1266 ݃ܭ
݉ଷ

ൌ 197,06 ݉ଷݏ݁݅݀ 7 ܨܪ  ሺ݁ݍ. 11.2.4.1ሻ 

ௗܸ ൌ 197,06 ݉ଷ ൉ 1,2 ൌ 236,47݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.4.2ሻ 
 

o Dimensions del tanc 

Per tal de complir amb els 240 m3 es dissenyaran quatre tancs de 60 m3 cada un. 

݄௧ ൒ 2 ൉ .ݍ௜    ሺ݁ܦ 11.2.4.3ሻ 
 

௧ܸ ൌ 60݉ଷ ൌ ߨ ൉ ൬
௜ܦ

2 ൰
ଶ

൉ 3 ൉ ௜ܦ ֜ ௜ܦ ൌ 3 ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.4.4ሻ 

 

݄௧ ൌ 3 ൉ 3 ൌ 9 ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.4.5ሻ 
 

௥ܸ ൌ ߨ ൉ 1,5ଶ ൉ 9 ൌ 63,62݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.4.6ሻ 
 

ó݅ܿܽ݌ݑܿ݋ % ൌ
197,06݉ଷ

ݏܿ݊ܽݐ 4
63,62 ݉ଷ ൉ 100 ൌ .ݍሺ݁    ݐܽ݌ݑܿ݋ % 77,44 11.2.4.7ሻ 

 
o Càlcul de pressions 

Al igual que en el cas del HF l’alçada es calcula mitjançant el mètode de poddar, 
amb les mateixes consideracions de disseny. 

௧ܸ ൌ ݄ ൉ ܮ ൉ ܦ ൉ ଵܭ ൅ ሺ2 ൉ ݄ଷሻ ൉
ଶܭ

ܲ     ሺ݁ݍ. 11.2.4.8ሻ 

 

63,62 ൌ ݄ ൉ 9 ൉ 3 ൉ ଵܭ ൅ ሺ2 ൉ ݄ଷሻ ൉
ଶܭ

1,66 ֜    ሺ݁ݍ. 11.2.4.9ሻ 
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֜ ݄ ൌ 2,19 ݉ ՜ ׎ ൌ 0,73՜ ൜ܭଵ ൌ 0,8415
ଶܭ ൌ 1,1046 ֞ ௧ܸ ൌ 60,73 ݉ଷ 

∆ ௜ܲ ൌ 2,19 ݉ ൉ 1266
݃ܭ
݉ଷ ൉ 9,81

݉ଶ

ݏ ൉
݉ݐܽ 1

101325 ܲܽ
ൌ .ݍሺ݁     ݉ݐܽ 0,27 11.2.4.10ሻ 

 

௧ܲ ൌ ∆ ௜ܲ ൅ ௢ܲ ൅ ௔ܲ௧௠ ൌ .ݍሺ݁    ݉ݐܽ 16,27 11.2.4.11ሻ 

 

 

ௗܲ ൌ 1,2 ൉ 16,27 ൌ .ݍሺ݁    ݉ݐܽ 19,52 11.2.4.12ሻ 
 

o Gruixos 

ௗܶ ൌ 30 ൅ 20 ൌ 50 ºܥ    ሺ݁ݍ. 11.2.4.13ሻ 

 

߬௖௢௦ ൌ ௗܲ ൉ ܴ
ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,6 ൉ ௗܲ

ൌ 

ൌ
݉ݐܽ 19,52 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 1,5݉ ൉ 39,37 ݄݅݊ܿ
1 ݉

݅ݏ݌ 15600 ൉ 0,85 െ 0,6 ൉ ݉ݐܽ 19,52 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
݉ݐܽ 1

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ ൌ 

߬௖௢௦ ൌ 32,88 ݉݉    ሺ݁ݍ. 11.2.4.214 

 

Com  no  hi  ha  xapes  de  32,88 mm  es  demana  una  xapa  de  grossor major  per  a  la 
construcció  de  la  carcassa,  el  gruix  següent  es  de  35 mm,  i  és  l’escollida  per  a  la 
construcció del cos. 

߬௖௔௣௦ ൌ ௗܲ൉஽

2 ൉ ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,2 ൉ ௗܲ
    ሺ݁ݍ. 11.2.4.15ሻ 

 

ൌ
݉ݐܽ 19,52 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 3݉ ൉ 39,37݄݅݊ܿ
1݉

2 ൉ ൉ ݅ݏ݌ 15600 0,85 െ 0,2 ൉ ݉ݐܽ 19,52 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
1 ݉

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ ൌ 32,3 ݉݉ 
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Igual  que  en  el  cas  del  cos,  per  als  caps,  s’ha  de  agafar  la  xapa  immediatament 
superior, el gruix per tant és de 35 mm 

  

o Pesos 
 

௖ܹ௢௦ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉ .ݍ௠௔௧    ሺ݁ߩ 11.2.4.16ሻ 

 

ൌ ቈߨ ൉ ൬
3,07݉

2 ൰
ଶ

൉ 9݉ െ ߨ ൉ ൬
3݉
2 ൰

ଶ

൉ 9݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௢௦ ൌ  ݃ܭ 23813,79

௖ܹ௔௣ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉ ௠௔௧ߩ ൌ 

ൌ ቈ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
3,07݉

2 ൰
ଶ

൉ 1,8݉ െ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
3݉
2 ൰

ଶ

൉ 1,8݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௔௣௦ ൌ  ݃ܭ 6351,27

 

௘ܹ௤ ൌ 2 ൉ ݃ܭ 6351,28 ൅ ݃ܭ 23813,79
ൌ .ݍሺ݁    ݃ܭ 36516,34 11.2.4.17ሻ 

 

o Venteig 

El venteig per als tancs a pressió es calcula a partir del balanç d’energia. 

௛ܣ ൌ 0,75 ൉ ቊቈߨ ൉ 9 ൉ ൬
3,07

2 ൰
ଶ

቉ ൅ 2 ൉ ቈ2 ൉ ߨ ൉ ൬
3,07

2 ൰
ଶ

቉ቋ

ൌ 72,17 ݉ଶ    ሺ݁ݍ. 11.2.4.18ሻ 

 

ܳ ൌ 139,7 ൉ ܨ ൉ ௛ܣ
଴,଼ଶ ൉ 10ଷ ൌ 2333559,66 ܬܭ

݄ൗ     ሺ݁ݍ. 11.2.4.19ሻ 

 

On F=0,5 
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ܳ௩ ൌ
ܳ
ܮ ൌ ݃ܭ 797,5

݄ൗ .ݍሺ݁    ݎ݋݌ܽݒ ݁݀ 11.2.4.20ሻ 

 

௩ܣ ൌ
ܳ௩

3600
√2

൉ ඨ
ߩ

1,25 ൉ ௦ܲ െ ௕ܲ
ൌ 0,00049݉ଶ ֜ 

֜ Φݒ ൌ 7,92 ܿ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.4.21ሻ 

 

 

o Aïllant 
 

El tanc dissenyat per al freon‐13 és un tanc que treballa a condicions de pressió 
i criogènic, per tant es realitza un càlcul per determinar el gruix necessari per aïllar  el 
tanc i mantenir temperatures sota zero sense usar un gran cabal de refrigerant.  

S'ha  realitzat el càlcul a mà,  ja que el programa  insular calorcol només  treballa amb 
equips calents en el que l'interior està a major temperatura que l'exterior. 

Com és un tanc horitzontal, es considerarà que només hi ha conducció, ja que el calor 
per convecció no es considerarà per que el fluid es troba en repòs. 

Es realitza un càlcul  iteratiu per tal de suposant un gruix d’aïllant quina seria el calor 
retirada,  un  cop  determinat  el  calor,  es  calcula  quin  seria  el  cabal  de  refrigerant 
necessari i es realitzarà la comprovació del cabal amb la velocitat típica del fluid per els 
tubs del serpentí, el diàmetre del serpentí ve donat per els valors típics extrets del " 
PERRRY‐GREEN" en el capítol 11 del volum 2. 

 

ܳொ ൌ
Δܶ

Δݔ௔௖௘௥
௔௖௘௥ܭ ൉ ௠௟ܣ

൅ Δݔ௔ï௟௟௔௡௧
௔ï௟௟௔௡௧ܭ ൉ ௠௟ܣ

ൌ 720,5 ܹ    ሺ݁ݍ. 11.2.4.21ሻ 

 

ܳொ ൌ
Δܶ

Δܿܽݔ
݇௔௖ ൉ A௠௟

൅ Δ݅ܽݔ
݇௔௜ ൉ ௠௟ܣ

ൌ 720,5 ܹ    ሺ݁ݍ. 11.2.4.22ሻ 
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On ΔT és el salt tèrmic entre l’exterior i l’interior del tanc, Δx son els gruixos del acer i 
del  aïllant  respectivament,  kx  és  la  conductivitat  tèrmica,  i  Aml  és  l’àrea  mitjana 
logarítmica. 

ܳொ ൌ ݉ ൉ ݌ܥ ൉ Δܶ ൌ 720,5 ֞ ݉ ൌ 0,28
݉ଷݐ݊ܽݎ݁݃݅ݎ݂݁ݎ

݄  

    ሺ݁ݍ. 11.2.4.23ሻ  

 

Tal com es pot veure al “PERRY” els tubs típics per al serpentí tenen unes dimensions 
de 2 in de diàmetre. 
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11.2.5 DISSENY DE TANCS D’ÀCID CLORHÍDRIC 
 

Com  ha  subproducte  de  la  planta  s’obté  àcid  clorhídric  que  tractat  amb  un 
absorbidor es vendrà com àcid clorhídric comercial al 30%. 

o Volum 

௧ܸ௘௢ ൌ
4306 ݃ܭ

݄ ൉ 24 ݄
݀݅ܽ ൉ 7 ݀݅ܽ

1190 ݃ܭ
݉ଷ

ൌ 607,9 ݉ଷݏ݁݅݀ 7 ܨܪ    ሺ݁ݍ. 11.2.5.1ሻ 

 

ௗܸ ൌ 607,9݉ଷ ൉ 1,2 ൌ 729,48݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.5.2ሻ 

 
o Dimensions del tanc 

Per tal de complir amb els 730 m3 es dissenyaran cinc tancs de 150 m3 cada un. 

݄௧ ൌ .ݍ௜    ሺ݁ܦ 11.2.5.3ሻ 

௧ܸ ൌ 150݉ଷ ൌ ߨ ൉ ൬
௜ܦ

2 ൰
ଶ

൉ ௜ܦ ֜ ௜ܦ ൌ 5,75 ݉ ൎ 6 ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.5.4ሻ 

݄௧ ൌ 6 ݉ 

௥ܸ ൌ ߨ ൉ 3ଶ ൉ 6 ൌ 169,64݉ଷ    ሺ݁ݍ. 11.2.5.5ሻ 

ó݅ܿܽ݌ݑܿ݋ % ൌ
607,9݉ଷ

ݏܿ݊ܽݐ 5
169,64 ݉ଷ ൉ 100 ൌ .ݍሺ݁    ݐܽ݌ݑܿ݋ 71,66% 11.2.5.6ሻ 

 
o Càlcul de pressions 

 

݄ ൌ
607,9݉ଷ

5

ߨ ൉ ቀ6
2ቁ

ଶ ൌ 4,3݉    ሺ݁ݍ. 11.2.5.7ሻ 

∆ ௜ܲ ൌ 4,3݉ ൉ 9,81
݉ଶ

ݏ ൉ 1190
݃ܭ
݉ଷ ൉

݉ݐܽ 1
101325 ܲܽ ൌ .ݍሺ݁    ݉ݐ0,5ܽ 11.2.5.8ሻ 

௧ܲ ൌ ∆ ௜ܲ ൅ ௢ܲ ൅ ௔ܲ௧௠ ൌ .ݍሺ݁    ݉ݐܽ 2,5 11.2.5.9ሻ 

ௗܲ ൌ 1,2 ൉ 3 ൌ .ݍሺ݁    ݉ݐܽ 3 11.2.5.10ሻ 
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o Gruixos 

ௗܶ ൌ 30 ൅ 20 ൌ 50 ºܥ    ሺ݁ݍ. 11.2.5.11ሻ 

߬௖௢௦ ൌ ௗܲ ൉ ܴ
ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,6 ൉ ௗܲ

ൌ 

ൌ
݉ݐܽ 3 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 3݉ ൉ 39,37 ݄݅݊ܿ
1 ݉

݅ݏ݌ 15600 ൉ 0,85 െ 0,6 ൉ ݉ݐܽ 3 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
݉ݐܽ 1

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ ൌ 

߬௖௢௦ ൌ 3,33 ݉݉ ൎ 4 ݉݉    ሺ݁ݍ. 11.2.5.12ሻ 

߬௖௔௣ ൌ ௗܲ൉஽

2 ൉ ܵ ൉ ௦ܨ െ 0,2 ൉ ௗܲ
    ሺ݁ݍ. 11.2.5.13ሻ 

ൌ
݉ݐܽ 3,6 ൉ ݅ݏ݌ 14,6

݉ݐܽ 1 ൉ 6݉ ൉ 39,37݄݅݊ܿ
1݉

2 ൉ ൉ ݅ݏ݌ 15600 0,85 െ 0,2 ൉ ݉ݐܽ 3 ൉ ݅ݏ݌ 14,6
1 ݉

൉ 25,4
݉݉
݄݅݊ܿ ൌ 10 ݉݉ 

 
o Pesos 

 

௖ܹ௢௦ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉ .ݍ௠௔௧    ሺ݁ߩ 11.2.5.13ሻ 

ൌ ቈߨ ൉ ൬
6,01݉

2 ൰
ଶ

൉ 6 ݉ െ ߨ ൉ ൬
6 ݉

2 ൰
ଶ

൉ 6݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௢௦ ൌ  ݃ܭ 4488,04

 

௖ܹ௔௣௦ ൌ ሺ ௘ܸ௫௧ െ ௜ܸ௡௧ሻ ൉ .ݍ௠௔௧    ሺ݁ߩ 11.2.5.14ሻ 

ൌ ቈ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
6,01݉

2 ൰
ଶ

൉ 3,6݉ െ
4 ൉ ߨ

3 ൉ ൬
6݉
2 ൰

ଶ

൉ 3,6݉቉ ൉ 7930
݃ܭ
݉ଷ ൌ 

௖ܹ௔௣௦ ൌ  ݃ܭ3590,44

௖ܹ௜ ൌ ቈߨ ൉ ൬
6,01

2 ൰
ଶ

൉ ߬௖௢௦቉ ൉ ௠௔௧ߩ ൌ .ݍሺ݁    ݃ܭ 1124,82 11.2.5.15ሻ 

௘ܹ௤ ൌ ݃ܭ 124,82 ൅ ݃ܭ3590,44 ൅ ݃ܭ 4488,04 ൌ  ݃ܭ 9203,3

 



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.23 
 

o Venteig 
 

௛ܣ ൌ ߨ ൉ ൬
ܦ
2൰

ଶ

൉ ܪ ൅ ቈ2ܽଶ ൅
ܾଶ

݁ ൉ ln ൬
1 ൅ ݁
1 െ ݁൰቉ ൌ 154,22 ݉ଶ    ሺ݁ݍ. 11.2.5.16ሻ 

 

On e és la esfericitat del capçal del tanc i es calcula com  

 

݁ ൌ ඨ1 െ ቆ
ܾଶ

ܽଶቇ    ሺ݁ݍ. 11.2.5.17ሻ 

 

ܳ ൌ 139,7 ൉ ܨ ൉ ௛ܣ
଴,଼ଶ ൉ 10ଷ ൌ ܬܭ 8699049,04

݄ൗ     ሺ݁ݍ. 11.2.5.18ሻ 

en aquest cas, F=1 
 
 

݉ଷܽ݅݁ݎ
݄ൗ ൌ

ሺ4,414 ൉ ܳሻ

ቂܮ ൉ ሺܲܯሻଵ
ଶൗ ቃ

ൌ 14166,91    ሺ݁ݍ. 11.2.5.19ሻ 

 

௦ܣ ൌ ሾܳ௔ ሺ0,76 ൉ ܿ ൉ ܭ ൉ ௕ܭ ൉ ଵܲሻ⁄ ሿ ൉ ሾܼ ൉ ܶ ⁄ܯܲ ሿଵ
ଶൗ ൌ 66,35 ܿ݉ଶ ֜ 

֜ ௦ܦ ൌ 9,19 ܿ݉    ሺ݁ݍ. 11.2.5.20ሻ 
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11.3 DISSENY DE BESCANVIADORS DE CALOR 
 

11.3.1 CONSIDERACIONS DE DISSENY 
 

S’ha decidit treballar amb bescanviadors de carcassa i tubs ja que són els més usats en 
la industria pels motius següents:  

‐ Ofereixen una gran àrea de bescanvi en poc volum. 
‐ Degut al seu disseny mecànic es poden operar a pressió. 
‐ Es poden fabricar en diversos materials. 
‐ Els procediments de disseny i fabricació estan totalment establerts. 
‐ Es poden netejar fàcilment. 

Dins dels bescanviadors de carcassa  i tubs hi ha moltes configuracions diferents, com 
es pot veure en la figura 11.3.1; en funció de la finalitat i les característiques dels fluids 
a tractar cal triar‐ne una per a cada cas. 

El tipus més usat en  la  indústria, tant per a escalfar com per a refredar, es el BEM, el 
qual  presenta  un  únic  pas  per  carcassa  i  el  feix  de  tubs  fixat;  és  el més  senzill  i 
econòmic però la seva aplicació està limitada a diferències de temperatura moderades 
entre el fluid que circula pels tubs i el que ho fa per carcassa. Això és degut a que els 
tubs  estan  fixats  a  la  carcassa  pels  dos  extrems  i  es  podria  produir  una  dilatació 
diferencial dels materials de construcció que  faria malbé  l’equip. Per a solucionar‐ho 
una  opció  viable  és  canviar  el  feix  de  tubs  per  un  en  forma  de  U,  formant  un 
bescanviador  tipus BEU. La principal  limitació d’aquests és  la necessitat de  fer  servir 
fluids  nets,  ja  que  la  neteja  dels  tubs  és més  complicada  i  és  important  evitar  les 
incrustacions. Cal dir que cap dels fluids que es fan servir al  llarg del procés és brut o 
pot presentar embrutiment, de manera que és adequat fer servir un feix de tubs en U. 
Per  altre banda  si que  es  tenen materials poden  ser  especialment  corrosius per  als 
equips, especialment si es treballa a temperatures elevades; aquestes substàncies són 
principalment  l’àcid  clorhídric  i  el  fluorhídric.  Per  a  solucionar  això  tots  els 
bescanviadors  han  estat  dissenyats  en  acer  AISI  316L,  afegint‐hi  una  capa  de  tefló 
sobre  totes  les  superfícies  internes  que  estiguin  en  contacte  amb  els  materials 
esmentats. 

Quan  la  finalitat del bescanviador és  l’evaporació total o parcial d’un corrent, el més 
habitual és fer servir el tipus BKU. La característica principal d’aquest és la carcassa de 
tipus kettle, la qual està sobredimensionada per a permetre una bona separació entre 
el  líquid  i el vapor generat. Els calderins o reboilers situats a cues de  les columnes de 
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destil∙lació són d’aquest tipus, com també ho són els bescanviadors en els quals és vol 
vaporitzar la totalitat del corrent d’entrada.  

Quan  el  que  es  precisa  és  condensar  un  líquid  els  bescanviadors  usats  són  molt 
semblants als tipus BEM o BEU explicats abans per a escalfar o refredar, tot  just amb 
algunes diferències com un major espaiat entre bafles. Quan s’ha requerit condensar 
fluids del procés, com és el cas dels caps de  les columnes o  la preparació del freó 13 
abans d’emmagatzemar‐lo, s’ha optat per bescanviadors horitzontals amb evaporació 
en el costat de la carcassa. L’alternativa més habitual a la opció triada és fer servir un 
condensador vertical, realitzant el canvi de fase a l’interior dels tubs. Aquesta opció és 
adequada  quan  es  disposa  de  poc  espai  a  la  planta  però  sovint  requereix  un  cost 
d’instal∙lació i de manteniment major, degut a les dificultats per accedir al feix de tubs. 
Com no existeix un problema amb  l’espai en el projecte s’ha triat  la primera opció  la 
qual  presenta  menys  inconvenients.  Cal  esmentar  que  tot  i  que  la  opció  d’un 
condensador vertical amb canvi de fase dins dels tubs no es fa servir habitualment, si 
que es freqüent aquesta disposició quan el que es condensa és vapor sobreescalfat, el 
qual actua com a fluid calent aportant calor latent i sensible al fluid a escalfar.  

Per a cada disseny realitzat ha estat necessari decidir per on circula cada un dels fluids. 
Aquesta tria s’ha fet en funció dels consells que es presenten a continuació: 

‐ Canvi  de  fase:  en  general,  quan  hi  ha  canvi  de  fase  en  algun  dels  corrents 
aquest es fa passar per cassa. Tot i això, en casos en que el fluid que s’evapora 
o condensa  sigui vapor d’aigua o un  refrigerant, com per exemple el propilè, 
aquests se solen dur pel costat dels tubs.  

‐ Corrosió: el corrent més corrosiu s’acostuma a fer passar per tubs ja que el cost 
en materials o recobriments protectors és menor.  

‐ Embrutiment:  els  fluids  bruts  es  dues  per  tubs  ja  que  es  pot  dissenyar  el 
bescanviador per a que la velocitat a través d’aquests sigui elevada, reduint així 
les  incrustacions. A més cal  tenir en compte que és més  fàcil netejar els  tubs 
que la carcassa. 

‐ Cabals: normalment és més rentable econòmicament que el corrent amb major 
cabal circuli per tubs. 

Com es pot observar hi ha casos en que, si se segueixen els consells anteriors s’arriba a 
solucions contradictòries. Degut a això la tria del fluid que circula per cada lloc s’ha de 
fer estudiant en cada cas quin dels factors té una major incidència en la operació que 
es duu a  terme. Un exemple és quan es  fa  servir propilè per a  refrigerar un corrent 
corrosiu; segons  les directrius anteriors el propilè ha de circular per carcassa,  ja que 
canvia de fase i és el menys corrosiu. Tot i això, interessa fer‐lo circular pels tubs ja que 
es minimitzen  les opcions de que es produeixin  fugues de  vapor de propilè, el qual 
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seria perillós  ja que és un material  inflamable. En  aquest  cas pesa més el motiu de 
seguretat que l’econòmic. 

Pel que fa als fluids de transferència de calor emprats cal diferenciar entre escalfadors i 
refrigerants; tot i això, s’ha de tenir en compte que la primera opció sempre ha estat el 
reaprofitament energètic com  s’ha  fet en el bescanviador E‐201, on  s’ha usat com a 
fluid calent el corrent de sortida del primer reactor.  

En  cas  de  que  no  es  disposi  o  no  sigui  viable  un  reaprofitament  energètic  i  es 
requereixi  refredar,  el primer que es  tria  és  l’aigua de  torre de  refrigeració,  la qual 
arriba  a  uns  10‐25˚C  en  funció  de  l’època  de  l’any;  si  la  temperatura  requerida  és 
inferior, una bona opció és fer servir amoníac, el qual permet refredar fins al voltant de 
‐25˚C aproximadament. Si es requereixen temperatures encara més baixes, una bona 
opció  es  fer  servir  hidrocarburs,  els  quals  com  l’amoníac  pertanyen  al  grup  de 
refrigerants anomenats naturals, que es caracteritzen per no tenir cap efecte sobre la 
capa d’ozó. Tot  i això, tenen  l’inconvenient de ser  inflamables però actualment hi ha 
molts  protocols  que  garanteixen  la  seguretat  en  l’ús  d’aquests  en  sistemes  de 
refrigeració.  L’opció  triada  per  al  projecte,  degut  a  que  en  punts  del  procés  s’ha 
requerit temperatures molt properes als ‐35˚C, ha estat el propilè, el qual vaporitza, a 
una  atmosfera  ,  al  voltant  de  ‐50˚C.  Aquest  es  fa  evaporar  a  l’interior  dels 
bescanviadors, retirant així més quantitat de calor del corrent a refredar que si només 
hi hagués un salt tèrmic.  

 Per altre banda, si el que es requereix és escalfar es tria el vapor d’aigua, el qual es fa 
servir  al  voltant  de  7‐8  atmosferes  condensant  al  voltant  dels  165˚C.  Aquesta 
temperatura és suficient per al procés de manera que s’ha triat fer servir vapor com a 
fluid calent, per  la qual cosa s’ha especificat  la caldera requerida per a donar servei a 
tots els bescanviadors. 

Al llarg del disseny s’ha tingut en compte altres consideracions, per exemple s’ha triat 
una  configuració de  cap del bescanviador  tipus D quan  s’ha  treballat amb pressions 
elevades en el procés. Aquesta i altres consideracions s’expliquen en el següent punt, 
el qual mostra un exemple de càlcul. 
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Figura 11.3.1 Diferents configuracions per a bescanviadors de carcassa i tubs segons 
l’estàndard TEMA. 
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11.3.2 EXEMPLE DE DISSENY 
 

Per a  realitzar el disseny exhaustiu dels bescanviadors  s’ha usat el  software Heat Exchanger 
Design de HYSYS. En aquest punt es mostrarà a mode d’exemple com s’ha realitzat el càlcul del 
bescanviador E‐202, a  la vegada que s’explicaran  les consideracions de disseny generals que 
s’ha tingut en compte per a dissenyar tots els bescanviadors de la planta. El bescanviador que 
es fa servir d’exemple té la funció d’evaporar tot el corrent de tetraclorur de carboni que entra 
al procés i que, un cop vaporitzat, serà introduït al reactor R‐201. 

Per a dissenyar un bescanviador, el primer pas amb el software és  introduir  les composicions 
dels dos corrents que entraran al bescanviador i comprovar que es disposi de les dades físiques 
per a tots els components. En aquest cas els components són únicament el tetraclorur i vapor 
d’aigua, com a fluids fred i calent respectivament. Per a tots els casos realitzats s’ha fet servir 
el paquet de propietats d’ASPEN. Un cop fixats els rangs de pressió i temperatura dins dels que 
treballarà  el  corrent,  es  poden  veure  diferents  propietats  d’aquest;  a  la  imatge  següent  es 
poden veure diferents propietats del corrent de  tetraclorur en  forma de  taula,  figura 11.3.2, 
per a diferents temperatures a la pressió d’operació. 

 

 

Figura 11.3.2 Taula de propietats del corrent de tetraclorur de carboni a diferents 
temperaturs i pressions d’operació 

 

Com s’ha comentat, en el bescanviador E‐202 es vaporitza i escalfa tot el corrent de tetraclorur 
de carboni de manera que s’ha  triat que  tingui una configuració BKU, és a dir un kettle  . En 
aquest tipus de bescanviadors no és necessari decidir per on circula cada corrent ja que el fluid 
fred a evaporar ho fa sempre per carcassa mentre que el calent ho fa per tubs. El següent pas 
es introduir al software les característiques del corrent a escalfar, que és el corrent de procés; 
en  concret  s’introdueix:  el  cabal màssic,  la  pressió  d’entrada  a  l’equip  i  les  temperatures 
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d’entrada i de sortida. En aquest cas es desitja evaporar i sobreescalfar el vapor fins a 150˚C de 
manera  que  es  pot  fixar  la  temperatura  de  sortida.  Si  el  que  es  requerís  fos  únicament 
evaporar el corrent es fixaria un valor de 1 a la fracció de vapor a la sortida del corrent, deixant 
sense  fixar  la  temperatura  de  sortida.  A  continuació  es  mostra  la  pantalla  en  que  s’ha 
especificat les condicions i cabals dels dos corrents: 

 

 

Figura 11.3.1 Especificacions del bescanviador a dissenyar 
 

Com es pot observar en  la figura anterior, per al corrent que circula per tubs, és a dir el fluid 
tèrmic calent, es  fixa només  la pressió d’entrada  i  les  temperatures d’entrada  i sortida. S’ha 
triat  la  temperatura d’entrada en  funció de  la que  subministri  la  caldera, mentre que  la de 
sortida s’ha triat per a que estigui propera, però per sota, del punt de condensació. Aquest fet 
permet assegurar que el vapor alliberi  tot el calor  latent disponible en el corrent però sense 
subrefredar‐se massa ja que això faria treballar de manera més exigent la caldera. Així doncs, 
s’ha fixat el salt tèrmic per a que el vapor passi de 175 a 160 ˚C, condensant en aquest interval. 
Amb aquest procediment s’ha deixat que el software calculi el cabal màssic de vapor requerit, 
en funció dels requeriments de calor que te el cabal a escalfar, el qual si que s’ha especificat 
totalment. Aquest procediment es podria realitzar de manera  inversa si, per exemple, en  lloc 
de tenir un vapor de caldera es té un corrent provinent d’un reaprofitament tèrmic, el qual ja 
tindria un cabal fixat.  

S’ha  triat un  salt  tèrmic de 15˚C  ja que està dins dels valors  típics per a  fluids  tèrmics, que 
estan entre 15‐30 ˚C. S’ha triat el valor inferior ja que això evita problemes a la caldera, com ja 
s’ha esmentat,  i a que el cabal requerit que s’ha obtingut és petit, amb una àrea de bescanvi 
petita. A més  cal  tenir en  compte que al  fer  servir vapor  la principal  forma de  calor que es 
transfereix és latent degut a la condensació d’aquest. 
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Ha estat necessari donar un valor a  la pèrdua de pressió màxima permesa per a cada un dels 
corrents.  Per  a  fer‐ho  ha  estat  necessari  consultar  valors  estàndard  a  la  bibliografia, 
concretament al Sinnot et al.[1] (pp844), els quals es mostren a continuació: 

 

Taula 11.3.1 Pèrdues de càrrega acceptables en bescanviadors de carcassa i tubs per a 
corrents líquids. 

Viscositat  Caiguda de pressió permesa 
< 1 cP  35 kPa 

1 a 10 cP  50‐70 kPa 
 

Taula 11.3.2 Pèrdues de càrrega acceptables en bescanviadors de carcassa i tubs per a 
vapors i gasos. 

Pressió  Caiguda de pressió permesa 
Buit moderat  0,1 x pressió absoluta 
1 a 2 atm 
>10 atm 

0,5 x pressió manomètrica 
0,5 x pressió manomètrica 

 

Així doncs,  la pèrdua de pressió admissible fixada ha estat de 25 Kpa per al corrent fred  i de 
250 KPa per al calent. Com que el fluid de procés experimenta un canvi de fase, s’ha decidit 
triar la pèrdua de càrrega més conservadora, és a dir la menor, la qual ha estat la corresponent 
a l’estat gasos. Cal tenir en compte que el fet de que es doni una caiguda de pressió permessa 
no vol dir que en el bescanviador dissenyat s’hi acabi donant però el que si que es garanteix es 
que la pèrdua real no sigui superior a la prevista. 

El  següent  pas  és  introduir  els  factors  d’embrutiment  per  als  dos  corrents,  els  quals 
introdueixen  a  la  simulació  la  resistència  a  la  transferència  de  calor  produïda  per  les 
incrustacions. Un  factor  gran  indica  una  elevada  residència  i  provocarà  que  sigui  necessari 
sobredimensionar  força  l’equip,  augmentant‐ne  l’àrea  de  bescanvi,  generant  un major  cost 
econòmic. Si aquest fos el cas caldria estudiar la opció de reduir les incrustacions augmentant 
la velocitat de circulació del  fluid, reduint així el  factor d’embrutiment. A  la  taula següent es 
mostren els valors trobats per als diferents fluids que es fan servir a la planta: 

Taula 11.3.3 Coeficients i factors d’embrutament típics per als fluids de procés 
Fluid  Coeficient d’embrutiment

(W/ m2∙˚C) 
Factor d’embrutiment 

(m2∙˚C/W) 
Condensat de vapor d’aigua  1500‐5000  0,00067 – 0,0002 

Vapor d’aigua (amb traces d’oli)  2000‐5000  0,0005 – 0,0002 
Vapors i líquids orgànics  5000  0,0002 
Transferència de calor  5000  0,0002 

 

D’acord amb la taula s’ha triat un valor de 0,0002 m2∙˚C/W per al corrent fred, ja que es tracta 
d’un fluid orgànic  (tetraclorur de carboni)  i de 0,0005 m2∙˚C/W per al calent,  ja que és vapor 
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d’aigua.  Com  es  pot  observar  no  es  tracta  de  resistències  elevades  de  manera  que 
aparentment no caldrà augmentar molt  l’àrea de bescanvi. Això és  l’esperat  ja que com s’ha 
comentat a la introducció no es tracta de fluids bruts.  

Un cop s’ha definit les condicions d’operació cal clicar sobre la pestanya de console, figura 4, a 
on  cal  fixar el material amb el que es  construirà el bescanviador. S’ha decidit  treballar amb 
acer  al  carboni  AISI  416  L  degut  a  que  presenta  una  bona  resistència  i  un  cost  adequat; 
s’introdueix també un sobre‐espessor de protecció contra la corrosió, el qual s’ha triat de tefló 
quan així ha estat requerit perquè hi circulen àcids. Aquest no és el cas de manera que no més 
s’ha posat un sobre‐espessor del propi material a fi d’assegurar‐ne la duració al llarg de la vida 
útil de  la planta. Per als material emprat  i els anys de vida que  s’estimen per a  l’equip  s’ha 
aplicat un gruix de 1 mm.   

 

 

Figura 11.3.4 Pestanya console, en la qual s’especifiquen diferents opcions entre les que hi ha 
el material del bescanviador. 

 

Un cop ja s’ha especificat totalment el cas es fa córrer el programa, el qual comença a realitzar 
iteracions  fins  que  indica  que  ha  arribat  a  un  resultat  òptim;  en  aquest  punt  el  programa 
mostra si, n’hi ha, un o més missatges d’alerta; com no és el cas se segueix endavant amb el 
disseny.  
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A  la  figura  següent es pot  veure un  resum dels  resultats obtinguts;  cal  comprovar que  s’ha 
assolit les condicions especificades de canvi de fase i de temperatura, assegurant que no hi ha 
cap creuament d’aquestes. També és necessari veure que les caigudes de pressió estiguin per 
sota del màxim especificat anteriorment.  

 

 

Figura 11.3.5 Resultats de temperatures i pressions obtinguts en la simulació. 
 

Per  altre banda,  cal  comprovar que  les  velocitats de  circulació dels  fluids estiguin dins dels 
valors  estàndards  per  a  garantir  la  seguretat  de  l’operació;  a  la  taula  següent  es mostren 
velocitats típiques segons les condicions: 

Taula 11.3.4 Velocitats de circulació típiques per a líquids 
Localització  Velocitat 

Tubs  1 – 2 m/s 
Carcassa  0,3 – 1 m/s 

 

Taula 11.3.5 Velocitats de circulació típiques per a gasos. 
Pressió  Velocitat 
Buit  50 – 70 m/s 

Atmosfèrica 
Alta 

10 – 30 m/s 
5 – 10 m/s 

 

Com es pot observar la velocitat es pot variar dins dels marges presentats en la taula anterior; 
cal  tenir  en  compte  que  velocitats  elevades  de  circulació  comporten  coeficients  de 
transferència de calor alts i redueixen les incrustacions però poden generar problemes d’erosió 
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i  de  vibració  dels  materials,  reduint  molt  la  vida  útil  del  bescanviador.  En  general,  però 
mantenint les velocitats dins dels marges presentats no es tindran problemes; en qualsevol cas 
el software ja preveu el problema de les vibracions i en realitza un estudi. Com es pot veure en 
la  figura  7  el  bescanviador  no  presenta  aquests  problemes.  De  la  mateixa  manera,  és 
important  que  les  velocitats  no  siguin  inferiors  a  les  esmentades  ja  que  el  bescanvi  seria 
deficient i es requeriria una àrea molt gran. No és el cas d’aquest exemple però la solució més 
habitual  és  incloure  deflectors  del  corrent  o  bafles,  els  quals  direccionen  i  augmenten  la 
velocitat de circulació del fluid per la carcassa; si el problema es presenta als tubs la solució és 
més senzilla, es redueix el diàmetre dels tubs. 

Un altre element a comprovar és que el coeficient global de bescanvi (U), prengui un valor dins 
del  rang  habitual  per  als  fluids  i  l’operació  que  s’està  simulant.  Cal  esmentar  que  aquest 
coeficient  és  la  inversa  de  la  resistència  a  la  transferència  de  calor  en  el  bescanviador,  de 
manera que un valor inferior a l’esperat indica que el bescanvi en l’equip es deficient i que per 
tant  es  requerirà una  àrea de bescanvi major,  fet que  comporta un  cost més  elevat.  Per  a 
resoldre això una bona solució és augmentar  la velocitat de circulació del  fluid afavorint així 
una millor transferència. Si la simulació indica un valor molt elevat i es pren com a correcte és 
probable que el bescanviador dissenyat no sigui realista, de manera que un cop implementat a 
la planta  s’observaria que el bescanvi no es produeix de manera  tan eficient  com prediu el 
software. Així  doncs,  segons  Sinnot  [1](Diseño  Sinnot  ,,  pp819‐821)  els  coeficients  esperats 
segons els fluids i els processos duts a terme són els que es mostren en la taula següent: 

Taula 11.3.6 Valors típics pel coeficient de bescanvi en equips de bescanvi de calor 
Fluid calent  Fluid fred  U (W/m2∙˚C) 

Aigua  Aigua  800‐1500 
Dissolvents orgànics  Dissolvents orgànics  100‐300 

Gasos  Gasos  10‐50 
 

Taula 11.3.7 Valors típics pel coeficient de bescanvi en condensadors i/o refredadors.  
Fluid calent  Fluid fred  U (W/m2∙˚C) 

Dissolvents orgànics  Aigua  250‐750 
Vapors orgànics  Refrigerants  525‐100 

 

   



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.34 
 

Taula 11.3.8 Valors típics pel coeficient de bescanvi en equips escalfadors i/o evaporadors. 
Fluid calent  Fluid fred  U (W/m2∙˚C) 
Vapor d’aigua  Compostos orgànics  600‐1500 
Vapor d’aigua  Gasos  30‐300 

 

Cal  tenir en  compte que per a algunes operacions del procés no  s’han  trobat  tabulades els 
coeficients per  a  les parelles de  fluids  i  la operació  realitzada. Degut  a  això  s’han hagut de 
trobar  gràficament  en  la  taula  que  es mostra  a  continuació,  la  qual  ha  estat  extreta  del 
SINNOT[1] (p821) 

 

 

Figura 11.3.6 Coeficient global de transferència de calor en funció dels fluids i l’operació que 
es duu a terme. 

 

Com  que  tot  el  comentat  es  compleix  es  pot  anar  a  la  fulla  d’especificacions  que  genera 
automàticament el software, figura 11.3.7, on es troba tota la informació de l’equip dissenyat. 
Per  a  obtenir  una  imatge  acotada  de  l’equip  dissenyat  cal  anar  a  la  pestanya mechanical 
summary  i  a  continuació  setting  plan &  tubesheet  layout,  figura  8,  on  es  poden  veure  les 
dimensions  i  la  forma  que  te  l’equip  un  cop  construït.  Aquí  cal  realitzar  una  última 
comprovació; cal veure quina relació longitud de tubs/ diàmetre de carcassa (L/D) presenta el 
bescanviador dissenyat. Tot i no ser una norma d’obligat compliment sovint els bescanviadors 
industrials presenten una relació L/D d’entre 4 i 8, tot i que aquest rang pot variar en funció de 
la    font   consultada. És probable que el primer disseny que s’obtingui del software doni una 
L/D  bastant  superior  als  valors  esmentats,  ja  que  aquest  presentarà  sempre  la  opció més 
econòmica.  Això  es  degut  a  que  sovint  és més  costós  augmentar  el  número  de  tubs  o  de 



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.35 
 

passos per carcassa que tenir tubs més llargs. En aquest punt però, cal tenir en compte altres 
factors com per exemple  la operativitat de  l’equip dissenyat, ja que tenir tubs molt  llargs pot 
dur a problemes de vibració durant el seu ús, reduint així la vida útil de l’equip. Un altre punt 
en  contra de  tenir bescanviadors massa  llargs és que es  requerirà un major  cost  i espai en 
planta a l’hora de retirar el feix per a netejar‐los o substituir‐los.  Per últim, cal pensar també 
que si es tenen tubs molt llargs caldrà invertir més en els suports interns del bescanviador. Per 
tot això, en  tots els bescanviadors dissenyats s’ha  intentat estar en valors de L/D propers al 
marge esmentat. 

 

 

Figura 11.3.7 Fulla d’especificacions generada automàticament pel software. 
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Figura 11.3.8 Esquema acotat del bescanviador dissenyat. 
 

En  aquest  punt,  com  que  s’ha  complert  tots  els  requisits  preestablerts,  es  pot  donar  el 
bescanviador per dissenyat. Si no fos el cas i l’equip tingués, per exemple, un valor de U massa 
baix  caldria  realitzar  canvis;  en  aquest  cas  una  bona  opció  seria  augmentar  la  velocitat  de 
circulació dels  fluids  a  fi  de millorar  el bescanvi.  En qualsevol  cas, un  cop  s’ha obtingut  un 
disseny que no presenta cap problema dels esmentats, és interessant passar la check  list que 
es mostra a continuació, per a comprovar que no s’ha comés cap errada ni s’ha passat res per 
alt en cap de les etapes del disseny. 

Taula 11.3.8 Check list confeccionada per a dissenyar les bescanviadors. 

Dades 
Comprovar que el paquet triat té dades termodinàmiques de 

tots els components. 

Tipus de bescanviador 
Triar el tipus de bescanviador (carcassa, capsal, tubs...) en  

funció de les condicions d’operació. 

Fluid per tubs/ carcassa 
Decidir quin fluid circularà per tubs i quin per carcassa. 

 

Coeficient d’embrutiment 
En funció dels fluids, triar un valor típic per al coeficient 

d’embrutiment. 

Caiguda de pressió 
Introduir la caiguda de pressió prevista segons les condicions 

d’operació. 

Velocitat de circulació 
Comprovar que les velocitats a les que circulen els fluids són 

típiques per a les condicions de l’equip. 
Coeficient de bescanvi U  Comprovar que el coeficient de bescanvi estigui en el rang 
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típic per als corrents i la operació que es dugui a terme. 
Problemes de vibració  Veure si la relació L/D està dins dels marges habituals 

Relació L/D   

Altres 

Segons el tipus d’operació cal comprovar altres aspectes, com 
per exemple en un evaporador en el que es produeixi un gran 
salt tèrmic és vital comprovar que no s’assequi la zona de 

bescanvi. 
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11.4 DISSENY DEL REACTOR R­201 
 

11.4.1 CONSIDERACIONS DE DISSENY 
 

El  disseny  del  reactor  s’ha  realitzat  a  partir  de  l’article  científic  “The  Fluocarbon‐
Hydrogen for Floride Industry”. 

Aquest article mostra un exemple realitzat a nivell de laboratori i un escalat teòric on 
s’indiquen  les  conversions  de  les  reaccions  químiques  establertes  mitjançant  la 
quantitat de reactiu d’entrada i productes formats a la sortida. 

A continuació es presenta el fragment de l’article científic on es mostra les quantitats 
d’entrada i sortida. 

 

Cal aclarir que aquests valors no són els utilitzats més endavant, però a l’hora de fer el 
disseny  del  reactor  s’haurà  d’escalar  aquests  cabals màssics  de  tal manera  que  es 
compleixin els balanços de matèria. 

Tant els tubs com  la carcassa estan fets d’acer al carboni AISI‐316L teflonat. Es tracta 
d’una aleació no magnètica. A més el seu baix contingut en carboni atorga una bona 
resistència a  la corrosió en estructures soldades. El gruix establert a  la carcassa esta 
establert per el codi ASME. 

Informació de la reacció 
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La  reacció  química  principal  del  reactor,  com  s’ha  mencionat  anteriorment,  és  la 
formació  del  triclorofluorometà  (FREON‐13)  a  partir  de  l’àcid  fluorhídric  i  del 
tetraclorur de carboni. 

El  catalitzador utilitzat per  aquesta  reacció és el que  s’indica en  l’article  científic, el 
fluorur de cromil (CrO2F2). A continuació, es mostren les reaccions del procés: 

 

1a fluoració: 

 

 

 

2a fluoració: 

 

 

 
 
 

3a fluoració: 
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El rendiments de cada reacció són els següents: 

Taula 11.4.1 Conversions de cada reació 
   Conversió (%) 

1a fluoració  97,75 
2a fluoració  61 
3a fluoració  2,5 

 

 

Condicions d’operació 

Les  condicions d’operació per  aquest  reactor  venen  fixades per  l’article mencionat  i 
després s’escala per tal de fer els balanços de matèria al ASPEN HYSYS: 

 

 

Figura 11.4.1 Condicions generals dels cabals d’entrada i sortida al reactor. 
 

11.4.2 BALANÇ DE MATÈRIA 
 

El disseny del reactor catalític s’ha basat en un escalat de les condicions donades per l’article, 
el qual fixa el temps de residència en un dels exemples, fet que permet fixar aquest paràmetre 
com a paràmetre d’escalat. Tot seguit es presenta una taula amb els valors d’entrada i sortida 
que es desitgen per al reactor de planta: 
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Taula 11.4.2 Valors dels cabals d’entrada i sortida al reactor 
ENTRADA 

COMPONENT  Mass flow 
(kg/h) 

Mole flow 
(kgmole/h) 

Mole 
fraction 

CCl4  4231,09  27,50  0,36 
HF  950  47,48  0,63 
HCl  0  0  0 

freon‐11  0,17  0,0012  0 
freon‐12  0  0  0 
freon‐13  0  0  0 
TOTAL  5181,26  74,99  1 

SORTIDA 
COMPONENT  Mass flow 

(kg/h) 
Mole flow 
(kgmole/h) 

Mole 
fraction 

CCl4  95,20  0,62  0,008 
HF  75,75  3,79  0,050 
HCl  1593,33  43,70  0,58 

freon‐11  1440,52  10,48  0,13 
freon‐12  1933,65  15,99  0,21 
freon‐13  42,83  0,41  0,0055 
TOTAL  5181,26  74,99  1 

 

 

Els pesos moleculars dels components que participen en  la  formació del FREON‐
13, es veu en la següent taula: 

Taula 11.4.3 Pesos moleculars dels components del reactor. 
COMPONENT PM (g/L) 

CCl4  153,82 
HF  20,01 
HCl  36,46 

freon‐11  137,36 
freon‐12  120,91 
freon‐13  104,46 
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11.4.3 BALANÇ D’ENERGIA 
 

El balanç d’energia del reactor R‐201 parteix del valor obtingut de  la calor de reacció 
generada al produir el FREON‐13. Els calor de reacció establerts dels components de la 
reacció són obtinguts del programa Aspen HYSYS v. 8.2. 

Per economitzar el cost d’energia elèctrica requerida,  i  tenint en compte  l’exotèrmia 
de la reacció, no s’implementarà un bescanviador de calor amb la fi de refrigerar ja que 
aquesta calor generada s’aprofita per escalfar el cabal d’entrada de  l’àcid  fluorhídric. 
Per això, es considera que el reactor R‐201 és un reactor adiabàtic  i  implica  l’ús d’un 
aïllant tèrmic. No obstant, al tractar‐se del punt més calent de la planta, per a motius 
de  seguretat  el  reactor  inclourà  una  camisa  amb  control  de  temperatura,  la  qual 
operarà únicament en cas que es descontrolés la reacció i es produís una calor massa 
elevada.  

L’aïllant  tèrmic utilitzat és  la  llana de  roca. L’ús d’aquest material és molt  típic en  la 
indústria i té un bon rendiment com a aïllant. El gruix del propi material s’escull a partir 
del programa de càlcul Insulan CALORCOL en el que s’obtenen els següents resultats: 

 

 

Figura 11.4.2 Resultats d’aïllament del programa Insulan CALORCOL. 
 

Com  es  pot  veure  en  l’anterior  figura,  el  gruix  de  l’aïllant  correspon  a  uns  70 
mil∙límetres,  causant una pèrdua de  calor de 64.18 BTU/ft2∙h que es  reflectirà en  la 
temperatura  de  sortida,  que  serà  de  250ºC,  4  graus menys  que  la  temperatura  del 
reactor. 

Per obtenir el calor generat en la reacció s’haurà de tenir en compte les entalpies i les 
calors específiques de cada compost (pur): 

௥ሺܶሻܪ∆ ൌ ሻݎ௥ሺܶܪ∆ ൅ .ݍ௣    ሺ݁ܥ∆ 11.4.1ሻ 
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௣ܥ∆ ൌ ෍ ߭௜ ൉ .ݍ௣     ሺ݁ܥ 11.4.2ሻ 

 

ሻݎ௙ሺܶܪ∆ ൌ ෍ ߭௜ ൉ Δܪ௙
ఖ    ሺ݁ݍ. 11.4.3ሻ 

 
ܳ௚ ൌ ܸ ൉ ௔ݎ ൉ Δܪ௥ሺܶሻ    ሺ݁ݍ. 11.4.4ሻ 

 

On: 
ΔHr(T)= Entalpia de reacció a la temperatura de reacció [KJ/Kmol] 
ΔHr(Tr)= Entalpia de reacció a la temperatura de referència [KJ/Kmol] 
ΔCp= Increment dels calors específics [KJ/Kmol∙K] 
νi= Coeficient estequiomètric del compost “i” 
Cpi=Calor específic del compost “i” [KJ/Kmol∙K] 
ra=Velocitat de reacció [Kmol/m3∙h] 
Qg= Calor generat a la reacció [KJ/h] 
V= Volum dels reactius [m3] 
 
Així doncs, és possible confeccionar les següents taules: 
 

Taula 11.4.4 Càlcul dels calors específics. 

 

Taula 11.4.5 Càlcul de les entalpies. 

 

 

 

COMPONENT Cp (KJ/Kmol∙ºC) n1 ACp 1fluor n2 Acp 2fluor n3 Acp 3fluor
CCl4 99,43 ‐1 ‐99,43 0 0
HF 29,24 ‐1 ‐29,24 ‐1 ‐29,24 ‐1 ‐29,24
HCl 29,83 1 29,83 1 29,83 1 29,83

freon‐11 94,55 1 94,55 ‐1 ‐94,55 0
freon‐12 91,06 1 91,06 ‐1 ‐91,06
freon‐13 87,79 0 1 87,79 Acp (KJ/Kmol∙ºC)

‐4,29 ‐2,9 ‐2,68 ‐9,87

COMPONENT AH mass PM (g/mol) AH molar n1 ACp 1fluor n2 Acp 2fluor n3 Acp 3fluor
CCl4 ‐502,9 153,82 ‐77356,078 ‐1 77356,078 0 0
HF ‐13200 20,01 ‐264132 ‐1 264132 ‐1 264132 ‐1 264132
HCl ‐2331 36,46 ‐84988,26 1 ‐84988,26 1 ‐84988,26 1 ‐84988,26

freon‐11 ‐1914 137,36 ‐262907,04 1 ‐262907,04 ‐1 262907,04 0
freon‐12 ‐3812 120,91 ‐460908,92 0 1 ‐460908,92 ‐1 460908,92
freon‐13 ‐6290 104,46 ‐657053,4 0 0 1 ‐657053,4 AHt (KJ/KmolºC)

‐6407,222 ‐18858,14 ‐17000,74 ‐4,23E+04
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Així doncs, d’acord amb les equacions anteriorment exposades: 
 

௥ሺܶሻܪ∆ ൌ ሺെ4.23 ൉ 10ସሻ ൅ ሺെ9.87ሻ ൌ െ4.23 ൉ 10ସ  
ܬܭ

݈݋݉ܭ ൉ ºܥ
 

Pel que fa al terme de la calor generada, al no disposar d’una equació cinètica –motiu 
pel qual el reactor s’escala a partir de dades experimentals‐ es prendrà com a correcte 
el proporcionat pel programa Aspen HYSYS: 

ܳ௚ ൌ െ4.226 ൉ 10ହ ܬܭ/݄ 

 

11.4.4 PROCÉS D’ESCALAT 
 

Pel disseny del reactor es parteix del reactor de  l’article científic el qual es mostra en 
forma  tubular.  A  partir  d’aquí,  i  fixant  el  temps  de  residència  (6.6  segons,  fixat  en 
l’exemple  bibliogràfic  anteriorment  esmentat)  per  tal  de  conservar  les  conversions 
desitjades, es calcula el volum de reacció. 

ோܸா஺஼஼ூை ൌ ߬ ൉ ܳ    ሺ݁ݍ. 11.4.5ሻ 
on: 

Τ=Temps de residència [s] 

Q=Cabal d’entrada al reactor [m3/s] 

Per tant, s’obté: 

ோܸா஺஼஼ூை ൌ 6.6 ൉ 1744.53 ൌ 3.19 ݉ଷ  

Tot seguit,  i considerant que els pellets ocupen un 55% del volum total del reactor –
dada  bibliogràfica  extreta  de  Pierre  Trambouze  and  Jean‐Paul  Euzen,  Chemical 
Reactors– es pot calcular el volum total del reactor com: 

ோܸா஺஼்ைோ ൌ ோܸா஺஼஼ூை

0.45
    ሺ݁ݍ. 11.4.6ሻ 

ோܸா஺஼்ைோ ൌ ோܸா஺஼஼ூை3.19
0.45

ൌ 7.107 ݉ଷ 

Per tant, la resta del reactor estarà format dels pellets. 

௣ܸ௘௟௟௘௧௦ ൌ 0.55 ൉ ோܸா஺஼்ைோ    ሺ݁ݍ. 11.4.7ሻ 

௣ܸ௘௟௟௘௧௦ ൌ 0.55 ൉ 7.107 ൌ 3.9 ݉ଷ 
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Tot seguit, sabent la densitat del catalitzador es pot saber quina és la quantitat que es 
necessita: 

௖ܹ௔௧ ൌ ௣ܸ௘௟௟௘௧௦ ൉ .ݍ௣௘௟௟௘௧        ሺ݁ߩ 11.4.8ሻ 

On: 

Vpellets=volum de pellets [m3] 

 pellet=densitat de pellet [Kg/ m3] ߩ

 

௖ܹ௔௧ ൌ 3.9 ൉ 1.9 ൌ  ݃ܭ 7.43

 

La relació longitud‐diàmetre serà de 6 cops, per tant: 

 

ோܮ ൌ 6 ൉ ோܦ ൌ 12 ൉ .ݍோ    ሺ݁ݎ 11.4.9ሻ 

 

ோܸா஺஼்ைோ ൌ ߨ ൉ ଶݎ ൉ .ݍோ    ሺ݁ܮ 11.4.10ሻ 

 

ோݎ ൌ ඨ ோܸா஺஼்ைோ

ߨ ൉ 12
య

     ሺ݁ݍ. 11.4.11ሻ 

 

ோݎ ൌ ඨ7.107
ߨ ൉ 12

య
ൌ 0.57 ݉ 

 

ோܦ ൌ 2 ൉ 0.57 ൌ 1.14 ݉ 

 

ோܮ ൌ 6 ൉ 1.14 ൌ 6.88 ݉ 
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11.4.5 PÈRDUA DE CÀRREGA 
 

Per seguir amb el disseny de la carcassa del reactor es calculen les pèrdues de càrrega 
amb l’equació d’Ergun: 

∆ܲ
ܮ ൌ 150 ൉

௠௘௦௖௟௔ߤ ൉ ሺ1 െ ሻଶߝ ൉ ௦௨௣ݒ

ଷߝ ൉ ௣ܦ
ଶ ൅ 1.75 ൉

ሺ1 െ ሻߝ ൉ ௦ܸ
ଶ ൉ ௠௘௦௖௟௔ߩ

ଷߝ ൉ ௣ܦ
    ሺ݁ݍ. 11.4.12ሻ     

Abans de fer els càlculs s’ha de tenir en compte el tipus de règim, laminar o turbulent. 
Per això, es calcula el número adimensional Reynolds:  

ܴ݁ ൌ
ߩ ൉ ௦ݒ ൉ ܦ

ߤ     ሺ݁ݍ. 11.4.13ሻ 

El valor de Reynolds és 150, és a dir, règim laminar. 

Així doncs, resolent l’equació 11.4.12 s’obté un valor de 1300 Pa/m. És a dir, una ΔP de 
8903.03 Pa (0.09 atm). 
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11.5 DISSENY DEL REACTOR MULTITUBULAR CATALÍTIC R­401 
 

11.5.1 CONSIDERACIONS DE DISSENY 
 

En aquest reactor multi tubular es duen a terme dues reaccions catalítiques alhora a 
través  d’un  llit  fix  empacat  de  les  partícules  catalítiques.  El  catalitzador  és  el  AlCl3 
anhidre. Les dues reaccions en fase gas que tenen lloc són: 

3 CCl2F2         CCl4 + 2 CClF3 

 3 CCl3F           2 CCl4 + CClF3 

En  aquest  punt  és  on  s’obté  la  síntesi  del  CClF3,  bàsicament,  i  s’acaba  de  separar  i 
purificar per emmagatzemar‐lo. Aquestes reaccions es duen a temperatura d’operació 
de 126 ºC de forma  isoterma  i amb bescanvi de calor  ja que són exotèrmiques  i s’ha 
d’eliminar  la generació de calor. Al voltant d’aquestes temperatures, d’entre 125‐135 
ºC el catalitzador es manté en estat sòlid, manté la seva activitat durant més temps, i 
s’obtenen majors  rendiments.  La  pressió  d’operació  en  aquest  cas  és  al  voltant  de 
l’atmosfèrica. Per tant, són condicions òptimes de treball segons els experiments de la 
patent 2,426,637. 

A més, els gasos de procés no contenen res d’aigua ja que acidificarien el medi (major 
problema  de  corrosió)  i  el  catalitzador  com  s’ha  dit  ha  de  ser  anhidre,  ja  que  amb 
presència d’aigua es deteriora per hidròlisi. 

En  aquest  segon  reactor  del  procés,  com  no  s’han  trobat  dades  cinètiques  de  les 
reaccions s’ha fet un escalat a partir de l’exemple “V” de la patent 2,426,637 amb títol 
“Process of preparing CClF3”, amb  les dades de  la qual s’han pogut desenvolupar els 
balanços de matèria i energia per aquest reactor.  

Llavors, a partir de la relació de l’exemple 0,32 lb CCl3F/lb AlCl3 ∙h i el cabal màssic del 
procés de CCl3F de 1602,68 Kg/h d’entrada al reactor, és possible realitzar un escalat 
de les dades. A continuació es mostren els cabals d’entrada al reactor: 

 

Figura 11.5.1. Cabals màssics d’entrada al reactor R‐401 

AlCl3 

AlCl3 
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On: 

0,32 lb CCl3F/lb AlCl3 ∙h = 0,32 Kg CCl3F/Kg AlCl3 ∙h 

 
ଵ଺଴ଶ,଺଼  ಼೒ ಴಴೗యಷ

೓

଴,ଷଶ  ಼೒ ಴಴೗యಷ
಼೒ ಲ೗಴೗య൉೓

 = 5008,37 Kg AlCl3 (Catalitzador) (eq.11.5.1) 

Si la seva densitat és de 2440 Kg/m3 (sòlid anhidre compacte): 

5008,37  Kg  AlCl3  ∙ 
ଵ ௠య

ଶସସ଴ ௄௚
 =  2,053 m3  que  tenint  i  suposant  una  porositat  típica  de 

ε=0,45 segons dades bibliogràfiques es té un volum total de catalitzador de:  

V total catalitzador (llit fix)  = 
ଶ,଴ହଷ ௠య

଴,ହହ
 = 3,732 m3 (eq.11.5.2) 

Abans de seguir, però, s’ha de dir que per fer els càlculs per al disseny del reactor s’ha 
emprat  mètode  de  Kern  i  consideracions  i  condicions  de  disseny  de  reactors  del 
material bibliogràfic, així com s’han fet algunes aproximacions i suposicions. El reactor 
multi tubular amb partícules catalítiques als tubs, per dins dels quals es dóna la reacció 
i s’ha de refrigerar per eliminar calor, no deixa de ser com un bescanviador de calor de 
carcassa i tubs. 
 

11.5.2 DADES INICIALS DE DISSENY I BALANÇ DE MATÈRIA 
 

En  aquest  apartat  es mostra  una  taula  amb  les  condicions  bàsiques  d’operació  del 
reactor  i els corrents d’entrada  i  sortida al  reactor a partir dels balanços de matèria 
fets amb el Aspen HYSYS per poder assumir la producció anual, a partir de les dades de 
l’exemple de la patent. A continuació es mostra la taula amb les dades:  

Taula 11.5.1. Condicions d’operació i balanç de matèria del R‐401 

Component (Fase 
gas) 

Cabals 
entrada 
(Kg/h) 

Cabals sortida 
(Kg/h) 

T operació (ºC)  126 

CCl4  5,99  1907,38  P entrada (KPa)  152 

CCl2F2  1602,68  160,27  P sortida (KPa)  114 
 

CCl3F  4268,90  2324,36  Cabal molar 
entrada i sortida 

(Kmol/h) 

47,01 

CClF3  0,24  1485,81  Cabal volumètric 
entrada (m3/h) 

999,46 
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Cabal total (Kg/h)  5877,81  5877,81  Cabal volumètric 
sortida  (m3/h) 

1349,97 

 

Tant a entrada com sortida del reactor hi pot haver petites traces de HF que no s’han 
pogut separar completament en l’adsorció anterior al reactor. 

Els  productes  com  el  CCl4  i  els  freons  CCl2F2    i  CCl3F  recuperats  i  separats  són  re 
circulats al procés.  

 

11.5.3 CATALITZADOR 
 

El  catalitzador  que  s’utilitza  en  aquest  cas  és  el AlCl3 sòlid  anhidre  en  partícules  de 
tamany 7‐12 mesh (escala de U.S.). El tamany de partícules a  la patent diu de 4 a 30 
mesh és bo  i  l’òptim entre 4  i 10  ja que així es  té més àrea de contacte  i es poden 
obtenir majors rendiments, però més pèrdua de càrrega.  

 

Figura 11.5.2. Equivalència del tamany de partícula catalítica 

Com es pot observar els tamanys de 7 a 12 mesh (U.S.) van equivalents a uns 1,7 a 2,8 
mm de tamanys de partícula, que es considera com a diàmetre equivalent. Per fer els 
càlculs, però, s’agafa un valor mitja, en aquest cas, 2,3 mm.  

Com no s’han trobat dades de  la desactivació per aquesta reacció, es dobla  l’equip (2 
reactors) per canviar el catalitzador que té una vida i activitat que es manté durant 30 
dies  d’operació,  que  s’aproxima  segons  les  dades  de  la  patent  i  per  condicions 
d’operació (T,P, anhidre, etc). 
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Llavors, amb aquest  fet, el  llit empacat de catalitzador dura  fins 30 dies    fins que es 
canvia al segon reactor R‐401 doblat amb el catalitzador i tot per seguir amb el procés, 
que es quan s’envia el catalitzador del altre R‐401, que es para, a regenerar. 

A continuació hi ha una taula amb les característiques del catalitzador més rellevants.  

Taula 11.5.2. Resum de les propietats del catalitzador. 

Densitat (Kg/m3)  2440 
Pes molecular (g/mol)  133,34 
Punt de fusió (ºC)  192,4 

 

11.5.4 PROCÉS D’ESCALAT 
 

En  aquest  cas  s’està  davant  un  reactor  catalític multi  tubular. D’aquesta manera  es 
tracta un model de reactor de llit fix on es duu a terme una reacció heterogènia d’una 
mescla gas a través d’un sòlid. 

Llavors, amb porositat  se  sap que es  té un  total de 3,732 m3 calculat abans. Sabent, 
també el cabal que passa en el reactor es té el temps de residencia o de contacte com: 

τ = 
௏

ொ௘
 = 

ଷ,଻ଷଶ ୫య 

ଽଽଽ,ସ଺ ೘
య

೓ ൉ భ ೓
యలబబ ೞ

 = 13,44 s    (eq.11.5.3) 

Un temps coherent i lògic tenint en compte els valors de la patent per escalar. 

Es farà un reactor vertical així a exemple com el de la figura: 

 
Figura 11.5.3. Exemple de reactor de llit fix tipus bescanviador de calor 
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Llavors, es seleccionen les dimensions de tub on estaran marcades pel disseny que se 
sol  seleccionar  a  partir  de  valors  típics  del  llibre R.K.  Sinnott  “Chemical  Engineering 
design”,  Coulson  &  Richardson’s,  4  ed.,  vol.  6,  any  2005,  al  capítol  “Heat  transfer 
equipment”, pàg. 645:  

Taula 11.5.3. Valors de diàmetre i gruix típics segons TEMA estàndards

 

Els tubs seccionats han estat de 50 mm de diàmetre extern (De) i gruix mínim segons la 
taula de 2 mm, que en  l’apartat de  “Disseny mecànic de  tubs” es  comprova que es 
suficient  per  temes  de  pressió  amb  el  sobre‐espessor  de  corrosió.  A més  d’aquest 
diàmetre, per dintre els tubs es posarà recobriment d’1 mm de tefló per corrosió de 
traces HF i pels altres components. Amb, això el diàmetre intern serà de Di = 44 mm.  

La  longitud pot variar, però a continuació de  la  taula anterior del  llibre es donen  les 
més  utilitzades,  i  la  longitud  que  s’utilitzarà  serà  de  L=  6,1 m. Això  genera  un  cost 
menor del reactor ja que s’estalvia en material.  

Amb això el volum intern de tub serà: 

Vintern tub = 
గ
ସ
 ∙ Di

2 ∙ L =  
గ
ସ
 ∙ (44∙10‐3 m)2 ∙ 6,1 m = 0,00927 m3    (eq.11.5.4) 

Per posar tot el catalitzador es tindrà: 

Ntubs = 
௏ ௧௢௧௔௟ ௖௔௧௔௟௜௧௭௔ௗ௢௥

௏ ௜௡௧௘௥௡ ௧௨௕
 = 

ଷ,଻ଷଶ ௠య

଴,଴଴ଽଶ଻ ௠య ൎ 403 tubs    (eq.11.5.5) 

El diàmetre del feix de tubs serà: 

Db = De ∙ (
ே௧௨௕௦

௄ଵ
)1/n1 = 50∙10‐3 m∙(

ସ଴ଷ
଴,ଷଵଽ

)1/2,142 = 1,403 m    (eq.11.5.6) 

On: 

‐ K1 i n1 són coeficients determinats pel tipus de pitch, en aquest cas triangular ja 
que millora la transferència de calor que s’haurà de fer per eliminar el calor de 
reacció. I s’empra un pas per tubs.  

I el pitch Pt=1,25∙De = 1,25 ∙ 50 mm = 62,5 mm 
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Figura 11.5.4. Valors dels coeficients calculats a dalt i disposició de tubs 

També, es determina el diàmetre intern de carcassa Ds amb la següent figura: 

 

Figura 11.5.5. Diàmetre de carcassa a partir del diàmetre del feix de tubs 

Llavors, s’escull el tipus de carcassa “Pull‐through floating head” segons els standards 
TEMA, que és el  capçal  tipus  “T” que  cal desmuntar  totalment per  fer  canvis o per 
netejar, i es redueixen les possibilitats de fuites.  

Com estem a “Bundle diameter” Db = 1,403 m, s’extrapola i s’obté: 

Ds – Db = 99 mm   Ds = 1,403 m + 99∙10‐3m = 1,502 m  

Aquest valor es troba dins dels rangs típics de diàmetre de carcassa Ds. 

Llavors, es comprova que L/Ds es troba entre 4 i 6. Efectivament: 
଺,ଵ ௠

ଵ,ହ଴ଶ ௠
 = 4,06. 
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La velocitat superficial de la mescla gas al reactor és: 

Vs = 
ொ

஺ ௣௔௦ ௧௢௧௔௟
 = 

ଽଽଽ,ସ଺೘య

೓ ൉ భ೓
యలబబ ೞ

ഏ
ర൉ሺସସ൉ଵ଴షయ ௠ሻమ൉ସ଴ଷ

 = 0,453 m/s   (eq.11.5.7) 

Comprovant que la velocitat és l’adequada, dins dels rangs bibliogràfics, el Reynolds de 
partícula ha de ser major de 100 i ve donat per:  

Rep = 
஽௣൉௏௦൉ ఘ

ஜ
     (eq.11.5.8) [Càlcul de Re de partícula] 

On: 

‐ µ (Kg/m∙s) és la viscositat de la mescla gas  
‐ Dp (m) és el diàmetre de partícula equivalent 
‐ ρ (Kg/m3) és la densitat de la mescla gas 

S’obté un Rep = 
଴,଴଴ଶଷ ௠ ൉଴,ସହ೘

ೞ ൉ ହ,଼଼ଵ಼೒
೘య

ଵ,ହଽ଼൉ଵ଴షఱቀ ಼೒
೘൉ೞቁ 

 = 383,5    (eq.11.5.9) 

Per  tant, és una velocitat  típica de gas a  través d’un  llit  fix de partícules. A més, pot 
variar tot en funció de les condicions d’operació.   

I el règim de circulació pel número de Reynolds del gas: 

Re = 
஽௜൉௏൉ఘ

ஜ
     (eq.11.5.10)    [Càlcul del Re del fluid ] 

On: 

‐ V (m/s) velocitat del gas a través del llit com Vs/ε 

S’obté un Re= 
ସସ൉ଵ଴షయ ௠ ൉

బ,రఱ೘
ೞ

బ,రఱ  ൉ହ,଼଼ଵ ௄௚/௠య

ଵ,ହଽ଼൉ଵ଴షఱ ಼೒
೘൉ೞ

 = 16303,32    (eq.11.5.12) 

Per tant el règim de circulació és turbulent (Re>104).  

I la densitat de flux màssic: 

G = 
஼௔௕௔௟ ௠à௦௦௜௖

஺ ௣௔௦ ௧௢௧௔௟
 = 

ହ଼଻଻,଼ଵ಼೒
೓

ഏ
ర൉ሺସସ൉ଵ଴షయ ௠ሻమ൉ସ଴ଷ

 = 
ହ଼଻଻,଼ଵ಼೒

೓
଴,଺ଵଷ ௠మ  = 9592,13 Kg/m

2∙h    (eq.11.5.13) 

 

 

 



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.54 
 

11.5.5 BALANÇ D’ENERGIA I SISTEMA DE REFRIGERACIÓ 
 

Primer de  tot, es  fa el balanç d’energia per  saber el que  succeeix al  reactor des del 
punt de vista energètic. Per fer‐ho s’usa l’equació del llibre H. Scott Fogler, “Elements 
of  Chemical  Reaction  Engineering”,  3  ed.,  any  1999,  al  capítol  “Steady  State 
nonisothermal reactor design”, pàg. 435: 

Q‐W‐Fae∙∑ ி௜௘
ி௔௘

௡
௜ୀଵ ൉ ݅݌ܿ ൉ ሺܶݏ െ ܶ݁ሻ – ΔHr ∙ Fae ∙ X = 0     (eq. 11.5.14) [Balanç d’energia 

al reactor] 

On: 

‐ Q (J/s o W) és el calor generat o absorbit 
‐ W (J/s o W) és el calor generat per treball, com l’agitador 
‐ Fae (mol/s) és el cabal molar del reactiu clau limitant 
‐ Fie (mol/s) és el cabal molar de cada component d’entrada al reactor 
‐ Cpi (J/mol∙K) és el calor específic de cada component d’entrada al reactor 
‐ Ts (K) és la temperatura de sortida del reactor  
‐ Te(K) és la temperatura d’entrada al reactor 
‐ ΔHr (J/mol) és l’entalpia de reacció a la temperatura d’operació  
‐ X és la conversió de reacció respecte al reactiu clau  

Llavors, al reactor no hi ha treball d’agitació ni treball, per tant, el terme W s’elimina. 
Pel que respecta al reactor en el disseny es fa isoterm i, per tant, Ts=Te, amb el que el 

terme    Fae  ∙∑ ி௜௘
ி௔௘

௡
௜ୀଵ ൉ ݅݌ܿ ൉ ሺܶݏ െ ܶ݁ሻ  queda  eliminat.  Llavors,  només  queda  la 

generació calor per la reacció. 

El calor vindrà donat per: 

Q= ΔHr ∙ Fae ∙ X    (eq.11.5.15) 

On la entalpia de reacció no varia ja que es manté la temperatura. S’ha calculat a partir 
de  les entalpies de  formació dels components  (fase gas) a 126 ºC  i  la pressió de 152 
KPa d’entrada al reactor fixant un corrent al Aspen HYSYS per   a cada component. El 
catalitzador  es  conserva  i  no  afecta  a  les  entalpies  de  reactius  i  productes,  només 
redueix l’energia d’activació de la reacció. 
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Figura 11.5.6. Entalpia de reacció amb i sense catalitzador 

    Per  tant,  les entalpies de  les 2  reaccions en  fase gas  i de  formació de component 
són: 

Taula 11.5.4. Dades de la 1ª reacció 

  CCl2F2  CCl4  CClF3 
Hf, 126 ºC (J/mol)  ‐473700  ‐91570  ‐669400 
Coeficients 
estequiomètrics  ࢐ࣇ

‐3  1  2 

AHr, 126 ºC (J/mol)  ‐9270 
 

Taula 11.5.5. Dades de la 2ª reacció 

  CCl3F  CCl4  CClF3 
Hf, 126 ºC (J/mol)  ‐276400  ‐91570  ‐669400 
Coeficients 
estequiomètrics  ࢐ࣇ

‐3  2  1 

AHr, 126 ºC (J/mol)  ‐23340 
 

On les entalpies de reacció s’han calculat com: 

AHr (T) = ∑ ݆ߥ ൉ ,݆ܪ ܶ௡
௝ୀଵ    (Eq. 11.5.16) [Càlcul d’entalpia de reacció] 

On:  

 són els coeficients estequiomètrics de cada component a la reacció ݆ߥ ‐
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‐ Hj,T (J/mol) és l’entalpia de formació del component a temperatura de reacció  

Per tant, es genera un calor a cada reacció de: 

Q= ΔHr ∙ Fae ∙ X    (eq. 11.5.17) 

Taula 11.5.6. Dades i calor de la 1ª reacció 

ΔHr 126 ºC (J/mol)  ‐9270 
Cabal molar entrada CCl2F2 (mol/s)  9,8 
Cabal molar sortida CCl2F2 (mol/s)  5,34 

X, conversió  0,455 
Q (J/s)  ‐41364,81 

 

Taula 11.5.7. Dades i calor de la 2ª reacció 

ΔHr 126 ºC (J/mol)  ‐23340 
Cabal molar entrada CCl3F (mol/s)  3,24 
Cabal molar sortida CCl3F (mol/s)  0,324 

X, conversió  0,9 
Q (J/s)  ‐68077,53 

 

En total el calor de  les 2 reaccions exotèrmiques generat és de Q=109442,33 W o J/s 
que s’han d’eliminar amb el sistema d’aigua de refrigeració per fora dels tubs (costat 
de carcassa). Tot i que es diu que no pot haver aigua en el fluid de procés, aquest és un 
servei que s’utilitza com a refrigerant  i, per tant, no afecta, sempre  i quan no hi hagi 
fuges que puguin acidificar el medi o deteriorar el catalitzador. 

Amb  aquest  calor es  fa el disseny del  sistema d’eliminació de  calor  amb  la  següent 
equació:  

Q= M∙Cp∙∆T  (eq. 11.5.18) 

On:  

‐ M(Kg/s) és el cabal màssic de del servei aigua refrigerant en carcassa 
‐ Cp (J/Kg∙K) és el calor específic màssic del refrigerant líquid  
‐ ∆T (ºC o K) és el salt tèrmic del refrigerant aigua a carcassa 

Es fixa el salt tèrmic a 10º C de 25 ºC a 35 ºC. I es calcula el cabal d’aigua: 

M=
ଵ଴ଽସସଶ,ଷଷ ௐ 

ሺସଵ଼଴ ಻
಼೒൉಼ ൉ଵ଴ ௄ ሻ

 = 2,62 Kg/s ∙ 
ଷ଺଴଴ ௦

ଵ ௛
 = 9425,65 Kg/h    (eq.11.5.19) 
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Se sap també: 

Q=U∙Aext∙DTML  (eq. 11.5.20) 

On:  

‐ U(W/m2∙K) és el coeficient global de transmissió de calor, en aquest cas referit 
a àrea externa.  

‐ Aext (m2) és l’àrea de bescanvi de calor externa dels tubs 
‐ DTML (ºC o K) es la diferència de temperatures mitjana logarítmica calculada 

com: 

DTML contracorrent =   
ሺ்௘ ௥௘௔௖௧௢௥ି்௦ ௖௔௥௖௔௦௦௔ሻିሺ்௦ ௥௘௔௖௧௢௥ି்௘ ௖௔௥௖௔௦௦௔ሻ

୪୬ሺ೅೐ ೝ೐ೌ೎೟೚ೝష೅ೞ ೎ೌೝ೎ೌೞೞೌ
೅ೞ ೝ೐ೌ೎೟೚ೝష೅೐ ೎ೌೝ೎ೌೞೞೌሻ

 = 

ሺଵଶ଺ º஼ିଷହ º஼ሻିሺଵଶ଺ º஼ିଶହ º஼ሻ

୪୬ ሺሺభమలషయఱሻº಴
ሺభమలషమఱሻº಴ሻ

 = 95,91 ºC o K 

Per al DTML al tenir un corrent que es manté a temperatura constant, en aquest cas la 
reacció a 126 ºC, el factor de correcció F=1 i DTML no es corregeix. A més, s’usa un pas 
per tubs en aquest cas com s’ha dit abans.  

Es fixa la U=90 W/m2∙K i es troba l’àrea de bescanvi: 

A ext = 
ଵ଴ଽସସଶ,ଷଷ ௐ

ଽ଴ ೈ
೘మ൉಼

൉ଽହ,ଽଵ ௄
 = 12,68 m2 

Com  l’àrea  que  es  posarà  serà  en  funció  del  volum  total  de  catalitzador,  perquè  a 
l’escalar es donin  les conversions de  l’exemple de  la patent,  l’àrea és molt major. En 
aquest cas, l’àrea marcada pels tubs que s’han posat en l’apartat anterior per tenir tot 
el catalitzador, serà de: 

A externa real = π ∙ De ∙ L ∙ Ntubs = π ∙ 50∙10
‐3 m ∙ 6,1 m ∙ 403 =  386,15 m2 

Per tant, al posar tota aquesta àrea, mantenint el salt tèrmic (DTML i ∆T) i la U fixada, 
la Q bescanviada serà 386,15 m2/12,68 m2 = 30,46 vegades major. Per evitar que passi 
això,  com  es  vol  bescanviar  els  109442,33 W  igualment,  el  que  es  fa  per mantenir 
aquesta Q  i el salt tèrmic de  l’aigua, amb  l’equació   Q= M∙Cp∙∆T   com Q augmentarà 
30,46  vegades,  es  disminueix  aquestes  vegades  el  cabal  d’aigua  de  refrigeració,  de 
manera que es mantindran les condicions d’operació, però amb: 

M aigua = 
ଽସଶହ,଺ହ಼೒

೓
ଷ଴,ସ଺

 = 309,47 Kg/h 
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En resum: 

Taula 11.5.8. Resum de les dades de bescanvi de calor per costat de carcassa 

Q bescanviat (W)  109442,33 
M aigua (Kg/h)  309,47 
∆T (ºC o K)  10 

DTML (ºC o K)  95,91 
U (W/m2∙K)  90 
A externa (m

2)  386,15 
Cp (J/Kg∙K)  4180 

 

Per saber que el coeficient U fixat està bé, com al mètode Kern es compara amb el U 
real. Per calcular el coeficient global de  transmissió de calor U referit a àrea externa 
real  s’empra  l’equació  del  llibre  P.  Trambouze,  H.  Van  Landeghem,  J.P. Wauquier, 
“Chemical  Reactors”,  any  1988,  al  capítol  “Reactors  employing  a  fluid  phase  and  a 
catalytic solid phase”, pàg. 402:    

ଵ
௎
 = 

ଵ
௛ಽ
 + 

௘
ఒ
 ∙ 

஺ಽ
஺೘

 + 
ଵ

௛೐
 ∙ 

஺ಽ
஺௘
  (eq. 11.5.21) [Càlcul de U] 

On: 

‐ hL (W/m2∙K) és el coeficient individual de transmissió de calor pel costat del llit 
fix  

‐ e (m) és el gruix de paret del tub 
‐ λ (W/m∙K) és la conductivitat del material del tub 
‐ AL (m

2) és l’àrea de bescanvi de calor pel costat del llit fix 
‐ Ae (m

2) és l’àrea de bescanvi de calor pel costat de carcassa 
‐ Am (m

2) és l’àrea mitjana logarítmica entre AL i Ae .  
‐ he (W/m2∙K)  és  el  coeficient  individual  de  transmissió  de  calor  pel  costat  de 

carcassa  

On els termes d’embrutiment són menyspreables i no apareixen.  

El valor de he s’agafa un valor típic dintre del rang bibliogràfic de 300‐10000 W/m2∙K en 
funció de ser aigua de torre i de les condicions que es troba. 

I  de  valor  de  hL  es  calcula  a  partir  de  les  equacions  del  llibre  “Chemical  Reactors” 
mencionat  pel  càlcul  de U  real,  al  capítol  “Reactors  employing  a  fluid  phase  and  a 
catalytic solid phase”, pàg. 397. El procediment és:  

‐ Rep = 383,5  
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Que s’ha calculat abans. Llavors, per gasos amb 3 <Rep < 2000: 

jD= 
଴,ଷହ଻

ሺଵିఌ೛ሻ ൉ோ௘೛
బ,యల = 

଴,ଷହ଻
ሺଵି଴,ହହሻ ൉ଷ଼ଷ,ହబ,యల = 0,0932    (eq.11.5.22) 

On: 

‐ ε௣ és la fracció de volum ocupada pel sòlid 

I jH = 1,2∙jD = 1,2 ∙ 0,0932 = 0,112 

I Pr= 
஼ುಾ൉ಔ

ఒಷ
 = 

଺ହସ,ଷ ಻
಼೒൉಼൉ଵ,ହଽ଼൉ଵ଴షఱ ಼೒

೘൉ೞ 

ଵ,ଷଵହ൉ଵ଴షమ ೈ
೘൉಼

 = 0,795    (eq.11.5.23) 

On:  

‐ CPM (J/Kg∙K) és el calor específic màssic de la mescla gas 
‐ λF (W/m∙K) és la conductivitat tèrmica de la mescla gas 

I finalment: 

hL = 
௝ಹ൉ ஼ುಾ൉ఘ൉௏௦

௉௥మ/య  = 
଴,ଵଵଶ൉ ଺ହସ,ଷ ಻

಼೒൉಼൉ହ,଼଼ଵ಼೒
೘య൉଴,ସହ೘

ೞ  

଴,଻ଽହ
మ
య

 = 225,58 W/m2∙K    (eq.11.5.24) 

I Am es calcula com: 

Am = 
஺௘ି஺ಽ

୪୬ ሺಲ೐
ಲಽ

ሻ
    (eq. 11.5.25) 

A continuació es mostra una taula resum dels valors i el coeficient U real calculat: 

Taula 11.5.9. Resum de valors per al càlcul de U 

he (W/m2∙K)  1000 
e acer (m)  2∙10‐3 

λ acer (W/m∙K)  16,2  
AL acer (m

2)  0,882 
Ae acer (m

2)  0,958 
Am acer (m

2)  0,919 
hL (W/m2∙K)  225,58 
e tefló (m)  1∙10‐3

λ tefló (W/m∙K)  0,25 
AL tefló (m

2)  0,843 
Ae tefló (m

2)  0,882 
Am tefló (m

2)  0,862 
U (W/m2∙K)  105,67 
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On el coeficient U es troba dintre del rang típic per un sistema d’aigua‐gas (llit fix) en 
bescanviadors de 20 a 300 W/m2∙ºC. I l’error del coeficient de 90 fixat respecte aquest 
de  105,67  real  és  del  14,83  %,  per  tant,  està  dins  del  15  %  permès.  Per  tant,  el 
coeficient de U=90 W/m2∙K és el de disseny referit a àrea externa.   

Amb això comprovat,  també es calculen  i es donen altres paràmetres de disseny pel 
costat de carcassa.  

El número de pantalles deflectores, l’espaiat entre elles i el seu “baffle cut” són: 

‐ Número de pantalles deflectores = 
௅
௟ಳ
 – 1 =  

଺,ଵ ௠
଴,ହ൉ଵ,ହ଴ଶ ௠

 – 1 = 7,12 ൎ 7 pantalles 

On lB, que és l’espaiat entre les pantalles, es troba entre 0,3 i 0,5 vegades el diàmetre 
de carcassa Ds  com a valor òptim, com s’ha calculat. Per tant, l’espaiat és lB = 0,75 m. I 
el “baffle cut” que és  la separació del extrem de  la pantalla  fins a  la carcassa per on 
passarà  el  fluid    es  selecciona  amb  un  valor  del  45  %  de  Ds,  donant  un  valor  de 
0,45∙1,502 m = 0,68 m.  A continuació es mostra una representació de la carcassa. 

 

Figura 11.5.7. Representació de la carcassa del reactor 

El número de passos per carcassa serà de 1. I el de tubs donat a dalt també de 1, així 
que es tindrà un reactor assimilable al de la figura del reactor de dalt amb les pantalles 
deflectores. 

Finalment, es calculen les pèrdues de pressió a carcassa com:  

ΔPs = ns∙8∙jf ∙ 
ఘ௦൉௩௦మ

ଶ
 ∙ ( 

஽௦
஽௘௤

 )∙( 
௅
௟ಳ
 )∙(

ஜ
ஜ௪

)‐0,14  (eq.11.5.26) [Càlcul pèrdua càrrega a carcassa] 

On: 

‐ ns és el número de passos per carcassa 

‐ jf és troba en una figura a partir del número de Reynolds i del “baffle cut” 

‐ ρs (Kg/m
3) és la densitat del fluid de carcassa 

‐ vs (m/s) és la velocitat del fluid de carcassa   



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.61 
 

‐ Deq (m) és el diàmetre equivalent de carcassa 

‐  I (
ஜ

ஜ௪
) és  la relació de viscositats de  l’aigua en  la pel∙lícula de transmissió de calor al 

fluid i paret, que s’aproxima i es suposa un valor de 1. 

El  diàmetre  equivalent  es  calcula  amb  el  pitch  triangular  mitjançant  l’equació  del 
mètode de Kern: 

Deq = 
ଵ,ଵ
஽௘
 ∙ (Pt

2‐0,917∙De
2) [Eq. 11.5.9 Càlcul de diàmetre equivalent de carcassa per pitch 

triangular] 

Calculant Deq = 
ଵ,ଵ

ହ଴൉ଵ଴షయ ௠
 ∙ ((62,5∙10‐3 m)2‐0,917∙(50∙10‐3 m)2) = 0,0355 m    (eq.11.5.27) 

El Reynolds a carcassa: 

Re= 
஽௘௤൉ீ௦

ஜ௦
     (Eq. 11.5.28) [Càlcul del Re del fluid de carcassa] 

On: 

‐ Gs (Kg/m
2∙s) és la densitat de flux màssic a carcassa 

‐ µs (Kg/m∙s) és la viscositat de l’aigua a carcassa 

Amb el que: 

Gs = 
ெ௔௜௚௨௔

஺௦௧
   (eq.11.5.28) [Càlcul de densitat de flux màssic a carcassa] 

On: 

Ast (m
2) és l’àrea transversal de carcassa 

Ast = 
௟ಳ൉஽௦൉ሺ௉௧ି஽௘ሻ

௉௧൉௡௦
 = 

଴,଻ହ ௠൉ଵ,ହ଴ଶ ௠൉ሺ଴,଴଺ଶହ ௠ି଴,଴ହ ௠ሻ
଴,଴଺ଶହ ௠൉ଵ

 = 0,225 m2    (eq.11.5.29) 

Llavors, 

Gs = 
ெ௔௜௚௨௔

஺௦௧
 = 

ଷ଴ଽ,ସ଻಼೒
೓ ൉ଵ ೓

యలబబೞ
଴,ଶଶହ ௠మ  = 0,381 Kg/m2∙s    (eq.11.5.30) 

Es calcula Re de carcassa: 

Re= 
஽௘௤൉ீ௦

ஜ௦
 = 

଴,଴ଷହହ ௠൉଴,ଷ଼ଵ ಼೒
೘మ൉ೞ

ଽ,଼ଵ൉ଵ଴షర ಼೒
೘൉ೞ

 = 13,8    (eq.11.5.31) 
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I amb el Re = 13,8 i “baffle cut” 45 % es mira la figura del llibre R.K. Sinnott “Chemical 
Engineering design” anomenat a dalt, al capítol “Heat transfer equipment” , pàg. 674: 

 

Figura 11.5.8. Figura per trobar el factor jf pel càlcul de pèrdues de càrrega a carcassa 

S’obté un jf de 1,4 aproximadament.  

I la velocitat de l’aigua en carcassa: 

Vs = 
ெ ௔௜௚௨௔

஺௦௧൉஡ୱ
 = 

ଷ଴ଽ,ସ଻಼೒
೓  ൉ భ೓

యలబబೞ 

଴,ଶଶହ ௠మ൉ଽଽ଻,ଵଷ಼೒
೘య
 = 0,0004 m/s  (eq.11.5.32) 

Es calcula, doncs, la pèrdua de pressió a carcassa : 

ΔPs = 1∙8∙1,4 ∙ 
ଽଽ଻,ଵଷ಼೒

೘య൉ቀ଴,଴଴଴ସ೘
ೞ ቁ

మ

ଶ
 ∙ ( 

ଵ,ହ଴ଶ ௠
଴,଴ଷହହ ௠

 )∙( 
଺,ଵ ௠

଴,଻ହ ௠
 )∙1 = 0,28 Pa    (eq.11.5.33) 

Donen  unes  pèrdues menyspreables,  amb  el  que  hi  haurà  un  estalvi  energètic  en 
aquest tram. El problema és  la velocitat que és molt baixa, fora dels rangs típics, per 
tant,  per  aquest  costat  el  coeficient  de  transmissió  de  calor  serà  baix  degut  a  una 
transferència  de  calor  baixa.  Per  això,  el  coeficient  he  és  baix  i U  també.  Al  ser  la 
velocitat baixa la corrosió serà petita.   
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11.5.6 PÈRDUA DE PRESSIÓ AL REACTOR 
 

Per calcular les pèrdues al capçal tant baix com de dalt del reactor, d’entrada i sortida 
del  fluid  de  procés  respectivament,  es menyspreen,  ja  que  són  de  l’ordre  de  pocs 
pascals. Llavors, la pressió a entrada de reactor es considera la d’entrada, 152 KPa. Per 
calcular la pèrdua de càrrega al reactor s’usa l’equació del llibre P. Trambouze, H. Van 
Landeghem,  J.P.  Wauquier,  “Chemical  Reactors”,  any  1988,  al  capítol  “Reactors 
employing a fluid phase and a catalytic solid phase”, pàg. 393:    

∆௉
௅
 = 150∙ 

ఌ೛
మ

൫ଵିఌ೛ ൯
య ∙

ఓ൉௏௦௨௣௘௥௙௜௖௜௔௟
஽௣మ   + 1,75∙

ఌ೛

൫ଵିఌ೛ ൯
య ∙ 

ఘ൉௏௦మ

஽௣
    

(eq. 11.5.34) [Càlcul de la pèrdua de pressió en llit fix] 

On:  

‐ ∆P (Pa) és la pèrdua de pressió en el llit fix 
‐ L (m) és la longitud del llit de partícules 

Es consideren condicions de l’entrada ja que no varien molt, l’error és molt petit. 

∆௉
௅
 =  150∙ 

଴,ହହమ

ሺଵି଴,ହହሻయ ∙
ଵ,ହଽ଼൉ଵ଴షఱ ቀ ಼೒

೘൉ೞቁ൉଴,ସହ೘
ೞ

ሺ଴,଴଴ଶଷ ௠ሻమ    +  1,75  ∙ ଴,ହହ
ሺଵି଴,ହହሻయ ∙ 

ହ,଼଼ଵ಼೒
೘య൉ቀబ,రఱ೘

ೞ ቁ
మ

଴,଴଴ଶଷ ௠
   =  6225,315 

Pa/m 

Si els tubs són de 6,1 m on es té el  llit, es perden 37974 Pa, 37,97 KPa de pèrdua de 
càrrega en aquest llit fix catalític. Per tant, respecte l’entrada, 152 KPa, a la sortida que 
el gas té una pressió de 114 KPa, hi ha un total de 25 % de pèrdues, que està dins dels 
rangs bibliogràfics. Igualment es torna a comprimir per poder‐lo tenir a pressió alta,  i 
per tant, requereix una mica més de consum energètic per aquesta pèrdua. 

11.5.7 DISSENY MECÀNIC 

11.5.7.1 Disseny mecànic de tubs 
 

En  aquest  apartat  es  calcula  la  part mecànica  de  tubs  del  reactor.  S’ha  de  tenir  en 
compte que es tenen dues parts pels tubs de fluids que circulen, la part interna, per on 
es dóna la reacció per a la síntesi del freon‐13 que està recoberta amb 1 mm de tefló 
per temes de corrosió interiors, i la part externa, per on circula el refrigerant, l’aigua en 
aquest cas.  
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Es fa el càlcul amb el codi ASME. Llavors, el material que es posarà per tubs és  l’acer 
AISI 316L que té una bona resistència a esforços de tensió i a la corrosió per l’aigua, ja 
que per dintre està  recobert de  tefló amb 1 mm d’espessor que evita  la corrosió de 
l’acer per un temps que s’ha calculat per la vida útil de la planta, 8 anys.    

Les  temperatures  d’operació  són  relativament  baixes  i,  per  tant,  la  resistència 
mecànica serà bona davant la pressió i també a corrosió. 

Les temperatures i pressions de disseny per al càlcul de gruixos al interior són:  

T disseny = T op + 15 ºC = 126 + 15 = 141 ºC 

 P disseny = P op + 175 KPa = 152 + 175 = 327 KPa   

I el càlcul del gruix intern a partir del llibre Eugene F. Megyesy, “Manual de recipientes 
a presión”,1ª ed., any 1992, pàg. 18:  

t = 
௉൉ோ

ௌ൉ாି଴,଺൉௉
     (eq. 11.5.36) 

On: 

P (psi) és la pressió de disseny  

R (polzades) és el radi intern del cilindre 

S (psi) és el valor de l’esforç del material en funció de temperatura 

E és el factor de soldadura, en aquest cas de radiografiat parcial  

En resum el càlcul: 

t = 
௉൉ோ

ௌ൉ாି଴,଺൉௉
 = 

ସ଻,ସଷ ௣௦௜ ൉଴,ଽ ௣௢௟௭
ଵହ଻଴଴ ௣௦௜൉଴,଼ହି଴,଺൉ସ଻,ସଷ ௣௦௜

 = 0,0032 polzades ∙ 
ଶହ,ସ ௠௠

ଵ ௣௢௟௭௔ௗ௔
 = 0,081 mm 

I per sobrespessor de corrosió, com  l’interior dels tubs estan a recoberts de tefló per 
evitar els gasos i el catalitzador, no fa falta posar‐hi. En el costat de carcassa l’acer AISI 
316 L estarà en contacte amb l’aigua de refrigeració a temperatures baixes (25‐35ºC) i 
poca pressió (1,5 atm), essent a més un bon material que resisteix a l’aigua de torre, la 
corrosió serà petita i es posa un marge de corrosió (1‐6 mm es sol posar en funció dels 
materials  i components que causen corrosió) de més fins als t= 2 mm com s’havia dit 
abans, i serà suficient per al temps de vida dels equips.  

I la pressió exterior de l’aigua amb l’equació del llibre anterior no pot superar la pressió 
màxima permesa: 
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Pa = 
ସ൉஻

ଷ൉ሺವ೐
೟ ሻ
   [Eq 11.5.13 Càlcul de pressió màxima permesa externa en cilindres] 

On es llegeix A en un gràfic en funció de L/De = 6,1 m/0,05 m = 122 i De/t= 50 mm/2 
mm = 25, on A= 0,0015 a la pàg. 40 del llibre. 

I llavors, es busca B en un gràfic en funció de la temperatura i de A per l’acer 316L, pàg. 
45 del llibre. On B=8500 aproximadament. 

La pressió màxima permesa per fora dels tubs serà: 

Pa  = 
ସ൉஻

ଷ൉ሺವ೐
೟ ሻ
 = 

ସ൉଼ହ଴଴
ଷ൉ଶହ

 =  453,33  psi.  Si  P  =  1,5  atm=  22,04  psi,  en  el  disseny  es  podrà 

treballar amb aquest gruix per temes de resistència a la pressió. 

Ara es calcula el pes de tubs buits: 

Pes dels tubs d’acer = 
గ
ସ
∙L∙(De acer

2‐Di acer
2)  ∙ Ntubs  ∙   ρacer = 

గ
ସ
∙ 6,1 m∙((50∙10‐3 m)2‐(46∙10‐3 

m)2) ∙ 403 ∙ 7960 Kg/m3=  5901,6 Kg 

Pes recobriment tefló tubs = 
గ
ସ
∙L∙(De tefló

2‐Di tefló
2)  ∙ Ntubs  ∙   ρtefló = 

గ
ସ
∙ 6,1 m∙((46∙10‐3 m)2‐

(44∙10‐3 m)2) ∙ 403 ∙ 2200 Kg/m3 = 764,6 Kg  

Per tant, el pes total de tots els tubs buits = 5901,6 Kg + 764,6 Kg = 6666,2 Kg 

Llavors, es calcula el pes de tubs plens amb catalitzador, aigua i mescla gas del procés: 

Taula 11.5.10 Resum de pesos de tubs 

Pes amb aigua (Kg)  10398,2 
Pes amb mescla gas (Kg)  6688,15 
Pes amb catalitzador (kg)  11674,57 

Pes amb aigua i catalitzador (Kg)  13353,97 
Pes amb catalitzador i mescla gas (Kg)  11684,45 

 

11.5.7.2 Disseny mecànic de carcassa 
 

En aquest apartat es mostra el disseny de  la part externa del reactor,  la carcassa, on 
està el feix de tubs. Com ja se sap el diàmetre intern de carcassa, Ds = 1,502 m, amb el 
mètode de Kern, es pot estimar el gruix de paret necessari. 

Les temperatures i pressions de disseny per al càlcul de gruixos al interior són:  
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T disseny = T op + 15 ºC = 35 + 15 = 50 ºC 

 P disseny = P op + 175 KPa = 151,98 + 175 = 326,98 KPa   

El material en aquest cas serà l’acer AISI 316L també. En aquest cas, sense recobriment 
de tefló ja que només hi ha aigua de torre. Amb l’equació anterior 11.5.12 es calcula el 
gruix de carcassa: 

t = 
௉൉ோ

ௌ൉ாି଴,଺൉௉
 = 

ସ଻,ସଶ ௣௦௜൉ଶଽ,ହ଻ ௣௢௟௭௔ௗ௘௦
ଵହ଻଴଴ ௣௦௜൉଴,଼ହି଴,଺൉ସ଻,ସଶ ௣௦௜

 = 0,105 polzada 
ଶହ,ସ ௠௠

ଵ ௣௢௟௭௔ௗ௔
 = 2,66 mm 

Per temes de pressió, s’haurà de posar aquest gruix. Per evitar la corrosió, com és un 
material bo i s’ha dit que aguanta bé, el sobrespessor de corrosió pot ser petit i com ja 
es tenen 2,66 mm, es ficarà un gruix de paret estàndard de 4 mm. Per tant, el diàmetre 
extern de carcassa serà de 1,51 m, 1510 mm.  

Per poder  realitzar  la connexió dels  tubs al capçal  i al  fons es  sumen 3 cm per cada 
costat. Per tant, la carcassa serà de longitud de tubs 6,1 m + 2∙0,03 m = 6,16 m. 

En resum, es calcula l’alçada, l’àrea de carcassa, volum i pesos: 

Taula 11.5.11. Alçades, àrea, volums sense fons i capçal i pesos de carcassa 

Alçada tubs (m)  6,1 
Alçada carcassa (m)  6,16 
Àrea de carcassa (m2)  29,2 

Volum amb carcassa (m3)  11,03 
Pes carcassa (Kg)  927,96 

Pes carcassa amb aigua (Kg)  6906,31 
 

11.5.7.3 Disseny mecànic del fons i capçal del reactor 
 

En aquest apartat es fa el disseny mecànic del capçal i del fons del reactor. Pel tipus de 
capçal  escollit  abans  es  pot  fer  un  fons  i  un  cap  de  reactor  hemisfèric.  El material 
emprat  també és el AISI 316L un altre cop recobrint de  tefló 1 mm per  la mescla de 
reacció gas i la vida d’equips. 

Llavors, es fa primer el disseny del fons del reactor sabent que: 

 T disseny = T op + 15 ºC = 126 + 15 = 141 ºC 

 P disseny = P op + 175 KPa = 152 + 175 = 327 KPa   
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Com s’utilitza la mateixa forma a dalt i  baix del reactor l’equació de disseny de gruix és 
igual: 

t = 
௉൉ோ

ଶ൉ௌ൉ாି଴,ଶ൉௉
     (eq.11.5.36) 

Llavors, el fons serà: 

  t = 
௉൉ோ

ଶ൉ௌ൉ாି଴,ଶ൉௉
 = 

ସ଻,ସଷ ௣௦௜൉ଶଽ,଺ ௣௢௟௭௔ௗ௘௦
ଶ൉ଵହ଻଴଴ ௣௦௜൉଴,଼ହି଴,ଶ൉ସ଻,ସଷ ௣௦௜

 = 0,053 polzades ∙ 
ଶହ,ସ ௠௠

ଵ ௣௢௟௭௔ௗ௔
 = 1,34 mm 

Per  corrosió,  l’acer està protegit per dintre amb el  tefló, per  tant, no  s’ha de posar 
sobrespessor, si a l’exterior per l’aire de l’ambient que la oxidació serà molt petita. Per 
tant, es posa per  termes de disseny de pressió  i corrosió  t= 3 mm de gruix del  fons 
estàndard, que donarà suficient temps per la vida d’equips. 

I pel capçal s’usa la mateixa equació amb: 

T disseny = T op + 15 ºC = 126 + 15 = 141 ºC 

 P disseny = P op + 175 KPa = 114 + 175 = 289 KPa   

I t = 
௉൉ோ

ଶ൉ௌ൉ாି଴,ଶ൉௉
 = 

ସଵ,ଽଶ ௣௦௜൉ଶଽ,଺ ௣௢௟௭௔ௗ௘௦
ଶ൉ଵହ଻଴଴ ௣௦௜൉଴,଼ହି଴,ଶ൉ସଵ,ଽଶ ௣௦௜

 = 0,0465 polzades ∙ 
ଶହ,ସ ௠௠

ଵ ௣௢௟௭௔ௗ௔
 = 1,18 mm 

Per  corrosió,  l’acer està protegit per dintre amb el  tefló, per  tant, no  s’ha de posar 
sobrespessor, si a l’exterior per l’aire de l’ambient que la oxidació serà molt petita. Per 
tant, es posa per termes de pressió de disseny  i corrosió t= 3 mm de gruix del capçal 
estàndard, que donarà suficient temps per la vida d’equips. 

En resum,  

Taula 11.5.12. Diàmetres, gruixos i pesos de fons i capçal 

Diàmetre intern fons (hemisfèric) (m)  1,502 
Diàmetre intern capçal (hemisfèric) (m)  1,502 

Diàmetre extern fons (m)  1,51 
Diàmetre extern capçal (m)  1,51 

Gruix tefló a fons i capçal (mm)  1 
Gruix acer fons (mm)  3 
Gruix acer capçal (mm)  3 

Pes fons total (tefló+acer) (Kg)  7,8+85,18=92,98 
Pes fons total amb aigua(Kg)  1033,25 

Pes fons total amb gas de procés (Kg)  98,51 
Pes capçal total (tefló+acer) (Kg)  7,8+85,18=92,98 
Pes capçal total amb aigua (Kg)  1033,25 

Pes capçal total amb gas de procés (Kg)  98,51 



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.68 
 

Per al càlcul de pesos s’ha calculat el volum i amb la densitat del material o fluid s’ha 

trobat el pes. El volum s’han pogut calcular amb l’equació d’una semiesfera com V= 
ସ
଺
 ∙ 

π ∙ R3.  

El recobriment de tefló començant amb el radi  intern de carcassa,  i posteriorment el 
gruix d’acer.   

11.5.8 ALÇADA, ÀREA, VOLUM, PES BUIT I PLE 
 

En  aquest  apartat  es  calculen  les  últimes  característiques  del  disseny mecànic  del 
reactor. La majoria de dades estan a les taules de dalt.  

Aleshores, es calcula l’alçada del reactor com: 

H reactor = H carcassa + H fons + H capçal = 6,16 m +  
ଵ,ହଵ ௠

ଶ
 + 

ଵ,ହଵ ௠
ଶ

 = 7,67 m 

I l’àrea total exterior: 

Àrea total externa = Àrea carcassa + Àrea fons + Àrea capçal = 29,2 m2 + 4∙π∙(
ଵ,ହଵ ௠

ଶ
)2 + 

4∙π∙(
ଵ,ହଵ ௠

ଶ
)2 = 43,53 m2  

El volum total: 

V total = V amb carcassa + V fons + V capçal = 11,03 m3 + 
ସ
଺
ଵ,ହଵ ௠) ∙ ߨ ∙ 

ଶ
)3 + 

ସ
଺
ଵ,ହଵ ௠) ∙ ߨ ∙ 

ଶ
)3 

= 12,83 m3 

El pes buit es calcula amb les dades calculades ja: 

Pes buit = Pes tubs buits + Pes carcassa + Pes fons + Pes capçal = 6666,2 Kg + 927,96 Kg 
+ 92,98 Kg + 92,98 Kg = 7780,12 Kg  

El pes ple amb aigua: 

Pes ple amb aigua= Pes tubs amb aigua + Pes carcassa amb aigua + Pes fons amb aigua 
+ Pes capçal amb aigua = 10398,2 + 6906,31 + 1033,25 + 1033,25 = 19371 Kg 

I el pes ple amb el catalitzador i el gas de procés, és a dir, el pes en operació és: 

Pes operació = Pes tubs amb catalitzador i gas procés + Pes carcassa amb aigua + Pes 
fons amb gas procés + Pes capçal amb gas procés= 11684,45 + 6906,31 + 98,51 + 98,51 
= 18787,78 Kg 
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11.5.9 AÏLLAMENT DEL REACTOR 

Finalment,  en  l’exterior  de  carcassa  no  es  posa  aïllament  ja  que  no  hi  ha  riscos  al 
passar per la zona, perquè són temperatures baixes (Tº ambient), i llavors, les pèrdues 
en forma de calor cap a l’exterior per fricció, per conducció de l’acer AISI 316L, etc, són 
petites. A més, el calor ja se l’emporta el fluid refrigerant, en aquest cas l’aigua. 

Pel que  respecta al  fons  i capçal de  reactor hemisfèrics  i  iguals si que han de portar 
aïllant  ja  que  es  troben  a  temperatures  a  l’interior  del  gas  de  procés    de  126  ºC. 
Llavors, emprat la temperatura de disseny en cas més extrem, 141 ºC, es calcula amb 
el programa “Insulan” de l’empresa “Calorcol S.A.” el gruix d’aïllant donant: 

 

Figura 11.5.9. Resultats del càlcul del programa Insulan per a l’aïllant 

En  aquest  cas,  la  velocitat  del  vent  no  afecta  quasi  al  gruix  del  aïllant.  El  gruix  de 
l’aïllant  serà de 1,5 polzades, 3,8 cms amb una eficiència del 95 %, cosa que genera 
poques  pèrdues  de  calor  per  fricció,  conducció,  etc.  L’aïllant  serà  la  llana  de  roca 
mineral amb una densitat de 140 Kg/m3 que anirà recoberta amb un alumini pintat per 
l’exterior.   
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11.5.10 ASPECTES ADDICIONALS DE DISSENY DE REACTOR 

En  aquest  apartat  es  fa menció  a  altres  aspectes  no  contemplats  del  disseny  del 
reactor R‐401.  

Per a  subjectar el catalitzador es posaran unes  reixes a entrada  i  sortida de  tubs de 
l’acer teflonades del tamany més petit possible, 12 “mesh”, 1,7 mm o una mica més 
petit de porus, ja que és el tamany més petit de catalitzador que es tindrà.    

El fons i cap estaran oberts per la canonada d’entrada i sortida de procés, al igual que 
pel  fluid  de  carcassa.  A  l’entrada  del  procés  el  gas  ja  entrarà  preescalfat  a  126  ºC 
gràcies a un bescanviador  i a  la pressió de 152 KPa del compressor. El mateix amb el 
fluid de carcassa que entrarà a un 1,5 atm bombat des de la torre de refrigeració.  

També, hi hauran una vàlvula de seguretat (PSV)  i controls de T, P, cabals, que siguin 
necessaris.  

El  reactor  anirà,  al  ser  vertical,  amb  els  suports  i  estructura  necessaris  de  bigues, 
soldadures i de més per aguantar tot el pes i, i de tal manera que aguanti els esforços 
tensors.  

Pels tubs que es netegen, es canvien, l’interior de carcassa, etc, es pot fer la preparació 
de superfície, polits  i donar pintura a base d’olis o amb compostos fenòlics en aquest 
cas per les temperatures a les que s’opera.  

Al doblar l’equip per canvi de catalitzador cada 30 dies, es poden canviar les reixes de 
subjecció que duraran menys  temps, netejar o canviar qualsevol cosa que estigui en 
mal estat a  l’equip aprofitant els 30 dies que està parat un dels reactors.   Per això es 
disposa de capçals desmuntables. 
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11.6 DISSENY DE LES COLUMNES DE DESTIL·LACIÓ 
 

11.6.1 CONSIDERACIONS DE DISSENY 
 

El present projecte té un total de 4 torres de destil∙lació, mitjançant les quals es dur a 
terme la purificació dels diferents productes, subproductes i reactius no reaccionats al 
llarg del procés.  

El  primer  pas  és  decidir  si  aquestes  seran  de  plats  o  empacades.  A  continuació  es 
presenten les característiques d’ambdós tipus de columnes: 

o Columna de plats: 
 
‐ Major facilitat de neteja 
‐ Major resistència a les fluctuacions de temperatura 
‐ Menor cost de compra inicial 
‐ Major facilitat de control de la temperatura de treball 
‐ Les corrents laterals són més fàcilment eliminades en les torres de plats 
‐ Menor eficiència degut a una menor àrea superficial 
‐ El pes sol ser menor, reduint així certs costos com els suports. 
  

o Columna empacada: 
 
‐ Menor caiguda de pressió del gas 
‐ Menor temps de retenció del líquid 
‐ Valors alts de treball de la relació líquid‐gas 
‐ Operen amb menor bombolleig de gas en el líquid 
‐ Òptima per substàncies corrosives 
‐ El rebliment augmenta la relació àrea‐volum, millorant així la transferència 

En el cas de treball, tal com ja s’ha esmentat en el diagrama de blocs i el diagrama de 
procés, es requereix una elevada eficàcia. L’eficàcia de separació en una columna, on 
ascendeix gas i descendeix líquid, depèn directament de quant bona és la transferència 
de matèria i d’energia entre ambdues fases. A part, també cal tenir en compte que es 
treballa amb productes altament corrosius, HF en la primera part del procés i HCl en la 
segona  part.  Així  doncs,  d’acord  amb  aquests  paràmetres  i  amb  les  propietats 
anteriorment  exposades,  es  decideix  que  les  4  columnes  de  destil∙lació  seran  tipus 
empacades.  
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Finalment,  abans  de  passar  al  càlcul  i  disseny  de  les  columnes,  a  continuació  es 
presenta un breu resum de la utilitat i funcionalitat de cadascuna d’elles: 

o Columna DC‐301: 
 
Columna  empacada  situada  just  a  continuació  del  primer  reactor,  R‐201.  Hi 
entra un cabal gasós a 150ºC i 1,5 atm. L’objectiu d’aquesta columna és separar 
el CCl4 de la resta de components per tal de poder recircular‐lo com a reactiu a 
l’inici  del  procés.  Per  caps  s’obté  un  cabal  gasós  que  serà  l’aliment  de  la 
següent torre de destil∙lació, DC‐302.  
 

o Columna DC‐302: 
 
Columna empacada que té com a entrada el destil∙lat de la columna DC‐302. El 
cabal d’entrada es  troba  totalment en  fase  gas,  a 10  atm  i 139ºC.  L’objectiu 
d’aquesta columna es separar del corrent de procés l’HCl i el Freon‐13 formats 
en  el  reactor  R‐201.  Tals  components  es  recuperen  en  fase  gas  per  caps  de 
columnes, mentre  que  per  cues  s’obté  un  corrent  líquid  amb HF,  Freon‐11  i 
Freon‐12, principalment.  
 

o Columna DC‐501: 
 
Columna empacada situada  just a  la sortida del segon reactor, R‐401. Aquesta 
té com a entrada un corrent gasós a 100ºC  i pressió  lleugerament superior a 
l’atmosfèrica.  L’objectiu  d’aquesta  columna  és  separar  el  CCl4  format  com  a 
subproducte  en  la  reacció,  el  qual  es  recircula  a  l’inici  del  procés.  Aquest 
corrent  s’obté  en  fase  líquida  per  cues  de  columnes, mentres  que  per  caps 
s’obté un corrent gasós amb els 3 freons (11, 12 i 13). 
 

o Columna DC‐502: 
 
Columna  empacada  que  té  com  a  objectiu  la  purificació  final  del  producte 
d’interès, Freon‐13. Té un cabal d’entrada en fase gas de Freons 11, 12 i 13 a 10 
atm  i  uns  65ºC.  S’obté  un  corrent  destil∙lat  amb  Freon‐13  pràcticament  pur, 
puresa superior al 99,5%  i un corrent per cues de Freons 11  i 12, els quals es 
recirculen al segon reactor.  
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11.6.2 MÈTODE DE DISSENY 
 

El disseny de les columnes de destil∙lació s’ha realitzat mitjançant el simulador ASPEN 
Hysys, el qual proporciona un mètode rigorós de disseny. A continuació s’exemplifica 
el disseny d’una de les columnes, concretament la DC‐301.  

Primerament  és  necessari  realitzar  un mètode  Short  Cut, mitjançant  el  qual  s’obtenen  un 
resultats  aproximats,  els quals  serviran posteriorment  com  a  valors  inicials d’iteració per  al 
mètode rigorós. A continuació es presenten els resultats obtinguts amb Hysys: 

 

Figura 11.6.1 Mètode Short Cut, Aspen Hysys. 
 

 
Figura 11.6.2 Resultats mètode Short Cut, Aspen Hysys. 
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Figura 11.6.3 Cabals i propietats mètode Short Cut, Aspen Hysys. 
 

 

Figura 11.6.4 Relació de reflux amb mètode Short Cut, Aspen Hysys. 
 

Finalment, a partir de les dades presentades en les figures 11.2.1 a 11.2.4 s’ha procedit 
al disseny  rigorós de  la columna. Aquest s’ha  realitzat mitjançant  l’opció  ‘tray sizing’ 
integrada en Aspen Hysys. Els resultats obtinguts es presenten a continuació: 
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Figura 11.6.5 Balanç de matèria i energia de la columna DC­301. 

 

Figura 11.6.6 Disseny detallat de la columna empacada DC­301. 
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Figura 11.6.7 Disseny detallat de la columna empacada DC­301. 
 

Pel  que  fa  al  tipus  de  rebliment,  s’ha  decidit  que  fos  de  tipus  estructurat, 
concretament Mellapak 125 de  l’empresa Sulzer. El motiu d’aquesta elecció es deu a 
que es  treballa  amb diàmetres de  columna  grans,  superiors  als 400 mm,  fet que  fa 
adequada  l’elecció  d’un  tipus  de  rebliment  estructurat.  A  part,  tot  i  el major  cost 
respecte al  ‘random packed’, presenten una menor pèrdua de càrrega,  fet que els  fa 
adients  per  a  les  condicions  d’operació.  Pel  que  fa  al material,  es  tracta  d’AISI  304 
recobert  amb  tefló,  amb  la  finalitat  d’evitar  la  corrosió  deguda  a  l’ambient  àcid  de 
treball.  

A  continuació,  taula  11.6.1,  es presenten  les principals propietats d’aquest  tipus  de 
rebliment: 
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Taula 11.6.1 Propietats de diferents materials d’empacat. 

 

Els rebliments escollits per a les 4 columnes de destil∙lació són els següents: Mellapak 
125Y en les columnes DC‐301, DC‐502 i DC‐502. Mellapak 250Y en la columna DC‐302, 
ja que es requereix una elevada eficiència de separació, fet que s’aconsegueix amb una 
alta relació àrea‐volum.  

Finalment,  ja  per  concloure  el  disseny  de  la  columna,  s’utilitza  el  Codi  ASME  per 
determinar  paràmetres,  com  el  gruix  de  paret,  de  fons  i  cap  i  alçada  total  de  la 
columna: 

o Gruix de la paret 

ݐ ൌ
ܲ ൉ ܴ

ܵ ൉ ܧ െ 0,6 ൉ ܲ ൅ .ݍଵ    ሺ݁ܥ 11.6.1ሻ 

On: 

P= Pressió de disseny o pressió màxima de treball permesa 

R= Radi interior  

S= Valor d’esforç màxim permès del material a la temperatura de disseny 

E= Coeficient de soldadura 
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C1= Tolerància a la corrosió 

t= Espessor mínim requerit 

El valor de la Pressió de disseny es calcula com: 

ܲ ൌ ௧ܲ௥௘௕௔௟௟ ൅ 0,2 ௧ܲ௥௘௕௔௟௟ ൅ ௛ܲ௜ௗ௥௢௘௦௧à௧௜௖௔    ሺ݁ݍ. 11.6.2ሻ 

ܶ ൌ ௧ܶ௥௘௕௔௟௟ ൅  20    ሺ݁ݍ. 11.6.3ሻ 

El càlcul de la pressió hidroestàtica es farà a partir del tant per cent màxim d’inundació 
(max. Flooding) que pot experimentar la columna, 79% en aquest cas. 
 

Així doncs, d’acord amb les equacions 11.6.1 i 11.6.2, s’obté: 

ܲ ൌ 1,2 כ ൬1,5 ൅ 1482 ൉ 9,81
݉
ଶݏ ൉ 5,17݉ ൉  

݉ݐܽ 1
1,013 ൉ 10ହܲܽ൰ ݉ݐܽ ൌ  ݉ݐܽ 2,7

ܶ ൌ ሺ150 ൅ 20ሻºܥ ൌ 170ºܥ 

 

ݐ ൌ
݉ݐܽ 2,7 ൉ 0,305 ݉

݉ݐܽ 1129,6 ൉ 0,85 െ 0,6 ൉ ൉ ݉ݐܽ 2,7 1 ൉ 10ଷ ൅ 1 ݉݉ ൌ 1,9 ݉݉ ൎ 2 ݉݉ 

o Gruix fons i cap toriesfèric: 

De  la mateixa  forma,  també és necessari calcular els paràmetres del  fons  i cap de  la 
columna, els quals són tipus toriesfèric i segueixen també el codi ASME: 

ݐ ൌ
0,885 ൉ ܲ ൉ ܮ

ܵ ൉ ܧ െ 0,1 ൉ ܲ ൅ .ݍଵ    ሺ݁ܥ 11.6.4ሻ 

ݐ ൌ
0,885 ൉ 1,67 ൉ ܲ ൉ ܮ
ܵ െ 0,1 ൉ 1,67 ൉ ܲ     ሺ݁ݍ. 11.6.5ሻ 

El valor de sobre espessor serà el major que s’obtingui a partir de  les dues equacions 
anteriors. Així doncs, substituint s’obté: 

ݐ ൌ
0,885 ൉ ݉ݐܽ 2,7 ൉ 0,61 ݉

݉ݐܽ 1129,6 ൉ 0,85 െ 0,1 ൉ ݉ݐܽ 2,7 ൉ 1 ൉ 10ଷ ൅ 1 ൉ ݉݉ ൌ 2,52 ݉݉ ൎ 3 ݉݉ 

 

ݐ ൌ
0,885 ൉ 1,67 ൉ ݉ݐܽ 2,7 ൉ 0,61 ݉

݉ݐܽ 1129,6 െ 0,1 ൉ 1,67 ൉ ݉ݐܽ 2,7 ൌ 2,17 ݉݉ ൎ 3 ݉݉ 

o Altura de la columna: 
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Per al càlcul total de l’alçada de la columna és necessari conèixer l’altura del capçal. Tal 
càlcul es realitza també seguint el codi ASME, d’acord amb les següents equacions: 

 

 

Figura 11.6.7 Il·lustració i nomenclatura d’un capçal toriesfèric. 
 

௜ܦ ൌ .ݍ௔     ሺ݁ܦ 11.6.6ሻ 
ݎ ൌ 0,1 ൉ .ݍ௔    ሺ݁ܦ 11.6.7ሻ   
݄ଵ ൒ 3,5 ൉ .ݍሺ݁    ݐ 11.6.8ሻ 

݄ଶ ൌ 0,1935 ൉ ௔ܦ െ 0,455 ൉ .ݍሺ݁    ݐ 11.6.9ሻ 
݄ଷ ൌ ݄ଵ ൅ ݄ଶ    ሺ݁ݍ. 11.6.10ሻ 

Substituint s’obté: 

݄ଵ ൌ 3,5 ൉ 3 ݉݉ ൌ 10,5 ݉݉ 
݄ଶ ൌ 0,1935 ൉ 0,61 ൉ 10ଷ ݉݉ െ 0,455 ൉ 3 ݉݉ ൌ 116,7 ݉݉ 

݄ଷ ൌ ݄ଵ ൅ ݄ଶ ൌ ሺ10,5 ൅ 116,7ሻ ݉݉ ൌ 127,2 ݉݉ 

Finalment és possible conèixer l’altura de la columna com la suma de tots els elements 
d’aquesta. No obstant, cal tenir en compte que també cal afegir l’espai que cal deixar 
entre  els  equips  interns  (distribuïdors,  suports  etc.),  espai  pels  conductes  per  on 
s’introdueixen els corrents, i també per a la neteja i manteniment de la columna. Així 
doncs,  suposant un valor de 2,5 m per a aquests punts,  s’obté  la  següent alçada de 
columna: 

݄௧௢௧௔௟ ൌ ሺ5,17 ൅ 0,13 ൉ 2 ൅ 2,5ሻ݉ ൌ 7,92 ݉    ሺ݁ݍ. 11.6.11ሻ 
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o Pes de la columna: 

El pes total de  la columna correspon a  la suma del pes del cilindre, del cap, del fons  i 
del material  d’empacat  d’aquesta,  juntament  amb  el  pes  del  líquid  en  operació.  A 
continuació es presenten aquests càlculs: 

ݏ݁ܲ ൌ Àܽ݁ݎ ൉ ݔ݅ݑݎܩ ൉ .ݍሺ݁    ݐܽݐ݅ݏ݊݁ܦ 11.6.12ሻ 
௖௟௜௜௡ௗ௥௘ܣ ൌ ߨ ൉ ௖ܦ ൉ .ݍሺ݁    ܮ 11.6.13ሻ 

௧௢௥௜௘௦௙è௥௜௖ܣ ൌ 0,842 ൉ ௖ܦ
ଶ    ሺ݁ݍ. 11.6.14ሻ 

Així doncs, solucionant la suma de les equacions anteriors, s’obté el pes de la columna 
buida com: 

௖௢௟್ೠ೔೏ೌݏ݁ܲ ൌ ߨ ൉ ௖ܦ ൉ ܮ ൉ ௖௜௟௜௡ௗ௥௘ݐ ൉ ஺ூௌூయబరߩ ൅ 2 ൉ ൫0,842 ൉ ௙௢௡௦ݐ ൉  ஺ூௌூయబర൯ߩ

൅ ௘ܸ௠௣௔௖௔௧ ൉ .ݍ௘௠௣௔௖௔௧    ሺ݁ߩ 11.6.15ሻ 
 

௖௢௟್ೠ೔೏ೌݏ݁ܲ ൌ 157,2 ൅ 40 ൅ 120 ൌ  ݃ܭ 317,7

Finalment, el pes del líquid en operació es calcula com: 

௟í௤௨௜ௗݏ݁ܲ ൌ ௖ܸ௢௟௨௠௡௔

2 ൉ .ݍ௟í௤௨௜ௗ    ሺ݁ߩ 11.6.16ሻ 

௖ܸ௢௟௨௠௡௔ ൌ 2 ൉ ሺ0,513 ൉ ݄ଷ ൉ ௜ܦ
ଶሻ ൅

ߨ
4 ൉ ௜ܦ

ଶ ൉ ݄    ሺ݁ݍ. 11.6.17ሻ 

Substituint i resolent s’obté: 

௟í௤௨௜ௗݏ݁ܲ ൌ 2 ൉ ሺ0,513 ൉ 0,13 ݉ ൉ 0,61ଶ ݉ଶሻ ൅
ߨ
4 ൉ 0,61ଶ݉ଶ ൉ 5,17 ݉ ൉ ଷ݉/݃ܭ 1482

ൌ  ଷ݉/݃ܭ2311,1

௧௢௧௔௟ݏ݁ܲ ൌ ሺ317,7 ൅ 2311,1ሻ݃ܭ ൌ  ݃ܭ 2628,1
 

Paral∙lelament es calcula també el pes amb aigua. El càlcul és  idèntic al anterior però 
substituint la densitat del líquid per la densitat de l’aigua. 

௔௜௚௨௔ݏ݁ܲ ൌ  ݃ܭ 1876,5

 

Pel que fa l’aïllant tèrmic, s’efectua un càlcul mitjançant l‘eina Insulan CALORCOL, amb 
el qual s’obtenen els següents resultats: 
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Figura 11.6.7 Càlcul de l’aïllament tèrmic. 
Tal com es pot observar, es requereix un aïllant de 3,25 polzades, equivalent a uns 9 
cm. 

 

11.6.3 ESTRUCTURA INTERNA DE LA COLUMNA 
 

Tal  com  s’ha  esmentat  anteriorment,  la  columna  de  destil∙lació  consta  d’una  sèrie 
d’equips interns que són necessaris per al seu correcte funcionament. Aquests equips 
es decideix comprar‐los per catàleg a  l’empresa Sulzer  i són els que es mencionen a 
continuació: 

o Distribuïdor de gas 

D’acord  amb  els  requeriments  del  sistema  i  les  especificacions  de  producte 
propocionades per  l’empresa Sulzer, es decideix treballar amb un distribuïdor de gas 
tipus GDP, Splash Plate Inlet 0600 2505‐2. Tal equip es presenta en la següent figura: 
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Figura 11.6.8 Il·lustració i nomenclatura d’un capçal toriesfèric. 
 

Es considera adient perquè permet una molt bona distribuició del gas al llarg de tota la 
columna, facilitant així la transferència de matèria i energia entre les fases líquida i 
gasosa i, augmentant en conseqüència l’eficàcia de separació. Un estudi de tal efecte 
es pot veure en la següent simulació de CFD, feta per l’empresa Sulzer: 

 

Figura 11.6.9 Simulació CFD de la distribució de flux al llarg de la columna. 
 

o Distribuïdor de líquid 

Pel que  fa a  la distribució de  líquid, d’igual  forma que en el cas anterior,  s’escull un 
producte per catàleg de  l’empresa Sulzer, el qual és adequat per ambients corrosius, 
presenta una baixa pèrdua de càrrega i una alta eficiència de distribució. Es tracta del 
VSTG  0600  2512‐1.  A  la  següent  figura  es  pot  observar  una  imatge  del  mateix 
juntament amb les seves característiques: 
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Figura 11.6.10 Distribuïdor de líquid VSTG 0600 2512­1. 
 

 

Figura 11.6.11Característiques del Distribuïdor de líquid VSTG 0600 2512­1. 
 

o Col∙lector de líquids: 

S’escull un col∙lector a catàleg de l’empresa Sulzer, el qual permet recollir l’acumulació 
de  líquids en columnes empacades amb una pèrdua de pressió que pot considerar‐se 
negligible. EL tipus, tal com es pot veure en la següent figura, és el SL 0600 2509‐2: 
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Figura 11.6.12 Col·lector de líquids SL 0600 2509­2. 
 

o Suports: 

S’escull un  suport  tipus  grids  TEB/TSB  0600  2513‐4,  ja que  és  ideal per  a  empacats 
estructurats –tal com es té en les 4 columnes del procés‐. En la figura següent se’n pot 
veure una imatge: 

 

Figura 11.6.13 Suport tipus TEB/TSB 0600 2513­4. 
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11.7 DISSENY DE LA COLUMNA D’ABSORCIÓ D’ÀCID CLORHÍDRIC A­301 
 

11.7.1 CONSIDERACIONS DE DISSENY 
 

El present equip, A‐301,  té  com  a objectiu  absorbir el  corrent de HCL en  fase  gas  ‐
provinent del destil∙lat de  la  torre DC‐302‐ en aigua per a  l’obtenció d’àcid clorhídric 
comercial. A part, també permetrà la separació del Freon‐13 present en el corrent de 
HCL  gasós,  ja  que  al  ser  aquest  primer  un  component  orgànic  amb  molt  baixa 
solubilitat  (inferior a 1/1000 a  les condicions de treball,  fet que permet considerar‐la 
negligible), no es dissoldrà en aigua.  

Un dels aspectes claus a l’hora de dissenyar l’equip és que l’absorció de HCl en aigua és 
un procés fortament exotèrmic (aproximadament 2100KJ/Kg HCl), ja que tal producte 
té un calor de dissolució molt elevat. Així doncs, això permet obtenir un cabal calent, el 
qual es pot reaprofitar energèticament com a fluid calent en d’altres punts del procés.  

També és  important mencionar que el procés –igual que tota operació d’absorció‐ es 
troba regit per l’equilibri, tal com es pot observar en la figura 11.7.1: 

 

 Figura 11.7.1 Equilibri d’absorció HCL/H2O. 
 

Finalment, abans de passar al disseny detallat del equip, cal esmentar que el procés 
d’absorció  de HCl  es  pot  dur  a  terme  de  dues  formes.  La  primera  d’elles,  operació 
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isoterma, es basa en operar a temperatura constant, sent necessari la retirada de calor 
mitjançant un fluid refrigerant. Per altra banda, la segon opció, operació adiabàtica, es 
basa  en  permetre  que  el  fluid  s’escalfi  absorbint  tota  la  calor  de  dissolució.  Cal 
esmentar  que  aquest  última  opció  és  més  cara  que  la  operació  isoterma,  ja  que 
requereix  unes  mesures  de  control  més  estrictes.  No  obstant,  permet  obtenir  un 
corrent de producte amb una elevada energia calorífica. En el cas del present projecte, 
es  decideix  treballar  de  forma  isoterma  a  61,6ºC.  El motiu  de  treballar  a  aquesta 
temperatura és perquè el cabal obtingut d’àcid clorhídric comercial s’utilitzarà com a 
fluid  calent  al  bescanviador  de  calor  previ  al  scrubber  de  la  zona  400,  en  el  qual 
s’evapora  el  corrent  líquid  obtingut  per  cues  de  la  columna DC‐302.  Així  doncs,  és 
també  necessària  una  camisa  per  a  refrigerar  l’absorbidor,  enretirant‐se  així  l’excés 
d’energia deguda al calor de dissolució.  

A continuació, doncs, es presenten els càlculs i balanços realitzats per al disseny de la 
columna. 

 

 

11.7.2 MÈTODE DE DISSENY 
 

El mètode de disseny de la columna d’aborció A‐301 es basa en el procés patentat per 
l’empresa De Dietrich – Process Systems. Aquest procés consta d’una sèrie de dades 
teòriques  i  experimentals,  correlacions  i  gràfiques,  les  quals  es  presenten  a 
continuació. 

El tipus de torre a utilitzar pot ser empacada o de plats, en funció de varis paràmetres 
operacionals  com:  cabal  a  tractar,  concentració  requerida  d’àcid  clorhídric, màxima 
pèrdua de pressió admissible, etc. Ambdós tipus es presenten a la figura 11.7.2: 
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Figura 11.7.2 Esquema d’una torre d’absorció empacada (esquerra) i una de plats (dreta) 

. 
En  aquest  cas,  es  decideix  treballar  amb  una  torre  empacada  per  tal  d’evitar  una 
pèrdua de càrrega molt elevada i millorar la relació àrea/volum –i en conseqüència la 
transferència de matèria i energia entre fases‐.  

Finalment, un altre aspecte molt  important és  la quantitat de HCl pur que hi ha en el 
corrent gasós d’entrada a  la columna,  ja que és el que determinarà quant concentrat 
serà el cabal de HCl líquid que es podrà obtenir. Aquesta relació es presenta a la figura 
11.7.3: 

 

Figura 11.7.3 Relació % en pes corrent gasós amb % en pes corrent HCl/H2O. 
 



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.88 
 

En el  cas de  treball,  les  condicions del  cabal d’entrada  a  la  torre d’absorció  són  les 
següents: 

Taula 11.7.1 Composició i propietats cabal d’entrada a A­301. 

Component  Cabal màssic 
(Kg/h) 

HCl  1593,3 
Freon‐13  42,8 

Temperatura (ºC)  40 
Pressió (atm)  2,8 

 

Un cop caracteritzats els requeriments i el tipus d’equip per a l’absorció, es passa ja al 
disseny d’aquest, tot utilitzant la “data base” proporcionada per l’empresa De Dietrich 
per al disseny de tal equip. 

L’àcid clorhídric que es vol obtenir és de composició al 30% en massa,  ja que  té una 
molt  bona  sortida  comercial.  Per  a  tal  objectiu,  les  De  Dietrich  proporciona  les 
següents  corbes,  figura 11.7.4,  les quals  relacionen  la quantitat de HCl gas a  tractar 
amb el diàmetre de columna necessari: 

 

Figura  11.7.4  Relació  cabal  de  gas  a  tractar  –  diàmetre  de  columna  per  a  diferents 
composicions de gas d’entrada. 
 

Tal com es pot observar en  la figura 11.7.4,  la columna necessària per al cabal de gas 
d’entrada  a  l’absorbidor  A‐301  tindria  un  diàmetre  intern  d’uns  560  mm,  el  qual 
s’arrodoneix a 600 mm, ja que és un dels valors estàndard de venta de l’empresa.  
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A partir d’aquest  valor  i,  seguint el mètode de disseny proposat per De Dietrich, és 
possible determinar la resta de paràmetres, els quals venen tabulats: 

 

Figura 11.7.5 “Data base” per al disseny d’absorbidors HCl/H2O segons l’empresa De Dietrich. 
 

Per tant, s’obté que l’equip necessari és una columna empacada de 60 cm de diàmetre 
intern i 5 m d’alçada d’empacat. Aquest es tracta de “Rashing Glass Rings”, material el 
qual és resistent a l’ambient àcid de treball. Cal esmentar, però, que en el cas que en 
un futur es decidís fer una ampliació de la capacitat de producció de la planta, aquest 
empacat  hauria  de  ser  reemplaçat  per  un  de  tipus  estructurat,  com  per  exemple 
DURAPACK,  ja  que  600 mm  de  diàmetre  es  considera  el màxim  admissible  per  a 
empacats aleatoris1.   

                                                            
1 El  grup  d’aquest  treball  va  contacatar  amb  l’empresa  De  Dietrich  a  través  d’e‐mail  per  sol∙licitar 
informació  sobre  el  procés  d’absorció  patentat  per  la  seva  empresa.  En  aquest  sentit,  tot  i  no 
proporcionar dades exactes al tractar‐se d’un grup d’estudiants i no de clients directes, l’empresa sí que 
va propocionar una sèrie d’informacions que s’han emprat per al disseny d’aquesta columna:  
“Dentro  del  rango  de  condiciones  a  los  que  operan,  obtendrán  una  alta  eficacia  de  absorción  de 
clorhídrico  en agua, por encima del 80%. Respecto a  vuestra duda  sobre  el   diseño de  los elementos 
internos de la columna, Dietrich proporciona estudios rigurosos, incluidos modelos de CFD para optimizar 
el proceso. Un valor estándar es que supongáis que vuestra altura total de columna aumentará no más 
de unos 2,5 metros una vez  incluidos todos estos equipos (tales como distribuidores de flujo o espacios 
de limpieza y reposición).  
D’acord amb això, doncs,  l’alçada  total de  la columna es sobredimensionará 2,5 metres  i se suposarà 
que l’absorció de clorhídric en aigua és total, és a dir, que no s’obtindrà un corrent gasós de HCl per caps 
de columna. 
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Finalment, pel que fa a l’aigua necessària per absorció, aquesta es calcula directament 
com  l’aigua necessària per a una solució de HCl al 30% en pes, d’acord amb el cabal 
d’entrada d’aquest: 

݉ுమை ൌ
݉ு஼௟

0,3 ൌ
݄/݃ܭ 1593,3

0,3 ൉ 0,7 ൌ  ଶܱܪ ݄/݃ܭ 3717,7

Els altres paràmetres de la torre, com gruix d’aquesta, alçada total, pes, etc. es poden 
veure  a  la  fulla  d’especificacions  d’aquesta.  Els  càlculs  s’han  realitzat  seguit  el 
procediment del codi ASME ja exemplificat en el disseny de tancs, reactors i columnes 
anteriorment.  

11.7.3 BALANÇ D’ENERGIA 
 

Un cop fet el disseny físic de la columna, és necessari realitzar un balanç energètic per 
tal de veure quina quantitat d’energia serà necessària enretirar per a obtenir un cabal 
d’HCl comercial a 61,6ºC. A continuació, es presenta un esquema de la columna per tal 
de veure gràficament els balanços a resoldre: 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

La resolució del balanç energètic es presenta a continuació: 

o Balanç a resoldre: 

              3717,7 Kg/h H2O 
                    T=25ºC  

42,8 Kg/h F‐13 

              1593,3 Kg/h HCl 
                    T=40ºC  
 

             5311 Kg/h HCl 30% 
                    T=61,6ºC  
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Taula 11.7.2 Valors d’entrada i sortida a l’absorbidor. 

Substància  F in (mol/h)  H in  F out (mol/h)  H out 
HCl (g)  43652,2  H1 (KJ/mol HCl) ‐  ‐ 
H2O (l)  206538,9  0  ‐  ‐ 
HCl (aq.)  ‐  ‐  43652,2 mol HCl H2 (KJ/mol HCl) 

 

o Càlcul H1: 

ଵܪ ൌ ܪ∆ ൌ න ௣݀ܶܥ
ସ଴

ଶହ
     ሺ݁ݍ. 11.7.1ሻ 

Prenent un valor de Cp= 0,0291 KJ/mol∙K s’obté: 

ଵܪ ൌ  ݈݋݉/ܬܭ0,44

o Càlcul H2: 

ܴ݈݁ܽܿ݅ó ݉ݎ݈ܽ݋ ൌ ݎ ൌ
ଶܱܪ ݈݋݉ 206538,9
݈ܥܪ ݈݋݉ 43652,1 ൌ 4,73    ሺ݁ݍ. 11.7.2ሻ 

Així doncs, el càlcul a realitzar és: 

,ሺ݃ ݈ܥܪ 25ºܥሻ ൅ ,ଶܱ ሺ݈ܪ 4,73 25ºܥሻ
∆ுೌሱۛሮ .ݍሺܽ ݈ܥܪ 25ºܥሻ

∆ு್ሱۛሮ .ݍሺܽ ݈ܥܪ 61,6ºܥሻ 

El valor de Ha es troba tabulat, d’acord amb la taula 11.7.3 (Perry’s Chemical Engineers’ 
Handbook, Annex 2): 
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Taula 11.7.3 Valors de calors de dissolució de HCl en aigua. 

 

Així doncs, s’obté ‐63,6 KJ/mol HCl. 

Pel que  fa a  la  calor específica de  la  solució aquosa de  clorhídric, el valor  s’obté de 
“Perry’s Chemical Engineers’ Handbook, p.2‐184”. 

 

 

Taula 11.7.4 Calor específics de solucions HCl en aigua. 

 

Així doncs, calculant la fracció molar s’obté: 
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43652,1 ݈݋݉
݄ ݈ܥܪ

43652,1 ݈݋݉
݄ ݈ܥܪ ൅ 206538,9 ݈݋݉

݄ ଶܱܪ
ൌ 0,17    ሺ݁ݍ. 11.7.3ሻ 

௣ܥ ൌ 0,627
݈ܿܽ

݃ ൉ ºܥ  

Passant aquest valor a les unitats adequades i integrant s’obté: 

௣ܥ ൌ 0,627
݈ܽܿܭ

݃ܭ ൉ ºܥ
൉

 ó݅ܿݑ݈݋ݏ ݃ܭ 5311
݈ܥܪ ݈݋݉ 43652,1

൉
ܬܭ 4,184

݈ܽܿܭ 1
ൌ 0,32

݆ܭ
݈ܥܪ ݈݋݉ ൉ ºܥ

    ሺ݁ݍ. 11.7.4ሻ 

௕ܪ∆ ൌ න .ݍ௣݀ܶ    ሺ݁ܥ 11.7.5ሻ
଺ଵ,଺

ଶହ
 

௕ܪ∆ ൌ  ݈ܥܪ ݈݋݉/ܬܭ 11,71

ଶܪ ൌ ௔ܪ∆ ൅ ௕ܪ∆ ൌ ሺെ63,6 ൅ 11,71ሻ݈ܥܪ ݈݋݉/ܬܭ ൌ െ51,89 ݈ܥܪ ݈݋݉/ܬܭ 

 
o Balanç global: 

ܳ ൌ ܪ∆ ൌ ෍ ݊௜ܪ௜ െ ෍ ௝݊ܪ௝
௜௡௢௨௧

ൌ ൬43652,1
݈݋݉

݄ ൰݈ܥܪ ൉ ൬െ51,89
ܬܭ

݈݋݉ ൰݈ܥܪ െ ൬43652,1 ݈݉݋
݈ܥܪ

݄ ൰   

൉ ൬0,44
ܬܭ

൰݈݋݉ܭ ൌ െ2,28 ൉ 10଺ܬܭ/݄    ሺ݁ݍ. 11.7.5ሻ 

11.7.4 CAMISA DE REFRIGERACIÓ 
 

Tal com s’ha esmentat al llarg del càlcul, l’objectiu és obtenir un cabal a 61,4ºC, ja que 
és  la  temperatura  requerida  per  a  utilitzar  el  corrent  de HCl  comercial  com  a  fluid 
tèrmic en el bescanviador de calor previ al Scrubber S‐301. Així doncs, per tal de que el 
fluid  no  sobrepassi  aquesta  temperatura,  és  necessari  enretirar  tot  el  calor 
anteriorment calculat. Aquest s’enretira mitjançant una camisa de refrigeració, per  la 
qual  circularà  aigua  de  torre  de  refrigeració.  Tot  seguit,  es  presenta  el  càlcul  dels 
requeriments d’aquesta: 

Es coneix el calor total a bescanviar, el qual és de 2,28∙106KJ/h. Aquest es vol eliminar 
mitjançant aigua de torre, a  la qual se  l’hi estableix un salt tèrmic de 60ºC, per tal de 
poder  reaprofitar  aquest  corrent  com  a  fluid  tèrmic  al  bescanviador  de  l’inici  del 
procés. 
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ܳ ൌ ݉ ൉ ௣ܥ ൉ ∆ܶ    ሺ݁ݍ. 11.7.6ሻ 

Aïllant s’obté: 

݉ ൌ
ܳ

௣ܥ ൉ ∆ܶ ൌ
2,28 ൉ 10଺ ܬܭ

݄
4,184 ܬܭ

݃ܭ ൉ ܭ ൉ ܭ20
ൌ 27272,7

݃ܭ
݄  

No  obstant,  abans  de  donar  per  bo  aquest  valor,  és  necessari  comprovar  que 
efectivament la camisa tingui la suficient capacitat tèrmica com per bescanviar aquest 
calor. EL procés a seguir serà realitzar el càlcul del coeficient global de transferència de 
calor  i  veure  si  aquest  es  troba  dins  del  rang  de  valors  típics  per  a  camises  de 
refrigeració amb aigua. Així doncs: 

ܳ ൌ ܷ ൉ ܣ ൉ ∆ܶ    ሺ݁ݍ. 11.7.7ሻ 
 

ܷ ൌ
ܳ

ܣ ൉ ∆ ௠ܶ௟
 

On l’àrea correspon a la part cilíndrica de la columna d’absorció, que és al voltant de la 
qual es trobarà la camisa de refrigeració. Així doncs, aquesta àrea correspon a: 

ܣ ൌ ߨ2 ൉ ݎ ൉ ܮ ൌ ߨ2 ൉ 0,3 ݉ ൉ 7݉ ൌ 13,2 ݉ଶ 

Substituint a l’equació 11.7.7: 

ܷ ൌ
2,28 ൉ 10଺ ܬܭ

݄ ൉ 1 ݄
ݏ 3600 ൉ ܬ 1000

ܬܭ1
13,2 ݉ଶ ൉ 35 ºܥ ൌ 970,3

ܬ
݉ଶ ൉ ݏ ൉  ܭ

 

Finalment, cal comprovar si aquest valor es troba o no dins del rang típic de valors de U 
per a camises de refrigeració. Bibliogràficament, s’han trobat 2 tipus de valors: Els de 
camises  per  tancs  els  quals  es  troben  en  repòs  i  els  de  camises  per  tancs  agitats, 
l’agitació dels quals millora la transferència de calor i, en conseqüència, presenten un 
valor de U més elevat. En el cas del projecte, cal esmentar que el cas de treball és molt 
favorable a nivell de transferència tant d’energia com de matèria: l’empacat millora la 
relació  àrea  volum  de  les  gotes  d’aigua,  l’eficiència  d’absorció  és  superior  al  90%  i 
l’aigua  descendent  juntament  amb  el  tanc  ascendent  ‘simulen’  una  agitació  del 
contingut  de  la  torre.  Així  doncs,  es  considera  donar  per  bons  els  coeficients 
corresponents a tancs agitats, tot i que seria recomanable no trobar‐se a prop del límit 
superior d’aquests. Així doncs, a la següent taula es presenten tals valors: 
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Taula 11.7.4 Valors de coeficients globals de transferència de calor per a diferents fluids 
circulant a través d’una camisa. 

 

Tal com es pot observar, fent la camisa d’acer inoxidable el valor trobat de U es troba 
dins dels límits establerts. Així doncs, es pot donar per bo el càlcul realitzat.  
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11.8 DISSENY DEL SCRUBBER S­301 
 

1.8.1 CONSIDERACIONS DE DISSENY 
 

L’adsorció és un mètode molt emprat  industrialment en  la separació de components 
de gasos. Tot  i que  sovint no és econòmicament viable quan es vol  retirar una gran 
quantitat  de  producte  del  corrent  principal  si  que  és  molt  útil  per  a  recuperar 
contaminants, els quals es troben en menor concentració. El procés es duu a terme en 
continu  en  una  columna,  a  l’interior  de  la  qual  hi  ha  un  llit  de  sòlid  adsorbent;  el 
corrent gasos  circula a  través d’aquesta de manera que el  component a eliminar, el 
qual  interacciona ràpidament amb  l’adsorbent, es va acumulant al  llit. A mesura que 
avança el  temps d’operació el  llit es va omplint de contaminant  fins que arriba a un 
punt  en  el  que  es  satura  i  la  composició  d’aquest  a  la  sortida  del  corrent  gasos 
comença  a  augmentar molt  ràpidament;  en  aquest moment  s’ha  arribat  al  punt  de 
ruptura de  la columna.  Industrialment mai  s’arriba al punt de  ruptura,  sinó que una 
mica abans  ja s’atura  la circulació a través de  la columna. Com és  lògic, en qualsevol 
sistema en  continu  caldrà  tenir,  com a mínim, dos  scrubbers en paral∙lel de manera 
que mentre un està operatiu l’altre s’està regenerant. 

Segons  les  característiques  del  contaminant  i  del  sòlid  l’operació  d’adsorció  serà 
reversible o  irreversible. Quan és  irreversible el sòlid no es pot regenerar de manera 
que desprès de  cada ús de  la  columna  cal  canviar  tot el  llit; aquest  tipus de procés 
s’acostuma a fer servir quan només cal eliminar petites traces de contaminant, ja que 
en cas contrari el procés és difícilment viable a nivell econòmic. Per altre banda, quan 
el procés d’adsorció es reversible el component adsorbit pot ser alliberat al produir un 
canvi  en  les  condicions  d’operació,  deixant  el  llit  regenerat  per  a  un  nou  ús  en  la 
columna. El canvi pot ser un augment de temperatura o una disminució de la pressió i 
es  pot  representar  en  forma  d’isotermes  d’adsorció,  les  quals  mostren  la  relació 
d’equilibri entre l’absorbidor i el solut, a diferents temperatures i pressions.  

A  l’hora de  triar un bon absorbidor cal  tenir en compte els diversos aspectes que es 
mostren a continuació: 

‐ Selectivitat: cal que el sòlid només adsorbeixi el contaminant d’interès i que no 
interactuï, o ho  faci el mínim possible, amb els altres components del corrent 
gasós. 

‐ Eficàcia:  també anomenada capacitat de càrrega, és  la quantitat de solut que 
pot  contenir  el  sòlid  abans  de  saturar‐se.  S’acostuma  a  expressar  com  el 
quocient entre els grams de contaminant adsorbits/ gram de sòlid adsorbent  i 
interessa que sigui el més alta possible ja que així es requerirà un equip menor. 
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‐ Característiques  cinètiques:  interessa  que  l’adsorció  es  doni  el  més  ràpid 
possible, de manera gairebé  instantània quan el sòlid  i el contaminant entren 
en contacte. 

‐ Característiques físiques: principalment es tracta de  la forma en  la que es pot 
trobar  l’adsorbent  (perles, pols, pèl∙lets, etc.). Això,  juntament amb els punts 
de  fusió  o  solubilitat  amb  el  corrent  gasos  determinaran  la  viabilitat  d’usar 
l’adsorbent com a llit en una columna. També és important tenir informació de 
si el sòlid es veu afectat al exposar‐lo a les condicions de temperatura elevada 
que es donen durant la regeneració del llit. 

‐  Característiques  econòmiques:  com  és  lògic,  interessa  que  el  cost  de 
l’adsorbent sigui el més baix possible. Tot  i això, cal tenir en compte els punts 
anteriors a  l’hora de triar  ja que, per exemple, és preferible un sòlid amb una 
alta  capacitat  i que no perdi  gairebé  activitat  al  regenerar‐lo,  a un  altre que 
sigui  més  econòmic  però  que  se’n  necessiti  molta  més  quantitat  o  sigui 
necessari comprar‐ne molt sovint. 

Segons els punts anteriors i d’acord amb la informació trobada a la bibliografia s’ha 
decidit fer servir com a adsorbent Amberlite IRA 67, el qual és una resina bàsica de 
bescanvi iònic. A continuació es mostra la llista anterior, ara dedicada a l’adsorbent 
triat;  la  informació  relativa  a  aquest  ha  estat  extreta  de  l’estudi  realitzat  per 
Pradish Rampersadh [1]). 

‐ Selectivitat: el sòlid triat té una alta afinitat per l’àcid fluorhídric mentre que no 
interactua amb altres compostos orgànics fluorats.  

‐ Eficàcia: la capacitat de càrrega a uns 30˚C és de 1,14g/g adsorbent, la qual és 
molt bona dins de  les opcions estudiades  i  indica que el sòlid  té una elevada 
àrea per unitat de massa. 

‐ Característiques cinètiques: els estudis observats mostren una  interacció molt 
ràpida entre l’adsorbent i l’àcid clorhídric. 

‐ Característiques físiques: l’adsorbent es ven comercialment com a perles, amb 
la qual cosa és viable el seu ús en columnes.  

‐ Característiques econòmiques: el preu de la reïna és relativament elevat, uns 9 
$/Kg, però cal tenir en compte que si la regeneració del llit no es fa amb calor 
sinó  que  es  fa  circulant  nitrogen  a  través  del  llit  a  la mateixa  temperatura 
d’operació,  s’evita  la  degradació  del  sòlid;  així  doncs  el mateix  llit  podrà  ser 
reutilitzat en molts cicles, reduint així el cost de cada càrrega. 
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1.8.2 EXEMPLE DE CÀLCUL 
 

El disseny de  la columna d’adsorció s’ha realitzat a partir de  les dades experimentals 
que va obtenir Pradish Rampersadh [1] en el seu estudi Removal of hydrogen fluoride 
from gas streams. A la figura 1  es poden observar que va obtenir al realitzar diferents 
cicles  amb Amberlite  IRA  67  com  a  adsorbent.  Es pot  veure  com  l’adsorció  és molt 
ràpida  fins que s’arriba a zones properes a  la càrrega màxima del sòlid. Degut a això 
s’ha suposat per al disseny que no hi ha problemes de transferència de matèria entre 
el corrent gasos a tractar i el sòlid d’Amberlite. A més, per a evitar problemes quan la 
càrrega del llit és propera a la màxima s’ha decidit aturar el cicle d’adsorció i passar al 
de regeneració quan s’estima que un 70 % de  la columna està saturada, deixant així 
sempre un 30% de marge. 

 

Figura 11.8.1 Càrrega absorbida al llarg de diversos cicles, utilitzant N2, sense escalfar per a 
des­absorbir. 

 

Per a  realitzar el disseny  i  trobar  la massa  requerida d’adsorbent ha estat necessari 
prendre prèviament una sèrie de decisions que afectaran el procés. La primera ja s’ha 
esmentat  i és  la fracció de  llit que es deixa  lliure d’àcid en cada cicle,  la qual cosa es 
podria  considerar  un  sobredimensionat  per  garantir  que  l’equip  arriba  a  donar  els 
resultats esperats. També s’ha hagut de decidir el temps d’operació de cada cicle, que 
ha estat de 12 hores; la tria s’ha realitzat seguint motius d’operativitat de la planta i de 
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mida  de  l’equip,  ja  que  com més  llargs  siguin  els  cicles més  gran  serà  aquest.  Així 
doncs, un cop preses aquestes decisions s’ha aplicat  la següent equació,  la qual s’ha 
extret  de  Sinnot  [2]  i  permet  realitzar  el  balanç  de matèria  per  a  trobar  la massa 
d’Amberlite requerida: 

ሺܨா ൉ ாݓ െ ௌܨ ൉ ௌሻݓ ൉ ௔ݐ ൌ 1000 ൉ ሺݍଵ െ ଶሻݍ ൉ ௔ܯ ൉ ௅݂     ሺ݁ݍ. 11.8.1ሻ 

On:  

 .ா: cabal màssic dᇱalimentació ሺKg/sሻܨ

  .ா: fracció màssica del component a adsorbir en el corrent dᇱalimentacióݓ

 .ௌ: cabal màssic de sortida ሺKg/sሻܨ

 .ௌ: fracció màssica del component a adsorbir en el corrent de sortidaݓ

 .௔: durada del cicle dᇱadsorcióݐ

 .ଵ: càrrega dᇱadsorbent màxima ሺg/ g dԢadsorbentሻݍ

 .ଶ: càrrega dᇱadsorbent mmínima ሺg/ g dԢadsorbentሻݍ

 .௔: massa dᇱadsorbent al llit ሺKgሻܯ

௅݂: fracció del llit totalment càrregada al final de cada cicle. 

 

En aquest punt falta conèixer la càrrega màxima i mínima per a poder calcular la massa 
requerida. Aquestes dades depenen de la regeneració que es faci del llit; per exemple, 
fins a quin punt es des‐adsorbeix el fluorhídric en cada cicle o si el llit perd activitat. Els 
valors que s’ha fet servir s’han obtingut de la figura 1, on es pot observar que en tots 
els cicles les càrregues màxima i mínima són de 1,14 i 0,54 g/g respectivament. A més, 
per al procés s’ha triat regenerar de  la mateixa manera que en  l’estudi, és a dir, amb 
nitrogen  sense augmentar  la  temperatura. Amb això  s’evita que el  llit perdi activitat 
amb els cicles però com a contrapartida se’n requerirà més quantitat ja que només es 
des‐adsorbeix fins a un 50% de la càrrega màxima aproximadament. 

Per últim, s’ha requerit les dades del procés, per a conèixer el cabal i concentració del 
corrent  d’entrada.  També  ha  estat  necessari  decidir  fins  a  quina  concentració  cal 
eliminar el fluorhídric. S’ha suposat que el llit és capaç d’eliminar del corrent gasos un 
80% del fluorhídric que arriba; amb això s’assoleix que en la sortida la fracció màssica 
d’aquest sigui inferior a 0,005.  A continuació es mostra l’exemple de càlcul: 
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ሺܨா ൉ ாݓ െ ௌܨ ൉ ௌሻݓ ൉ ௔ݐ ൌ 1000 ൉ ሺݍଵ െ ଶሻݍ ൉ ௔ܯ ൉ ௅݂ 

൬3463
݃ܭ
ݏ

൉ 0,02 െ 3387
݃ܭ
ݏ

൉ 0,0045൰ ൉ 12 ݄ ൉
ݏ 3600

1݄
ൌ 1000 ൉ ሺ1,14 െ 0,54ሻ ൉ ௔ܯ ൉ 0,7 

 

El  valor obtingut al aïllar  la massa de  sòlid adsorbent  requerit ha estat de 1750 Kg. 
Sabent que la densitat de llit de l’Amberlite IRA 67 és de 700 Kg/m3 s’ha trobat que el 
volum  requerit  per  al  llit  és  de  2,50 m3.  Per  a  que  el  flux  del  gas  es  distribueixi 
correctament al llit i no es produeixin camins preferencials s’ha decidit que un 20% del 
volum superior del llit estigui ple de perles inertes. Així doncs, el volum final del llit és 
de 2,68 m3. El dimensionament del  llit  s’ha  fet  seguin  la  regla  típica per a columnes 
d’adsorció, extreta de Sinnot [1], que proposa una relació L/D propera a 3. Amb això, 
s’ha trobat que el llit tindrà unes dimensions de 1 metre de diàmetre i 3 d’alçada.  

L’exemple del disseny mecànic de la columna ja s’ha realitzat exemplificat en el disseny 
de  tancs  i columnas, de manera que no es  repetirà aquí. Tot  i això, a continuació es 
mostren les dimensions i pes finals de l’equip. A més cal dir que s’ha aplicat un teflonat 
de 2 mm a tot l’equip ja que estarà contínuament en contacte amb àcid fluorhídric. 

Taule 11.8.1 Dades obtingudes en el disseny mecànic de la torre d’absorció 
Material de disseny  AISI 316 L 

Recobriment interior / gruix  Tefló/ 2 mm 
Alçada/ Diàmetre  6 m/ 1 m 
Pes buit/ operació  381 Kg / 2134 kg 

Alçada llit  3m 
Tipus fons/ cap  Toriesfèric 
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11.9 DISSENY DE LA TORRE DE REFRIGERACIÓ 
 

El  disseny  de  la  torre  de  refrigeració,  com  ja  s’ha  esmentat  en  l’apartat 
d’especificacions del projecte, depèn de  la quantitat d’aigua de  torre  requerida a  la 
planta, de  les condicions climàtiques, del tipus  i  la velocitat de vent, de  la humitat de 
l’ambient, etc. 

Tal  com  s’ha  argumentat  anteriorment,  es  decideix  treballar  amb  una  torre  de 
refrigeració de tir  induït en contracorrent,  ja que  l’aire més  fred es posa en contacte 
amb  l’aigua més  calenta,  generant‐se  així  una  força  impulsora  gran  –deguda  a  la 
diferència tèrmica‐, fet que permet una millor transferència de calor.  

L’equip de refrigeració s’ha comprat directament al proveïdor, en aquest cas a CTS, Inc 
–Cooling  Tower  Systems,  Inc‐.  Per  tal  de  comprar  l’equip,  ha  estat  necessari  fer un 
balanç de consumidors d’aigua de torre. Aquest balanç es presenta a continuació: 

Taula 11.9.1 Balanç de consumidors d’aigua de torre 
  ENTRADA  SORTIDA 

EQUIP  CABAL (Kg/h)  TEMPERATURA (ºC)  CABAL (Kg/h)  TEMPERATURA 
(ºC) 

A‐301  27272,7  25  27272,7  40 
R‐401  309,5  25  309,5  35 
E‐602  4468  25   4468  35 
TOTAL   32050,2  25   32050,2  39 

 

D’acord amb això es compra directament un equip capaç de proporcionar aquest salt 
tèrmic i amb un cabal suficient. Aquest últim valor s’ha sobredimensionat d’acord amb 
els cabals nominals que ofereix el proveïdor. Això permetrà que per exemple, en  les 
èpoques més  caloroses  de  l’any  on  no  sigui  possible  obtenir  aigua  de  torre  a  25ºC 
degut a  limitacions  climatològiques, no hi hagi  cap problema en augmentar el  cabal 
proporcionat per aquesta per tal d’acomplir el seu objectiu.  

Els  valors,  característiques,  dades  de  disseny  i  dimensions  de  la  torre  es  poden 
consultar en l’apartat 2‐Equips del present projecte. 
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11.10 EQUIP DE FRED 
 

De la mateixa forma que en el cas anterior, l’equip de fred es comprarà directament al 
proveïdor a partir d’un balanç de consumidors. En aquest cas,  l’equip de fred treballa 
amb R‐1270, el qual  s’empra com a  refrigerant en els bescanviadors  tipus carcassa  i 
tubs de caps de columnes o en els bescanviadors d’acondicionament final de Freon‐13.  

Tot seguit es presenta la taula de consumidors: 

Taula 11.10.1 Balanç de consumidors de R­1270. 
  ENTRADA  SORTIDA 

EQUIP  CABAL 
(Kg/h) 

TEMPERATURA 
(ºC) 

ESTAT CABAL 
(Kg/h) 

TEMPERATURA 
(ºC) 

ESTAT

Condensador 
1ªcolumna 

E‐302 

1793  ‐55  Líquid  1793  ‐46  Vapor 

Condensador 
2ª columna 

E‐304 

2656  ‐55  Líquid  2656  ‐46  Vapor 

Condensador 
separació  
HF i N2  
E‐308 

51  ‐55  Líquid  51  ‐46  Vapor 

Condensador 
3ª columna 

E‐502 

1163  ‐55  Líquid  1163  ‐46  Vapor 

Condensador 
4ª columna 
4E‐504 

395  ‐55  Líquid  395  ‐46  Vapor 

Refredament 
de freon‐13 

E‐601 

26  ‐55  Líquid  26  ‐46  Vapor 

TOTAL  6084  ‐55  Líquid  6084  ‐46  Vapor 

 

D’aquesta manera, el refrigerant R‐1270 que surt dels condensadors i altres equips a ‐
46 ºC, escalfat per que es refredin els altres corrents, s’ha de refredar fins als  ‐55 ºC 
per poder utilitzar‐lo de nou. Llavors, el corrent s’ajunta per un  equip de fred on:  

M total = 1793+2656+51+1163+395+26= 6084 Kg/h 

I aquest és el cabal del R‐1270 que s’ha de refredar fins a la temperatura esmentada. 
En  resum, el  refrigerant  arriba  als equips  com  a  líquid  i  surt  com  a  vapor  a  ‐46  ºC. 
Aquest arriba a l’equip de fred en forma de vapor, condensa  i es refreda fins a ‐55 ºC. 



PLANTA DE PRODUCCIÓ DE FREON‐13 

                    11. Manual de càlculs 

 

Pàgina 1.103 
 

Així que el R‐1270 vapor amb una temperatura de rosada de ‐47,62 ºC, requereix tot el 
calor següent a eliminar, per a condensar el vapor i per a refredar‐lo en líquid: 

Q=‐M total∙ λ condensació + M total ∙ Cp líquid ∙ ∆T   (eq. 11.10.1) 

On: 

λ condensació = 438,96 KJ/Kg 

Cp líquid   = 2,19 KJ/Kg∙K 

Q = ‐ 6084 
௄௚
௛
 ∙ 438,96 

௄௃
௄௚

 + 6084 
௄௚
௛
 ∙ 2,19 

௄௃
௄௚൉º஼

 ∙ (‐55‐(‐46) )ºC = – 2670632,64 KJ/h ‐

119843,812 KJ/h = ‐2790476,45 KJ/h 

El calor total a eliminar, doncs, és: 

Q= 2790476,45 KJ/h ∙ 
ଵ ௛

ଷ଺଴଴ ௦
 = 775,13 KJ/s = 775,13 KW 

Tot el corrent de vapor, s’elimina aquest calor, per dur‐lo fins als ‐55 ºC líquid.  

Amb  aquestes  característiques  s’agafa  l’empresa  alemanya  Lauda  i  es  selecciona 
l’equip de fred. S’agafen uns equips de sistema de circuit secundaris que escalfen fins a 
temperatures de ‐150 ºC. L’equip, a més, s’agafa amb protecció contra explosions per 
evitar  possibles  riscos.  El  cabal  del  R‐1270  en  líquid  té  una  densitat  610,06  Kg/m3 
donant un cabal de 10 m3/h. Així que el model escollit serà Kryopac KP 400 EX que pot 
donar cabals entre 10‐30 m3/h per anar segurs. Serveix per a olis tèrmics i per a fluids 
especials  com  aquest  refrigerant.  El  fluid  que  empra  aquest  equip  de  fred  és  el 
nitrogen (R‐728) líquid que s’evapora per l’energia que li dóna el fluid de servei, R‐1270 
que es refreda. Les dimensions de l’equip s’agafen en funció del equip més potent per 
assegurar el bescanvi de calor correcte. Aquestes són 1300 X 1900 x 2000 mm (Ample 
x Llarg x Alt). 

Després de refredar s’ha de redistribuir per als diferents equips consumidors, així que 
es tanca el circuit. Els cabals es poden variar, així com ajustar les temperatures que es 
desitgen amb el sistema de control del mateix equip. Les característiques de l’equip de 
fred  es  poden  consultar  a  l’apartat  d’Equips  del  projecte  en  la  seva  fitxa 
d’especificacions.  
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11.11 CALDERA DE VAPOR 
 

La  caldera de  vapor, de  la mateixa  forma que  la  torre de  refrigeració,  s’ha  comprat 
directament al proveïdor a partir d’un balanç de consumidors. En aquest cas, d’acord 
amb  les  característiques  principals  de  cada  tipus  de  calderes  descrites  en  les 
especificacions d’aquest projecte, s’ha decidit treballar amb una caldera pirotubular de 
3 passos.   

Tot  seguit  es  presenta  el  balanç  de  consumidors  de  vapor.  Tots  els  equips  són 
bescanviadors de calor,  ja siguin tipus kettle o carcassa  i tubs,  la  funció dels quals és 
evaporar o escalfar el fluid de procés, respectivament.  

Taula 11.11.1 Balanç de consumidors de vapor de caldera 
  ENTRADA  SORTIDA 

EQUIP  CABAL (Kg/h)  T (ºC)  ESTAT  CABAL (Kg/h)  T (ºC)  ESTAT 
E‐202  461  175  Vapor  461  167  Vapor condensat 
E‐301  63  175  Vapor  63  167  Vapor condensat 
E‐303  111  175  Vapor  111  167  Vapor condensat 
E‐306  436  175  Vapor  436  167  Vapor condensat 
E‐307  436  175  Vapor  436  167  Vapor condensat 
E‐401  183  175  Vapor  183  167  Vapor condensat 
E‐402  179  175  Vapor  179  167  Vapor condensat 
Total  1869  175  Vapor  1869  167  Vapor condensat 

 

Tal  com  es  pot  observar,  es  necessiten  un  total  de  1869  Kg/h  de  vapor  a  una 
temperatura de 175ºC, els quals condensen als equips de calor  i retornen a caldera a 
167 ºC en estat  líquid. D’acord amb aquestes característiques  i tenint en compte que 
s’utilitza  vapor  a  8  bar,  es  decideix  comprar  una  caldera  a  Bosch  Industriales, 
concretament el model Universal U‐MB.  Les  característiques detallades del equip es 
poden consultar en l’apartat 2‐Equips, del present projecte.  
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11.12 SERVEI DE NITROGEN 
 

El nitrogen és un gas molt utilitzat en la planta, principalment per a mantenir els tancs 
en condicions anhidres –inertitzant l’ambient‐ o per mantenir‐los a pressió. Així doncs, 
degut  a  les  grans  quantitats  de  reactius  i  productes  que  surten  i  entren, 
respectivament,  constantment  dels  tancs,  és  necessari  disposar  d’un  servei  de 
subministrament de nitrogen. 

Per  tal de determinar  la quantitat de nitrogen necessària es procedeix de  la següent 
forma: es calcula el cabal volumètric de reactius  i productes que entren o surten del 
tanc  i es realitza una factor de conversió mitjançant  la densitat del nitrogen a aquella 
temperatura  per  tal  de  determinar  els  Kg  total  d’aquest  compost  necessari. Aquest 
balanç, es pot observar en la taula següent: 

Taula 11.12.1 Balanç de consumidors de nitrogen 
Compost  Cabal 

(Kg/h) 
Densitat  
(Kg/m3) 

Cabal  
(m3/h) 

Densitat N2  
(Kg/m3) 

Cabal N2 
(Kg/h) 

CCl4  2233  1579  1,41  1,145  1,145 
HF  950  968,5  0,98  3,435  3,435 
F‐13  1486  1276  1,16  20,64  20,64 
HCl  5311  1149  4,64  1,145  1,145 
        Cabal diari de N2 Kg  632,76 
        Cabal per 7 dies Kg  4429,32 

 

Tal com es pot observar en  la taula anterior, un cop determinats els Kg necessaris de 
nitrogen per hora, aquests es passen a Kg per cada 7 dies,  ja que com s’ha esmentat 
anteriorment  és  el  temps  d’emmagatzematge  que  s’ha  establert  com  a  capacitat 
estàndard  dins  de  la  planta,  a  fi  de  poder  suplir  possibles  retards  o  errors  en  el 
subministrament de Nitrogen. 

Aquest  subministrament  de Nitrogen  es  fa mitjançant  un  tanc  de  nitrogen  liquat  a 
pressió,  subministrat  per  l’empresa  Linde,  la  qual  s’encarrega  del  control, 
manteniment  i  subministrament  del mateix  equip. Des  de  aquest,  surt  una  línia  de 
nitrogen de procés, a partir de la qual s’abasteix a tota la planta d’aquest compost.  
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11.13 DISSENY DE CANONADES 
 

Per al càlcul del diàmetre de les canonades s’ha emprat una ‘regla d’or’, la qual calcula 
la  relació de diàmetre òptima entre preu de  canonada  i  velocitat del  fluid. Aquesta 
regla, s’expressa com la següent equació: 

ò௣௧௜௠ܦ ൌ 0,33 ൉ ൬
ܨ
൰ߩ

଴,ହ

     ሺ݁ݍ. 11.13.1ሻ 

Tot  i  trobar  el  diàmetre  òptim  amb  aquesta  regla  d’or,  és  necessari  realitzar  una 
comprovació posterior: que la velocitat del fluid es trobi dintre dels rangs típics, entre 
1 i 3  m/s per líquid i entre 10 i 30 m/s per gasos.  

Per  a més  detall,  a  continuació  s’exemplifica  el  càlcul  de  la  canonada  que  porta  el 
fluorhídric des del tanc d’emmagatzematge fins a l’evaporador E‐201. 

Les dades d’aquesta canonada són les següents: 

ܨ ൌ 950
݃ܭ
݄

 

ߩ ൌ 968
݃ܭ
݉ଷ 

 

Així doncs, aplicant l’equació anterior s’obté: 

ò௣௧௜௠ܦ ൌ 0,33 ൉ ൬
ܨ
൰ߩ

଴,ହ

ൌ 0,33
ݏ

݉ଶ ൉ ቌ
950 ݃ܭ

݄ ൉ 1݄
ݏ 3600

968 ݃ܭ
݉ଷ

ቍ

଴,ହ

ൌ 0,0054 ݉ ൌ 0,21" 

A partir de  la taula de valors nominals de canonades, es pot observar que el valor de 
canonada més pròxim a 0,21” que dóna una velocitat dintre dels valors típics és el de 
0,5”: 

ݒ ൌ
ܳ
ܣ ൌ

950 ݃ܭ
݄ ൉ 1 ݉ଷ

݃ܭ 968 ൉ 1 ݄
ݏ 3600

ߨ
4 ൉ ቀ0,5 ݅݊ ൉ 1 ݉

39,7 ݅݊ቁ
ଶ ൌ  ݏ/݉ 2,2
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11.14 DISSENY DE BOMBES 
 

El  disseny  de  les  bombes  s’ha  realitzat  a  partir  d’un  balanç  d’energia  mecànica, 
mitjançant  el  qual  s’ha  determinat  la  potència  necessària  que  cal  subministrar  a  la 
bomba per tal d’impulsar el fluid. 

Aquest balanç correspon a la següent equació: 

∆ܲ
ߩ ൅ ݃ ൉ ݖ∆ ൅

1
2 ൉ ∆

ଶݒ

ߙ ൌ ෡ܹ െ ݁௩    ሺ݁ݍ. 11.14.1ሻ 

 
ܱ݊: 
∆ܲ ൌ  .ç݈ܾ݊ܽܽ ݈݈݁ܽܿ݅݌ᇱܽݏ ݊݋ ݏݐ݊ݑ݌ ݏ݋݀ ݏ݈݁ ݁ݎݐ݊݁ ó݅ݏݏ݁ݎ݌ ݁݀ ݐ݊݁݉݁ݎܿ݊ܫ
ݖ∆ ൌ  . ç݈ܾ݊ܽܽ ݈݈݁ܽܿ݅݌ᇱܽݏ ݊݋ ݏݐ݊ݑ݌ ݏ݋݀ ݏ݈݁ ݁ݎݐ݊݁ܽݎݑݐᇱ݈ܽ݀ ݐ݊݁݉݁ݎܿ݊ܫ
ଶݒ∆ ൌ  .ç݈ܾ݊ܽܽ ݈݈݁ܽܿ݅݌ᇱܽݏ ݊݋ ݏݐ݊ݑ݌ ݏóܾ݀݉ܽ ݁ݎݐ݊݁ ݏݐܽݐ݅ܿ݋݈݁ݒ ݁݀ è݊ܿ݅ܽݎ݂݁݅ܦ
 .ݏ݈ܾ݈݁݅݃݅݃݁݊ ݊݋ݏ ݁ݑݍ ܽݎ݁݀݅ݏ݊݋ܿݏ݁ ݏܽܿ ݐݏ݁ݑݍܽ ݊ܧ
෡ܹ ൌ  ܽݏݏܽ݉ ݁݀ ݐܽݐ݅݊ݑ ݎ݁݌ ݈݈ܾܽ݁ݎܶ

݁௩ ൌ ܲèݏ݁ݑ݀ݎ ݀ᇱ݁݊݁ܿ݁݉ܽ݅݃ݎà݊݅ܿܽ ݅ܿܿ݅ݎ݂ ݎ݁݌ó.   ݊݁ ݏ݁ݑ݀ݎè݌ ݁ݎݐ݊݁ ݊݁ݑݍ݂݅݅ݏݏ݈ܽܿ ݏܧ
 .ݏݐ݊݁݀݅ܿܿܽ ݊݁ ݏ݁ݑ݀ݎè݌ ݋ ݏ݁ݐܿ݁ݎݏ݉ܽݎݐ

Les pèrdues per accidents en trams rectes s’han calculat com: 

4݂ ൉
ଶݒ

2 ൉
ܮ
ܦ     ሺ݁ݍ. 11.14.2ሻ 

On  4f  és  un  valor  que  es  llegeix  a  l’àbac  de Moody  i  que  és  funció  del  Re  i  de  la 
rugositat  relativa  del material  (є/D)  (Є=4,6∙10‐5 m  per  al  AISI  316L).  Tot  seguit  es 
presenta la figura de l’àbac de Moody: 
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Figura 11.14.1 Àbac de Moody. 
 

Pel que fa a les pèrdues en accidents, aquestes es determinen com: 

݁௩ ൌ ܭ ൉
ଶݒ

2     ሺ݁ݍ. 11.14.2ሻ 

El valor de K és  funció de cada tipus d’accident. A continuació es presenta una taula 
amb els principals tipus: 
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Taula 11.14.1 Valors de K per a diferents accidents. 

 

Un  cop  trobada  la potència en KJ/Kg, es multiplica pel  cabal màssic  i es divideix pel 
rendiment per tal d’obtenir la potència en KW. 

Finalment, un  cop  determinada  la  potència  de  la  bomba  es  comprova  que  el NPSH 
disponible  sigui major  que  el  requerit,  a  fi  d’evitar  la  cavitació  de  la  bomba,  i  es 
consulta   un catàleg de bombes subministrat pel fabricant per tal de trobar  la bomba 
adient. 
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11.15 DISSENY DE COMPRESSORS 
 

Per  tal  de  realitzar  el  càlcul  i  disseny  dels  compressors,  és  necessari  conèixer  les 
potències d’aspiració i impulsió, a fi de determinar la relació de compressió. Tot seguit, 
es descriu detalladament com s’ha realitzat el càlcul: 

Inicialment  és  necessari  determinar  el  número  d’etapes  de  compressió  que  seran 
necessàries per tal d’assolir la pressió desitjada. Aquest número es determina com: 

ܴ ൌ ඨܲ݊
݋ܲ

ಿ
    ሺ݁ݍ. 11.15.1ሻ 

 
ܱ݊: 

ܴ ൌ ܴ݈݁ܽܿ݅ó ݀݁ ܿ݅ݏݏ݁ݎ݌݉݋ó 
ܰ ൌ ܰº ݀ᇱ݁݅ݏݏ݁ݎ݌݉݋ܿ ݁݀ݏ݁݌ܽݐó 
ܲ݊ ൌ  ó݅ݏ݈ݑ݌ó ݀ᇱ݅݉݅ݏݏ݁ݎܲ
݋ܲ ൌ  ó݅ܿܽݎ݅݌ݏó ݀ᇱܽ݅ݏݏ݁ݎܲ

Pel  que  fa  als  compressors  de  la  planta,  aquests  són  de  tipus  centrífug. 
Bibliogràficament  [12]  una  relació  de  compressió  adequada  per  a  aquest  tipus  de 
compressors és aquella que es troba entre 2,5 i 5. 

Un cop determinada  la  relació de compressió,  s’aplica  la  següent equació per  tal de 
determinar la potència a subministrar al compressor: 

ݓ ൌ ܰ ൉
ߛ

ߛ െ 1 ൉
ܼܴ ଵܶ

ܯܲ ൉ ቌ൬
ܲ݊
൰݋ܲ

ఊିଵ
ఊ൉ே

െ 1ቍ    ሺeq. 11.15.2ሻ 

 

ܱ݊: 

 
ܼ ൌ ,ݐܽݐ݈ܾ݅݅݅ݏݏ݁ݎ݌݉݋ܿ ݁݀ ݎ݋ݐܿܽܨ  .ݏ݈ܽ݁݀݅ ݏ݋ݏܽ݃ ܽ ݎ݁݌ 1

ܴ ൌ 8,31
ܲܽ ൉ ݉ଷ

ܭ ൉   ݈݋݉

ଵܶ ൌ  ݎ݋ݏݏ݁ݎ݌݉݋ܿ ݈ܽܽ݀ܽݎݐᇱ݁݊݀ ܽݎݑݐܽݎ݁݌݉݁ܶ
ܯܲ ൌ  ݎ݈ܽݑ݈ܿ݁݋݉ ݏ݁ܲ

ߛ ൌ
݌ܥ
ݒܥ ൌ ܴ݈݁ܽܿ݅ó ܾܽ݀݅ܽàܽܿ݅ݐ ൌ 1,1 
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Finalment, és necessari multiplicar la potència pel cabal màssic i dividir pel rendiment 
per tenir el nombre de kW del compressor. 

 
 


