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11. Manual de calculos

11.1. Introduccién
En este capitulo presenta los diferentes calculos que se han realizado a lo largo del proyecto
para poder disefar y dimensionar los diferentes equipos, cafierias, servicios y accesorios

necesarios para la construccion de la planta quimica de UREALITY.

11.2. Tanques

En este apartado se lleva a cabo la explicacion de los calculos realizados para disefiar todos
los tanques de la planta, tanto los de almacenamiento como los de operacién necesarios en
la planta de produccién de urea en UREALITY. Los reactivos almacenados son el amoniaco,
el diéxido de carbono, el formaldehido y el acido sulfdrico. Ademas, se dispone un tanque
pulmén de agua amoniacal para el correcto funcionamiento de la planta. Y también es
necesario almacenar los productos de la planta, urea granular y sulfato de amonio liquido,

para su futuro envio en camiones. Estos se almacenan en silos y tanques respectivamente.

Para el disefio de todos los tanques se ha utilizado el cédigo AD-2000 Merkblatt ™1,

11.2.1. Tanque pulmon de agua amoniacal T-401

Para el disefio del tanque pulmén de agua amoniacal sobrante del proceso de concentracion
de la urea, se ha estimado que un tiempo de residencia aproximado de 1 hora facilita el
encendido y apagado del proceso (para las paradas). Ademas del balance de materia se
obtiene que el caudal masico que circulara al tratamiento de agua es de 56695 kg/h con una
densidad de 977,5 kg/m® a 1,1 bar y a 55°C. También se considera que el tanque debe de
disponer un serpentin para controlar esta temperatura y asi evitar que se puede dar el caso

donde parte del amoniaco se escape en fase gaseosa.

Para el calculo del volumen del tanque se utilizan la ecuacién 11.1. para el volumen del liquido

y 11.2. para el volumen total.

Vo=t '% Ecuacion 11.1.
L

Ve =V, + V- Egqs Ecuacién 11.2
Siendo:

e V..o volumen del liquido (m3).

e T: el tiempo de residencia (h).
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e My ¢ caudal méasico de liquido (kg/h).
e pu: la densidad del liquido (kg/m3).
e V1o volumen total del tanque (m3).

e Egas: el espacio para los posibles gases (0,15).
Para este caso:

vo=1.2935 0
L= Ligyyg T O0em

3

Vr =58+58-0,2=69,6m3

Para el dimensionamiento del diametro y longitud del tanque, se supone una relacién longitud
y diametro (L/D) de 2. Y se resuelve iterando con diferentes valores de longitud y diametro

(respetando el valor de L/D) para que el volumen la ecuaciéon 11.3. sea 69,6 m®.

1-D?
Vr = Lmbi Ecuacion 11.3.
4

Para este caso:

7,08 13,542

. Z = 69,6 m3

Para calcular el grosor del tanque se utiliza el cédigo de disefio AD-2000 Merkblatt™, que
propone la ecuacion 11.4. para estimar el grosor del tanque segun la presion y temperatura

de disefio, el material del tanque y el tipo de fluido que almacena.

= DextPa ”
tg = (20'(9]”)(1) +c Ecuacion 11.4.

Siendo:

e t4.el espesor del tanque (m).

o Dex el diametro externo del tanque (m).

e Pgqla presion de disefio (bar).

¢ K el limite de fluencia del material a la temperatura de disefio (MPa).
e S el factor de seguridad (1,5 para el 316L).

e Jelfactor de junta (0,85).

e ¢ el factor de corrosiéon (m) (como hay amoniaco 0,00889 mEl).

Para el tanque de agua amoniacal se saben los datos de la tabla 11.1.
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Tabla 11.1. Parametros de disefio del tanque pulmén de agua amoniacal.

Variable Valor
Temperatura de operacién 55
(°C)
Presion de operacion (bar) 1,10
Temperatura de disefio* 83
(°C)
Presion de disefio** (bar) 4,50
L (m) 7,08
Di (m) 3,54
Material 316L
K del material a T4 (MPa) 205

*Tg=Top+38, **Pg=Pqpt+3.4

Entonces para el calculo del espesor se requiere de la resolucién de un “solver”, donde se

busca que es cumpla la ecuacién 11.5., y la ecuacién 11.4.
Dext = Dine +2 - t4 Ecuacion 11.5
Para este caso:

3,5702 - 4,5

tqg = +0,00889 = 0,01579m

20 - (21—055) .0,85 + 4,5

Redondeando un espesor de 15,8 mm.

Para los fondos del tanque se escoge el fondo tipo Klopper y el espesor se calcula con un

método iterativo, con la ecuacién 11.6., y el grafico del Apéndice 11.A.

D 'P 3 - 7
td fondo = :gt(xji £ +c Ecuacién 11.6

Siendo:

* t4fondo €l €Spesor del fondo del tanque (m)
e B un factor de correccion (que depende de t4fondo, C Y Dext) que se obtiene del grafico
del Apéndice 11.A

Después de varias iteraciones del grosor es de:

3,57-4,5-3,7
205

40 - (1—5) . 0,85
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Para el dimensionamiento completo del fondo Klopper se utilizan las ecuaciones 11.7., y los
resultados se encuentran en la tabla 11.2.

r=01Doee hy =35 ty; hy=01935"Dyy + 0455 ty;

H=h+hy+ty; Dg=111Dyy +1,85-hy

3 2
V(h)) = 0,1 (Dexe —2-tar)” Vpp=V(h) + 0,25 -hy -7 (Dgye —2-tqr)

Ecuaciones 11.7

Tabla 11.2. Datos del dimensionamiento del fondo Klopper.

Variable Valor

B 3,700

Espesor (tdfondo) (M) 0,0217

De (M) 3,570

R (m) 3,570

r (m) 0,357

h1 (m) 0,076

h2 (m) 0,681

H (m) 0,779

Dd (m) 4,103

V(h2) (m?) 4,387

Volumen total fondo (m?) 5,129
[y R-0e | De !

D r=0.1De
h123.5e
l h2=0.1935De-0.455¢
H=h2+h1+e
N Dd=1.11De+1.85h1
Vih2]=0.1(Di)?

Figura 11.1. Variables del fondo Klopper.
Para calcular el peso vacio del tanque se utiliza la ecuacion 11.8., 11.9. y 11.10.
Voyt =L +0,25 -1 D2, Ecuacién 11.8

Vextf = 01- De3xt +0,25-hy -7+ Dezxt Ecuacién 11.9

Myacio = P316L ° (Vext +2- Vextf —-Vr—=2- VTf)
Ecuacion 11.10

Siendo:

e Ve el volumen del cuerpo del tanque referido al diametro externo (m?)
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e Vexr €l volumen del fondo del tanque referido al diametro externo (m?)
®  Myacio €l peso del tanque vacio (kg)
e psie la densidad del acero inoxidable 316L5! (8000 kg/m?)

Vext = 7,08-0,25 - - 3,57% = 70,85 m?
Vexe f = 0,1-3,57% 40,250,076 - w - 3,57 = 5,31 m?

Myacio = 8000 - (70,85 + 2 - 5,31 — 69,9 — 2 - 5,13) = 12914 kg

11.2.2. Tanque de amoniaco T-001

Para el disefio de los tanques de almacenamiento de amoniaco se sabe que el caudal por
hora necesario de amoniaco es 28,865 tn/h, si se quieres dar un margen de 8 horas de “no
suministramiento” de reactivos en planta se calcula que se necesita una capacidad de
almacenamiento de amoniaco de 230,92 toneladas. Sabiendo que la densidad del amoniaco
a 20 bares y temperatura ambiente es de 611 kg/m3, se calcula que el almacenamiento
necesario es de 378 m® dando un sobredimensionamiento de 0,1 y repatriando el volumen en
4 tanques, el volumen por tanque sale a 108 m3. Siguiendo el mismo procedimiento que con
el tanque de agua amoniacal, utilizando las mismas ecuaciones y suponiendo una relacién
L/D de 1,5 se obtienen los resultados de la tabla 11.3. y 11.4.

Tabla 11.3. Datos de disefio y cuerpo del tanque de amoniaco.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 50
Presion de disefio (bar) 20

L (m) 6,80

Di(m) 4,40

Material 316L

K del material a T4 (MPa) 237

Coeficiente de seguridad (S) 1,500

Coeficiente de junta (J) 0,850

Coeficiente de corrosion (c) (mm) 1

Espesor (tg) (mm) 50
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Variable Valor
B 2,720
Espesor (tdfondo) (Mm) 50
De (M) 4,50
R (m) 4,50
r (m) 0,45
h1l(m) 0,175
h2(m) 0,848
H (m) 1,073
Dd (m) 5,319
V(h2) (m®) 8,518
Volumen total fondo (m?3) 8,521
Vvacio (M) 120,400
Vext (M3) 4,750
Vext f (M3) 0,590
Myacio (KQ) 47531

11.2.3. Tanque de di6éxido de carbono T-005

Para el disefio de los tanques de almacenamiento de dioxido de carbono se sigue el mismo
procedimiento que con los tanques de amoniaco, teniendo en cuenta que este tiene que ser
criogénico trabajado a media presién y —50 °C. Separando el volumen en 4 tanques para un
almacenamiento de 8 horas de las 37,5 toneladas hora que entran y sabiendo que la densidad
del diéxido de carbono liquido es de 1154 kg/m3en estas condiciones se encuentra que el
volumen por tanque es de 65 m3. Utilizando una relaciéon L/D de 1,25 y dando un

sobredimensionamiento de 0,1 se encuentran los siguientes valores de la tabla 11.5. y 11.6.

Tabla 11.5. Datos de disefio y cuerpo del tanque de CO.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 50
Presion de disefio (bar) 20
L (m) 5
Di(m) 3,914
Material 316L
K del material a T4 (MPa) 237
Coeficiente de seguridad (S) 1,500
Coeficiente de junta (J) 0,850
Coeficiente de corrosion (c) (mm) 1
Espesor (tq) (mm) 43

UAB
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Tabla 11.6. Datos fondos Klopper y recipiente completo

Variable Valor

B 2,760
Espesor (tdfondo) (Mm) 43
De (M) 4
R (m) 4

r (m) 0,400

h1(m) 0,151

h2(m) 0,754

H (m) 0,948

Dd (m) 4,718

V(h2) (m®) 5,996

Volumen total fondo (m?3) 5,998

Vyacio (M?) 72,200

Vext (M3) 2,670

Vext 1 (M3) 0,400

Muyacio (KQ) 27846

11.2.4 Tanque de &cido sulfuarico T-601

Para el disefio del tanque de &cido sulflrico se sabe que las necesidades diarias del scrubber
acido de &cido sulfarico concentrado son de 10,20 tn/dia, estimando el almacenamiento para
5-7 dias y sabiendo que la densidad del acido es de 1843 kg/h. Con el modelo de tanque de
acido sulfrico de la referencial® de 36500 litros se saca que el tiempo de almacenaje por
tanque es de 6,6 dias y sus dimensiones son 9,12 metros de largo, 2,54 metros de ancho y
2,87 metros de alto y con un peso de 6000 kg.

11.2.5. Tanque de formaldehido T-602

Para el disefio del tanque de formaldehido se sigue los mismos pasos i las mismas
ecuaciones que con el tanque pulmén de agua amoniacal, para ello se sabe que la cantidad
de formaldehido por dia necesaria es de 154,92 kg/h, sabiendo que tiene una densidad de
815 kg/m? se puede calcular que para 5 dias el volumen es de aproximadamente 23 m3. Con

un L/D de 2 se encuentran los siguientes valores en la tabla 11.7.y 11.8.
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Tabla 11.7. Datos de disefio y cuerpo del tanque de formaldehido

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 50
Presion de disefio (bar) 3,5
L (m) 4,8
Di(m) 2,384
Material 316L
K del material a T4 (MPa) 237
Coeficiente de seguridad (S) 1,50
Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosion (c) (mm) 1
Espesor (tg) (mm) 8

Tabla 11.8. Datos fondos Klopper y recipiente completo

Variable Valor
B 4
Espesor (tdfondo) (Mm) 8
De (M) 2,4
R (m) 2,4
r (m) 0,240
h1(m) 0,032
h2(m) 0,461
H (m) 0,497
Dd (m) 2,716
V(h2) (m?3) 1,355
Volumen total fondo (m3) 1,355
Vyacio (M?) 24,1
Vext (M3) 0,29
Vext 1 (M3) 0,03
Muyacio (KQ) 2748

11.2.6. Silos de urea T-701

Para el disefio de los silos de urea se busca que nuestro producto granulado se almacenase
en planta durante 3 dias. Sabiendo que la produccién diaria es de 50,93 th/h se calcula que
para el almacenamiento de 3 dias es necesario el almacenamiento de 3667 toneladas.
Teniendo en cuenta que la densidad de la urea granulada es de 740 kg/m? se calcula que el
volumen que ocupard esta es de 4955 m® si se reparte en 4 silos se encuentra que el volumen
por silo es de 1239 m® buscando en la referencial” unas dimensiones de silo que se adecue
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al volumen necesario con un ligero sobredimensionamiento. Se encuentra que hay un silo de

1279 m® que satisface nuestras necesidades con las dimensiones de la tabla 11.9. y figura

11.2.

Tabla 11.9. Parametros de disefio del silo de urea.

Variable Valor
V (m3) 1279
A (m) 10.70
B (m) 11.45
C (m) 19.89
D (m) 5.36
h (mm) 900

@2 (mm) 400

N° anillos 10

Figura 11.2. Esquema silo de urea.

11.2.7. Tanque de sulfato de amonio T-705

Para el disefio de los tanques de sulfato de amonio se estima que el tiempo que puede llegar

a almacenar el producto en planta antes de que se comercialice es de 3 dias. Con esto, la

densidad de aproximadamente 1100 kg/m*Y sabiendo que la produccién es de 2,8 tn/h se

calcula que un volumen estimado 200 m?® es necesario para su almacenaje, para ello se

reparte en 2 tanques y como en el caso del acido sulfurico se calcula las dimensiones de los

UAB
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tanques de acero inoxidable de 100 m® cada uno con un L/D de 2. Ver los resultados en la
tabla 11.10y 11.11.

Tabla 11.10. Datos de disefio y cuerpo del tanque de sulfato de amonio.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 50
Presion de disefio (bar) 3.5
L (m) 8
Di(m) 3.976
Material 316L
K del material a T4 (MPa) 237
Coeficiente de seguridad (S) 1.50
Coeficiente de junta (J) 0.85
Coeficiente de corrosién (c) (mm) 1
Espesor (tq) (mm) 12

Tabla 11.11. Datos fondos Klopper y recipiente completo.

Variable Valor
B 5.55
Espesor (tdfondo) (Mm) 12
De (M) 4
R (m) 4
r (m) 0.4
h1(m) 0.042
h2(m) 0.769
H (m) 0.823
Dd (m) 4518
V(h2) (m?3) 6.285
Volumen total fondo (m?3) 6.286
Vyacio (M3) 112
Vext (ms) 1.2
Vextt(M°) 0.11
Myacio (KQ) 11454

11.3. Tanques de separacion de fases

En nuestro proceso, varios equipos tienen como funcion variar la temperatura o la presiéon
para asi conseguir separar en fases distintas (liquido y gas) el o los componentes de interés
de algun componente indeseado. Para conseguir que la separacion de fases sea efectiva es
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necesario que después de estos equipos se sitle un tanque separador de fases y asi separar

las dos fases que se encuentran en equilibrio.

Para el disefio de este tipo de tanques se utilizan las ecuaciones de la referencia®, que para
el dimensionamiento de requieren de una relacion longitud didmetro (L/D), un tiempo de “hold-
up” (tn), un tiempo de “surge” (ts), el caudal de liquido, el caudal de gas y sus respectivas

densidades.

11.3.1. Tanque de separacion flash

Para el caso de la primera separacion flash se conoce el valor de los caudales, densidades,
temperatura y presion, de los balances hechos con HYSYS, del corriente que entra al
separador. Ver tabla 11.12.

Tabla 11.12. Datos del corriente que entra en el tanque de separacion flash.

Variable Valor

Caudal de liquido (my) (kg/h) 72710
Densidad del liquido (p.) (kg/m?) 1037
Caudal de gas (mg) (kg/h) 3025
Densidad del gas (pc) (kg/m?) 0,73
Temperatura c(ioeC(;perauon (Top) 98,75
Presion de operacion (Pop) (bar) 1,2

Para el calculo de la longitud y el diametro del recipiente, es necesario determinar una relacion
(L/D), que normalmente para este tipo de recipientes fluctia entre 1,5 y 3, nosotros hemos
escogido un valor de 2. Ademas de la referencia® se pueden obtener valores tipicos de
tiempos de “hold-up” y “surge”, para el separador flash se escogen 2,88 min y 1 min

respectivamente.

Para el célculo de la longitud del cuerpo del tanque, esta dependera de 5 distancias. Ver

ecuacion 11.11.
L=HLLL+HH+HS+HLIN+HD ECUaCién 11.11
Siendo:

e Hy la altura del nivel de liquido bajo (m), para presiones bajas 0,381 m si el diametro
es inferior a 3 m, sino 0,1524 m.

e Hy la altura entre el nivel bajo y normal (m), depende de la ecuacion 11.12
Hs la altura entre el nivel normal y el alto (m), depende de la ecuacién 11.13

L]
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¢ Hyn la altura entre el nivel alto y la entrada (m), depende de la ecuacion 11.14

e Hp la altura entre la entrada y la parte superior (m), depende de la ecuacion 11.15

tyL
— ) P
H = 92smpZ, Ecuacion 11.12.
mp
“o Ecuaci6n 11.13
Hy = —>5— cuacién 11.13.
S 7 (025D,
Hyy=12+05 dy Ecuacion 11.14.
Hp = 0,5 Dyt Ecuacion 11.15.

Siendo:

e dy el diametro de la boquilla de entrada (pulgadas), que tiene que cumplir que la

velocidad de la fase gaseosa sea entere 7 y 13 m/s, ecuacién 11.16.

mg/3600

Vra = peozsmds Ecuacién 11.16

Para el tanque de separacion flash, escogiendo una boquilla con un DNS de 14”, que equivale
a un diametro de 0,35 metros, la velocidad es de:

_3025/3600
Vr9 = 073025 70,352

=1196m/s
Con el resto de las ecuaciones, fijando la relacién L/D en 2 y con diametro interno de 1,784
m, se obtiene:

HLLL = 0,381 m

72710
_ (2,88/60) - gz

H, = = 1346
H= 7025717842 0™
72710
(1/60) - =na
- 1037 _ 0467 m

Hs =025 71,7847
Hyy = (12405 -14) - 0,0254 = 0,483 m
H, =0,5-1,784 =0,892m
L =0,381+1,346+ 0,467 4+ 0,483 + 0,892 = 3,569 m
Cumpliéndose la relacion L/D.
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Para el calculo del grosor, tanto del cuerpo como del fondo, se sigue el mismo procedimiento
gue para el calculo del tanque pulmén de agua amoniacal (cédigo de disefio AD-2000
Merkblatt). Asi que con la ecuacién 11.1., 11.2., 11.3., el gréfico del Apéndice 11.A y las
ecuaciones 11.4. se obtienen los siguientes resultados:

Tabla 11.13. Datos del disefio del cuerpo del tanque de separacion flash.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 123
Presion de disefio (bar) 4,6
L (m) 3,569
Di (m) 1,784
Material 316L
K del material a T4 (MPa) 191
Coeficiente de seguridad (S) 15
Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosién (c) 8,89
(mm)
Espesor (tg) (mm) 13

Tabla 11.14. Datos del disefio del fondo del tanque de separacion flash.

Variable Valor
B 3,55
Espesor (tdfondo) (MM) 15,80
De (M) 1,810
R (m) 1,81
r (m) 0,181
h1 (m) 0,0553
h2 (m) 0,3430
H (m) 0,4141
Dd (m) 2,1114
V(h2) (m? 0,562
Volumen total fondo (m3) 0,70

| NORMA [ERV
D r=0.1De
h123.5e
I h2=0.1935De-0.455
H=h2+h1+e
N Dd=1.11De+1.85h1

Vih2]=0.1(Di]*

Figura 11.3. Variables del fondo Klopper.
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El volumen vacio del tanque separador se calcula con la ecuacion 11.17.
Vvacio =L- 0'25 "7 Dlznt +2- thondo Ecuacién 11.17
Vyacio = 3,569 - 0,25 -7 - 1,784% + 2- 0,7 = 10,321 m?

Para calcular el peso vacio del tanque se utiliza la ecuacion 11.8., 11.9.y 11.10., como en el

apartado del tanque pulmén de agua amoniacal, ver tabla 11.15.

Tabla 11.15. Resultados de los volimenes y peso del tanque de separacién flash.

Variable Valor
Vvacio (m3) 10,321
Vext (M3) 9,183
Vextt (M) 0,735
Myacio (KQ) 2663

11.3.2. Tanque de separacion del condensador de carbamato de baja presién T-
202

Para el dimensionamiento del tanque de separacion del condensador de carbamato de baja
presion, se siguen los mismos pasos que con el tanque de separacion flash. Los valores del
corriente de entrada se encuentran en la tabla 11.16., los parametros de disefio escogidos en
la tabla 11.17. y los resultados calculados con las mismas ecuaciones que en el subapartado
anterior, tabla 11.18., tabla 11.19. y tabla 11.20.

Tabla 11.16. Datos del corriente que entra en el tanque de separacion del condensador de

carbamato.
Variable Valor
Caudal de liquido (my) (kg/h) 29680
Densidad del liquido (p.) (kg/m?) 910,2
Caudal de gas (mg) (kg/h) 332
Densidad del gas (pc) (kg/m?) 2,68
Temperatura de operacion (Top)
°C) 85
Presion de operacion (Pop) (bar) 4

Tabla 11.17. Parametros de disefio del tanque de separacion del condensador de carbamato.

Variable Valor
L/D 2

tiempo de “hold-up” (min) 7,20
tiempo de “surge” (min) 3
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Tabla 11.18. Datos del disefio del cuerpo del tanque de separacion del condensador de carbamato.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 113
Presion de disefio (bar) 7,4
dn (pulgadas) 3
Hie (m) 0,381
Hu (M) 1,451
Hs (m) 0,605
Hun (m) 0,343
Hob (m) 0,926
L (m) 3,706
Di(m) 1,853
Material 316L
K del material a T4 (MPa) 195
Coeficiente de seguridad (S) 1,50
Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosién (c) 8,89
(mm)
Espesor (tg) (mm) 15

Tabla 11.19. Datos del disefio del fondo del tanque de separacion del condensador de carbamato.

Variable Valor
B 3,18
Espesor (tdfondo) (MM) 19,00
De (M) 1,883
R (M) 1,883
r (m) 0,1883
h1(m) 0,0665
h2(m) 0,3557
H (m) 0,4412
Dd (m) 2,2132
V(h2) (m?) 0,628
Volumen total fondo (m3) 0,806

Tabla 11.20. Resultados de volumenes y peso del tanque de separacion del condensador de

UAB

Universitat Autonoma
de Barcelona

carbamato.
Variable Valor
Vvacio (M?) 11,606
Vext (ms) 10,320
Vext 1 (M®) 0,853
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| Muacio (K) | 3362

11.3.3. Tanque de separacion del condensador T-203

Para el dimensionamiento del tanque de separacion del condensador, se vuelven a seguir los
mismos pasos que con el tanque de separacion flash. Los valores del corriente de entrada se
encuentran en la tabla 11.21., los pardmetros de disefio escogidos en la tabla 11.22. y los
resultados calculados con las mismas ecuaciones que en los subapartados anterior, tabla
11.23., tabla 11.24. y tabla 11.25.

Tabla 11.21. Datos del corriente que entra en el tanque de separacion del condensador.

Variable Valor

Caudal de liquido (my) (kg/h) 49000

Densidad del liquido (p.) (kg/m?) 967,8
Caudal de gas (mg) (kg/h) 179
Densidad del gas (pc) (kg/m?) 0,97

Temperatura de operacion (Top)

C) 70
Presion de operacion (Pop) (bar) 1,1

Tabla 11.22. Parametros de disefio del tanque de separacién del condensador.

Variable Valor
L/D 2

tiempo de “hold-up” (min) 2,88
tiempo de “surge” (min) 1

Tabla 11.23. Datos del disefio del cuerpo del tanque de separacion del condensador.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 98

Presion de disefio (bar) 4,50
dn (pulgadas) 4

Hiw (m) 0,381

Hui (m) 1,224

Hs (m) 0,425

Hun (M) 0,356

Ho (m) 0,795

L (m) 3,180

Di(m) 1,590

Material 316L
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K del material a T (MPa) 200
Coeficiente de seguridad (S) 15
Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosién (c) 8.89
(mm)
Espesor (tg) (mm) 12

Tabla 11.24. Datos del disefio del fondo del tanque de separacion del condensador.

Variable Valor
B 3,60
Espesor (tdfondo) (MM) 14,70
De m) 1,614
R (m) 1,614
r (m) 0,1614
h1 (m) 0,0515
h2 (m) 0,3056
H (m) 0,3718
Dd (m) 1,8867
V(h2) (m?) 0,398
Volumen total fondo (m?3) 0,499

Tabla 11.25. Resultados de voliimenes y peso del tanque de separacion del condensador.

Variable Valor
Vvacio (mg) 7,313

Vext (M3) 16,506
Vext 1 (M3) 0,526

Mvacio (KQ) 1958

11.4. Reactor PR-101

11.4.1. Introduccion

Para el proceso de sintesis de la urea el reactor es el equipo imprescindible para que el resto
del proceso tenga sentido. Para los diferentes tipos de procesos existentes en la produccion
de urea, como son el “stripping” térmico, “stripping” por NHs o “stripping” por CO., existe
diferentes tipos de reactores siendo el mas comun un conjunto de dos reactores, dandose la
formacion de carbamato en un equipo diferente que en el quipo donde se da la mayor

formacion de urea.
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Este primer equipo se llama Condensador de carbamato de alta presion y suele ser un
importante equipo de extraccion de calor (serpentin donde se genera vapor) formado por la
reaccion exotérmica del carbamato de amonio. Mientras el segundo equipo es un reactor de
columna con platos de burbujeo y es donde se produce el resto de carbamato y donde se

produce la mayoria de urea, con tiempos de residencia mayores.

Para el proceso de “stripping” por CO2 de Stamicarbon existe dos tipos de posibilidades para
la sintesis, el conjunto explicado anteriormente, siendo el condensador de carbamato de alta
presion posicionado horizontalmente y otra posibilidad donde los dos equipos se encuentran
combinados en un equipo llamado “Pool Reactor”, equipo que se puede diferenciar en dos
partes, una primer equivalente a lo que seria el condensador y donde se encuentra el
intercambio de calor y una extension para aumentar el tiempo de residencia y que se acabe
de formar la urea, ver figura 11.4. y 11.5. La principal diferencia en el uso de los dos tipos de
sistemas es la produccién de urea que se esté llevando a cabo, Stamicarbon utiliza el Pool
Reactor para producciones de urea inferiores a 2300 toneladas por dial®}, como nuestra

produccion es de 1200 tpd se opta por el Pool Reactor.

- LP CARBAMATE RECYCLE
b | —€
I- % LP ABSORBER
[ | \
E= | TO ATMOSPHERIC ABSORBER
| - ’
'- ﬂ"”_ < : POOLCONDENSER
REACTOR L3 HP SCRUBBER —= LP STEAM
‘(:%-H BFW
NH hd
: ey J
TOLP
EJECTOR ? - MP STEAM RECIRCULATION

STRIPPER

|||| MP STEAM

‘CONDENSATE

\

co,

"

Figura 11.4. Esquema del proceso de sintesis a alta presién con condensador y reactor!l,
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| &
‘ CARBARNATE RECYCLE

ABSORBER

TO RECIRCULATION

SCRUBBER

" il

‘ POOL REACTOR

STRIPPER

co,

=

Figura 11.5. Esquema del proceso de sintesis a alta presion con Pool Reactor [©l,

11.4.2. Modelizacién

Para hacer el modelo de un reactor convencional de urea hay que conocer tanto los calores
especificos de nuestros componentes, las cinéticas de reaccion, los equilibrios quimicos de
las reacciones, los coeficientes de transferencia de materia y los equilibrios vapor-liquido de

los componentes. 4

Para el modelo aproximado que se intenta hacer del Pool Reactor, debido a la bibliografia
inexistente de este tipo de reactores, se opta por menospreciar diferentes de las variables
mencionadas anteriormente, el equilibrio vapor liquido (al no haber un contacto entre gas y
liquido entre etapas de equilibrio) y menospreciando la velocidad de trasferencia de materia
por difusividad y la velocidad de reaccién del diéxido de carbono y amoniaco en carbamato

de amonio (al ser la velocidad de la reaccién de carbamato en urea mas lenta).

Para conocer los calores especificos a las condiciones del reactor, alrededor de 140 bares y
180°C, al ser unas condiciones donde la bibliografia de los valores de los Cps es inexistente,
se opta por utilizar el simulador HYSYS para hacer calculos relacionados con los intercambios
de calor, concretamente con los valores resultantes de utilizar el método para crear
componentes hipotéticos con HYSYS con los valores de la referencial”. Y utilizando los

coeficientes de interaccién binaria de la misma referencial®™ ver tablas 11.26.y 11.27.
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Tabla 11.26. Propiedades para crear componentes hipotéticos en HYSYS

Table 1

Properties of components [4]

Component Typp ("C)  dike :I'I'l:'_l T ("C) P (kPa)
Urea 191.85 1230 431.85 Q050
Ammonium carbamate G 1100 TH5.2T 110392
Biuret 5983 106E.9 7052 94731
Cilk —TH.55 H25.34 3095 T370
NH; —33.45 6G16.07 132.4 112769
Hald 1) GaT.499 37415 221N

L85} —182.95 1137.68 —118.38 508002
Na —195.8 HOWG. 37 — 14696 339437

Tabla 11.27. Coeficientes de interacciéon binarios introducidos en HYSYS

Tahle 2

Temperature independent interaction parameters of Wilson equation (cal’'maol)

Component Cle NHz H:0 Mz Hz (03] Biuret Ammonium carbamate Urca
COx - —3534.00 676.20 (.00 (.00 (.00 —3TE2.60 —3842.70 — 210070
NH3 G968 - (] 64.23 6,23 1216 31058 127209 234,06
H:0 —1E3.70 (.00 - 3016 —6.51 —80.37 1 1640.70 1TE2.00 1562 86
N2 (] —31.64 105 - 0 (.00 —636.39 — 65998 3127.62
H: (] —20.49 202 (.00 - .00 2001.98 217.74 287187
Oz (] 2051.30 29.19 (.00 0 - 1077.91 108271 361411
Biuret [ 448,00 409600 20,03 11.56 1216 - S9T.00 239,00
Ammonium carbamate G968 1593.00 1135.00 25.00 11.56 28.00 T41.00 - 17108
Urca 6968 650,00 1050.00 —3.00 11.56 —12.16 —55.00 19794 —

Las reacciones que se dan en el Pool Reactor son tres, la reaccion exotérmica donde se

convierte dioxido de carbono y amoniaco a carbamato de amonio en una reaccion de
equilibrio, CO2 + 2 NH3 2 [NH4][H2NCO-]. La reaccién de equilibrio endotérmica donde se
convierte el carbamato de amonio en urea y agua, [NH4][H2NCO2] @ CHsN2O + H2O. Y la
reaccion indeseada donde la urea se convierte en biuret y amoniaco, 2 CHsN.O &

NH[CONH;], + NHa.

Como se ha especificado antes se considera que la reaccion de formacién de carbamato es
mucho mas rapida que la reaccion de formacion de urea, asi que la Unica cinética y equilibrio
de interés para el disefio del reactor es la cinética de la conversién de carbamato en urea. Ya
gue se puede considerar que la conversion a carbamato es del 99% respeto al CO2, la
conversion de carbamato a ure tiene que ser de un 60% y la conversion de urea a biuret es

de un 0,3% respeto la urea total*?.

Para el equilibrio quimico entre el carbamato, la urea y el agua es utilizado el equilibrio de la

referencial*®. Donde la constante de equilibrio se expresa en funcién de la ecuacion 11.18.
In(K(T)) = % +Cy-In(T)+Cs-T+C, Ecuacién 11.18

Siendo:
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e K: el valor de la constante de equilibrio a una temperatura.

T: la temperatura (K).

e Cy:iguala-1735,2.

e Cy: igual a —0,047506.
e Cas:igual a —0,0093576.
e C, igual a 5,6601.

Y para la cinética de la reaccion de deshidratacién del carbamato se utiliza los valores de la
cinética obtenidos de la referencia®. Ver ecuacion 11.19.

1 X X .,
R=k-c  (x — — . ureatHz0)  Feoyacién 11.19
t carb K X
carb

Siendo:
R: la velocidad de reaccion (kmol/(m3-s)).

k la constante de velocidad que depende de la temperatura en funcién de la ecuacion de

Arrhenius siendo el factor pre-exponencial 2,5-108 sy la energia de activacion 100 (kJ/mol).
ctla concentracion total (kmol/m?3).
xila fraccién molar de i componente.

Para los calores de reaccioén se utilizan los valores de la referencial®®. Que son —117 kJ/mol
para la reacciéon exotérmica de formacion de carbamato y 15,5 kJ/mol para la reaccion de

formacioén de urea.

Con todos estos datos se propone un modelo para simular y asi aproximar el volumen del

Pool Reactor, haciendo un paralelismo con el modelo de la referencial*®l.

El modelo propuesto a parte de considerar que la velocidad limitante, la que determinara el
volumen del reactor, es la reaccion de urea, para simular el comportamiento se hace un
equivalente donde la entrada de los reactivos liquidos se reparte en los 5 primeros bafles del
reactor que coinciden con la parte donde esta el intercambio de calor y la entrada de los
reactivos en fase gas se reparte en todo el reactor. Para poder hacer los calculos se aproxima
gue cada bafle equivale a un reactor continuo de tanque agitado (debido a que los gases que
entran puedan ofrecer una suficiente agitacion) y que la temperatura va linealmente desde
165 °C a 185°C desde el primer bafle hasta la salida. Se puede ver un esquema en la figura

11.6.y 11.7., donde se observa la equivalencia entre modelo y realidad.
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T
Figura 11.6. Esquema de un Pool Reactor.
\ \ \ \ \ \ \ \ \
” | [P (] ]| (2] [#] [# ”
10 1 9 Jeod 8 L | 7 e 6 | 9 [ 1 4 || 3 (| 2 | 1

Figura 11.7. Modelo propuesto para el Pool Reactor (en azul liquidos y en naranja gases).

Teniendo esto en cuenta se plantea un sistema de calculo donde para cada RCTA la
conversiéon de CO; a carbamato es de 0,99 e instantanea y la conversién global de urea tiene
que ser de 0,61, Entonces las incégnitas que quedan son los volimenes de cada uno de los
RCTA y la conversion por paso de estos mismos. Para que la distancia entre bafles sea la
misma se determina que todos los RCTA tienen que disponer del mismo volumen y asi se
reducen los grados de libertad. Con estas consideraciones, balances de materia y las

ecuaciones 11.18 y 11.19 se plantean los siguientes calculos:
e ParaelRCTAN®1

B. Materia de componente de entrada (kmol/h):

Go coy Xcarb Vi
I; = Lo; + Go; — L2002 XcarbVi

Uco,
Siendo:
i el componente en cuestion (1 = CO,, 2 = NHs, 3 = Carbamato, 4 = Urea, 5 = Agua)
I, el cabal molar intermedio del RCTA para la reaccién de carbamato
Loy Go el cabal molar de entrada para el RCTA

Gocoz el cabal molar de entrada de dioxido de carbono para el RCTA
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Xearb la conversién a carbamato = 0,99

u: el coeficiente estequiométrico de cada componente (con su signo)

o ParalosRCTAdeln®°2an®5
B. Materia de componente de entrada (kmol/h):

Gocoz * Xcarb * Vi

ILpi=Lp_qi+ Lo+ Goi— Voo
2

Siendo:

e nelnimerode RCTA

e Paralos RCTAdeln°6an°10
B. Materia de componente de entrada (kmol/h):

Gocoz * Xcarb * Vi

Ini =Lp_qi+Goi — Voo
2

e Paratodos los RCTA
B. Materia de componente de salida (kmol/h):

In carb 'Xn urea " Ui

GnitLly;=1Iy;—

Ucarb

Siendo:

e L,y Gnel cabal molar de salida para el RCTA

e Xhurea la conversion a urea por paso del RCTA

Concentracion total (kmol/m3):

Z?=2(Gni + Lni)
5 (Gni +Lni) 'PML'
i=2 p
i

Cot =

Siendo:

e PM el peso molecular del componente i
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Fracciéon molar:

(Gni + Lni)

C t -
" l'szz(Gni + Lni)

Ecuacion de disefio del RCTA:

((Gni + Lni) - Ini)
R
~ 3600

V=

Siendo:
V: el volumen del RCTA (m?3).
R: la velocidad de reaccion (ecuacion 11.19).

Con todas estas se propone un sistema de solucion donde fijando el volumen de RCTA
(mismo para todos), se itera variando las conversiones por paso de cada RCTA (X») para que
el balance de materia se cumpla entre todos los RCTA, obtiene una conversion global del
Pool Reactor, que interesa que sea igual a 0,6, ecuacion 11.20. Para la realizaciéon de todos

los calculos se utiliza un co6digo de Matlab (Apéndice 11.B)

_ (L10 carb—Lent carb +Gent C02 'Xcarb)

Xgurea = Ecuacién 11.20

(_Lent carbtGent co2 'Xcarb)

Siendo:

Xgureala conversion global de carbamato a urea

Lent carb la entrada liquida de carbamato al Pool Reactor

Gentcoz la entrada gas de CO; al Pool Reactor

El resultado para los balances globales de todo el proceso son los siguientes:

Tabla 11.28. Valores entrada del Pool Reactor.

Caudal de liquido (tn/h) Caudal de gas (tn/h)
SlulleiEits proveniente del Scrubber proveniente del Stripper
CO: 0 53,622
NH3 37,248 33,627
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Carbamato 21,203 0
Urea 0,176 0
Agua 8,431 2,711
Biuret 0 0
Aire 0 1,125

Para estos valores, utilizando un valor de volumen de 10,3 m®para cada RCTA, la resolucion
del sistema de ecuaciones planteado anteriormente resulta en una conversién del 60 % de
carbamato a urea, y fijando los factores de separacion (siendo 0 que todo queda gas 'y 1 que
todo queda liquido) como 0 para el didxido de carbono y aire, 0,72 para el amoniaco y 1 para

el resto, la salida de Pool Reactor queda como la Tabla 11.29.

Tabla 11.29. Valores salida del Pool Reactor.

Componente Caudal_de quui_do (tn/h) Caud_al de gas (tn/h)
hacia el Stripper hacia el Scrubber
CO: 0 0,536
NH3 21,479 8,353
Carbamato 46,153 0
Urea 53,323 0
Agua 27,118 0
Biuret 0,138 0
Aire 0 1,125

11.4.3. Disefio fisico

Con el valor obtenido de 10,3 m® de RCTA con la modelizacién, ya se puede realizar un
disefio fisico de cdmo quedara el Pool Reactor. Primero se calcula el volumen necesario para
contener el liquido en general, que es el volumen de cada RCTA por el nUmero de RCTA,
entonces es obtiene que el volumen del liquido en el reactor es de 103 m®. Para obtener el
volumen total de reactor, basado en la figura 11.6 se decide dejar un espaci6é de 1/3 del

volumen del liquido para el gas y sistema de refrigeracion.

Entonces el volumen general de la parte cilindrica del Pool Reactor queda con 137,33 m?3,
para obtener el diametro interno y la longitud del reactor se busca que la relacion de L/D sea
de entre 8 y 9, referencial”, y para esto se encuentra que con una distancia de 2,3 metros
entre bafles (23 metros en total), resulta un diametro interno de 2,7573 m, ecuacién 11.21,

para dar una relacion L/D de 8,3.

D;=2- Ecuacion 11.21
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Siendo:

e Di el diametro interno del reactor

e Vel volumen general del reactor (137,33 m®)
e Lua la longitud entre bafles (2,3 m)

e nelnumero de RCTA (10)

Para la altura de los bafles se busca que estos retengan en el limite el liquido para que este
se mueva por aliviadero, asi que se utiliza la formula del &rea del segmento circular ecuaciéon

11.22 para restar el volumen gque ocupara en la seccién circular el gas.
r.z
Ay = 7’ (6 —sin(f)) Ecuacion 11.22

Siendo:

e A, el area destinada al “hold-up” del gas (m?)
e ries el radio interno (Di/2) (m)

e 0O el angulo central que forma los dos extremos del segmento circular (rad)

Y se encuentra la diferencia de altura (h) entre el diametro interno y la altura del bafle con la

ecuacion 11.2.
h=r: (1 — cos (g)) Ecuacion 11.23

Para hacer los célculos sabiendo que el didmetro es de 2,7573 m y el valor de Aq es la
diferencia entre el area teniendo en cuenta el espacio para gasees y el area sin tener en
cuenta ese espacio, ecuacion 11.23.

VgV,
Ay =-2—  Ecuacién 11.24
Lbaf-n

Siendo:
e V_el volumen de liquido (103 m?)

Asi el valor del area de “hold-up” resulta ser de 1,430 m?y se puede realizar un “solver” con
la ecuacion 11.22 para encontrar el valor de theta, es de 2,31 rad y con la ecuaciéon 11.23 se

encuentra que el valor de h es de 0,8217 m, asi que la altura de bafle es de 1,936 m.

Para el célculo del grueso del cuerpo del Pool Reactor, se utiliza el cédigo de disefio AD-2000
Merkblatt! con la ecuacion 11.24, sabiendo que el reactor estd compuesto de dos

materiales*® acero inoxidable 316L, como el gran grueso estructural, y en el interior en
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contacto con los productos altamente corrosivos (debidos a las condiciones) una capa de

Safurex, ademas se tiene en consideracién los valores de la tabla 11.30.

Tabla 11.30. Datos para el célculo del grosor de reactor.

Variable Valor
Temperatura de operacion

P °C) P 185
Temperatura de disefio (°C) 215
Presion de operacion (bar) 141
Presion de disefio (Pd) (bar) 200

Didametro interno (Di) (m) 2,7573
Factor de soldadura (J) 0.85
Tension n(c>'\;|nF|)r;?4I])316L (F) 160
Factor de corrosion (c) % 0,002

Haciendo el calculo con la ecuacion 11.4. y los valores de la tabla 11.30. se encuentra que el

grosor del reactor en el cuerpo es de 263 mm repartidos en una capa de 5 mm interior de

Safurex 'y 258 mm de 316L, y el didmetro exterior del Pool Reactor es de 3,283 m.

Para los fondos y tapas del reactor se escoge hacer el dimensionamiento de fondos tipo

Klopper con la ecuacion 11.5., el grafico del Apéndice 11.A. y siguiendo un método iterativo.

El resultado es que el valor del grosor en el fondo es de 291 mm, y con ello se puede calcular

con el conjunto de ecuaciones 11.7. las dimensiones caracteristicas del fondo. Ver tabla
11.31. y figura 11.8.

UAB
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Tabla 11.31. Datos del dimensionamiento del fondo Klopper.

Variable Valor
Espesor (t) (m) 0,291
De (M) 3,283

R (m) 3,283

R (m) 0,328

h1l (m) 1,019

h2 (m) 0,503

H (m) 1,812

Dd (m) 5,529
V(h2) (m3) 1,971
Volumen total fondo (m?3) 7,808
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m R=De
D r=0.1De
h1Z23.5e
l h2=0.1935De-0.455
H=h2+hl+e
N Dd=1.11De+1.85h1
Vih2l=0.1(0i)*

Figura 11.8. Variables del fondo Klopper.

En cuanto al calculo del peso del Pool Reactor, se calcula con las siguientes ecuaciones
11.25 y 11.26, para la parte del cuerpo y ecuaciones 11.27, 11.28, 11.29 y 11.30 para los

fondos.

2 .,
Mcuerposaf = Lcuerpo "I ((rint + esaf) - Tl%lt) * Psafurex Ecuacion 11.25

Siendo:

Mecuerpo saf |8 Masa del cuerpo referente al Safurex (kg).

Lcuerpo I longitud del cuerpo del reactor (23 m).

€sar €l espesor de la capa de Safurex (0,005 m).
Psaturex 12 densidad del Safurex™™ (7700 kg/m?3).

2 .,
Meyerpo 316L = Lcuerpo TT ((rezxt - (Tint + esaf) )) " P3161, ECUacCION 11.26

Siendo:

®  Mcuerpo 316L la Masa del cuerpo referente al 316L (kg)
e psiela densidad del 316 (8000 kg/m?)

3 »
Mcurvasaf = Psafurex 0,1- ((Dext —2-e+2- esaf) — (Dext — 2~ 9)3) Ecuacion 11.27
3 3 .,
Meyrvaziel = P36 ° 0,1 - ((Dext) - (Dext —2-e+2- esaf) ) Ecuacion 11.28
Mp1 saf = Psafurex " K1 -7+ 0,25- ((Dext —2-e+2- esaf)2 — Doyt — 2+ e;;;;;)z) Ecuacion 11.29

Mp1316L = P316L " R1 -7+ 0,25 ((Dext)2 — (Dext —-2-e+2: esaf)z)Ecuaci()n 11.30
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Siendo:

®  Mcnasala Masa de la parte toroidal del fondo referente al Safurex (kg).
® Mcnasiel la masa de la parte toroidal del fondo referente al 316L (kg).
o telespesor del fondo (0,291 m).

® Mnisafla masa de la parte recta del fondo referente al Safurex (kg).

e Mni3zieL la masa de la parte recta del fondo referente al 316L (kg).

Los resultados de las masas de los cuerpos se encuentran en la tabla 11.32.

Tabla 11.32. Resultados pesos del reactor.

Variable Valor
mcuerpo saf 7684
Mecuerpo 316L (kg) 451186
Meurva saf (KQ) 169
Mecurva 316L (kg) 12370
Mh1 saf (kg) 333
Mh1 316 (KQ) 21943

Ademas, sabiendo que el area de los 10 bafles es de 4,48 m? y escogiendo una anchura de
bafle igual a dos capas de revestimiento de Safurex (0.01 m), se calcula el peso de los bafles
con la ecuacion 11.31.

Mpafie = Npafie * Abafle * €pasie " Psafurex Ecuacion 11.31

Siendo:

Mpatie la Masa de los bafles (kg).

Nbafie €l NUMero de bafles.

Apate €l area del bafle (m?).

Enafie €l espesor del bafle (m).
El peso de los bafles es de 3448 kg.

Para el célculo del peso completo del reactor vacio del Pool Reactor se hace la suma de los
pesos calculados anteriormente (1 cuerpo y 2 fondos) y el peso del equipo del intercambio de

calor (valor al final del apartado 11.4.4.), ver ecuacion 11.32.
Myacio = mcuerpo +2- (mcurva + mhl) + mbafle + Meup Ecuacion 11.32

Siendo:
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*  Muacio:la Masa del reactor vacio (kg).

El peso del Pool Reactor vacio es de 569343 kg.

11.4.4. Intercambio de calor

Para calcular el intercambio necesario en el Pool Reactor se considera que el calor que se
genera y se disipa en el interior proviene de diferentes fuentes, primero tenemos el calor
asociado al incremento y disminucién de temperatura de los reactivos, en fase gas y liquida,
y a los calores especificos de los componentes, como se menciond antes estos calculos los
hace HYSYS fijando la temperatura de entrada y salida de los corrientes de separador de
componentes, considerando que el reactor es isotermo en la temperatura de entrada.
Ademas, también existen calores asociados al cambio de fase tanto del amoniaco como el
agua o COg, y sus calores latentes, calculos que también hace HYSYS como se hizo con los

calores especificos.

Finalmente se tiene en cuenta los calores de reaccion mencionados anteriormente, -117
kJ/mol para la reaccién de formacién de carbamato y 15,5 kJ/mol para la reaccién de
formacion de urea, menospreciando el calor de reaccion del biuret al tener una conversion
muy baja y no encontrar valores consistentes de su calor de reaccion, pero al ser seguro una
reaccion endotérmica se estara sobre dimensionado. Con esto y las ecuaciones 11.33y 11.34

se encuentran los valores del caudal de energia.
ER = vy - (Nys — Ny g) - AH, Ecuacion 11.33
Siendo:

¢ ER el caudal de energia asociado a la reaccién (kJ/h).
e kel componente clave (CO; para la reaccion del carbamato y urea para la de urea).
¢ Nsy Ne el caudal molar de salida y entrada respectivamente (mal/h).

e AH; el calor de reaccién (kJ/mol).
Q = ECp + ECv + ER Ecuacion 11.34
Siendo:

¢ Q: el caudal de energia total (kJ/h).
e ECp: el caudal de energia asociado a los calores especificos (kJ/h).

e ECv: el caudal de energia asociado a los calores latentes (kJ/h).
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Con la ecuacion 11.34 se calcula que el valor de caudal energético asociado a la reaccion de
formacion de carbamato es de —1,411-108 kJ/h, el de la formacion de urea es de 1,37-107 kJ/h
y que el caudal energético calculado del HYSYS para el intercambio de la suma de los ECp
ylaECv esde 1,18-107 kJ/h. Haciendo que el caudal de energia total necesario para refrigerar

y condensar el reactor es de —1,156-108 kJ/h.

Para el sistema de refrigeracion del reactor se utiliza agua que se convertird en vapor2%
(nombrada como BFW “Boiling Feed Water”) a 5 bares de presién y a 151,9 °C (temperatura

de ebullicion a dicha presion), haciendo un balance de energia para el agua ecuacién 11.35.
Q = myyo + A Ecuacién 11.35
Siendo:

e muo el caudal de agua kg/h

e A el calor latente del agua (que lo calcula HYSYS y es alrededor de 2100 KJ/kg)

Despejando el caudal de agua de la ecuacién 11.35 se calcula que el caudal de vapor
generado a 5 bares es de 54894 (Kg/h).

Para calcular el area necesaria de intercambio de calor se utiliza la ecuaciéon 11.36 con estas
simplificaciones, por la complejidad del equipo, tomando el coeficiente global de transferencia
de calor como 1000(W/m?K) 24,

Q=U-A-LMTD Ecuacién 11.36
Siendo:

¢ U el coeficiente global de transferencia de calor (W/ m?K)

e A el area de intercambio de calor (m?)

LMTD .la diferencia de temperatura media logaritmica (K) “ecuacién 11.37”

(AT4—ATpR)

ATA
‘“(m)

LMTD = Ecuacién 11.37

Siendo:

o ATa la diferencia entre la temperatura de entrada de un fluido y la de salida del otro (K)
o ATg la diferencia entre la temperatura de salida del primer fluido y la de entrada del otro

(K).

Para el Pool Reactor los valores calculados se pueden encontrar en la tabla 11.33.
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Tabla 11.33. Valores calculados para el Pool Reactor.

Variable Valor
Tent / Tsort Reactor (°C) 165/ 185
Tent / Tsot Agua (°C) 151,9/151,9
ATa (°C) 13,1
ATs (°C) 33,1
LMTD (°C) 21,6
U (W/ m?K) 1000
Q (kW) 32111,11
A (m?) 1488.22

Para calcular el numero de tubos en U y el diametro y longitud de estos se fijan dos
pardmetros que la longitud de los tubos sea entre 26-28 m de largo (longitud para formar una
U hasta la mitad del Pool Reactor) y que la velocidad de vapor generado dentro de los tubos
se encuentre entre 15y 25 m/s (velocidades tipicas de gases). Estos calculos se realizan con

las ecuaciones 11.38 y 11.39

Ly = 4 Ecuacién 11.38

Ni¢1-Dext

_ mpy20'PM-RT . 4
P N¢-m-D

v 2 Ecuaciéon 11.39

int

Iterando con valores diferentes de didmetros y numero de tubos se escoge la combinacion
con unos tubos de didmetro nominal de %" y un STD de 40, con 835 tubos. Ver todos los

valores en la tabla 11.34.

Tabla 11.34. Valores de las dimensiones del sistema de intercambio de calor.

Variable Valor
Nt 835
Le (m) 27,07
De (M) 0,0267
Di(m) 0,02096
V (m/s) 20,8

Como el recubrimiento interno del reactor, se escoge Safurex para que sea el material de las
tuberias. Y sabiendo que la densidad de este es de 7700 kg/m? se calcula el peso de asociado

a los tubos del intercambio de calor, ecuacién 11.40
— 2 2
Meup = Ne - L -0 (10 — TAL) * Psafurex Ecuacion 11.40

Siendo:
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e Myp:la masa de los tubos (kg).

e psaurex -la densidad del Safurex (kg/m3).

El resultado es de 37392 kg.

11.5. Intercambiadores de calor

Para el disefio de los intercambiadores de calor, se realizan dos tipos de disefio. Uno riguroso
hecho con HYSYS, para equipos que se sabe que se pueden dimensionar con el simulador,
y otro mas aproximado para sacar el agua o vapor para dar que se dé el intercambio y un
area de intercambio aproximada para sacar precios y espacio necesario. Este segundo disefio
se realiza en equipos donde ya sea por falta de conocimiento de como es su funcionamiento

y como es el equipo o falta de tiempo.

11.5.1. Disefio riguroso

Para hacer el disefio riguroso con HYSYS, primero se hace una estimacién del caudal de
energia y el caudal de fluido de servicio necesario para conseguir un salto térmico parecido
al deseado. Para poder tener unos valores estimados al empezar con el disefiador de
intercambiadores del HYSYS.

Las variables consideradas en el disefio de los intercambiadores son: velocidades y perdidas
de presién razonables, que el modelo no presente vibraciones, que el gradiente de

temperatura sea efectivo segun los pasos por tubos o por carcasa.

Para que estos parametros se cumplan se prueban diferentes combinaciones de longitudes,

didmetros, nimero de pasos por tubos o carcasa para obtener los disefios de a continuacion.

11.5.1.1. Intercambiador entrada 1 E-001

Los intercambiadores E-001, E-002 y E-003 tienen como funcién enfriar el diéxido de carbono
gue se calienta al ser comprimido, como liquido refrigerante se utiliza el propio amoniaco de
proceso que necesita ser calentado antes de entrar en la seccién de sintesis, aprovechando

asi el calor sobrante del CO2de la compresién en serie.

Después de varias pruebas con diferentes parametros se encuentra los siguientes valores de

operacion, para lo que se considera un disefio aceptable, ver figura 11.9.
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Overall Performance

Simulation Shell Side Tube Side Total Messages: 9
Total mass flow rate kg/h 28875 38625 Enors: 0

Vapar mass flow rate (In/Ou) kgh 0 0 18625 38625 g‘g:fmi 0

Liquid mass flow rate kg/h 28875 28875 0 0 Operations: 0
Vapor mass fraction 0 0 1 1 Notes & Advisory: 5
Temperatures ¢l 177 4691 150.76 2056 Warning and Messages details
Bubble / Dew point °c| 97.98 / 97.98 9795 | 97.95 ! !

Operating Pressures kPa 6000 5997 006 600 583.14

Film coefficient Wim?-K) 24693 3029

Fouling resistance m2-KW 0 0

Velocity (highest) m/s 0.12 2488

Pressure drop (allow./calc.) kPa 50 ! 2.995 50 / 16.86

Total heat exchanged kW 1193 Unit DEM 1 pass 1ser 1 par

Overall clean coeff. (plainffinned) Wima-K) | 2614 Shell size 780 - 6000 mm Hor

Overall dity coeff. (plainffinned) Wim2K) | 2614 1 Tubes Plain

Effective area (plain/finned) m*| 1058 | Insert None

Effective MTD °C 43.09 No. 300 0D 1905 Tks 165 mm

Actual/Required area ratio (dirty/clean) 11 1 Pattem 30 Pitch 2381 mm

Vibration problem (HTFS) No Baffles Single segmental Cut(%d) 39.42

RhoV2 problem No Total cost 100789  Dollar{US)

Heat Transfer Resistance
Shell side / Fouling / Wall / Fouling / Tube side

Shell Side | - | Tube Side

Figura 11.9. Valores calculados por HYSYS del intercambiador.

Si se observa la figura 11.9., se puede ver que la temperatura de entrada del amoniaco es de
17,76 °C y se calienta hasta 46,91 °C, mientras la temperatura de entrada del dioxido de
carbono es de 150,76°C y se enfria hasta 29,56 °C para que pueda entrar en el siguiente
compresor. En el disefio, donde hay mayor resistencia a la transmision de calor, esta el
diéxido de carbono, y el coeficiente global de transferencia de calor es de unos 260 W/m2K,

no considerando incrustaciones, porque ninguno de los dos fluidos las presenta normalmente.

11.5.1.2. Intercambiador entrada 2 E-002

Como en el apartado anterior después de varias pruebas con diferentes parametros se
encuentra los siguientes valores de operacion, para lo que se considera un disefio aceptable,

ver figura 11.10.
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Overall Performance

Heat Transfer Resistance

Shell side / Fouling / Wall / Fouling / Tube side

Simulation Shell Side Tube Side Total Messages: 13
Total mass flow rate kgh 28875 38625 Erors: 0

Vapor mass fiow rate (in/Ou) kgh 0 0 38625 38625 mpts

Liguid mass flow rate kgh 28875 28875 0 0 Operations: 1

Vapor mass fraction 0 0 1 1 Notes & Advisory: 6
Temperalures ¢l 4691 7049 164.99 60.27 Warning and Messages details
Bubble / Dew point °c| 9795 / 9795 97.93 / 97.93 i |

Operating Pressures kPa 5997.008 5994.056 2332.561 2321.084

Film coefficient WI(me-K) 22888 3429

Fouling resistance m*-KW 0 0

Velocity (highest) mis 0.27 749

Pressure drop (allow.fcalc.) kPa 50 ! 295 50 ! 11.497

Total heat exchanged kw 10475 Unit DEM 2 pass 1ser 1 par

Overall clean coeff. (plainfinned) Wim*K)| 2882 / Shell size 850 - 6000 mm Hor

Qverall dirty coeff. (plain/finned) Wim=K)| 2882 |/ Tubes Plain

Effective area (plain/finned) m*| 187.6 1 Insert None

Effective MTD °C 19.38 No. 530 OD 1905 Tks 165 mm

ActualRequired area ratio (dirty/clean) 1 1 Pattem 30 Pitch 2381  mm

Vibration problem (HTFS) No Baffles Single segmental Cut(%d) 38.24

RhoV'2 problem No Total cost 139255  Dollar(US)

Shell Side |

] Tube Side

Figura 11.10. Valores calculados por HYSYS del intercambiador.

11.5.1.3. Intercambiador entrada 3 E-003

Como en el apartado anterior después de varias pruebas con diferentes parametros se

encuentra los siguientes valores de operacion, para lo que se considera un disefio aceptable,

ver figura 11.11.
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Simulation Shell Side Tube Side

Total mass flow rate kg/h 28875 38625

Viapor mass flow rate (In/Out) kg/h 0 0 38625 38625
Liquid mass flow rate kgh 28875 28875 0 0
Viapor mass fraction 0 0 1 1
Temperatures °C 7049 91.67 186.85 8243
Bubble / Dew point °c| 97.93 / 97.93 979 | 979 ! /
Operating Pressures kPa 5994.056 5991.205 7891.619 7887.009
Film coefficient Wim*K) 24123 31741

Fouling resistance m2-K/W 0 0

Velocity (highest) m's 0.21 1.92

Pressure drop (allow./calc.) kPa 50 ! 2.851 50 ! 4.609
Total heat exchanged kw 1060.2 Unit DEM 2 pass 1ser 1 par
Overall clean coeff. (plainffinned) Wifm>K) | 2716 / Shell size 780 - 6000 mm Hor
Overall dirty coeff. (plain/finned) Wim>K)| 2716 / Tubes Plain

Effective area (plain/finned) m*| 2261 |/ Insert None

Effective MTD °C 17.25 No. 640 OD 1905 Tks 165 mm
Actual/Required area ratio (dirty/clean) 1 1 Pattem 30 Ptth 2381 mm
Vibration problem (HTFS) No Baffles Single segmental Cut(%d) 4247
RhoV2 problem No Total cost 175403 Dollar(US)

Heat Transfer Resistance

Shell side / Fouling / Wall / Fouling / Tube side

Total Messages: 11

Errors: 0

Input: 6

Results: 0

Operations: 1

Notes & Advisory: 4

Warning and Messages details

Shell Side |

| Tube Side

Figura 11.11. Valores calculados por HYSYS del intercambiador.

11.5.1.4. Intercambiador recuperacion hidrolizador E-702

Tanto el intercambiador de recuperacién del hidrolizador como el del desorbedor tienen como

funcidn recuperar el calor que gana el fluido en el hidrolizador o el segundo desorbedor debido

al contacto directo con el vapor y asi precalentar la misma entrada en el hidrolizador o el

primer desorbedor.

Para el disefio como en los anteriores intercambiadores se prueban diferentes combinaciones

de diametro de tubo, longitud de tubos, diametro de carcasa, etc. Para encontrar un disefio

gue sea satisfactorio. Ademas, para el disefio no se consideran incrustaciones al ser en su

mayor parte agua proveniente de la reaccion de formacién de la urea. Los calculos que realiza

HYSYS para el disefio para el E-702 se encuentra en la figura 11.12.
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Overall Performance

Simulation Shell Side Tube Side Total Messages: 8
Total mass fiow rate kgh 60479 63475 Errars:

‘Vapor mass fiow rate (In'Out) kgh 0 0 0 0 Ierzsultmi 0

Liguid mass flow rate kgh 60479 60472 63475 63475 Operations: 0
\apor mass fraction 0 0 0 0 Nates & Advisary: 3
Temperatures | 2266 15353 118 21392 Warning ard Mescages detaik
Bubble | Dew paint o0 | 22846 | 2414 228241 2412 | 24541 243 23449 1 24296

(Operating Pressures kPa 3500 3487613 3600 3597.064

Fiim coeflicient Wim?-K) TE04 898

Fouling resistance: me-KW 0 ]

elocity (highest) mis 0.53 0.37

Pressure drop fallow.lcalc.) kPa 100 ! 12387 100 ! 24936

Tatal heat exchanged KW 54452 Unit CFM 2 pass 1ser 1par

Overall clean coeff, {plainfinned) Wim*K) | 20155 | Shell size 800 - 6000 mm Hor

Cwerall dirty coeff, (plainfinned) Wim*K) | 20155 | Tubes Plain

Effective area (plainfinned) m*| 2207 Insert None

Effective MTD “C 1224 No. 700 oD 17 Tks 124 mm

ActuallRequired area ratio (dirtyidean) i 1 Pattemn 30 Pich 2125 mm

\ibration problem (HTFS) No Baffies Single segmental Cut[%d) 385

RNoV2 problem No Total cost 127823 DollarjUs)

Heat Transfer Resistance
Shell side / Fouling / Wall / Fouling / Tube side

shell Side [ [  Tube Side

Figura 11.12. Valores calculados por HYSYS del intercambiador.

11.5.1.5. Intercambiador recuperacion desorbedor

Como en el apartado anterior después de varias pruebas con diferentes parametros se
encuentra los siguientes valores de operacion, para lo que se considera un disefio aceptable,
ver figura 11.13.

Overall Performance

Shell Side Tube Side Total Messages: 8
Total mass flow rate kgh 60258 50401 Errars: 0
Vapor mass flow rale (In/Out) kgh 0 0 0 0 Igg:l:n: 0
Liquid mass flow rate kg 60258 60258 59401 59401 Operations: 0
Vapor mass fraction 0 0 0 0 Notes & Advisory: 4
Temperatures °C 155.3 96546 55.06 116,54 Warning and Messages details
Bubble / Dew point °c| 155.33 / 15547 154.98 / 155.13 | 135.65 | 1546 135.19 1 154.2
Operating Pressures kPa 550 545.026 550 544.353
Film coefficient Wiim*-K) 37626 2751.6
Fouling resistance mP-KW 0 0
Velocity (highest) mis 0.25 0.42
Pressure drop (allow./calc.) kPa 50 I 4974 50 I 5.647
Total heat exchanged KW 4181.7 Unit BEM 1 pass 1ser 1 par
Qverall clean coeff. (plainfinned) Wiim*K) | 13369 / Shell size 750 - 6000 mm Hor
Overall dirty coeff. (plainffinned) Wim*K) | 13369 / Tubes Plain
Effective area (plain/finned) m 78 Insert None
Effective MTD °C 4011 No. 220 OD 1905 Tks 165 mm
Actual/Required area ratio (dirty/clean) 1 1 Pattern 30 Pich 2381 mm
Vibration problem (HTFS) No Baffles Single segmental Cut{%d) 39
RhoV2 problem No Total cost 57603  Dollar(US)
Heat Transfer Resistance
Shell side / Fouling / Wall / Fouling / Tube side
Shell Side | _ | Tube Side

Figura 11.13. Valores calculados por HYSYS del intercambiador.
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11.5.2. Disefio aproximado

Para hacer el calculo del disefio aproximado de los equipos de intercambio de calor es
necesario conocer de cada equipo los siguientes valores. Como son los balances de materia
de todos los componentes, la temperatura y presion de entrada y salida, para que el HYSYS
pueda calcular las propiedades de cada corriente y asi calcular el balance de energia y el
caudal de energia necesario para realizar el intercambio de calor. Ademas, con el caudal de
energia en el HYSYS después se calcula el caudal de agua o vapor para el intercambio

determinado la presion, temperatura y fase de este.

Para el calculo del area de intercambio se utiliza la ecuacién 11.36.

11.5.2.1. Condensador de carbamato de baja presién CD-201

El condensador de carbamato de baja presidon es un equipo donde se producen varios
fendmenos, la condensacién de los gases provenientes de la columna de destilacién y del
tratamiento de aguas y la reaccidon de formacién de carbamato (con una conversion del
0,992y a partir de amoniaco y didxido de carbono. Ademas, la fase que quede liquida del
condensador sera la que se recircule hacia la parte de alta presion, para esto se hubo que
incluir un caudal extra de agua para que la concertacién del carbamato no sea superior al
70%2% y una mayor parte del amoniaco pueda ser absorbido, también se escoge una
temperatura de 85°C para evitar cristalizaciones y se estima la caida de presion del equipo

en 0,1 bar. Ver valores de entrada y salida en la tabla 11.40.

Tabla 11.35. Valores caudales del CD-201.

Componente Caudal de entrada (tn/h) Caudal de salida (tn/h)

CO; 11,669 0,117

NH3 9,694 0,753

Carbamato 0 20,493

Urea 0,176 0,176

Agua 8,474 8,474
Biuret 0 0
Temperatura (°C) 97,5 85
Presion (°C) 4,1 4

Los balances de energia se calculan con HYSYS considerando que ademas de la necesidad
de retirar calor para que se condensen los componentes, es necesario el retirar calor

proveniente de la reaccion exotérmica de la formacion de carbamato (-117 kJ/mol), con estas
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consideraciones HYSYS calcula que el caudal de calor necesario para extraer energia del

condensador de carbamato de baja presion es 8947.22 kW.

Con el caudal de energia se puede calcular el caudal de agua necesario para conseguir este
enfriamiento, suponiendo que el salto térmico del agua va de 23°C a 48°C. El resultado
calculado del balance de energia hecho con HYSYS da que el caudal de agua necesario es
de 304914 kg/h.

Para el disefio fisico del condensador de carbamato se supone que este es como un tanque
con un é&rea de intercambio. Esta &rea se calcula, suponiendo que el coeficiente de

transferencia de calor global es de 1000 W/m?24, con la ecuacion 11.36, sabiendo que:
AT, =97,5—-48 = 49,5

ATp =85 —23 =62

(49,5 — 62)
LMTD = ~—22"_22) _ 5552
In (49,5)
62
_ 872
~1000-5552 o™

Para lo que es el cuerpo del condensador suponiendo que se necesita un tiempo de
residencia aproximado, para que la reaccion y el intercambio suceda, de 0,1 horas, el cabal
masico es de 29487 kg/h y una densidad de 910,2 kg/m?, se calcula el volumen del tanque

con la ecuacion 11.1y 11.2.

L 0129487
L= 9102 M
Vy =324 +324-02 = 3,89 m3

Suponiendo un factor de sobredimensionamiento de 0,2 para el espacio de gases y el

intercambiador.

Suponiendo una relacién L/D igual a 1,5y con la ecuacion 11.3, 11.4, 11.6, las ecuaciones
11.7. Se obtienen los resultados de la tabla 11.36. y 11.37.

Tabla 11.36. Datos del disefio del cuerpo del condensador de carbamato.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 123
Presion de disefio (bar) 7,40
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L (m) 2,233
Di(m) 1,489

Material 316L

K del material a T4 (MPa) 191
Coeficiente de seguridad (S) 1,50
Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosién (c) (mm) 8,89
Espesor (tq) (mm) 14,10

Tabla 11.37. Datos del disefio del fondo del condensador de carbamato.

Variable Valor
B 3,2
Espesor (tdfondo) (MM) 17,20
De (M) 1,517
R (M) 1,517
r (m) 0,1517
h1(m) 0,060
h2(m) 0,286
H (m) 0,363
Dd (m) 1,795
V(h2) (md) 0,326
Volumen total fondo (m?3) 0,430
Vyacio (M?) 4,77

11.5.2.2. Condensador

Para el condensador, donde van los gases del tanque flash y los dos evaporadores, el disefio

se hace similar al de carbamato. Sabiendo que en este equipo solo hay cambio de fase y

cambio de temperatura, se sabe que el caudal de méasico de cada componente no cambiara

(tabla 11.38) y solo lo haré la temperatura y la presion. Con HYSYS se calcula que el caudal

de energia necesario para enfriar los gases de 103,6 a 70 °C y estimando la caida de presion
del equipo en 0,1 bar (de 1,2 a 1,1), resulta en 15525 kW.

UAB

Tabla 11.38. Valores caudales del CD-202.

Componente Caudal masico (tn/h)
CO: 0,099
NH3 0,878
Carbamato 0
Urea 2,657
Agua 45,562
Biuret 0
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Con el mismo HYSYS se calcula que el caudal de agua necesario, realizando un
calentamiento desde 23 a 48°C, es de 529077 kg/h. Ya realizando los mismos célculos que

en el apartado anterior se obtienen los resultados de la tabla 11.39., 11.40. y 11.41.

Tabla 11.39. Valores calculados para el condensador.

Variable Valor
Tent / Tsort (°C) 103,6 /70
Tent / Tsort Agua (OC) 23 /48
ATa (°C) 55,6
ATg (°C) 47
LMTD (°C) 51,18
U (W/ m?K) 21 1200
Q (kW) 15525
A (m?) 252,79

Tabla 11.40. Datos del disefio del cuerpo del condensador de carbamato.

Variable Valor

Caudal (kg/h) 50643

Densidad (kg/m3) 967,7
7 (h) 0,1
Temperatura de disefio (°C) 132
Presion de disefio (bar) 4,5

L (m) 2,620

Di(m) 1,747

Material 316L
K del material a T4 (MPa) 188
Coeficiente de seguridad (S) 1,50
Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosién (c) (mm) 8,89
Espesor (tg) (mm) 12,6

Tabla 11.41. Datos del disefio del fondo del condensador de carbamato.

Variable Valor
B 3,6
Espesor (td fondo) (mm) 15,7
De (M) 1,772
R (M) 1,772
r (m) 0,1772
h1(m) 0,055
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h2(m) 0,336

H (m) 0,406

Dd (m) 2,069

V(h2) (md) 0,527
Volumen total fondo (m?3) 0,658
Vvacio (m3) 7,60

11.5.2.3. Intercambio del tanque pulmén de agua amoniacal

Para el célculo del rea de intercambio necesaria para enfriar el agua amoniacal en el tanque
pulmén y asi evitar posibles fugas de amoniaco en fase gas, como en los casos anteriores se
simula con el propio tanque de HYSYS que caudal de calor se tendria que extraer para enfriar
el conjunto de aguas provenientes del condensador y los absorbedores a 55°C. Resultando
en caudal de energia necesario de 870 kW, que equivale a 29653 kg/h de agua fijando el

salto térmico de este entre 23 y 48 °C.

Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 800 (W/ m?K) 2, con la

ecuacion 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.42.

Tabla 11.42. Valores calculados para el intercambio en el tanque pulmoén.

Variable Valor
Tent / Tsort (°C) 70/55
Tent / Tsort Agua (OC) 23 /48

ATa (°C) 22

ATg (°C) 32
LMTD (°C) 26,69

U (W/ m?K) 800

Q (kw) 870
A (m?) 40,75

11.5.2.4. Intercambiador Urea concentrada

Para el célculo del area de intercambio necesaria para calentar la urea que sale del
evaporador y no se cristalice la urea y se pueda transportar la solucién de urea concentrada.
Como en los casos anteriores se simula con el propio HYSYS, que hace los célculos del
balance de energia, y sabiendo que el caudal de urea aumenta desde 63 a 135 °C. El caudal
de calor calculado que se tiene que aportar es de 1539,72 kW, que equivale a 2631 kg/h de

vapor a 5 bar que cambie de fase generado en el reactor.

Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 1000 (W/ m?K) %, con la

ecuacion 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.43.
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Tabla 11.43. Valores calculados para el intercambiador urea concentrada.

Variable Valor

Tent / Tsot (°C) 63 /135

Tent / Tsot Vapor (°C) 151,9/151,9

ATa (°C) 16,9
ATg (°C) 88,9
LMTD (°C) 43,4
U (W/ m?K) 1000

Q (kW) 1539,72
A (m?) 44,33

11.5.2.5. Calentador del aire de granulacién

Para el célculo del area de intercambio necesaria para calentar el aire que entra en el
granulador. Como en los casos anteriores se simula con el propio HYSYS y sabiendo que la
temperatura del aire aumenta desde 15 a 105 °C, siendo un caudal de aire de 276, tn/h. El
caudal de calor calculado que se tiene que aportar es de 6889 kW, que equivale a 11770 kg/h

de vapor a 5 bar que cambie de fase generado en el reactor.

Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 500 (W/ m?K) 2, con la

ecuacion 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.44.

Tabla 11.44. Valores calculados para el intercambiador aire granulacion.

Variable Valor
Tent / Tsot (°C) 15/105
Tent / Tsot Vapor (°C) 151,9/151,9
ATa (°C) 46,9
ATg (°C) 136,9
LMTD (°C) 84,02
U (W/ m?K) 500
Q (kW) 6889
A (m?) 163,99

11.5.2.6. Frio para reutilizar el agua hacia los absorbedores

Para poder reutilizar el agua que sale de los desorbedores en el condensador de carbamato
de baja presion, el absorbedor de baja presion y el scrubber acido, se calcula que el caudal
necesario de agua a recircular es de aproximadamente 14900 kg/h. Esta agua se encuentra
a 5,44 bar y 95°C y se requiere a 4,2 bar y 44°C haciendo el balance de energia con HYSYS
se obtiene que el caudal de energia a extraer es 888,6 kW y si se opta por hacer esto con

agua de refrigeracion de 23 a 48°C, un caudal de agua de 30287 kg/h.
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Suponiendo un coeficiente de transferencia de calor global de 1000 (W/ m2K) 2, con la

ecuacién 11.36 se obtienen los resultados de la tabla 11.45.

Tabla 11.45. Valores calculados para el intercambiador de la reutilizacion del agua

Variable Valor

Tent / Tsor (°C) 95/44

Tent / Tsort Agua (OC) 23 /48
ATa (°C) 47
ATg (°C) 21

LMTD (°C) 32,27

U (W/ m?K) 1000

Q (kW) 888,6

A (m?) 27,53

11.6. Compresores

Para el disefio de los compresores necesarios para aumentar la presion de los corrientes de
gas del proceso, es indispensable determinar la potencia de los compresores. Se ha tenido
en cuenta los caudales y fluidos a impulsar, asi como las condiciones de presion, temperatura

y compresibilidad de la corriente.

Se calcula la potencia del compresor a partir de calcular antes la relacion de presiones de
entrada y salida y el nimero de etapas. Se calcula también la relaciéon de presiones (a)

mediante la ecuacion siguiente:

P impulsiéon .,
— _IPUSIon Ecuacion 11.41.

P aspiraciéon

Y el nUmero de etapas a partir del valor de a y r. Para el valor de la relacién de compresién
(r) para los compresores centrifugos oscila entre 2,5 y 5. Para el célculo se ha utilizado un
valor intermedio de 3,75.

_In(a)
~In(r)

r=%a - N
Ecuacién 11.42.

Una vez obtenido el valor del nimero de etapas, se calcula la potencia del compresor

mediante la siguiente ecuacion:

Ecuacién 11.43.

Siendo:
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o W: es la potencia del compresor (J/kg).

N: es el nimero de etapas.

y: es larelacién Cp/Cv .

Z: es el factor de compresibilidad.

R: es la constante de los gases (8,31 J/mol-K).
e Te: es la temperatura de entrada al compresor.
e PM: es el peso molecular del fluido.

e Pi: es la presién de impulsion.

e Pa: es la presion de aspiracion.

Para obtener la potencia del compresor en W se multiplica por el caudal masico como se
muestra a continuacién. Teniendo en cuenta el rendimiento del compresor (n), la potencia

real se calcula como se muestra en la ecuacion 11.45.

k
Pot (W) = w (;—g:l ‘m (-

Ecuacioén 11.44.

Pot
Pre::! (.W:I i

Ecuacion 11.45.

11.7. Bombas

Para el dimensionamiento de las bombas, se calcula la potencia necesaria de esta para poder

impulsar el fluido mediante el balance de energia mecanica.

Siendo:

P: potencia teérica de la bomba (W).
p :densidad del fluido (Kg/m3).

g: gravedad (9,81 m/s?).

Q: caudal volumétrico (m?/s).

h: carga total de la bomba (m).

Las cargas de impulsion y aspiracion se han calculado mediante el valor de las pérdidas de

carga en el tramo anterior y posterior del equipo.

— 2 2
h= <(Zz —z;)+ l(ﬂ) + l(vi — VL) + ev) Ecuacion 11.46.
g p 2\ «a a
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Siendo:

e P;y P2 son las presiones de entrada y salida de la bomba (kPa).
e p:es la densidad del fluido (kg/m?3).

e 71y 75 es el incremento de la altura (m).

e a: es la constante del flujo (laminar=0,5 y turbulento=1).

e V1Y Vo es lavariacién de la velocidad del fluido (m/s).

e w: es el trabajo realizado por la bomba (J/kg).

CAPITULO 11: MANUAL DE CALCULOS

e e, es la perdida de carga total proveniente de los accidentes o los tramos rectos

(m?/s2=J/Kg).

Para Reynolds menores a 2100, el régimen es laminar. Consecuentemente, el factor f se

considera de 16/Re. En cambio, para Reynolds mayores a 2100, se considera que es un

régimen turbulento y por lo tanto es necesario determinar el factor f mediante el Abaco de

Moody (figura 11.14) a partir del nimero del Reynolds y la rugosidad relativa del material. El

numero adimensional de Reynolds se calcula mediante la velocidad (m/s), el didmetro (m), la

densidad del liquido (kg/m3) y la viscosidad del fluido (kg/m-s).

p-v-D

Re =

H Ecuacién 11.47.

1 0L05

0ol

- .05

Lamisar

Factor de friccion, f

0015 (= e
Vidris o i [T \ e SRSt 4
Cobee, Kb o plorse ] smore’ =
e fasdeds - Tr
Acors comwrcal o sekladn 1S Flujo comp, desarroliado
Thera fojady 127 v 1
TFapa paaaiaks L
TFibes & vidro 1 L232]

Tihes d vidio com skt 5| ST ]
Termigia -
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Figura 11.14. Abaco de Moody.

Re=P
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Posteriormente, es necesario realizar el célculo de las pérdidas de carga mediante la

determinacion de las perdidas por los tramos rectos (t.r) y los accidentes (ac).
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=g + e
Per " TPas poyacion 11.48.

Para los tramos rectos se utiliza la ecuacién siguiente que mediante el valor de la friccién

determinado por Reynolds y la rugosidad relativa del material (4f), la velocidad (v), la longitud

(L) y el diametro (m) de las tuberias.

Evt_r = 4.f
Siendo:
e L:longitud de la tuberia (m).
e D: didmetro de la tuberia (m).
e v: velocidad del fluido (m/s).
[ ]

f: factor de friccién de Fanning.

72

5

= =

Ecuacion 11.49.

Para determinar el factor de friccion de Fanning se utilizara la figura 11.15, donde se puede

encontrar el valor de 4f en funciéon del Reynolds que se ha calculado para la tuberia y su

rugosidad relativa.

FRICTICN FACTOR AS A FUNCTON OF REYNOLDS NUMBER WITH RELATIVE ROUGIINESS AS A PARAMETER
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Figura 11.15. Gréfico del factor Fanning en funcién del valor de Reynolds.
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Mientras que la rugosidad relativa es la relacién entre la porosidad del material y el diametro

de la tuberia.

rugosidad relativa =

=] m

Ecuacién 11.50.
Siendo:

e ¢:rugosidad (m).

e D: diametro interno de la tuberia (m).

Una vez se conoce el material de la tuberia, la rugosidad se obtendr& a partir de la tabla

11.46., que hay a continuacion.

Tabla 11.46. Tabla de rugosidad respecto al material de tuberia.

TAULA DE RUGOSITATS
MATERIAL RUGOSITAT € (m) | RUGOSITAT € (peus)
VIDREOPLASTIC Tub liis Tub llis -]
Canonades de coure, lautéoplom | 15109 H | 0100
Ferro de fundick) sense revestiment 24104 8104
Ferro de fundiclé revestit d'astalt 12100 |  a10*
Acer comercial 0 acor soldat 4610% 1,6 104
Ferro forjat 4610% 16 104
Acer rematxa - 1810% , 6102
Faro galvanitzat 1.6 104 5103
Formigd 12109 4109

Una vez obtenido el valor de las perdidas por tramos rectos, se calcula las perdidas por

accidentes mediante la ecuacion 11.51.
].?2
voe = ) Ko
Ecuacién 11.51.
Siendo:

e K: coeficiente que varia en funcion del accidente.
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ACCIDENT K
Entradal/sortida circuit
Entrada encanonada 0.78
Entrada cantells vius 0,50 % oberta 43
Entrada arrodonida 0,04 Y oberta 21. 0
Sortida encanonada 1,00 Valvula de seiert :
Sortida cantells vius 1,00 oberta 8.0
Sortida arrodonida 1.00 ¥% oberta 120
Colzes! Unions % oberta 3.0
Colze de 45" standard 035 % oberta 1150
Colze de 45° gran curvatura 0,20 Valvula angular oberta 6
Colze de 90° standard 0.75 Valvula de retencid (oberta) .
Colze de 80° gran curvatura 045 de chamera (frontissa) 0
Colze de 90° petita curvatura 13 de bola 7% 0
Corba de 180° 15 de diac 100
T standard ds com & colze 10 ! - meckni :
T standard amb bifurcacio tancada 04 CM:: :';:s -
T standard amb divisid de cabal 10(a) de pisth &
Unid roscada 0,04 22 2
Maneguet d'unio 0,04 mmn. 100
Vilvula comporta cwd:.tudrgr:m 80
gberta 017

% cbaris 050 estretament *(b)

% oberta 5 ebamplament *(b)

Y oberta 240
Valvula de diafragma |

cberta | 23
¥, oberta | 28

Figura 11.16. Tabla de valores de coeficiente K para diversos accidentes.

Una vez obtenidos los valores de pérdidas de cargas, y sustituyendo los demas valores

encontrados, es posible calcular la carga total de la bomba con la ecuacién 11.46.

Obtenida la carga total, se procede a multiplicarla por el caudal volumétrico, la densidad y la
gravedad para obtener la potencia teérica de la bomba como indica la ecuacion 11.52. La
potencia que se obtiene se dividira entre el rendimiento de la bomba, que ha sido supuesto

como un 75%.

p Pot.

real = [ 7c

0.75
Ecuacion 11.52.

Para evitar posibles cavitaciones se ha comprobado que el NPSH disponible del fluido sea
mayor al requerido. Para ello se ha calculad el NPSH disponible mediante la ecuacién 11.53.
L

NPSH oo = Az 4~ [
disp = +E'[ p +2.a-€p]

Ecucacién 11.53.

Mientras que en el caso del NPSH requerido, se ha calculado mediante la ecuacion 11.54.

B,
NPSH,oq = 0,1- ( )
p-g Ecuacién 11.54.
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11.7.1. Ejemplo de calculo de bombas

En este apartado se realizard un ejemplo de disefio de bombas de la planta de UREALITY.
Para ello, se ha escogido la bomba P-001, se calculara la potencia necesaria para impulsar
el amoniaco del tanque de almacenamiento T-001 del area 000, de almacenamiento de
reactivos hacia el intercambiador E-002. Los datos utilizados provienen del Capitulo 4.
Tuberias, valvulas y accesorios. Todas las ecuaciones utilizadas provienen del apartado 11.7.

Disefio de bombas.

Primero de todo, se determina el diferencial de presion, el diferencial de altura de la bomba y
la velocidad de aspiracion e impulsién. Cuenta con AP=50 bar, Az= 0 m. A continuacién, se

podré observar en las tablas 11.47.y 11.48., los datos de aspiracion e impulsion de la bomba

P-001.

Tabla 11.47. Datos de aspiracion de la bomba P-001.
Variable Valor
Velocidad (m/s) 0,927
Didametro interno de la tuberia (m) 0,113
Viscosidad (Kg/m-s) 0,001
Densidad (Kg/m?®) 611,60

Tabla 11.48. Datos de impulsion de la bomba P-001.
Variable Valor
Velocidad (m/s) 2,055
Diametro interno de la tuberia (m) 0,113
Viscosidad (Kg/m-s) 5.10°
Densidad (Kg/m?) 494,00

611,60-0,927-0,113
Reaspiracion=r 2270113 5 83.108
aspiracion 0,0001 )

494-2,055-0,113

o 0 =2,09-10°

Reimpulsién=

Como se pueden ver los resultados de los Reynolds tanto de aspiracion como de impulsion

son de régimen turbulento, por tanto, a=1.

La rugosidad dado que el material es acero comercial, tendra un valor de 4,6-10°.

,6:10—5 _

Rugosidad relativa =2 =4,07-10".
0,113

Como el material y el diametro interno de la tuberia de aspiracion e impulsion son iguales, las
rugosidades relativas de ambos seran del mismo valor.
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Con el valor de la rugosidad relativa y los Reynolds de ambos, y con ayuda de la figura 11.15.,
se han obtenido los valores de 4f de ambos. Siendo de 0,017 para el caso de aspiracion y

0,016 para el caso de impulsion.

S 20 0,9272
ev..; aspiracion= 0,017 - —— - ———=1,28 m?/s?.

18  2,055%
. =5,33 m?/s2.

eV.tr. impulsion=0,016 -
0,114 2

ev total= 1,28+5,33= 6,61 m?/s2,
Teniendo en cuenta los accidentes contemplados en las tuberias, se llega a un valor de

pérdidas de 10,87 m?/s2.

A partir de este valor, se puede calcular la carga del sistema como:
1/P,— P\ 1[v,2 v,?
h = —2z1)+ —( ) +-—-—]+
<(Zz zy) g P 2 < P a ev

n={-a+ 1 (7.092.750—2.026.500>+1 2,055%  0,927? 1087 ) = 84368
B 9,81 611,6 2\ 1 1 S0 )T EEeEm

Por altimo, se calcula la potencia de la bomba, partiendo de un calculo ideal y, posteriormente,
tendiendo en cuenta el rendimiento del sistema (potencia real) y el rendimiento de la bomba:

Piaear = Q- p-8-h=(*"%/3600) - 611,6 - 9,81 - 843,68 = 66.367,49 W

p . = lidear 0636768 o0 10508 w
real =975 — 075

, _ Pigewr _ 8848998 2641 KW
real =075 ~ 0,75-1000

Para acabar de definir la bomba, hay que cuantificar el NPSH disponible en el sistema, para

asegurar que la bomba no cavite:

1 (2.026.500 —860.000 0,927?
NPSHaisponivie = (4= 2) + g7 6116 +— 218 ) =196.24
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11.8. Evaporadores

Los evaporadores es un equipo donde mediante el aporte de calor regulacion de la presion y
un separador de fases, se consigue concentrar la urea retirando el agua que la acompafia.
Asi que para el disefio del evaporador se utiliza el disefio riguroso de los intercambiadores

de calor y un tanque separador de fase.

11.8.1. Evaporador 1 EV-201

Para el primer evaporador las condiciones de operacién escogidas son de 0,42 bar?¥y
sabiendo que la temperatura de entrada después de la perdida de presién es de 80 °C este
se calienta hasta 87 °C para que la suma de la fraccion de agua y urea que sale en fase gas
de los dos evaporadores sea optima y no se pierda mucha urea. Utilizando el vapor de agua

a 5 bar proveniente del reactor como fluido caliente (13000 kg/h), se disefia con HYSYS la

parte del intercambiador de calor, ver figura 11.17.

Overall Performance

Heat Transfer Resistance

Simulation Shell Side Tube Side Total Messages: 13
Total mass flow rate kgh 13000 12470 Errors: 0

Vapor mass flow rate (In'Oul) kgh| 13000 0 1330 14324 Eis”ﬁnf 0

Liquid mass flow rate kg/h 0 13000 71140 58146 Operations: 1

Vapor mass fraction 1 0 0.0184 0.1977 Notes & Advisory: 7
Temperatures C| 15186 1213 8081 87.07 Warning and Messages details
Bubble / Dew point °c| 151.85 / 151.86 151.33 / 15133 | 71.84 / 28387 68.80 / 281.33

Operating Pressures kPa 500 493.022 50 45.201

Film coefficient Wi(m?*-K) 7916.1 28238

Fouling resistance m?-K/W 0 0

Velocity (highest) mis 281 66.88

Pressure drop (allow /calc.) kPa 50 / 6.977 10 ! 4799

Total heat exchanged KW 8079.7 Unit BEM 1 pass 1ser 1 par

Overall clean coeff. (plainffinned) Wi(m*K) | 1669.7 / Shell size 825 - 1500 mm Ver

Overall dirty coeff. (plainfinned) Wi(m®K) | 1660.7 / Tubes Plain

Effective area (plain/finned) m| 728 |/ Insert None

Effective MTD °C 66.49 No. 750 0D 22 Tks 165 mm

Actual/Required area ratio (dirty/clean) 1 1 Pattemn 30 Pitch 215  mm

Vibration problem (HTFS) Possible Baffles Single segmental Cut(%d) 24.02

RhoV2 problem No Total cost 67020  Dollar(US)

Shell side / Fouling / Wall / Fouling / Tube side

shell Side [ |

| Tube Side

Figura 11.17. Valores calculados por HYSY'S del intercambiador del evaporador.

Al observa la figura 11.14., lo primero que hace falta mencionar es que el disefio propuesto
es provisional. Al no considerar varios factores como el resultado en el que el disefio pueda
presentar vibraciones (mas comun al trabajar en presiones subatmosféricas) y que no se
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consideren posibles incrustaciones, cuando es posible cristalizacion de urea en los

evaporadores.

Sabiendo las condiciones de salida se puede calcular como quedan los balances de materia

para la separacion en la parte de la separacion de fases.

Tabla 11.49. Datos del corriente del evaporador 1.

Variable Valor
Caudal de liquido (my) (kg/h) 57600
Densidad del liquido (p.) (kg/m3) 1098
Caudal de gas (mg) (kg/h) 15110
Densidad del gas (pc) (kg/m?3) 0,27
Temperatura de operacion (Top)
C) 85
Presion de operacion (Pop) (bar) 0,4

Siguiendo un método de célculo similar al de los tanques de separacién con y con los
parametros de disefio de la tabla 11.50 se obtienen los resultados de la tabla 11.51.

Tabla 11.50. Parametros de disefio del tanque de separacion del condensador de carbamato.

Variable Valor
L/D 15
tiempo de “hold-up” (min) 1.4
tiempo de “surge” (min) 1

Tabla 11.51. Datos del disefio del cuerpo del tanque de separacion del condensador de carbamato.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 113
Presion de disefio (bar) 3,8
dn (pulgadas) 30

Hie (m) 0,381

Hu (m) 0,363

Hs (m) 0,252

Hun (m) 1,067

Ho (m) 1,050

L (m) 3,114

Di(m) 2,100

Material 316L

K del material a T4 (MPa) 195
Coeficiente de seguridad (S) 1,50
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Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosién (c) (mm) 8,89
Espesor (tg) (mm) 13

Considerando fondos Klopper para los evaporadores y siguiendo el mismo método que, con

los tanques de separacion, se obtiene los siguientes valores de la tabla 11.52 y 11.53.

Tabla 11.52. Datos del disefio del fondo del evaporador 1.

Variable Valor
B 3,8

Espesor (tdfondo) (MmM) 15,9
De (M) 2,126

R (m) 2,126
r (m) 0,2126
h1(m) 0,0557
h2(m) 0,4041
H (m) 0,4757
Dd (m) 2,4628

V(h2) (m3) 0,918
Volumen total fondo (m?3) 1,110

Tabla 11.53. Resultados de volimenes y peso del evapooradorl.

Variable Valor
Vvacio (M?3) 13,006
Vext (M?) 11,054
Vext f (m3) 1,158
Mvacio (KQ) 2923

11.8.2. Evaporador 2 EV-202

Para el segundo evaporador las condiciones de operacién escogidas son de 0,056 bar?4y
sabiendo que la temperatura de entrada después de la perdida de presién es de 54 °C este
se calienta hasta 66 °C para no se pierda mucha urea, pero si suficiente agua para que el
granulador trabaje a condiciones 6ptimas. Como en el otro evaporador se vuelve a utilizar el
vapor de agua a 5 bar proveniente del reactor como fluido caliente (4000 kg/h), y el disefio

con HYSYS de la parte del intercambiador de calor se puede ver en la figura 11.18.
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QOverall Performance
Simulation Shell Side Tube Side Total Messages: 17
Total mass flow rate kg/h 4000 57394 Erors: 0
Vapot mass flow rate (INOu) kgh| 4000 0 1279 5785 S
Liquid mass flow rate kg/h 0 4000 56115 51609 Operations: 3
Vapor mass fraction 1 0 0.0223 0.1008 Notes & Advisory: 8
Temperatures c| 15186 5429 54.03 65.73 Waming and Messages details
Bubble / Dew point °c| 151.85 / 151.86 151.76 / 151.76 | 516 [ 257.31 4359 | 24886
Operating Pressures kPa 500 498.729 10 6.795
Film coefficient Wi{me-K) 1033.1 7859
Fouling resistance m?-K/wW 0 0
Velocity (highest) mis 5.52 120.95
Pressure drop (allow./calc.) kPa 50 / 1271 5 / 3.205
Total heat exchanged kW 27986 Unit BEM 1 pass 1ser 1 par
Overall clean coeff. (plainffinned) Wi(m?K) | 4231 Shell size 1350 - 3000 mm \ler
Overall dirty coeff. (plainfinned) WimeK) | 4231 1 Tubes Plain
Effective area (plain/finned) m*| 232 Insert None
Effective MTD °c 4.32 No. 1350 OD 1905 Tks 165 mm
Actual/Required area ratio (dirty/clean) 226 | 226 |Patem 30 Pitth 2381 mm
Vibration problem (HTFS) Possible Baffles Single segmental Cut(%d) 19.45
RhoV2 problem No Total cost 161197 Dollar(US)
Heat Transfer Resistance
Shell side / Fouling / Wall / Fouling / Tube side
Shell Side | - ] Tube Side

Figura 11.18. Valores calculados por HYSYS del intercambiador del evaporador.

Sabiendo los datos de la tabla 11.53. y siguiendo el mismo procedimiento que con el primer

evaporador se obtienen las tablas 11.54., 11.55. y 11.56.

Tabla 11.55. Datos del corriente del evaporador 1.

Variable Valor

Caudal de liquido (my) (kg/h) 51560

Densidad del liquido (p.) (kg/m3) 1165

Caudal de gas (mg) (kg/h) 6046

Densidad del gas (pc) (kg/m?3) 0,042
Temperatura de operacion (Top)

(°C) 66
Presién de operacion (Pop) (bar) 0,056

Siguiendo un método de calculo similar al de los tanques de separacién con y con los

parametros de disefio de la tabla 11.55. se obtienen los resultados de la tabla 11.56.

Tabla 11.55. Parametros de disefio del tanque de separacion del condensador de carbamato.

Variable Valor
L/D 1,5
tiempo de “hold-up” (min) 2,2
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tiempo de “surge” (min)

Tabla 11.56. Datos del disefio del cuerpo del tanque de separacion del condensador de carbamato.

Variable Valor
Temperatura de disefio (°C) 94

Presion de disefio (bar) 3,456
dn (pulgadas) 30

Hie (m) 0,381

Hu (M) 0,460

Hs (m) 0,213

Hun (M) 1,067

Ho (m) 1,050

L (m) 3,171

Di(m) 2,100

Material 316L

K del material a T4 (MPa) 202
Coeficiente de seguridad (S) 1,50
Coeficiente de junta (J) 0,85
Coeficiente de corrosién (c) (mm) 8,89
Espesor (tg) (mm) 12

Considerando fondos Klopper para los evaporadores y siguiendo el mismo método que, con

los tanques de separacion, se obtiene los siguientes valores de la tabla 11.57. y 11.58.

UAB

Tabla 11.57. Datos del disefio del fondo del evaporador 1.

Variable Valor
B 3,9
Espesor (tdfondo) (Mm) 15,2
De (M) 2,124
R (m) 2,124
r (m) 0,2124
h1(m) 0,0532
h2(m) 0,4041
H (m) 0,4725
Dd (m) 2,4561
V(h2) (m?) 0,918
Volumen total fondo (m3) 1,101
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Variable Valor
Vvacio (m3) 10,983
Vext (M?) 11,236
Vextt(M°) 1,147
Mvacio (KQ) 2754

11.8.3. Evaporador Granulacion EV-301

Para el disefio del evaporador de la granulacion, que trabaja a 1,1 bar y calienta de 60 °C a

104 °C, solo se busca hacer una aproximacién del caudal de calor y caudal de vapor necesario

para conseguir separa el maximo de agua sin perder urea. Se calcula el caudal de energia

necesario con HYSYS y da 2033 kW y equivale a 3473 kg/h de vapor.

Realizando un disefio aproximado como en el disefio de los intercambiadores se obtiene para

el caudal masico de la tabla 11.59 los valores de la tabla 11.60.

Tabla 11.60. Valores calculados para el evaporador de la granulacion.

UAB

Universitat Autonoma
de Barcelona

Tabla 11.59. Caudal masico evaporador granulacion.

Componente Caudal masico
Di6xido de carbono 0
Amoniaco 0,0135

Urea 2353

Agua 3407
Carbamato 0
Biuret 0
Aire 0

Variable Valor
Tent / Tsot (°C) 60/ 104
Tent / Tsot Agua (°C) 151,9/151,9
ATa (°C) 47,9
ATg (°C) 91,9
LMTD (°C) 67,53
U (W/ m2K) 21 1000
Q (kW) 2033
A (m?) 30,11
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11.9. Absorbedores, desorbedores y hidrolizador

En nuestra planta hay un total de 9 equipos actian como absorbedores o desorbedores, y
estos depende de en qué zona se encuentran cumplen una u otra funcion. Por ejemplo, en la
zona de alta presion se encuentra el Stripper (ST-101) y el Scrubber (SC-101), estos dos
equipos tienen la funcién de intentar recircular la mayor cantidad de dioxido de carbono y
amoniaco al reactor. Y son dos equipos que donde ademds de producirse una desorcion y

una absorcidn respectivamente, también hay reaccion quimica e intercambio de calor.

En la zona de tratamiento de gases hay dos absorbedores (que trabajan a presiones bajas)
con el objetivo de limpiar los gases que salen de la produccion de urea y conseguir una mayor
recirculacién de amoniaco. Y el scrubber &cido con el propésito de que el NHs; que no se ha
conseguido absorber revalorizar-lo convirtiéndolo en sulfato de amonio, y asi minimizar las

emisiones.

En la zona de tratamiento de agua el objetivo de los desorbedores e hidrolizador es con vapor
de agua separar el amoniaco y urea que quedaran en el liquido, para que las aguas tengan

un minimo contenido en amoniaco.

Y finalmente en la zona de granulacion existe un scrubber de polvo para evitar las emisiones

de polvo de urea 'y amoniaco del aire utilizado en la granulacién.

Para el disefio de los equipos se realizan 3 tipos de disefios. Para los dos equipos de alta
presion, por la complejidad del equipo y las condiciones de operacion, y tras varios intentos
de simulacién con HYSYS fallidos, se decido utilizar disefios ya existentes de estos equipos.
Para los absorbedores y desorbedores se realiza el disefio con HYSYS. Y para el scrubber
acido y el scrubber de polvo por falta de tiempo y de capacidad de disefio con el HYSYS se

realiza un disefio aproximado con balances de materia e informacion bibliogréfica.

11.9.1. Stripper ST-101
Como se ha mencionado anteriormente para el disefio del Stripper se utiliza los valores de la

referencia 21261 donde se obtiene el disefio que se puede ver en la figura 11.16.
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CO3 STRIPPING,1600 TPD

Manways
HP vent .

% Hold down Plate
4 Gas Tube with

UreaSoln In Fiquid Divider

l:t;i{;-« jl\]
@} []5 2806 Tube Material
- 2 RE-69(25/22/2)

2310 Rupture Disc
- - Tube ID-25
v / \ Tube OD-31
et i A | ) Expansion
= B= -~ Bellow
E=S
Inerts outlet
2200 et
428
Condensat No's of the Tubes-2600
outlet -~

} Condensate
N Outlet

Heat Transfer Area
-1519 m2

Figura 11.16. Valores del disefio del Stripper.

Ademas, con los valores recogidos en la bibliografia 26127 se pueden realizar los balances de
materia y energia del Stripper. Para el balance de materia se fuerza que el valor de los
porcentajes en masa de los compuestos sea de una magnitud similar a los de la referencia

221 y que también se cumpla la termodindmica calculada con el HYSYS.

Para ello se encuentra que la descomposicion de carbamato a CO, y amoniaco es de
alrededor de un 62% y se menosprecia la formacion de biuret. Para la separacion en la salida

del Stripper se considera que la separacion de productos es de, ver tabla 11.61.

Tabla 11.61. Factores de separacion de los compuestos (0 gas / 1 liquido).

Componente Valor
Di6xido de carbono 0

Amoniaco 0,01
Urea 1

Agua 0,9

Carbamato 1
Biuret 1
Aire 0
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Con estos valores se calcula que los balances en el Stripper resultan, ver tabla 11.62.

Tabla 11.62. Entradas y salidas Stripper.

Entrada de ) E_ntrada de i i liui
Cnpeneiis | geistrgg)"‘ "q“":ga(gﬁf)de e (hiii: 23@33;) (ﬁgc?aasiia?:dg?)
Diéxido de carbono 37,5 0 53,627 0
Amoniaco 0 21,479 33,622 0,340
Urea 0 53,323 0 53,324
Agua 0 27,118 2,712 24,406
Carbamato 0 46,153 0 17,535
Biuret 0 0,138 0 0,138
Aire 1,125 0 1,125 0
Temperatura (°C) 143,4 185 186,5 177
Presion (bar) 142 141 141 141

Para realizar los balances de energia se utiliza el HYSYS que realiza el calculo con las
propiedades que este calcula con el paquete termodindmico, mismo que en el caso del Pool
Reactor. Teniendo en cuenta las temperaturas y presiones de entrada y salida del Stripper

28] tabla 11.62., y el calor de reaccién de la descomposicién de carbamato (117 kJ/mol).

Se calcula que tanto el calor latente como el sensible y como el de reaccion hacen que en el
Stripper se aporte un caudal de calor de 17983,33 kW. Haciendo que el balance de energia
resultante del HYSYS del vapor necesario a 215,9 °C y a 25 bar necesario para que al

condesar produzca el intercambio desasado.

11.9.2. Scrubber SC-101

Para el disefio del Scrubber de alta presion de la referencia ?? se encuentra que los factores
de separacién para los componentes que participan en el scrubber son los que se encuentran
en la tabla 11.63 y que en el scrubber hay reaccién de formacién de carbamato de un 70%,
ademas el scrubber viene equipado con intercambio de calor para asegurar que los

componentes que entran en este no bajen demas la temperatura de salida del scrubber.

Tabla 11.63. Factores de separacion de los compuestos (0 gas / 1 liquido).

Componente Valor
Di6xido de carbono 0
Amoniaco 0,995
Urea 1
Agua 1
Carbamato 1
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Biuret 1
Aire 0

Con los valores mencionados anteriormente se pueden hacer los calculos de los balances de
materia, teniendo en cuenta que se cumpla la termodinamica que calcula el HYSYS, con esto

se calculan los valores de la tabla 11.64. y 11.65.

Tabla 11.64. Entradas del Scrubber.

Entrada de Entrada de
Componente (tn/h) ((;Eenstéaed; ?:a%?;) Il’qui_do Ill’quido_ )
(amoniaco) (recirculacion)
Di6xido de carbono 0,536 0 0,35
Amoniaco 8,353 28,865 0,527
Urea 0 0 0,176
Agua 0 0 8,431
Carbamato 0 0 20,493
Biuret 0 0 0
Aire 1,125 0 0
Temperatura (°C) 177 95 90,23
Presion (bar) 141 142 141
Tabla 11.65. Salidas del Scrubber.
Componente () | (12 G2 6 reacton | (hacia absorsion)
Di6xido de carbono 0 0,171
Amoniaco 37,248 0,187
Urea 0,176 0
Agua 8,431 0
Carbamato 21,203 0
Biuret 0 0
Aire 0 1,125
Temperatura (°C) 160,8 145
Presion (bar) 141 141

Con los valores del balance de materia se realiza el balance de energia para determinar el
caudal de fluido calefactarte necesario para el scrubber. Este como en el Stripper se realiza
considerando los valores que se obtienen del HYSYS, donde este tiene en cuenta el calor
sensible, el calor latente y el calor de reaccion. El valor obtenido en el HYSYS para el caudal

de calor necesario en el scrubber es de 2107 kW, y esto se hace con el vapor generado en
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el reactor ya que la temperatura es de 152 °C, superior a las de entrada de los liquidos del

scrubber, con el HYSYS se obtiene que el caudal de vapor necesario es de 3600 kg/h.

Para el disefio fisico, se puede ver un disefio aproximado en la figura 11.17.1%), y se escogen

las especificaciones de la referencia %, se pueden encontrar los valores en la tabla 11.66.

Carbamate from
HP Pump

Gas In

Pall Rings
25X 25 mm

Overflow.

to Ejector

\"]
~,

f#Gas to LP absorber

Rupture
Disc

Breaker

Vortex / P “

A
¢

Gas out

| ¥
e

il 1

-

Figura 11.17. Disefio aproximado del Scrubber.

Tabla 11.66. Valores del disefio del Scrubber.

Variables Valor
Diametro esfera (m) 2,740
Longitud (m) 7
n° de tubos de intercambio 330

Recubrimiento de Safurex y

Material estructura de acero al
carbono
Peso (kg) 40000

11.9.3. Absorbedor de baja presion A-501

Como se ha mencionado anteriormente para los calculos, se utiliza el disefio de absorbedores

o desorbedores del HYSYS, el disefio de este se realiza sabiendo el caudal de gas a tratar,

vertabla 11.67.y se busca utilizar un caudal de agua que minimice las emisiones de amoniaco
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del absorbedor de baja presion, pero a su vez que también minimice las emisiones de
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amoniaco del absorbedor atmosférico.

Tabla 11.67. Valores de entrada de gas al absorbedor de BP.

Componente Caudal (tn/h)
Di6xido de carbono 0,1714

Amoniaco 0,187
Urea 0
Agua 0
Carbamato 0
Biuret 0

Aire 1,125

Con estos valores se encuentra que con un caudal de 10 tn/h de agua se consigue absorber
la mayoria de amoniaco, ver tabla 11.68. Donde HYSYS calcula los caudales de salida

después de proponer un numero de paltos de equilibrio equivalentes.

Tabla 11.68. Valores de las salidas del absorbedor de BP.

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de liquido (tn/h)

Dioxido de carbono 0,1686 0,0028

Amoniaco 0,0006 0,1865
Urea 0 0

Agua 0,018 9,982
Carbamato 0 0
Biuret 0 0
Aire 1,125 0

Con los balances de materia ya calculados, y sabiendo que el absorbedor no necesita de un
intercambio de calor, el resto de los valores de disefio del absorbedor se calculan con el
disefio predeterminado del HYSYS, habiendo determinado la presion de operacién del
absorbedor determinando la presion en la cual opera y unas temperaturas orientativas para
que pueda empezar con mas facilidad el “solver” del HYSYS, de la referencia ?%. Ver figura
11.18.,11.19., 11.20.y 11.21.
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Column: T-101/ COL2 Fiuid Pkg: Basis-1/ Wilson - Ideal

o B 53
| Design \P eters l Side Ops l l Rating I Worksh Perf: e | Flowsh Reactions I Dynamics ‘
Design Column Name T-101 Sub-Flowsheet Tag coL2
Connections
hd Ve 4
Monitor Ovhd Vapour Outlet
Specs Fora hd
Specs Summary |
Subcooling Top Stage Inlet >
Notes = =
Aigua Abs v
>|
Optional Inlet Streams 5
= P Optional Side Draws
Stream Inlet Stage Num of 400,0 kPa
<< Stream >> Stages Stream Type Draw Stage
<< Stream >>
n= 5
[
Bottom Stage Inlet =
MP ABs = - 400,0 kPa
-
> n
Bottoms Liquid Qutlet
A Atm i
-
Stage Numbering ————————————— g
© Top Down _) Bottom Up
[ Edit Trays... I

Delete H Column Environment... ] [ Run | l Reset ] _ Update Outlets [ | Ignored

Figura 11.18. Introduccion de datos para el calculo del HYSYS.

sters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | | Flowsheet | Reactions | Dynamics
Active | Internals-1 *|  Column Description Internals Input Complete
AddNew | Duplicate | | Import Template | | Export Templote | | View interais Summary
Tray Spacing /
Section| 3 End — Interna | Tray/Packin | Number of | Number of Packing | Packing Packing Section Packed | Diameter | |
Stage Stage Type | Type Passes | Downcomers  Vendor | Material Dimension | Height m)
[m)

CS-1 1_Main Tower 5_Main Tower Interactive Sizing ~ Packed PALL GENERIC METAL 1-IN OR 25-MM 1400 05000 [ y;

m

V! Include Static Vapor Head in Pressure Drop Calculations
Calculate Pressure Drop Across Sump

60,00 seconds
View Hydraulic Plots | Export Pressure Drop fromTop | |  Export Pressure Drop from Bottom | | Send To Rating
I coumemomen [ e | e | N Up<o Outes [ groed

Figura 11.19. Especificaciones del disefio interno del absorbedor.
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Stage 1 -

Stages Vapor Uiquid

All Stages | Stages with Errors/Warnings

Figura 11.20. Comprobacion de la efectividad del disefio y comportamiento hidraulico.

Packed Section Rating Results

Section Starting Stage 1_Main Tower
Section Ending Stage 5_Main Tower
Column Diameter [m] 0,5000
Packed Height Per Stage [m] 0.2800
Section Height [m] 1,400
Maximum % Capacity (Constant L/V) [%] 70,18
Maximum Capacity Factor [m/s] 3,828e-002
Section Pressure Drop [mbar] 3,752
Average Pressure Drop / Height [mbar/m] 2,680
Average Pressure Drop / Height (Frictional) [mbar/m] 2,267
Maximum Stage Liquid Holdup [m3] 5,734e-003
Maximum Liquid Superficial Velacity [m3/h-m2] 5317
Maximum % Capacity (Constant L) [3%] 59,20
Maximum Fs [sqrt(Pa)] 1,104
Maximum Approach To System Limit [%] 17,69

Figura 11.21. Resultados del disefio del absorbedor.

Para dimensionar el absorbedor de baja presion, primero se determina el nimero de etapas
equivalentes de este y el caudal de agua necesario para que la absorcion sea satisfactoria,
con un método iterativo de prueba y error hasta encontrar que los valores de la salida son
aceptables. Para esto, con el caudal de agua mencionado antes, para poder absorber en el
absorbedor atmosférico, y un nimero de etapas de 5 la absorcion es suficiente para dejar de

buscar una mejor combinacion.

En la figura 11.19. es donde se determina la longitud, el diametro y el tipo de paltos o
empacamiento del absorbedor y estos han de hacer que el comportamiento de los fluidos
dentro de la columna (ver figura 11.20.) no den ningun tipo de problema, como puede ser
problemas de “hold-up”, pérdidas de carga, etc. Internado con diferentes valores (a base de
prueba y error) se encuentra que con un empacamiento tipo PALL metalico con un
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dimensionamiento de 25 mm, una altura de 1,4 metros y un diametro de 0,5 metros. El
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comportamiento de los fluidos en el absorbedor es correcto y no da ningan tipo de error o
advertencia por encontrar-se en el limite de operabilidad (figura 11.20.). Finalmente, en la

figura 11.21. hay un resumen de los resultados del HYSYS.

11.9.4. Absorbedor atmosférico A-502

Para el absorbedor atmosférico se sigue los mismos pasos que en el absorbedor de baja
presion, sabiendo que el caudal de liquido viene dado por la salida del absorbedor de baja
presion, y que el caudal de gas a tratar viene del condensador del flash y evaporadores y
condensador de carbamato, ver tabla 11.69. Con el disefio realizado con HYSYS se obtiene

gue los caudales de salida son los de la tabla 11.70.

Tabla 11.69. Valores de las entradas del absorbedor atmosférico.

Componente Caudal de gas Caudal de gas Caudal de liquido

CCBP (tn/h) condensador (tn/h) (tn/h)

Diéxido de carbono 0,0817 0,0897 0,0028

Amoniaco 0,2258 0,0527 0,1865
Urea 0 0 0

Agua 0,0424 0,0365 9,982
Carbamato 0 0 0
Biuret 0 0 0
Aire 0 0 0

Tabla 11.70. Valores de las salidas del absorbedor atmosférico.

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de liquido (tn/h)

Di6xido de carbono 0,1727 0,0015

Amoniaco 0,1437 0,3213
Urea 0 0

Agua 0,0392 10,0216
Carbamato 0 0
Biuret 0 0
Aire 0 0

Estos valores de los caudales se obtienen del disefio realizado con el HYSYS siguiendo el
mismo procedimiento que con el anterior absorbedor, dando presiones de operacion y
temperaturas de referencia 24, Ver los resultados como en el apartado anterior en la figura
11.22.,11.23.,11.24. y 11.25.
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o@ R
Design | | Side Ops | Intemals | Rating | ] ] Reactions | Cynemics |
Design Column Name T-102 Sub-Flowsheet Tag oL
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Figura 11.22. Introduccién de datos para el célculo del HYSYS.
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[m]
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Figura 11.23. Especificaciones del disefio interno del absorbedor.
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Hydraulic Plots: T-102, Main Tower, Internals-1 S@a

Stages View Stage 1 a

Stages Vapor Liquid

1000

Vapor Mass Flow (kg/h)

m liquid rate

800 —

Minimu

600 =

Figura 11.24. Comprobacion de la efectividad del disefio y comportamiento hidraulico.

Packed Section Rating Results

| Section Starting Stage 1_Main Tower
Section Ending Stage 6__Main Tower
Column Diameter [m] 0,5000
Packed Height Per Stage [m] 0,2500
Section Height [m] 1,500
Maximum % Capacity (Constant L/V) [%] 56,89
Maximum Capacity Factor [m/s] 2,696e-002
Section Pressure Drop [mbar] 2408
Average Pressure Drop / Height [mbar/m] 1,605
Average Pressure Drop / Height (Frictional) [mbar/m] 1,522
Maximum Stage Liquid Holdup [m3] 5,102e-003
Maximum Liquid Superficial Velocity [m3/h-m2] 3467
Maximum % Capacity (Constant L) [%] 4213
Maximum Fs [sqrt(Pa)] 08365
| Maximum Approach To System Limit [%] 12,26

Figura 11.25. Resultados del disefio del absorbedor.

En la figura anteriores se pude sacar que el disefio del absorbedor atmosférico tiene 6 etapas
equivalentes de equilibrio, una altura de 1,5 metros, un didmetro de 0,5 metros y un

empacamiento de PALL metalico de 25 mm. Para que el disefio sea efectivo y no de errores.
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11.9.5. 1.er desorbedor DS-401

Para el disefio de tanto los dos desorbedores como el hidrolizador en el HYSYS se tiene que

hacer conjunto debido a que el sistema presenta 2 recirculaciones (del hidrolizador al primer
desorbedor y del segundo desorbedor a el primer desorbedor) que hacen que los balances
de los tres equipos dependan del disefio de cada uno de ellos. Los corrientes de entrada y

salida se encuentran en las tablas 11.71. y 11.72. respectivamente.

Tabla 11.71. Valores de las entradas del 1ler desorbedor.

Componente .Cau_dal de gas Caudal de gas Caudal de liquido
hidrolizador (tn/h) desorbedor (tn/h) (tn/h)
Diéxido de carbono 1,788 0,086 0,01
Amoniaco 1,147 1,215 1,1365
Urea 0 0 2,657
Agua 2,528 2,817 55,547
Tabla 11.72. Valores de las salidas del 1er desorbedor.
Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de liquido (tn/h)
Dioxido de carbono 1,8835 0,002
Amoniaco 2,572 0,927
Urea 0,096 2,561
Agua 2,844 58,049

En la figura 11.26. se puede ver los parametros resultantes de las diversas iteraciones para
encontrar un disefio aceptable de los tres equipos, donde como en el resto de los casos se
introducen las presiones de operacion y las temperaturas estimadas !y se obtiene que el

namero de etapas equivalentes es de 10 y la etapa de la entrada del gas del hidrolizador.

Fluid Pkg: Basis-1 / Wil =@

Design | Parameters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics

Column Name T-103 Sub-Flowsheet Tag coL4

Delete Column Environment... Run Reset

Figura 11.26. Introduccién de datos para el célculo del HYSYS.
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Para el disefio interno del desorbedor, como en los otros dos casos, se realiza el disefio a
base de ensayo y error probando diferentes tipos platos, diametros, alturas entre platos,
namero de agujeros y didmetro de los agujeros, figura 11.27., 11.28. y 11.29. Para que el
disefio hidraulico de la columna no tenga problemas, como puede ser de goteo, haciendo que
haya problemas de goteo o altas caidas de presion, ver figura 11.30. Para ello se ha tenido
gue separar la columna en dos secciones donde la principal diferencia entre ellas es que los
paltos de la seccion entre la entrada del gas del segundo desorbedor y el hidrolizador deben

de tener més agujeros.

Design | Parameters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics

Design/Rati09  csve [Intermats-1 | Column Description Intemas Input Complete
Main Tower " — -
Add New Duplicate import Template Export Template | | View Internals Summary
Vi Tray Spacing
Section| S8 End o Interna | Tray/Packin | Number of = Number of Packing | Packing Packing Section Packed | Diameter
- e = Stage Stage 7 Type Type Passes Downcomers Vendor Material Dimension Height [m] i1
[m]
CS-1 1_Main Tower 8_Main Towe Sieve 1 0.6000 1.300
C5-2 9_Main Towe 10_MainTow  Interactive Szing  Trayed Sieve 1 0.6000 1.300
—p
¥/ Include Static Vapor Head in Pressure Drop Cakulations
Calculate Pressure Drop Across Sump
-0 -
\ T4 Liquid Residence Time 60,00 seconds
View Hydraulic Plots Export Pressure Drop from Top. Export Pressure Drop from Bottom Send To Rating
Deete Column Environment.. Run Reset I Upcate Outlets [ lgnon
Name CS-1 Start Stage  1_Main Tower End Stage  8_Main Tower Status  Active Mode @ Interactive Sizing Rating
Internal Type @ Trayed Packed
Tray Type | Sieve ~| Downcomer Arrangement | Conventional ~| Number of Passes =
Hole Diameter
20 mm -~
s
— Side Downcomer Width
- Top 209.1 mm Side Weir Length
- 09552 m -
Bottom 209.1 mm
@ Number of Holes 200
Hole Area to Active Area 0,0598
Deck Thickness 12 Gauge Weir Height —H
2,642 mm 50 mm - |
¥
Tray Spacing
Downcomer Clearance
0.6 m -

[] Active Area Under Downcomer 373 mm -

Weir Modifications
@ None

Picketed

Swept-back
Figura 11.28. Caracteristicas de los platos del primer conjunto.
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Name (S-2 Start Stage  9_Main Tower End Stage  10_Main Tower Status  Active Mode @ Interactive Sizing Rating
Internal Typpe @ Trayed Packed
Tray Type Sieve ~| Downcomer Arrangement  Conventional ~| Number of Passes 1%:

Hole Diameter

12 mm -

N T
Side Downcomer Width HAY
Top 2099 mm - i || SideWeir Length
| 0.9566 m -
Bottom 2099 mm - i
A N
& Number of Holes 300
Hole Area to Active Area 0,0323 Diameter
10 6o - 13m -
Deck Thickness Gauge Weir Height

Active Area Under Downcomer

Weir Modifications
© None

3404 mm 50 mm i I
Tray Spacing
Downcomer Clearance
0.6 m -
373 mm = H

Picketed
Swept-back

Figura 11.29. Caracteristicas de los platos del segundo conjunto.

Hydraulic Plots: T-103, Main Tower, Internals-1 =@
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- -
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Figura 11.30. Comprobacion de la efectividad del disefio y comportamiento hidraulico.

Del disefio del HYSYS se obtiene que la distancia entre paltos es de 0,6 metros, y un diametro
de 1,3 metros, ademas se escogen platos perforados, donde para las etapas de 1 a 8 tienen
un diametro de 20 mm y una cantidad de 200 agujeros. Y las etapas de 9 a 10 didmetro de
12 mm y 300 agujeros. El resto de los valores de condiciones y disefio se encuentran en las

figuras 11.31.y 11.32.
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Section Starting Stage
Section Ending Stage

1_Main Tower
8__Main Tower

Tray Type Sieve

Number of Passes 1

Tray Spacing [m] 0,6000

Section Diameter [m] 1,300

Section Height [m] 4800

Section Pressure Drop [mbar] 9227

Section Head Loss [mm] 1033

Trays With Weeping MNone

Section Residence Time [seconds] 1327
Limiting Conditions

Property Value Tray Location

Maximum % Jet Flood (36) 4956 8_Main Tow

Maximum % Downcomer Backup (Aerated) (%) 5744 8_Main Tow

Maximum Downcomer Loading (m3/h-m2) 4890 7_Main Tow Side
Maximum Weir Loading (m3/h-m) 70,70 7_Main Tow Side
Maximum Aerated Height Over Weir (mm) 1779 8_Main Tow

Maximum % Approach To System Limit (%) 20,23 8__Main Tow

Maximum Cs Based On Bubbling Area (m/s) 4, 704e-002 8__Main Tow

Maximum % Downcomer Choke Flood (%) 80,00 7_Main Tow Side

Figura 11.31. Resultados del primer grupo de paltos del disefio del 1er desorbedor.

Section Starting Stage 9_Main Tower |

Section Ending Stage 10_Main Tower

Tray Type Sieve

MNumber of Passes 1

Tray Spacing [m] 0,6000

Section Diameter [m] 1,300

Section Height [m] 1,200

Section Pressure Drop [mbar] 21,68

Section Head Loss [mm] 2439

Trays With Weeping MNaone

Section Residence Time [seconds] 3425
Limiting Conditions

Property Value Tray Location

Maximum % Jet Flood (%) 31,27 10_Main Tor

Maximum % Downcomer Backup (Aerated) (%) 58,91 10_Main To

Maximum Downcomer Loading (m3/h-m2) 4890 10_Main To Side
Maximum Weir Loading (m3/h-m) 70,98 10_Main Ton Side
Maximum Aerated Height Cver Weir (mm) 102,7 10_Main To

Maximum % Approach To System Limit (%) 931 10_Main Ton

Maximum Cs Based On Bubbling Area (m/s) 2,164=-002 10_Main To

Maximum % Downcomer Choke Flood (%) 80,00 10_Main Tor Side |

Figura 11.32. Resultados del segundo grupo de paltos del disefio del 1er desorbedor.
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11.9.6. Hidrolizador H-700

Para el disefio del hidrolizador se considera que la reaccion de deshidrolizacion de la urea es

PLANTA DE PRODUCCION DE UREA
CAPITULO 11: MANUAL DE CALCULOS

completa (CHsN20 + H.O 2 CO,+ 2 NH3) y para estimar el vapor de agua necesario se busca
gue la separacion sea satisfactoria para los desorbedores y el propio equipo, eso se hace
internado con varios valores de caudal de vapor y numero de paltos obteniendo que un caudal

de 3 tn/h de vapor saturado a 35,5 bar y variando también el nimero de platos.

Después del calculo del hidrolizador por el HYSYS se obtienen los siguientes resultados de

entradas y salida, ver tabla 11.73 y 11.74.

Tabla 11.73. Valores de la entrada del hidrolizador.

Componente Caudal de liquido
(tn/h)
Dioxido de carbono 0,002
Amoniaco 0,927
Urea 2,561
Agua 58,049

Tabla 11.74. Valores de las salidas del hidrolizador.

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de liquido (tn/h)
Dioxido de carbono 1,788 0,086
Amoniaco 1,147 1,23
Urea 0 0
Agua 2,528 57,755

Estos valores de los balances de materia se obtienen después de probar con varias
iteraciones, tanto para encontrar el valor del caudal de vapor como el valor de numero de
etapas de equilibrio (6). Ademas, de utilizar los valores de presién de operacion y temperatura

estimada de la referencia Y.

Los valores de disefio del plato resultantes para el hidrolizador calculados con el HYSYS para
gue el comportamiento del hidrolizador sea correcto son de un didmetro de 1,5 metros, con
una altura entre paltos de 0,8 metros, con platos tipo campana. Ver figura 11.33., 11.34.,
11.35., 11.36., y 11.37., para ver los resultados calculados en el HYSYS.
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Notes
Hidin M
>
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2 P Optional Side Draws
Stream Inlet Stage Num of 3500 kPa
<< Stream >> Stages Stream Type Draw Stage
<< Stream >>
n= &
P
Bottom Stage Inlet "
pros . - 3500 kPa
L
> n
Bottoms Liquid Qutlet
PerDes2 -
.
-Stage Numbering >
@ Top Down Bottom Up
Edit Trays... ‘
bece || conmbmommen. || fn [ peer | N Usee Outess [ gnred

Figura 11.33. Introduccion de datos para el calculo del HYSYS.

Internals Input Complete

Active | Internals-1 ~| Column Description
Add New Duplicate Import Template | | Export Template ‘ | View Internals Summary
Tray Spacing /
e Start End e Interna | Tray/Packin Number of | Number of Packing Packing Packing Section Packed | Diameter |
° Stage Stage < Type Type Passes Downcomers Vendor Material Dimension Height [m] 1
[m]
CS-1 1_Main Tower 6_Main Tower Interactive Sizing Troyed  Bubble Cap 1 0,8000 1,500 7\,

[#] Include Static Vapor Head in Pressure Drop Calculations
[F] Calculate Pressure Drop Across Sump

Liquid Residence Time 60,00 seconds
Liquid Level
View Hydraulic Plots | [ Export Pressure Drop from Top | | Export Pressure Drop from Bottom | Send To Rating |

L cobmnemiomment. [ Ren [ pee | Upcete Outers [ lgnore
Figura 11.34. Especificaciones del disefio interno del hidrolizador.
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Name CS-1 Start Stage  1_Main Tower End Stage  6_Main Tower Status  Active Mode @ Interactive Sizing () Rating

Internal Type @ Trayed () Packed

Tray Type Bubble Cap ~|  Number of Passes 1 %

Cap Diameter 2in (76.2mm) ~
="
Il ' ' l "‘ .‘ Side Downcomer Width
' 5 . Top 2347 |lmm - Side Weir Length
T ~ .09 m -
) ‘ { ! Bottom 2347 mm -
Skirt Height 1.0in (254 mm) ~
@ Number of Caps <empty>
() Number of Caps Per Active Area 50,00 Diameter
, 0suse - 5=~
Deck Thickness auge Weir Height H" 'I
3404 mm 66.67 mm - |
Tray Spaci
Balance Downcomers Based On Downcomer Clearance oy Spacng
+ , 08 m -

[C] Active Area Under Downcomer 5397 |mm__~ i i

Weir Modifications | i

@ None

O Picketed

O Swept-back

Figura 11.35. Caracteristicas de los platos del hidrolizador.
Tray 1 -

Stages View

Vapor Liquid

Stages

Vapor Mass Flow (kg/h)

Maximum Entrainment

Maximum Weirlload

Sestt] Minimum Weir Load
é " H
i 3ting Pont i
0 : v | f | ' | | i
o 20008 sevns fes0z P 1e+05 120408
ne - Liquid Mass Flow (kg/h)
m3/h-m All Stages Sugesmthfnodfwmmgs‘
134120 Max
611191 L | N [ TE e 1 ---- 2 """" 3 """" 4 ----- s ----- s
188 053 eenreeasneanaen 500 - "= ! "= e =
' i i i H i
' i P W W i
 J— - - - i :
2471 Min " P e —— L e — —
Side Side

Figura 11.36. Comprobacion de la efectividad del disefio y comportamiento hidraulico.
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Name CS-1 Active

Section Starting Stage 1_Main Tower
Section Ending Stage 6__Main Tower
Tray Type Bubble Cap
Number of Passes 1
Tray Spacing [m] 0,8000
Section Diameter [m] 1,500
Section Height [m] 4,800
Section Pressure Drop [mbar] 5327
Section Head Loss [mm] 6677
Trays With Weeping Neone
Section Residence Time [seconds] 13,20

Limiting Conditions

Property Value Tray

Maximum % Jet Flood (%)

Maximum % Downcomer Backup (Aerated) (%)
Maximum Downcomer Loading (m3/h-m2)
Maximum Weir Loading (m3/h-m)
Maximum Aerated Height Over Weir (mm)
Maximum % Approach To System Limit (3g)
Maximum Cs Based On Bubbling Area (m/s)

Maximum 3 Downcomer Choke Flood (%)

19,50 1_Main Tow
4747 6_Main Tow
4139 6_Main Tow
67,11 6_Main Tow
5882 1_Main Tow
433 1_Main Tow
8,752e-003 1_Main Tow
6772 6_Main Tow

Location

Side
Side

Side

Figura 11.37. Resultados del disefio del hidrolizador.

11.9.7. 2° desorbedor DS-402

Para el disefio del segundo desorbedor se realiza un disefio parecido al hidrolizador, donde

los balances de materia de entrada y salida se encuentran en las tablas 11.75. y 11.76., y

después de varias iteraciones se determina que para los balances generales de los tres con

un caudal de 4 tn/h de vapor de agua saturado a 6 bar y 10 etapas de equilibrio equivalentes

el resultado es aceptable, ver figura 11.38.

Tabla 11.75. Valores de la entrada del 2° desorbedor.

Componente Caudal de liquido
(tn/h)
Dioxido de carbono 0,086
Amoniaco 1,23
Urea 0
Agua 57,755

Tabla 11.76. Valores de las salidas del 2° desorbedor.

Componente Caudal de gas (tn/h) Caudal de liquido (tn/h)
Di6xido de carbono 0,086 0
Amoniaco 1,215 0,0140
Urea 0 0
Agua 2,817 58,939
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Column: 7-105 / COL6 Fluid Pkg: Basis-1 / Wilson - Ideal

=@
Design | Parameters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics
Design Column Name ~ T-105 Sub-Flowsheet Tag  COL6
o Ovhd Vapour Outlet
Monitor
Specs Des2G
Specs Summary
Subcooling Top Stage Inlet >
Notes
inDes2
o
>
Optional Inlet Streams "
n Optional Side Draws
Stream Inlet Stage po— ey
<< Stream >> Suges Stream Type | DrawStage
- << Stream >>
P
Bottom Stage Inlet =
550,0 kP:
Steam2 - == o
>
Bottoms Liquid Outlet
NetH20 -
>
>
Stage Numbering
® Top Down Bottom Up
Edit Trays..
Deete Column Environment.. Run || Reset I ) Uscete Outlets [ Ignored

Figura 11.38. Introduccion de datos para el calculo del HYSYS.

Para lo que es el disefio interno del desorbedor, como en el resto de los casos con un método
de ensayoy error se encuentra que, con la combinacion de 1,3 metros de didmetro, 0,6 metros
de altura entre paltos, platos perforados, con un diametro de 12,7 mm y 200 agujeros por

plato, el disefio hidraulico sale correctamente. Ver figura 11.39., 11.40., 11.41. y 11.42.

Active | Internals-1 ¥ Column Description Internals Input Complete
‘ Add New Duplicate Import Template Export Template View Internals Summary
Tray Spacing /
Saction Start End Moda Interna Tray/Packin | Number of Number of Packing Packing Packing Section Packed Diameter De
- - Stage Stage Type Type Passes Downcomers Vendor Material Dimension Height [m]
[m]
‘ CS-1 1_Main Tower 10_Main Towe Interactive Sizing Trayed Sieve 0,6000 1.300 | y;
m
| Include Static Vapor Head in Pressure Drop Calculations
[] Calculate Pressure Drop Across Sump
— -
Liquid Residence Time 60,00 seconds
Liquid Leve
View Hydraulic Piots | BxportPressure Drop fromTop | | Export Pressure Drop from Battom | Send To Rating |
[ coumeemes [ | e | ] ¢ < Ot e

Figura 11.39. Especificaciones del disefio interno del 2° desorbedor.
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Name CS-1 Start Stage  1_Main Tower End Stage  10_Main Tower Status  Active Mode @ Interactive Sizing () Rating
Internal Type @ Trayed O Packed
Tray Type Sieve ¥ Downcomer Arrangement | Conventional ~ Number of Passes 1 %

Hole Diameter

127 mm -

Side Downcomer Width

Top 2049 mm ~ Side Weir Length
0.9474 m -
Bottom 2049 mm -
@ Number of Holes 200
(D Hole Area to Active Area 0,0239 Diameter
13 m -
Deck Thickness 10 Gauge - Weir Height L N
[ |
3404 mm 50 mm - :I_ |
0 Tray S
Balance Downcomers Based On Downcomer Clearance ey Spacing
, 0.6 m -
[7] Active Area Under Downcomer 373 mm  ~ I :
-Weir Modifications i
@ None
() Picketed
_) Swept-back

Figura 11.40. Caracteristicas de los platos del 2° desorbedor.

Hydraulic Plots: T-105, Main Tower, Internals-1

=B
< Tray 2 |
Stages View d
Stages Vapor Liquid
ey
P B T Maximum AP
5000
100% Downcomer Bad
g
Qaco- ! ‘onstant V/L
% Minimum Weir Load .
8 Maximum Wer Load
i perating Paint
2
E
0% Weep
2000
1000
s 1 . mrvmrms s s m s 0% Weep [DUPING = 1 s s s
° 1 I g I ' I ' ]
° 2000t e Sestt Bestt Tee0s
A | . ! Liquid Mass Flow (kg/h)
o age m3fhem AllStages | Stages with Errors/Warnings |
ma/h-m
13735 Max 1 2 3 4 5 6
611.191———— 100
| o Treieen Temrmin Temimin | S | Teormen .-
488,953~ === 00| H i H H H H i
‘ : hl H : i Nl hIE hl : : :
: ; - g . : : ‘
1 L 1 1 1 1 1
\ I \ \ \ \ {
4471 Min comee G
Side Side. L1 ] L

Figura 11.41. Comprobacion de la efectividad del disefio y comportamiento hidraulico.
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Section Starting Stage 1_Main Tower

Section Ending Stage 10__Main Tower

Tray Type Sieve

Number of Passes 1

Tray Spacing [m] 0,6000

Section Diameter [m] 1,300

Section Height [m] 6,000

Section Pressure Drop [mbar] 126,3

Section Head Loss [mm] 1430

Trays With Weeping Nane

Section Residence Time [seconds] 18,76
Limiting Conditions

Property Value Tray Location

Maximum % Jet Flood (%) 30,35 10_Main Tor

Maximum % Downcomer Backup (Aerated) (%) 67,62 10_Main Ton

Maximum Downcomer Loading {(m3/h-m2) 4890 10_Main T Side
Maximum Weir Loading (m3/h-m) 69,24 10_Main Ton Side
Maximum Aerated Height Cver Weir (mm) 9990 10_Main Tor

Maximum % Approach To System Limit (%) 919 10_Main Tor

Maximum Cs Based On Bubbling Area (m/s) 2,108e-002 1_Main Tow

Maximum % Downcomer Choke Flood (%) 80,00 10_Main To Side

Figura 11.42. Resultados del disefio del 2° desrobedor.

11.9.8. Scrubber acido SC-501

Para el disefio del scrubber acido solo se especifica el valor de los caudales necesarios de
agua y acido sulfdrico para que el balance del equipo se cumpla con los valores obtenidos
bibliograficamente 2,

Donde sabiendo la concentracién de sulfato de amonio liquido en la recirculacion y purga del
scrubber y sabiendo la cantidad de amoniaco que el scrubber no es capaz de absorber, ver
tabla 11.77. Y Se calcula los caudales necesarios de agua (con 0,000237 kg de amoniaco/kg

de agua) y acido sulfarico (98%).

Tabla 11.77. Parametros de disefo scrubber acido.

Parametro Valor
Concentracioén recirculacion 20%
Capacidad de absorcion 99,90 %

La entrada de gas a tratar es la suma de las dos salidas de los absorbedores del proceso de

urea resultando en los valores de la tabla 11.78.

Tabla 11.78 Entrada al scrubber acido.

Compuesto Caudal (kg/h)
Amoniaco 144,31
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CO; 341,30
Agua 57,24
Aire 1125,00

Y haciendo un “solver” se calcula:

Que cuando el caudal de agua es de 2179,41 kg/h agua y 0,52 kg de NHs, amoniaco que
entra es de 144,82 kg/h, entonces:

NH; aneutralizar = 144,82 - 0,999 = 144,678

1kmol 1kmolAS 98,08kgAS

H,S0 = 144,678 kg NH. - : = 416,61 kg H,S0,/h
20U puro 9031703 kg 2 kmol NH; 1 kmol AS 9 H2504/
1
H;S04 98% = 416,61 5= = 425,11 kg/h
1kmol 1kmolLAS 132,14 kg
LAS = 416,61 kg AS - = 516,29 kg/h

98,08 kg 1kmolAS 1 kmol
Agua ¢prqr = 57,24 + 2179,41 4+ 8,5 = 2245,15 kg/h

516,29

. = 0
51,29 + 2245,15 100 = 20%

Concentracion recirulacion =

Es decir, el caudal de acido sulfarico al 98% necesario para el scrubber acido es de 425,11
kg/h, y el caudal de agua para el scrubber acido es de 2179,93 kg /h. Entonces los balances

de las salidas quedan, ver tabla 11.79.

Tabla 11.79. Salidas del scrubber acido.

Compuesto Caudal gas (kg/h) Caudal liquido (kg/h)
Amoniaco 0,14
CO2 341,30
Agua 0 2245,15
Aire 1125,00
Sulfato de Amonio 561,29

Para el disefio fisico se determina que la mayoria de los pardmetros de disefio (altura,
diametro, tipo de revestimiento, tipo de espray deseado) depende de la cantidad de purga del

sistema que a su vez depende de la cantidad y propiedades del gas que se esté tratando, y

se deja a eleccién del proveedor.
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11.9.9. Scrubber de polvo SC-600
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Para el disefio del scrubber de polvo como en el scrubber acido se realiza el balance fijando

la concentracién de urea y agua en la salida de liquido del equipo, considerad que toda la

urea en polvo y amoniaco que entran con el aire son absorbidos.

Tabla 11.80. Entrada al scrubber de polvo.

Compuesto Caudal (kg/h)
Amoniaco 4,10
Urea 2352,70
Agua 1407,10
Aire 414431,30

El valor de la concentracion masica de urea de entre un 40 y 45% para que el evaporador

pueda trabajar en condiciones aceptables y hecho que se cumple si el caudal de reposicidon

de agua es de 2000 kg/h, con 0,094 kg/h de amoniaco proveniente del condensador post-

evaporador de la granulacién.

Tabla 11.81. Purga Scrubber de polvo.

Compuesto Caudal (kg/h)

Amoniaco 13,5
Urea 2352,70
Agua 3407,10
Aire 0

Como en el apartado anterior el disefio fisico depende de la cantidad porcentual de purga,

para que el Scrubber pueda funcionar en unas condiciones Optimas y se deja a eleccién del

proveedor.

11.10. Destiladores

11.10.1. Columna de rectificacion D-201

Para disefiar la columna de rectificacion después del Stripper, se sabe que este equipo cubre

varias funciones, y que, como todos los destiladores, separa los diferentes componentes

guimicos segun su volatilidad, y en el rehervidor de la columna, se produce una reaccién de

descomposicién de carbamato en CO2 y NH3, del 99% 2 incluyendo la descomposicion por

la pérdida de presion en la valvula.
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Para hacer el disefio, se utiliza HYSYS donde antes de la columna hay la reaccion de

descomposicién, después se determina el tipo de condensador a utilizar (de reflujo total en
nuestro caso, es el que mas se parece al disefio sin condensador), se determinar las
presiones de operacion y las temperaturas orientativas y se utiliza de la referencia?? los
factores de separacion del amoniaco y el agua, 0,1 y 0,88 respectivamente, para cerrar todos

los grados de libertad y que HYSYS pueda calcular los balances. Ver tabla 11.82.

Tabla 11.82. Valores de las entradas y salida de la columna de destilacion.

Componente Caudal de entrada Caudgl de gas de | Caudal _de liquido de
(tn/h) salida (tn/h) salida (tn/h)

Di6xido de carbono 0 9,786 0
Amoniaco 0,340 7,122 0,791
Urea 53,324 0,080 53,244
Agua 24,406 2,929 9,982
Carbamato 17,535 0 0,175
Biuret 0,138 0 0,138

Aire 0 0 0

Para completar el disefio se baja el nimero de platos al minimo para que siga cumpliendo
con los balances, que resultan ser 5 y el palto de entrada, ver figura 11.43. Ademas, con
HYSYS se calcula las necesidades energéticas del condensador y el rehervidor, 1276,11 kW
y 8161,11 kW respectivamente y teniendo en cuenta la reaccién de descomposicion del

carbamato.

Design | Parameters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics
Design Column Name  T-100 Sub-FlowsheetTag  COL1 Condenser
Connections Total Partial

Optional Side Draws

Stages Stream Type Draw Stage
<< Stream >>

Reboiler Energy Stream

€« Reb
Delta P Bottoms Liquid Outlet
* 0,0000 kPa aflash

Stage Numbering
@ Top Down Bottom Up

Edit Trays...

] Update Outlets

Delete | Column Environment.. Run Reset

Figura 11.43. Introduccién de datos para el calculo del HYSYS y nimero de paltos.
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condensador como para el rehervidor se utiliza la ecuacién 11.36. Calculando que el caudal
de agua de 23 a 48 °C para el condensador es de 43489 kg/h y el caudal de vapor a 5 bar y
151,9 °C es de 13100 kg/h y suponiendo que el coeficiente de transferencia de calor es de

1000 y 600 W/m?K respectivamente. Se obtienen los resultados de la tabla 11.83 y 11.84.

Tabla 11.83. Valores calculados para el condensador.

Variable Valor
Tent / Tsort (°C) 105/95.73
Tent / Tsot Vapor (°C) 23 /48
ATa (°C) 57
ATg (°C) 72,73
LMTD (°C) 64,55
U (W/ m?K) 21 1000
Q (kw) 1276,11
A (m?) 19,77

Tabla 11.84. Valores calculados para el rehervidor.

Variable Valor
Tent / Tsort (°C) 113/124.8
Tent / Tsot Vapor (°C) 151,9/151,9

ATa (°C) 27,1
ATg (°C) 38,9
LMTD (°C) 64,55
U (W/ m?K) 21 600

Q (kW) 8161,11

A (m?) 416,66

11.11. Granulador

Para el disefio del granulador solo se realiza los balances del equipo segun la referencia 3
donde se toma en consideracion que la cantidad de formaldehido a afiadir a la urea es para
que la concentracién en el producto final sea de un 0,3% ¥y que los factores de separacion
en el granulador son de que se pierde un 3% de la urea en forma de polvo y el aire consigue
arrastrar el 95% del agua B3l Para el aire necesario para la granulacién se considera la
referencia %, que dice que el aire caliente de fluidizacién necesario para la granulacion tiene
una ratio de 88 Nm®/h por kg/h de urea producida y considerando que se necesita un caudal

parecido de aire para la atomizacion y la fluidizacion fria se hace el calculo como:
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Vy aire = 50587

kg urea Nm3 aire
-88 =106398,7 ———

kg aire
Myire = Vi aire * Paire = 106398,7 - 1,293 = 138143,8 .
kg aire kg
Myire Total = 138143,8 A -3 =414431,3 T

Los balances de los corrientes de entrada y salida del granulador queden, ver tabla 11.85 y

11.86.
Tabla 11.85. Valores de las entradas del granulador.
Componente Caudal de entrada Recirculacién de : Recircglaci(')n
(kg/h) evapordor (kg/h) granulos finos (kg/h)
Di6xido de carbono 0 0 0
Amoniaco 0,004 0 0
Urea 50587 2352,7 25483,7
Agua 915 541,4 24,8
Carbamato 0 0 0
Biuret 138 0 69
Aire 414431,3 0 0
Formaldehido 154,9 0 78

Tabla 11.86. Valores de las salidas del granulador.

Componente Caudal de granulos Caudal de polvo
(kg/h) (kg/h)
Di6xido de carbono 0 0
Amoniaco 0 0,004
Urea 76070,7 2352,7
Agua 74 1407
Carbamato 0 0
Biuret 207 0
Aire 0 414431,3
Formaldehido 233 0

Considerando que en el tamizador un 25% de los granulos no son suficientemente grandes y
gue un 8,5 % son demasiado grandes, hecho que permite obtener que la recirculacion de

granulos que actian como nucleos de cristalizacion de la urea sea de aproximadamente un

50% de la entrada 3.
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11.12. Cubeta de retencion

En este apartado se explica y se dimensiona un elemento que forma parte de todos los
tanques de almacenamiento, que es imprescindible para la seguridad de la planta que es la

cubeta de retencion.

Una cubeta de retencion es una obra civil de hormigdn, que se construye a una cierta distancia
toda rodeando el almacén. Por la parte superior también esta envuelta de una valla metalica,
donde esta debe tener dos puertas de acceso juntamente con unas escaleras de hormigén
para poder entrar y salir del interior de la cubeta de retencion. El objetivo principal es retener
en caso de fuga el volumen total del tanque que contiene ese depésito, ya que este puede
ser un liquido inflamable y combustible o una sustancia quimica corrosiva, téxica y/o
cancerigena. Por tanto, se debe impedir que cause dafios a otros equipos o bien que puedan
provocar un problema de salud integra o fisica algin operario. Al mismo tiempo, se evita que
este puede ir a una alcantarilla y provoque que se contamine el medio ambiente, ya que la
cubeta de retencion contiene un sistema de drenaje distintiva entre agua pluvial y el circuito
gue se dirige a una zona de tratamiento para que luego un camién se lo lleve a gestion

externa.

Como los tanques de almacenamiento deben de tener un minimo de 2 metros de distancia
segun la normativa ITC MIE APQ, entre tanque y tanque. La disposicién que tiene el almacén
sera de 2 hileras de 2 tanques (figura 11.44.). Al estar cerca, se instalara una sola cubeta de
retencién para todos ellos. Segun la normativa anterior, la cubeta debe tener suficiente
volumen para contener el 100% del liquido almacenado del tanque mas grande, en este caso,
el de amoniaco con un volumen de 120 m®y la distancia entre la pared del cubeto y el tanque
es de 1 m. La cubeta debe de tener un minimo de 1 metro de altura, y estar hechos de
hormigén como se ha comentado anteriormente. Asi que, la cubeta de retencion tendra una

forma cuadrada, y sus dimensiones se calculan de la siguiente manera:

O O
O O

Figura 11.44. Disposicion de los tanques de almacenamiento y la cubeta de retencion.
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En la figura 11.44. Se puede observar la disposicién de los tanques de almacenamiento. Con

una distancia de 1 m de la pared al tanque y de 2m entra tanque y tanque.

Siendo:

L=ds + dp + 2:-De Ecuacion 11.55.

L=2+2-1 + 2-5,01=14,02 m

Vc=L2 Hc Ecuacidn 11.56.

Vc=14,02%.1= 200m?3

L: longitud del lado de la cubeta (m).

ds: distancia de seguridad (m).

dp: distancia respecto la pared (m).

De: diametro externo del tanque de amoniaco (m).

Vc: volumen de la cubeta (m3).

Hc: altura de la cubeta (m).

11.13. Balances de energia

Para poder saber los servicios de planta necesarios y estimar como es energéticamente

nuestra planta se hace un resumen de todos los balances de energia, ver tabla 11.97.

Tabla 11.97. Balances de energia por equipos.

Equipo CaUd?LSVE; calor Fslgieﬁfoe Caudal (kg/h)
Stripper 17983,33 Vapor (25 bar) 35066,20
Scrubber 2106,67 Vapor (5 bar) 3600,00
Rehervidor 8161,11 Vapor (5 bar) 13100,00
Pre-Evaporador 8130,56 Vapor (5 bar) 13000,00
CALOR
Evaporador 2797,22 Vapor (5 bar) 4000,00
Calentador urea 1539,72 Vapor (5 bar) 2631,00
Calentador aire 6888,89 Vapor (5 bar) 11770,00
Evaporador granulaciéon 2033,33 Vapor (5 bar) 3474,00
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Hidrolizador - Vapor (35.5 bar) 3000,00
DIRECTO
Desorbedor - Vapor (6 bar) 4000,00
Pool Reactor 32111,11 Agua para 54894,20
hervidor
Condensador destilaciéon 1276,11 Agua refrigeracion| 43489,45
. Condensador de 8947,22 Agua refrigeracion| 304914,00
FRIO carbamato
Condensador 15525,00 Agua refrigeracion| 529077,00
Tanque agua amoniacal 870,00 Agua refrigeracion| 29653,00
Recirculacion Agua 888,61 Agua refrigeracion| 30287,00
Absorcién
Intercambiador entrada 1 1193,06 - -
Intercambiador entrada 2 1047,50 - -
MIX Intercambiador entrada 3 1060,28 - -
Recuperador hidrolizador 5444,44 - -
Recuperador desorbedor 4180,56 - -

Si se observa la tabla 11.97. se puede calcular que del vapor que se genera en el reactor
sobran solo 3319 kg/h, que es equivalente a 453,61 kW. Con este vapor sobrante se podria
intentar hacer algin precalentamiento de agua o intentar utilizarla en algun otro lado y si no
se tendria que volver a condensar de algun otro modo o con agua refrigerante para que vuelva
a entrar al reactor y pueda volver a intercambiar la energia necesaria. También se observa
gue no los intercambiadores de aprovechamiento de calor se ahorran unos 12900 kW de calor
y frio para llevar a cabo el proceso. Y que el agua de refrigeracion total suma unos 950000
kg/h de agua de refrigeracion necesaria 27507 kW.

11.14. Servicios de planta

En este apartado se calculan los servicios necesarios para la planta de produccion
UREALITY, como es el caso del agua de refrigeracion que sale de las torres de refrigeracion,
el vapor de servicio, proveniente de las calderas de vapor, el agua descalcificada vy
desionizada necesaria para estos equipos, el gas natural consumido por las calderas y la

electricidad para la estacion transformadora.

UAB Péagina | 89

Universitat Autonoma
de Barcelona



HN NH
A
U RE AL IT E PLANTA DE PRODUCCION DE UREA

CAPITULO 11: MANUAL DE CALCULOS

11.14.1. Agua descalcificada y desionizada
A la planta de UREALITY se necesitan grandes caudales de agua para ciertos equipos de
planta. En la tabla 11.88 se muestran los equipos que necesitan agua desionizada con sus

respectivos caudales.

Tabla 11.88. Caudal de agua desionizada.

Equipo Caudal de agua (kg/h)
ST-101 39.396,33
SC-101 3.947,33
D-201 15.291,73
EV-201 2.885,02
EV-202 15.234,48
E-301 5.241,24
EV-301 3.761,52
P-121 4.902,94
E-001 2.235,47
E-002 1.962,73
E-003 1.986,68
DS-401 4.651,48
DS-402 4.965,22
TOTAL 106.462,17

Dando un caudal total necesario de agua desionizada es de 106.462,17 kg/h como se muestra
en la tabla 11.88. Teniendo en cuenta que es un circuito cerrado, es decir, que todo este
caudal no se esta introduciendo constantemente y que siempre se tienen perdidas en el
circuito, estimando estas en un 5% para estos equipos que son necesarios para las calderas.
Se estiman estas pérdidas para poder calcular el caudal en estado estacionario.

kg 1m3 3

5 m
E.E=——-106.462,17 — - =532 —
Consumo en 100 06.462,17 n 1000kg 5,3 h

De modo que se decide comprar el modelo “Sistema de dsmosis inversa MO6 de 8” de la
empresa Ecosoft ¥, que proporciona un caudal de permeado de hasta 6 m/h, mas que

suficiente, sabiendo que el consumo sera de unos 5,32 m¥h.

Por otro lado, la planta UREALITY también necesita agua descalcificada para muchos otros
equipos. En la tabla 11.89 se muestran los equipos que necesitan agua desionizada con sus

respectivos caudales.
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Tabla 11.89. Caudal de agua desionizada.

Equipo Caudal de agua (kg/h)
ST-101 39.396,33
SC-101 3.947,33
D-201 15.291,73
EV-201 2.885,02
EV-202 15.234,48
E-301 5.241,24
EV-301 3.761,52
P-121 4.902,94
E-001 2.235,47
E-002 1.962,73
E-003 1.986,68
DS-401 4.651,48
DS-402 4.965,22
R-101 1.110.047,85
CD-201 43.923,44
CD-202 308.133,97
T-203 534.928,23
T-401 29.952,15
A-502 30.622,01
TOTAL 2.164.069,83

En la tabla 11.89 se muestra el caudal de agua proporcionado de 2.164.069,83 kg/h. Para los
mismos equipos que en el apartado anterior se estima el mismo porcentaje del 35%. En
cambio, para los otros equipos, se estiman unas pérdidas del 5%, ya que son los necesarios
para las torres de refrigeracién, todo esto para obtener el valor del caudal en estado
estacionario como se ha hecho antes.
ConsumoenkE.E =i-2.164.069 83 k_g i = 104,4 m_3
100 ’ h  1000kg " h

Asi pues, el caudal total de agua descalcificada es de 104,4 m3/h. Se decide comprar dos

equipos del modelo “MODELO WS3H” de la empresa Hidro-Water®®, que proporciona un
caudal de hasta 56 m®/h cada uno, mas que suficiente, sabiendo que el consumo sera de
unos 104,4 mé/h.

11.14.2. Calderas de vapor
La planta UREALITY necesita de un suministro de vapor de agua constante para algunos
equipos de proceso, incluso, se necesita vapor a diferentes presiones segun el equipo a

operar.
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Algunos de estos equipos que requieren de vapor de agua para su funcionamiento son el

stripper, el scrubber, los evaporadores, intercambiadores de calor, etc.

En la tabla 11.90 se muestran todos los equipos que requieren de caudal de vapor de agua

para su funcionamiento.

Tabla 11.90. Caudal de vapor de agua por equipo.

Equipo Caudal de vapor (kg/s)
ST-101 9,74
SC-101 1,00
D-201 3,64
EV-201 3,61
EV-202 1,11
E-301 0,73
EV-301 0,97
E-801 3,27
H-401 0,83
DS-402 1,11

La tabla 11.90 muestra el caudal de vapor requerido para el proceso, teniendo en cuenta que
el vapor que utilizan la mayoria de los equipos es proveniente del que se ha formada en el
reactor, se encentra que de necesidades de vapor para las calderas son, los vapores directos
de los 2 desorbedores y el vapor del Stripper. Como se ha mencionado antes, algunos
equipos necesitan vapor a diferentes presiones, por lo que la temperatura maxima, la presion
de operacion y el calor latente de la caldera sera diferente. El vapor necesario en el ST-101,
requiere de una presién de 25 bar, el DS-401 con una presion de 6 bar y el DS-402 con una
presion de 35,5 bar.

A continuacion, con la ecuacion 11.5. se calcula la potencia util de la caldera a partir de los
valores de las entalpias de vaporizacion del agual”! para las diferentes presiones de

operacién y el caudal de agua.

Qutiy = m -1 Ecuacion 11.57.

Siendo:

e Qui:a potencia util de la caldera (kW)
e m: el caudal masico de agua (kg/s)

e A: el calor latente de vaporizacién (kJ/kg)
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Con la ecuacion 11.57 se calcula que la potencia util del stripper es de 17983,33 kW mientras
gue para formar el vapor del hidrolizador y el segundo desorbedor se necesitan 2007,5 y
2616,7 kW respectivamente. Con estos valores se calcula la potencia consumida con el
rendimiento de la caldeara con la ecuacién 11.58. y a partir de esta potencia se calculan el

ndmero de calderas necesarias.

Qconsumida = QL:;” Ecuacién 11.58.

Siendo:

¢ Qconsumida:la potencia que consume la caldera (kW)
¢ Quila potencia util de la caldera (kW)

e 1 :elrendimiento de la caldera (0,91)

17.983,33 kW

Qconsumida = ool =19.761,90 kW
2.007,50 kW

Qconsumida = T = 2.206,04 kW
2.616,67 kW

Qconsumida = T = 2.875,46 kW

Por lo tanto, se decide comprar dos calderas del modelo “Modelo HTP” de la empresa VCY
Industrial®® para las dos primeras potencias calculadas, la primera caldera escogida es de
20.145 kW para la primera potencia calculada (correspondiente a la presion de 25 bar) y la
segunda de 2.325 kW para la segunda potencia calculada (correspondiente a la presion de
35,5 bar), ya que proporciona una potencia de hasta 28.000 kW y altas presiones de

operacién que son necesarias para su operacion.

También se compran otras dos calderas del modelo “Modelo H” de la empresa ATTSUE
debida a que esta empresa permite potencias de calderas mayores, pero a menor presion de
vapor, ya que, para estas dos Ultimas potencias calculadas no necesitan tanta presion de
operacién. Siendo una caldera de 2.930 kW para la tercera potencia calculada

(correspondiente a una presién de 6 bar).

11.14.3. Torres de refrigeracion

La planta UREALITY también necesita de un suministro de agua de refrigeracion para algunos
equipos de proceso. Algunos de estos equipos que necesitan agua de refrigeracion para su
correcta operacién son el reactor y varios condensadores. En la tabla 11.91 se muestran
todos los equipos que necesitan agua de refrigeracion para su funcionamiento.
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Tabla 11.91. Caudal de agua de refrigeracion por equipo.

Equipo Caudal de agua (kg/s)
R-101 15,3
D-201 12,8
CD-201 84,7
CD-202 147,0
T-301 8,24
E-802 21,04

Como se ve en la tabla 11.91, se muestra el caudal de agua necesario, considerando que el
agua del reactor se vaporiza i se consume en otros equipos del proceso, se encuentra que el
agua dedica a la refrigeracion en las torres de refrigeracion es de 273,78 kg/s, aproximado
considerando que puede necesitarse algo mas para enfriar los granulos el condensador de
los granulos y el vapor excedente del reactor se consideran 300 kg/s.

Una vez calculado el caudal de agua de refrigeracion necesario se puede calcular con la

ecuacion 11.36 la potencia necesaria de las torres de refrigeracion:

kg kJ
Queu = 300 - 4.18 kg°C

. (48 — 23)°C = 31350 kW

Una vez calculada la potencia util se calcula la potencia consumida con la ecuacién 11.58.
gue se ha usado antes, y a partir de esta potencia se calculan el nimero de torres de

refrigeracion necesarias, suponiendo un rendimiento de 0,95.

31350

Qconsumida = W kW = 33000 kW

Con este valor se mira en la referencial®” donde se encuentra que con 4 torres del modelo
EWB 5750 se pueden disipar un total de 36772 kW, cumpliendo los requisitos de refrigeracion

de la planta.

11.14.4. Gas natural
En la planta, el gas natural es esencial para poder generar el vapor de las calderas, i asi

alimentar el vapor para los equipos de proceso anteriormente mencionados.

Para ello se necesita la energia en kWh/afio que se muestra en la tabla 11.92.
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Tabla 11.92. Energia util al afio por equipo.

Equipo Energia util (kWh/afo)

ST-101 142.285.680
H-401 15.883.200

DS-402 20.703.600

Obtenido un valor de 178.872.480 kWh/afio y asi calcular la energia consumada al afio con
el rendimiento de las caladeras a partir de la ecuacion 11.58. Para después poder calcular el
caudal de gas natural en Nm®afio a partir del valor del poder calorifico inferior (PCI) “Y de

este con la ecuacion 11.59.

E , .
9aSconsumida = —m},sz;mda Ecuacion 11.59.

Siendo:

gaSconsumido €1 cONSUMo de gas natural (Nm?/afio)
Econsumida @ €nergia consumida al afio (kWh/afo)

PCI Poder calorifico inferior del gas natural (kWh/Nm?2)

178872480 Nm?3

9AaSconsumida = W = 16516387 aho

Dando asi un consumo de gas natural de 16.516.387 Nm®/afio para alimentar las calderas de

la planta.

11.14.5. Electricidad
La electricidad es un servicio esencial en la planta, ya que esta suministra la energia para

cualquier equipo de la planta que se necesita para su correcto funcionamiento.

En la tabla 11.93 se muestra la energia eléctrica consumida anualmente de equipos como

bombas, compresores y la torre de refrigeracion.

Tabla 11.93. Potencia eléctrica por equipo.

Equipo Potencia eléctrica (kW)
P-121 26
K-001 1.294
K-002 1.340
K-003 1.276
K-004 610,2
P-001 69,94
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P-002 181,3
P-201 165,3
P-401 9,92
P-402 76,95
P-203 3,19
T.ref 33
TOTAL 5.085,80

A partir del valor de la potencia total de estos equipos se aplica la ecuacién 11.60., la cual da

el valor de potencia aparente con el factor de potencia (PF) (42,

s =2 Ecuacion 11.60.

PF
Siendo:
S.la potencia aparente (kVA)
P: la potencia activa (kW)
PF: el facto de potencia
5.085,80 kW
= ? = 7.265,43 kVA

Por lo tanto, se decide comprar tres estaciones transformadoras para suplir esta demanda
energética con el modelo “NAUVA” de la empresa CAHORS* | con una potencia aparente

de 2.500 kVA, ya que proporciona una potencia aparente maxima de 3.150 kVA.

11.15. Disefio de tuberias

Para poder llevar a cabo el proceso de produccion de urea, es necesario realizar el disefio de
las distintas tuberias que forman parte de la planta. Lo primero de todo antes de poder disefiar

las tuberias, se debe definir los siguientes parametros para cada tuberia:

e Caudal volumétrico de la corriente que circularé por la tuberia.
e Fluido que circula por la tuberia.

e Presion y temperatura de trabajo.

Posteriormente se elige el material adecuado para las tuberias, en este caso, el material
escogido es el acero inoxidable 316L. El motivo por lo que se he escogido este material se

encuentra en el Capitulo 4. Tuberias, valvulas y accesorios.
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Una vez escogido el material y definidos los parametros de las corrientes que circularan por

las tuberias, se procedera a suponer una velocidad de circulacion del fluido que se encuentre

dentro del rango tipico de velocidades, donde se puede observar en la tabla 11.94., para que

de esta manera poder menospreciar las pérdidas de carga que habria en cada tuberia. Dichas

velocidades tipicas dependen de si el fluido se encuentra en estado gas o liquido y del tipo

de conduccién de la que se trate, como por ejemplo la entrada de una bomba.

Tabla 11.99. Velocidades tipicas de circulacién de fluidos por tuberias.

Velocidad
Fluido Tipo de Flujo ft/s m/s
Liquidos poco viscosos Flujo por gravedad 05-1 0.15-0.30
Entrada de bomba 1-3 0.3-09
Salida de bomba 4-10 1.2-3
Linea de Conduccion 4-8 1.2-24
Liguidos viscosos Entrada de bomba 0.2-0.3 0.06-0.15
Salida de bomba 05-2 0.15-06
Vapor de Agua 30 - 50 9-15
Aire o gas 30- 100 9-30

Para las corrientes de gases se ha escogido las velocidades un rango dentro de 9-30 m/s.

Para corrientes liquidas en el caso de una entrada de bomba se ha escogido el rango dentro

de 0,3-0,9 m/s, en cuanto a la salida de una bomba el rango dentro de 1,2-3 m/s, y para

finalizar para el resto de las tuberias se ha escogido dentro del rango de 1,2-2,4 m/s.

Una vez se han supuesto las velocidades para cada tipo de corriente, se procede ahora si al

calculo del diametro interno con la ecuaciéon 11.61. utilizando el valor del caudal volumétrico

que circula por la tuberia y la velocidad tipica supuesta anteriormente.

Q .
="D' - Di=

Siendo:

Q-4

v

Ecuacién 11.61.

v : velocidad tipica supuesta de circulacion por la tuberia (m/s).

Q: caudal volumétrico (m?/s).

A: area de seccion de la tuberia (m?).

Di: diametro interno de la tuberia (m).
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El diametro interno calculado sera el necesario para conseguir la velocidad tipica supuesta.
Sin embargo, se debe determinar la medida real del didmetro. Para esto, se procede a utilizar
latabla 11.95., donde se encuentran los diferentes valores de didmetro externos para tuberias
de acero inoxidable reales, y el grueso de las paredes dependiendo del Schedule escogido.

Para ello, es necesario definir el Schedule de la tuberia.

Se empezard por elegir un Schedule 5S y se elegir4 un didmetro externo (OD pulgadas)
mayor pero que se asemeje al diametro interno calculado, posteriormente se determinara el
valor del grueso de las paredes de la tuberia (Tamafio Nominal del Tubo) para el Schedule
5S, y se calculara la maxima presion admitida por la tuberia con la ecuacion 11.62. ¥4, cédigo
de tuberias a presiéon ASME B31.3.

2:t-S'E
P j—

= Ecuacién 11.62.
D-2-tY

Siendo:
P: maxima presion admisible (psi).
t: grueso de las paredes de la tuberia (in).

S: tension de traccion permitida por el material de la tuberia a la temperatura de disefio
(psi).
E: factor de calidad de la tuberia de acuerdo con el c6digo ASME B31.3.

D: didmetro externo de la tuberia (in).

Y: coeficiente del grueso de la pared de acuerdo con el codigo ASME B31.3.
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Tabla 11.95. Grosor de pared de tuberias segun el didmetro nominal para acero INOX 316L.

NPS DN oo SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH SCH
Ss 10s 10 20 30 40s STD 40 60 80s XS 80 100 120 140 160 XXS
1/8 6 0405 1240 0068 0.068 0.068 0.095 0.085 0.095
14 8 0.540 1.650 0.088 0.088 0.088 0.119 0119 0.119
3/8 10 0675 1.650 0091 0.091 0.091 0.126 0.126 0.126
2 15 0840 0065 2110 0.109 0.109 0.109 0.147 0147 0.147 0.188 0.294
3/4 20 1.050 0.065 2110 0.113 0113 0113 0.154 0154 0.154 0219 0308
1 25 1315 0065 2770 0133 0133 0133 0179 0179 0179 0250 0358
11/4 32 1660 0085 2.770 0.140 0.140 0.140 0.191 0191 0.191 0250 0.382
112 40 1900 0.065 2.770 0.145 0.145 0.145 0.200 0.200 0.200 0281 0.400
2 50 2375 0065 2.770 0.154 0.154 0.154 0218 0218 0.218 0344 0436
2172 65 2875 0083 3.050 0203 0.203 0.203 0276 0276 0276 0375 0552
3 80 3500 0083 3.050 0216 0216 0.216 0.300 0300 0.300 0438 0.600
312 90 4000 0083 3.050 0226 0.226 0.226 0318 0318 0318
4 100 4500 0083 3050 0.237 0.237 0.237 0.337 0337 0337 0438 0531 0674
5 125 5563 0109 3.400 0258 0.258 0.258 0375 0375 0375 0.500 0625 0.750
6 150 6625 0109 3.400 0280 0.280 0.280 0.432 0432 0432 0.562 0.719 0.864
8 200 8625  0.109 3.760 0.250 0.277 0322 0.322 0322 0406 0.500 0500 0.500 0.594 0.719 0.812 0906 0.875
10 250 10750 0.134 4190 0250 0.307 0365 0.365 0365 0.500 0.500 0.500 0.594 0.719 0.844 1.000 1125 1.000
12 300 12750  0.156 4.570 0250 0.330 0375 0.375 0406 0562 0.500 0500 0.688 0.844 1000 1.125 1312 1.000
14 350 14000 0.156 4.780 0.250 0.312 0375 0375 0.438 0.594 0500 0.750 0.838 1.094 1250 1406
16 400 16.000 0165 4.780 0.250 0312 0375 0375 0.500 0.656 0500 0.844 1.031 1219 1438 1594
18 450 18000 0.165 4780 0.250 0312 0438 0375 0562 0.750 0500 0938 1156 1375 1562 1781
20 500 20000 0.188 5540 0.250 0.375 0.500 0.375 0.594 0.812 0500 1.031 1.281 1500 1.750 1969
22 22000 0.188 5540 0.250 0.375 0500 0.375 0.875 0500 1.125 1375 1625 1875 2125
24 600 24000 0218 6350 0250 0375 0.562 0375 0688 0.969 0500 1.219 1531 1812 2062 2344
26 26.000 0.312 0.500 0.000 0.375 0.500
28 700  28.000 0.312 0500 0.625 0375 0.500
30 30000 0250 7.920 0.312 0.500 0.625 0375 0.500
32 800 32000 0312 0500 0.625 0375 0.688 0.500
34 34,000 0312 0500 0.625 0375 0.688 0.500
36 90  36.000 0312 0.500 0.625 0375 0.750 0,500
38 38.000 0.375 0500
40 1000 40,000 0375
42 42,000 0.500 0.375 0.750 0.500
44 1100 44,000 0375 0.500
46 46.000 0375 0.500
48 1200 48,000 0.375 0.500

Primeramente, para obtener los valores de S para la ecuacién 11.62. (tension de traccion
permitida por el material de la tuberia a la temperatura de disefio) se ha utilizado la siguiente
tabla 11.96.
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Tabla 11.96. Tension de traccion S permitida por el acero inoxidable 316L a diferentes temperaturas

de disefio.

Type/Grade Fa24 (=2 TPI16L
-30 to 40°C [MPa] 128 15 g7.8
£ 65°C [MPa] 130 106 BT 6
£ 100°C [MPa] 123 08,2 o7.0
£ 125°C [MPa] 118 01.3 g7.8
= 150*C [MPa] 114 87.4 BT
£ 200°C [MPa] 108 81.2 g3.0
£ 250°C [MPa] ga.7 76.0 B7.2
s 300*C [MPa] 04.5 725 g2e
£ 325°C [MPa] 823 71.2 81.8
£ 350°C [MPa] 80.7 70.0 B0.2
s 375°C [MPa] 204 68.8 TE 4
£ 400°C [MPa] 875 87.5 77.2
£ 425°C [MPa] B2.0 85.2 75.8

Los valores utilizados son los de la columna TP316L ya que hacen referencia a Tubular
Products (TP) del material SS316L. Dependiendo de la temperatura de disefio de la tuberia
se ha seleccionado un valor u otro para S. Para obtener la temperatura de disefio de la tuberia

se han aplicado las indicaciones del Capitulo 4. Tuberias, valvulas y accesorios.

Seguidamente, para obtener el valor de Y de la ecuacién 11.62., se ha utilizado la tabla 11.97.,
que ha sido obtenida del cédigo ASME B31.3 4],

Debido a que todas las tuberias se encontrardn a menos de 482°C y el acero inoxidable 316L
€S un acero austenitico, se tiene un coeficiente Y=0,4 para todos los casos. Como se ha
mencionado antes, este coeficiente Y tendrda en cuenta la suma de las tolerancias mecanicas

de la tuberia, las tolerancias de corrosion y la erosion del material.
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Tabla 11.97. Coeficientes del grueso de la pared Y de acuerdo con el cédigo ASME B31.3.

Temperatura, °C (°F)
<482 <621
(900y 510 538 566 593 (1.150y
Materiales menores) (950) (1.000) (1.050) (1.100) mayores)

Aceros 0,4 0,5 0,7 0,7 0,7 0,7
Ferriticos

Aceros 0,4 0,4 0,4 0,4 0,5 0,7
Austeniticos

Otos metales 0,4 0,4 0,4 0.4 04 0,4
ductiles

Hierro Fundido 0,0

El factor de calidad de la tuberia E, se ha obtenido de la tabla 11.98. de acuerdo con el cédigo
ASME B31.3 4, Las tuberias en UREALITY se tratan de tuberias tipo A312 que son tuberias
austeniticas de acero inoxidable que han pasado el examen radiografico al 100%. Por lo tanto,

se tiene un valor de E=1.

Tabla 11.98. Factores de calidad E, para diferentes tipos de tuberias.

Spec no. Class (or Type) Description E Motes

AlE2 - Forgings and Fittings 1.00
Seamless Tube 1.00

A2GE - Electric Fusion Welded Tukbe, Double Butt Seam 0,85
Electric Fusion Welded Tukbe, Single Bult Seam 0.80

Seamless Tube 1.00

AZG3 - Blectric Fusion Welded Tukbe, Double Butt Seam 0.85
Blectric Fusion Welded Tube, Single Bult Seam 0.80

Seamless Pipe 1.00

A312 - Electric Fusion Welded Pipe, Double Butt Seam 0.85
Electric Fusion Welded Pipe, Single Butt Saam 0.80

Una vez obtenidos E, S e Y, se obtiene la maxima presion admitida con la ecuacion 11.62. y
posteriormente se multiplica por 0,875, es decir, la maxima presion admitida sera finalmente
un 87,5% de la calculada con la ecuacion 11.62. para de esta manera tener un margen de
seguridad del 12,5%.

Posteriormente, se calculara el porcentaje de sobrepresion que admite la tuberia con respecto
a la presion de disefio que sera 1,2 veces la presion de trabajo salvo en excepciones. Si el
porcentaje de sobrepresion admitida es menor a un 20% se procedera a escoger un Schedule
mayor (10S, 20S, 30S, 40S, 80S o XS) y se realizara el calculo de presiébn maxima admitida

de nuevo, hasta tener una sobrepresion admitida igual o mayor al 20%
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Una vez se tiene definida la tuberia, se calcula el diametro interno real restandole al diametro
externo dos veces es grueso de las paredes de la tuberia, y con el didmetro obtenido se
calcula el area de seccion real de la tuberia. Finalmente, se calcula la velocidad real como se
indica en la ecuacién 11.61., y se comprueba que sea similar a la velocidad supuesta y esté

dentro de los rangos de velocidades tipicas.

11.15.1 Ejemplo de calculo de tuberia

En este apartado se demuestra un ejemplo de calculo de tuberia de la planta de urea de
UREALITY. Dichas ecuaciones de célculo provienen del apartado 11.15. Disefio de tuberias.
En este caso se realiza el disefio de la tuberia por la cual circula el corriente 1 del proceso.
Dicha corriente se encuentra a 16°C, 20 bares y su caudal volumétrico es de 47,20
m?3/h=0,013 m/s. En este caso, la corriente 1 se encuentra en estado liquido y se encuentra
en una entrada a una bomba, por lo tanto, se supone como una velocidad igual a 0,55 m/s.

Una vez tenemos una velocidad escogida y los pardmetros de operacion del corriente

escogido pasamos a calcular el diAmetro interno de la tuberia con la ecuacién 11.61.

Di= /":ﬁ%o,144m=144mm=5,56in

Una vez calculado el diametro interno se procedera a ir a la tabla 11.95. y en la columna de

didmetro externo (pulgadas) debera ser similar al diametro interno obtenido anteriormente.
En este caso el diametro interno es de 5,56 in y el diametro externo similar es el de 5,563 in.

Por lo tanto, se escogera el Schdule 5s y el grueso de las paredes seria de 0,109in.

Una vez se sabe el diametro externo e interno se procede a calcular la presion maxima
admitida por la tuberia, con la ecuacion 11.62. Para el célculo de la tension de traccion
permitida del material, se observa en la tabla 11.96., la temperatura del corriente 1 se
encuentra en el rango de (-30-40)°C, la S=99,7 MPa=97,9=14199,19psi. Para el factor de la
tuberia el valor es de 1, ya que las tuberias son de tipo A312 que son las tuberias de acero
inoxidable. Y, por ultimo, para el valor del coeficiente del grueso de la pared y dada la

temperatura de 16°C, valor sera de 0,4.

:2-0,109-14199,19-1:565’29 psi
5,563—2-0,109-0,4
P=565,29-0,875=494,63 psi

La operacion anterior se debe a la disminucion de un 12,5% de la presion maxima admitida

por seguridad, por lo que la presién maxima final es de 494,63 psi.
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La presion de la corriente 1 es de 20 bares, que equivale a 290,08 psi, por lo que, la presion
de disefio es de 1,2 veces la presién de trabajo. Finalmente, la presién sera de 348,10 psi.
Una vez se obtiene la presion de disefio, se calculara la sobrepresion con respecto a la
presion de disefo, cuyo resultado es de un 142% de sobrepresion admitida. Como este
resultado es superior al 20%, la tuberia de Schedule 5s seré suficiente para evitar problemas
de sobrepresién. Si no superase el 20 %, se tendria que volver atras y escoger un Schedule

superior y volver hacer los célculos anteriores.

_ 0,013
V=5

TGz ogen 088 M

La velocidad final se encuentra dentro del rango tipico de velocidades de entradas a bombas,

se considera que el disefio se ha realizado correctamente.

11.15.2 Aislamiento de tuberias

En esta planta, se opera a altas temperaturas en los equipos, y es por ello que por la
seguridad tanto de la planta, como de los trabajadores se debe de aislar la mayor parte de
tuberias de UREALITY. Dadas las condiciones de operacion de la planta de urea se ha
necesitado 2 tipos de aislantes para las tuberias. El primer aislante escogido para las tuberias
es el poliuretano, por su baja conductividad, tener una vida util alta y su rango de trabajo se
encuentra entre los —50-100°C. El proveedor para el suministro es la empresa Isoflex y su
aislamiento puede trabajar hasta los -200°C, muy util ya que, los tanques de almacenamiento
de dioxido de carbono se encuentran en esos rangos de temperaturas bajas. El segundo
aislante escogido es la lana de roca, ya que su rango de trabajo supera los 650°C, y el
poliuretano no consigue sobrepasar los 100°C. Un inconveniente de la lana de roca es que a
temperaturas bajas pierde mucha eficacia, es por ello por lo que, se utilizaras estos 2 tipos
de aislantes. El proveedor de la lana de roca es Isover y sus caracteristicas se pueden ver en
el Capitulo 4. Tuberias, vélvulas y accesorios. Para el resto de las tuberias que se
encuentren entre los 10 y 40 °C, se ha seguido el Reglamento de Instalaciones Térmicas de
los Edificios (RITE), que indica que las tuberias que se encuentren en ese rango de

temperatura estaran exentas de aislamiento.

d= g[exp (Arlef -In D+Z;T€f) — 1] Ecuacion 11.63.

Siendo:

d: espesor minimo del aislante (mm).
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D: didmetro interior del material aislante, es igual al diametro externo de la tuberia (mm).

Aref: conductividad térmica de referencia a 10°C (W/m-K).

A : conductividad térmica del material empleado, a la temperatura de la tuberia aislada

(W/m-K).

drer: €spesor minimo de referencia (mm).

Para obtener la conductividad térmica del material empleado a la temperatura de la tuberia

aislada se ha utilizado la tabla 11.99.

TECH PIPE
Section +
MT 4.0

TECH PIPE
Section

MT 4

U-TECH PE
Section

MT 4.0

TECH Wired
Mat MT 3.
TECH Wirad
Mat MT 4.2
TECH Wired
Mat MT 5.

TECH Wirad
Mat MT 6.1

A

0,027 0043

0o

)

0,033 C.045 0,054

b GC

h

Conductividad Térmica (7)

D062

0,074 0089

0063 0,073 0084

Z 0074 0089

0094
0090

0,081

1076

D134

0124

D106

0,092

o

o

AISLAMIENTO TERMICO Y CALORIFUGADD PARA TUBERIAS

Tabla 11.99. Conductividades térmicas de la lana de roca de Isover.

Lana | Lana
Producto | de de m'}':::"

Al

Al

A1

Al

Rpac-
cidnal :,“[‘,‘.’:‘;
tuego

Cogquilla

Coguilla

Comnlia

Manta

Manta

Manta

Mants

Para obtener el espesor minimo de referencia d.r se ha utilizado la tabla 11.100. En la cual

se presenta en funcién de la temperatura del fluido que circula por la tuberia y del diametro

externo, el minimo de aislante que se tendria que colocar.
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Tabla 11.100. Espesor del aislamiento de lana de roca indicado por el proveedor Isover.

Tuberias

“C Tomperatura del fluido <=

Didmetro nominal 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550 500
Di (%) Oi (mm) Espesor de aslamento (mm)*
1 54 120 160 200 _
2 48 B8O 180 200 _
o | . o NEEH
212 7z el 100 wo  [HEEE
o NGO oo ol |
¢ - [ [ |
10 278 00 __
W e [ 250 | 300 |
o Pipe Section MY 41+ TECH Wied Mot T 4. (26 3 caousy”” F1TECH Viwed Mt MT 421 1B TECH Waed Pt o S

Para cada tuberia a la hora de aislar se sustituyen los valores obtenidos a partir de las tablas
anteriores y es posible obtener el diAmetro que debera tener el aislante para mantener las
tuberias a las condiciones de temperatura necesarias o para evitar accidentes debido a las

altas o bajas temperaturas de los fluidos en algunas tuberias.

11.15.3. Ejemplo de calculo de aislante de tuberia

Para el ejemplo del calculo del aislante de una tuberia, se ha escogido la tuberia que tiene el
nombre de la linea DN200-URP-S3-1004 del area 100, por la que circula la corriente 9 y se
encuentra 185 °C. Esta corriente se encuentra en la salida del reactor. Dado que la
temperatura es superior a los 100°C, el aislante que se utilizara para esta tuberia sera la lana

de roca.

Para tuberias cuya temperatura es menor a 300°C, la conductividad térmica de referencia
sera de 0,038 (W/m-K). El diametro externo es de 219,10 mm. Con todos los datos que
contamos se ira a la tabla 11.100., para hallar el espesor minimo de referencia. Dado que la
temperatura de operacion es de 185°C, se utilizara en la tabla la temperatura de 200°C y
juntamente con el diametro de 219,10 mm. El valor de espesor minimo es de 120mm.

Finalmente, se necesitara saber la conductividad térmica donde se ird a la tabla 11.99., donde
el material utilizado es el PS-MT 4.1 y la temperatura de referencia es de 200°C. Asi que, la

conductividad térmica en este caso es de 0,063 (W/m-K).
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Ahora si, se procede a calcular el espesor minimo de aislante de lana de roca para la

corriente 9.

d

_ 21910 [ (0,063 ln219,10+2-120
0,038 219,10

) - 1]:137,39mm
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Apéndice 11.A

025503 0,4 #EHHD b 0 GiET
8 RS 0,2¢ “ N i
=S di
Eos Da
6—50:
5
B i
}4 :
3 e - =
2 ++ t = 3
1
0 |
0,001 0,005 0,01 0,05 0.1
§g-C1-C2

Da

Fig. 7. Design factors f for domed ends {(torispherical shape)
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function ureapool
clc; clear all; close all;

% C02=A NH3=B Carbamat=C Urea=D Agua=E

XLScruber=xlsread("Balancos Pool.xlsx",'019:023");
XLStripper=xlsread("Balan¢os Pool.xlsx",'034:036"');

GA=XLStripper(2); LA=XLScruber(2); %Ton/h
GB=XLStripper(1); LB=XLScruber(1l); %Ton/h
LC=XLScruber(3); %Ton/h
LD=XLScruber(5); %Ton/h
GE=XLStripper(3); LE=XLScruber(4); %Ton/h

%:::::PPOpietatS:::::::
PM=[44 17 78 60 18]"'; %kg/kmol
Dens=[616.07 730 1100 1230 997.99]'; %kg/m3

Recl=[-1 -2 1 0 @0]"';
Rec2=[0 0 -1 1 1]";

%=====Pretractament====
Go=[ (GA+LA) @ @ @ 9]'; %Ton/h
Le=[@ (GB+LB) LC LD (GE+LE)]'; %Ton/h

GNO=GO*1000./PM; %Cabal molar kmol/h
LNO=1L0*1000./PM; %Cabal molar kmol/h

%=====Dades Bibliografiques===
NR=10; %Numero reactors

R=8.314;
Tin=165+273; Tout=185+273;
Temp=1linspace(Tin, Tout,NR);

ko=2.5*10"8; %s-1
Ea=100*10"3; %J/molK

for i=1:length(Temp)
KeqUrea(i)=exp((-1.7352/(10"-3))/Temp(i)-
(4.75067/(1072))*1log(Temp(i))+(9.35767/(1073))*Temp(i)+5.6601);

k1(i)=ko*exp(-Ea/R/Temp(i)); %s-1
end
%====Reactor Condicons====

VReact=10.3; %Volum Reactors
XCarb=0.99;

NR=10; %Numero reactors
NentRec=5;
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GOent=GNO/NR
L@ent=LNO/NentRec
XReactor=XCarb;

X=[0.57 0.4 0.32 0.25 0.22 0.19 0.17 0.14 0.13 0.12 0.1];
XREAL=fminsearch(@EgReactS,X);

MINR=EqReactS(XREAL)
Nsort=ClonN(XREAL);

NCarb=LNO(3)+GNO(1)*XCarb; %mol/h
XConv=(Nsort(3)-NCarb)/-NCarb
Msort=Nsort.*PM %kg/h
BM=sum(Msort)-(sum(G0)+sum(LO))*1000
QLsort=Msort(2:end)./Dens(2:end);
VTotal=VReact*NR
TempsResi=60*VReact*10/sum(QLsort) %min
VReal=VTotal+VTotal*1/3

LBaffel=2.3
AproxLlarg=LBaffel*NR

ASeccio=VReal/LBaffel/NR
DiamReac=sqrt(ASeccio/pi/0.25)
ABaffel=VReact/LBaffel
AproxLD=AproxLlarg/DiamReac

Aholdup=ASeccio-ABaffel

Angle=fzero(@EQASEC,0)
Anglegrad=180*Angle/pi

difh=(DiamReac/2)*(1-cos(Angle/2))

function DifArea=EqASEC(alfa)
Radi=DiamReac/2;
ASeCir=(Radi~2)*(alfa-sin(alfa))/2;
DifArea=ASeCir-Aholdup;

end
%=====Representacié Reactor========
p = nsidedpoly(1000, 'Center', [0 @], 'Radius', DiamReac/2);
plot(p)
hold on

plot([-DiamReac/2 DiamReac/2],[(DiamReac/2-difh) (DiamReac/2-difh)])
axis equal
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function ZER=EqReactS(XCalc)

(Goent(1).*Recl*XReactor/Recl(1));

(Goent(1).*Recl*XReactor/Recl(1));

(FracS(4,i)*FracS(5,1))/(FracS(3,i)*KeqUrea(i)));

end

function CabalN=ClonN(Xdef)

(Goent(1).*Recl*XReactor/Recl(1));

(Goent(1).*Recl*XReactor/Recl(1));

for i=1:NR
if i==1
INTeq(:,1i)=L@ent-(GOent(1l).*Recl*XReactor/Recl(1));
elseif i<=NentRec
INTeq(:,1i)=L@ent+INTre(:,i-1)-

else
INTeq(:,1)=INTre(:,i-1)-

end

INTeq(1,1)=0;
Scape(:,1i)=GOent-(GRent(1).*Recl*XReactor/Recl(1));

INTre(:,1)=INTeq(:,1i)-(INTeq(3,i).*Rec2*XCalc(i)/Rec2(3));

Scape(2:end,i)=0;
NMoM=Scape+INTre;
QR2(:,i)=NMoM(:,1i).*PM./Dens;

FracS(:,i)=NMoM(:,i)/(sum(NMoM(2:end,i)));
Ct(i)=sum(NMoM(2:end,i))/sum(QR2(2:end,i));

rate(i)=k1(i)*Ct(i)*(FracsS(3,1)-

Vcalc(i)=(INTre(3,1i)-INTeq(3,1i))/(-rate(i))/3600;

zer(i)=(Vcalc(i)-VReact)"2;
end

ZER=sum(zer);

for i=1:NR
if i==1
INTeq(:,1)=L@ent-(GRent(1l).*Recl*XReactor/Recl(1l));
elseif i<=NentRec
INTeq(:,i)=L@ent+INTre(:,i-1)-

else
INTeq(:,1i)=INTre(:,i-1)-

end

INTeq(1,i)=0;
Scape(:,i)=Goent-(GOent(1).*Recl*XReactor/Recl(1));

INTre(:,1)=INTeq(:,1)-(INTeq(3,1).*Rec2*Xdef(i)/Rec2(3));

Scape(2:end,i)=0;
end
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end

end

NCO2=sum(Scape(1,:));
NC02(2:5,:)=0;
CabalN=NCO2+INTre(:,end);
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