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11. MANUAL DE CALCULO.

Asunto previo al disefio de equipos es la realizacién de los balances de materia
y energia. Seguidamente se presentaran las distintas lineas de proceso,
debidamente clasificadas, en tablas y aportando la informacion sobre su
composicién, caudal, propiedades fisicas, etc. Por ultimo como valoracion final

se realiza una comprobacion del balance global de materia y energia.
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| BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

kg/h w kg/h w kg/h  |w kg/h v kg/h kg/h w kg/h w kg/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 |4848,48]0,999 | 4848,48 0,999 [ 4848,48 | 0,999
Mondxido de carbono (kg/h) 4767,12| 1 |4767,12| 1 [4767,12| 1 |2383,56| 1 |2383,56| 1 0 0 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido acético (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0| 485 |0,001] 4,85 |0,001| 4,85 [0,001
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido propidnico (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de aluminio basico(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h 4767,12 4767,12 4767,12 2383,56 2383,56 4853,33 4853,33 4853,33
Caudal volumétrico (m °/h) 6,932 219,4 129,1 64,55 64,55 6,13 6,13 6,19
Presion (KPa) 9,78 9,78 3100 2900 2900 101,3 290,4 2955
Temperatura (°C) -170 -119,5 9,7 10,64 10,64 20 20,17 21
Calor (KJ/h) 2,07E+07 1,95E+07 1,89E+07 9,45E+06 9,45E+06 3,64E+07 3,64E+07 3,62E+07
Estado Liguido Gas Gas Gas Gas Liquido Liquido Liquido
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8a | 8b

kg/h w kg/h W
Metanol(kg/h) 242424 0,999 |2424,24 0,999
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 0 0 0 0
Acido acético (kg/h) 0 0 0 0
Agua (kg/h) 2,43 0,001 [2,43 0,001
Metano (kg/h) 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0
Acido propionico (kg/h) 0 0 0 0
Acetato de aluminio basico(kg/h) 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h) 2426,67 2426,67
Caudal volumétrico (m3/h) 3,095 3,095
Presion (KPa) 2860 2860
Temperatura (°C) 21,3 21,3
Calor (KJ/h) 1,81E+07 1,81E+07
Estado Liquido Liguido
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MecO,

w w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 123,85/0,021123,85|0,021| 247,7 |0,021| 0,37 |0,001]247,33(0,022| 247,7 10,103 | 247,7 |0,103| 247,7 (0,103
Acetato de metilo(kg/h) 843,38|0,143]843,38(0,143(1686,76 (0,142 9,61 |0,024(1677,2]|0,147|1686,6| 0,7 |1686,6| 0,7 [1686,6]| 0,7
Acido acético (kg/h) 4500 |0,761| 4500 [0,761| 9000 | 0,76 [347,84]|0,854|8652,2|0,757|351,45(0,146|351,45]0,146|351,45|0,146
Agua (kg/h) 430,540,073 430,54 |0,073| 861,07 |0,073| 12,1 [ 0,03 [848,97]|0,074| 85,08 |0,035] 85,08 [0,035( 85,08 | 0,035
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido propionico (kg/h) 2,85 0 2,85 0 5,7 0 0,59 (0,001 5,11 0 0,59 0 0,59 0 0,59 0
Acetato de aluminio basico(kg/h) 7,07 10,001| 7,07 |0,001| 14,4 ]0,001| 14,4 [0,035 0 0 14,4 [0,006| 14,4 |0,006| 14,4 |0,006
Iridio (kg/h) 7,07 [0,001| 7,07 |0,001| 22,37 [0,002]| 22,37 [ 0,055 0 0 22,37 [0,009| 22,37 [0,009] 22,37 {0,009
Caudal Total (kg/h) 5914,76 5914,76 11838 407,28 11430,81 2408,19 2408,19 2408,19
Caudal volumétrico (m3/h) 7,2 7,2 3389 0,3917 6704 17,94 2,324 2,4
Presion (KPa) 2860 2860 101 108 102,3 101,3 101,3 3570
Temperatura (°C) 194 194 102,6 109,4 109,3 59,84 19,82 30
Calor (KJ/h) 4,44E+07 4,44E+07 8,79E+07 2,87E+06 8,21E+07 1,40E+07 1,41E+07 1,41E+07
Estado Liquido Liquido Gas/Liquido Liquido Gas Gas/Liquido Liquido Liquido
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kg/h W kg/h w kg/h W kg/h w kg/h W g/h w Ka/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 123,85 |0,103| 0,187 [ 0,001 0 0 0 0 0 0 2225,9] 0,1236 |2473,3| 0,1236
Acetato de metilo(kg/h) 843,3 | 0,7 | 4,804 |0,024| 0,598 0 0,44611 |1,1424E-4]0,15289|1,621E-05| 15092 | 0,8380 | 16769 | 0,8380
Acido acético (kg/h) 175,725(0,146 173,920,872 | 11798 | 0,887 | 3180 0,8143 | 8648,5 | 0,9171 [32,804]0,00182 |36,448]0,00182
Agua (kg/h) 42,54 [0,035] 6,049 | 0,03 [1495,9{0,112| 723,93 0,1854 | 775,99 0,082 [657,91]0,03653|731,01]0,03653
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido propidnico (kg/h) 0,296 0 0,296 | 0,001 | 5,669 0 |0,575605| 1,474E-4 | 5,1075 | 5,416E-4 0 0 0 0
Acetato de aluminio basico(kg/h) 7,2 0,006| 7,07 |0,035 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 11,185 |0,009|11,185(0,035 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h) 1204,096 199,396 13300,166 3905 9429,75039 18008,614 20009,758
Caudal volumétrico (m3/h) 1,2 0,19585 14,04 2912 9,958 18,84 7541
Presion (KPa) 2860 2860 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Temperatura (°C) 21,3 21,3 105,9 107,7 107,7 55,89 57,98
Calor (KJ/h) 7,00E+06 7,00E+06 1,12E+08 3,23E+07 7,72E+07 9,99E+07 1,02E+08
Estado Liquido Liquido Liquido Gas Liquido Liguido Gas
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23 24 25 26 | 27
kg/h W kg/h W kg/h W kg/h w ka/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 2473,3 0,1236 247,33 0,1236 0 0 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 16769 0,8380 1677 0,8381 0,15289 | 1,621E-05 | 14539 0,5099 14539 0,5096
Acido acético (kg/h) 36,448 0,0018 3,6172 0,0018 8648,5 0,917 7409,9 0,2597 6628,4 0,2323
Agua (kg/h) 731,01 0,0365 72,985 0,0365 775,99 0,0822 6582,5 0,2307 7358,6 0,2579
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido propionico (kg/h) 0 0 0 0 5,1075 0,00054 0 0 0 0
Acetato de aluminio basico(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h) 20009,75 2000,93 9429,75 28531,4 28526
Caudal volumétrico (m3/h) 20,88 2,054 9,96 16300 15,52
Presion (KPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Temperatura (°C) 55,89 55,89 107,7 100,3 99,74
Calor (KJ/h) 1,11E+08 1,11E+07 7,70E+07 1,50E+08 1,70E+08
Estado Liquido Liquido Liquido Gas Liguido
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28 29 30 31 32
kg/h w kg/h w kg/h w Kg/h w Kg/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 1,3005 [8,805E-05| 0,15289 |9,84E-05| 0,15289 |9,840E-05 0 0 0 0
Acido acético (kg/h) 7409,9 0,5017 778,86 0,5012 778,86 0,5012 50507 0,999 58376 0,9992
Agua (kg/h) 7358,6 0,4982 774,72 0,4986 774,72 0,4986 24,271 | 0,0005 25,52 ]0,00043
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido propidnico (kg/h) 0 0 0 0 0 0 13,298 [0,00026 | 18,409 |0,00031
Acetato de aluminio basico(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h) 14769,8005 1553,73289 1553,73289 50544,569 58419,929
Caudal volumétrico (m3/h) 13,88 1,634 1,531 28650 61,84
Presion (KPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Temperatura (°C) 99,74 99,74 33,21 117,7 117,6
Calor (KJ/h) 1,52E+08 1,79E+07 1,82E+07 3,60E+08 4,40E+08
Estado Liqudio Liquido Liquido Gas Liguido
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33 34 35 36 37
kg/h w kg/h w kg/h w kg/h w kg/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Di6xido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido acético (kg/h) 29188 0,999 29188 0,999 25253 0,999 25253 0,999 3935,4 0,999
Agua (kg/h) 12,762 0,0004 12,762 0,0004 12,136 0,00048 12,136 0,00048 0 0
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0,6293 0,00016
Acido propidnico (kg/h) 9,2045 0,0003 9,2045 0,0003 6,6506 0,0002 6,6506 0,00026 2,5563 0,00064
Acetato de aluminio bésico(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h) 29209,9665 29209,9665 25271,7866 25271,7866 3938,5856
Caudal volumétrico (m3/h) 44,81 44,81 13520 13520 4,169
Presion (KPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Temperatura (°C) 117,6 117,6 117,7 117,7 117,7
Calor (KJ/h) 2,20E+08 2,20E+08 1,80E+08 1,80E+08 2,96E+07
Estado Liquido Liquido Gas Gas Liquido
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38 39 40 41 42
kg/h w kg/h w kg/h w kg/h w kg/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido acético (kg/h) 3935,4 0,999 7869,7 0,999 7869,7 0,999 7869,7 0,999 2124.,8 0,999
Agua (kg/h) 0 0 1,263 0,00016 1,263 0,000160 1,263 0,000160 | 0,341 0,00016
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0,6293 0,00016 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido propidnico (kg/h) 2,5563 0,0006 5,1073 0,00064 5,1073 0,00064 5,1073 0,00064 1,379 0,00064
Acetato de aluminio basico(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h) 3938,58 7876,07 7876,07 7876,07 2126,52
Caudal volumétrico (m3/h) 4,169 8,339 8,339 7,486 2,021
Presion (KPa) 101,3 101,3 220,7 101,3 101,3
Temperatura (°C) 117,7 117,8 117,9 31,73 31,73
Calor (KJ/h) 2,96E+07 5,92E+07 5,92E+07 6,03E+07 1,63E+07
Estado Liquido Liquido Liquido Liguido Liguido
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44 45 47
kg/h w kg/h w kg/h w kg/h w kg/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Dioxido de carbono (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
loduro de metilo (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 0 0 0 0 0,15289 | 3,6882E-05 0 0 0,15289 | 3,688E-05
Acido acético (kg/h) 5744,9 0,999 0 0 2903,7 0,7004 57449 0,999 2903,7 0,700
Agua (kg/h) 0,92202 0,00016 465 1 1240,1 0,3 0,92202 | 0,00016 1240,1 0,3
Metano (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido propidnico (kg/h) 3,7283 0,00064 0 0 1,379 0,00033 3,7283 0,0006 1,379 0,00033
Acetato de aluminio basico(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Caudal Total (kg/h) 5749,55 465 4145,33 5749,55 4145,33
Caudal volumétrico (m3/h) 5,464 0,46 4,053 5,468 4,053
Presion (KPa) 101,3 101,3 101,3 468,8 705,6
Temperatura (°C) 31,73 20 30,03 32,4 30,85
Calor (KJ/h) 4,40E+07 7,36E+06 4,18E+07 4,40E+07 4,18E+07
Estado Liquido Liquido Liquido Liguido Liguido
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MecO,

9a 9%b 9c 9d
kg/h w kg/h w kg/h w kg/h w
Metanol(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0
Monoxido de carbono (kg/h) 50,23 0,522 50,23 0,522 100,45 0,522 0 0
Didxido de carbono (kg/h) 36,44 0,379 36,44 0,379 72,88 0,379 274,46 0,136
loduro de metilo (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de metilo(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0
Acido acético (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua (kg/h) 0 0 0 0 0 0 84,05 0,042
Metano (kg/h) 7,95 0,083 7,95 0,083 15,9 0,083 0 0
Hidrogeno (kg/h) 1,66 0,017 1,66 0,017 3,31 0,017 0 0
Acido propionico (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetato de aluminio basico(kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0
Iridio (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0 0
Oxigeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 272,84 0,135
Nitrégeno (kg/h) 0 0 0 0 0 0 1383,55 0,687
Caudal Total (kg/h) 96,27 96,27 192,54 2014,89
Caudal volumétrico (m3/h) 5,336 5,336 221,6 7130,172976
Presion (KPa) 2860 2860 101,3 101,3
Temperatura (°C) 194 194 194 988,89
Calor (KJ/h) 5,40E+05 5,40E+05 1,08E+06 -
Estado Gas Gas Gas Gas
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Comprobacion del balance global de materia

entradasistema msalidasistema

Caudales de entrada al sistema

1 4767,12
5 4853,33

44 465
Caudal total 10085,45

Caudales de salida del sistema

9C 192,54
46 5749,55
47 4145,33
Caudal total 10087,42

Como se puede observar hay una diferencia de unos 2 kilogramos/h en el
balance de materia. Esto se puede atribuir a errores en el arrastre de decimales

y en los métodos de célculo.

14
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Una vez mostrado el balance de materia y energia se pasa a considerar el
disefio de los distintos equipos que componen la planta de produccion.

I INTRODUCCION TEORICA AL DISENO DE TANQUES.
Como alguna de la metodologia de calculo puede resultar repetitiva se ha
considerado la opcion de detallar inicialmente aquellos métodos de calculo mas

estandares como pueden ser el calculo de recipientes a presion o el método de

Kern para intercambiadores de calor.

 Diseflo mecanico de recipientes a presion:

Para el célculo del disefio mecéanico de todos los equipos proyectados se ha
seguido de manera general el codigo ASME sec8/1, de tal forma que para el

calculo del grosor de un cilindro se utiliza la expresion:

Expresion para el céalculo del grosor de un cilindro:

P, [R
t=———S " +C,+C, (1)
SE- (06[P,)

Donde:

t es el grosor en (mm)

Pq4 es la presion de disefio (bar)

R es el radio en (mm)

S es el valor de resistencia a la traccion (bar)

E es el valor del radiografiado.

C; es el coeficiente de sobre espesor por corrosion

C, es el coeficiente de sobre espesor por defecto de fabricacion.

Los parametros de disefio necesarios segun cada equipo vienen definido por

las siguientes expresiones:

15
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Presiéon de diserio (en bar):

B =R, +1 (2)

P=11"P (2) bis

Se calcularan ambas presiones y se considerara en el disefio la mas elevada,

ademas se le aflade siempre la presion debida a la columna de liquido:
Pcol.liquido =¢glh (3)

Temperatura de diseiio (en °C):

T, =T, +20°C 4)

Donde:

Pg Yy Tq son presion y temperatura de disefio respectivamente en (bar) y (°C).
Pop. Y Top. SON la presion y temperatura de operacion en (bar) y (°C).

¢ es la densidad del liquido confinado en el equipo (Kg/m®)

g es la aceleracion de la gravedad (m?/s).

h es a altura de columna de liquido.

Valores de C; y Co:

C; corresponde al valor de sobre espesor por corrosion y equivale a 1 mm.

C, sigue la expresion siguiente:
C,=0206-t)+ 007[t+1 (5

Por tanto la expresion (1) sustituida quedaria como sigue:

{ = PIR
SIE-06LP

+020{6-t)+ 007H+1
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Estas son las directrices basicas para el disefio mecanico del cuerpo cilindrica
o virola, a partir de aqui se seleccionaran las expresiones pertinentes para los

distintos fondos también recogidas en el codigo ASME.

Fondo toriesférico:

P, [RIM
= + Cl
2SE- (02[P,)

+C, ()

Las variables mostradas en esta expresion son de igual significado que las
referidas en la ecuacion (1), exceptuando el parametro M cuyos valores se han

de extrapolar de la tabla siguiente:

Fondo cénico:

Se plantea como el céalculo de espesor en un cilindro con la salvedad que el

calculo de volumen del fondo se realizara siguiendo la expresion:

20ga (©)

Donde:
h es la altura del fondo
a es la inclinacién medida en grados

D es el diametro en (m)

El volumen de cada tanque quedara repartido entre el cuerpo cilindrico (virola)
y el fondo conico:
V =V, +V

tanque virola fondocénio

Donde: Teny ) L

V, . =—D*H '

virola

I

Figura 11.1 : esquema del fondo cénico
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_ml4D%L

fondoconio
3

\Y,

D

DondeLes: L=———
2TACa

Sustituyendo estas ecuaciones en la primera:

T 1

Vianque = —-D3-(r +—j donde r = H/D
4 6TAGa

11.1 TANQUES DE ALMACENAMIENTO
11.1.1 TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE METANOL (T-101 a T-104).

Teniendo en cuenta la normativa para liquidos inflamables y combustibles que
se incluye en la inspeccion técnica ITCMIEAPQ1, entre los cuales se encuentra

el metanol, tomaremos las decisiones relativas a su almacenamiento.

Este se llevara a cabo en recipientes fijos de superficie situados al aire libre.
Los recipientes seran tanques atmosféricos ya que el metanol se almacenara a
una temperatura inferior a su temperatura de ebullicibn. Seran necesarios
cuatro tanques idénticos de 100 m® que estaran a un 75% de su capacidad
aproximadamente ya que para productos de la clase Bl consideramos
recomendable este porcentaje de ocupacion. Cada uno de los tanques
constara de un cuerpo cilindrico, un fondo inferior plano y uno superior cénico.

No hemos considerado necesaria la instalacion de aislante.

18
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A) Diseiio funcional

Capacidad de almacenamiento

Las necesidades de metanol corresponden al valor de 6,3 mh.

Teniendo en cuenta que los tanques tendran la capacidad suficiente

para poder almacenar un dia de produccién y un dia de stock, el

volumen de metanol a almacenar serd el siguiente:

6,3m*/hx 24h x 2dias=3025m°

1ldia

Célculo del volumen de los tanques

Si utilizamos 4 tanques verticales de 100 m?, en cada tanque tendremos

una ocupacion del 75% aproximadamente:

3025m°
4tanques

Célculo de las dimensiones de los tanques

=75,6m?® encadatanque= 75,6% deocupacion

Como diametro cogemos 4m ya que es el maximo permitido en

transporte especial y 60° como el &ngulo del fondo conico.

Vrecipiente + Vfondocénico = 100m3
Vrecipiente = 2 EDZ Dh
4
Y/ 2
v amn o
fondocénico 3 y 2 [ ara

19
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Agrupando las dos expresiones obtenemos lo siguiente:

. 47100 Cam

6 [lanaj 3 1
mir+——
6 [tan6(

100m’* = %TED3 [ér +

r=19m ; r=%:>h=l9@f=7,6m

4
L=————=115m
2[tar60° H

Por tanto las dimensiones de los tanques son las siguientes:

Tabla 1: dimensiones de los tanques de metanol.

ALTURA ALTURA ALTURA DIAMETRO VOLUMEN VOLUMEN VOLUMEN
RECIPIENTE FONDO TOTAL (m) RECIPIENTE FONDO TOTAL

(m) CONICO (m) (m3) CONICO (m3)
(m) (m®)
7,6 1,15 8,75 4 95,5 4,8 100

+ Calculo de la densidad de metanol

Como el tanque estard ubicado al aire libre, como Temperatura de
operacion cogeremos el caso mas desfavorable, en que la densidad es

menor. Por tanto, cogeremos el valor de Tamacenamiento = 35°C = 308°K.

Den= DenA Donde:

o
(Den Bm( DE”CJ ) )

DenA = 1,2057
DenB = 0,19779
DenC = 512,63
DenD =0,17272

20
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Substituyendo obtenemos: Den=24,3Kmol/ m®

32Kg y im’

24.3Kmol/ m? x
1Kmol metanol 1000

=0,7776Kg/I

Por tanto, pcy o4 B5°C,latm) =0,7776Kg /|

Como la densidad del metanol es menor que la del agua (pagua = 1 kg/l),
utilizaremos la del agua para realizar los célculos. De esta manera

sobredimensionamos para asegurar un buen funcionamiento.

B) Disefio mecanico

e Calculo del espesor de los tanques
En primer lugar debemos calcular la presion de operacién, que en
nuestro caso corresponde a la presion ejercida por la columna de liquido

en el interior del tanque.

R=hlglp Donde:

h, : altura de liquido (m)
g: gravedad (m/s?)
p: densidad (Kg/m®)

Nos falta por conocer h;:

v, :%mzm, :75,62%@2 h = h = 602m

3
R = 6,02E9;81ELG1]'_0—?! = 59[10" Kg/ m3* =59KPa
m
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10° Pa y latm

59KPax 5
1KPa 1013210 Pa

= 058atm

Una vez conocemos la presion de operacion, calculamos la presion de

disefio con la siguiente expresion:

Pd = Pop +1barg: 058+1=158=16atm

Ya podemos calcular el espesor del recipiente y de los fondos cénico y
plano. Lo hacemos segun el cédigo ASME. Como factor de soldadura

(E) se toma el valor de 0,85.

6894,76N /m’ y 1bar

S(@B5°C) =16100psix
( ) P 1psi 10° N/

=111006bars

_ 16barg 2000mm
111006bar [(D85- 0,6 [1,6barg

+0206-t)+ 0071 +1

t=495mm=5mm

Como el fondo coénico solo tiene que soportar su propio peso, tendra el
espesor minimo ponderado de 4 mm.

Para el fondo plano cogemos el mismo espesor del recipiente, 5mm.
Este soporta una presion menor que las paredes laterales y hacerlo de la

misma medida supondra un coste menor.
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Por tanto, los espesores son los siguientes:

Tabla 2: espesores calculados para recipientes de metanol.

RECIPIENTE | FONDO PLANO | FONDO CONICO

(mm)

e Calculo del peso de los tanques

Peso del recipiente vacio:

Calculamos el peso de cada una de las tres partes que constituyen el
tanque. La densidad del acero escogido que tiene un valor de 7800
Kg/m?®.

Cilindro:

I:)cilindro = pacero |]/cilindro = p % |]Dezxt - ir21t) EH
Do =D,y +2[=4+2510° = 401m

P

cilindro

=7800Kg / m’® Bg {401 - 4%)m? 7,6 m = 372933Kg
Fondo plano:

P, LA

fondo

@ = 7800Kg / m’® Bg ° m? (510 m = 4901Kg

ondoplano — pacero
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Fondo cénico:

P, A, d ; A=mRlg ; g=—

ondocénico — pacero fondo

2

P =7800Kg/ m® Or2 E—I_imo m* 10 °m=56591Kg
SIn

fondoconico

Por tanto, el peso total del recipiente vacio es:

P

T vacio

=372933+4901+56591=478534Kg

Peso del recipiente lleno:

Consideramos el peor de los casos en el que el recipiente esta al 100%
de ocupacion y el liquido que contiene es agua.

I:)Tlleno = I:)Tvacio + I:)agua = I:)Tvacio + pagua Vv = 4785’34+1000kg/ m3 ELOOm3
P eno =10478534Kg ==105Tn

11.1.2 TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE CO: T-105,106 i 107

El mondxido de carbono, debido a sus caracteristicas fisicas y quimicas, puede
almacenarse como un gas licuado en tanques criogénicos; aunque se
distribuye, en la mayoria de casos, como un gas comprimido. Nosotros lo
tendremos almacenado como un liquido siguiendo la normativa MIE-APQ-001 y
MIE-AP-10.

Los tanques criogénicos son tanques los cuales trabajan a presion elevada, en
este caso de unos 9 barg, y temperaturas extremas, -170°C; esto implica que
las caracteristicas de disefio de este tipo de tanques sean especiales. En la
figura 11.1 podemos ver representado un esquema de un tanque criogénico, el
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cual consta de dos recipientes, uno externo de acero al carbono y otro interno
de acero al niquel al 9%, entre medio de estos dos recipientes encontramos un
material aislante, generalmente perlita expandida, y se hace el vacio para evitar
la transmision de calor entre el exterior e interior.

El uso de perlita para el aislamiento criogénico o de baja temperatura es apto
debido a que presenta una baja conductividad térmica a través de un amplio
rango de densidades; sin embargo, la densidad recomendada es de 48 a 72
Kg/m? (3 a 4 Ib/ftd).

Ademas de sus excelentes propiedades térmicas, el aislamiento con perlita es
relativamente bajo en coste y su instalacion y manejo son sumamente faciles.
Debido a su estructura no tenemos deformacion del recipiente que se debe
aislar.

Ya que es un material incombustible, cumple con las regulaciones de incendio.

EconomizerYapor Ling

__— Top Fill Line
M | Lifting Lug
\\Vapur Space

Inner Tank, 9% Kickel Steel,
Alumminum, or Stainless Steel

——Liguid Product
L — Quter Tank, Carbon Steel

b Insulation Evacuatedto a
High%acuum

x Liguid Tank

Figura 11.1 Esquema tanque criogénico.

El tanque lo compraremos fabricado a la empresa americana Universal
Industrial Gases, Inc. Ya que es la uUnica que nos ha facilitado los datos
especificos de disefo para estos tanques.

Para la produccion de 78000Tn/afio de &cido acético (60% glacial i 40% al 70%
en agua) necesitaremos 4767,12 kg/h de monoxido de carbono gas, sabiendo
que un 10% no reaccionara. Esto implica que necesitemos almacenar 166,4
m3/d de monéxido de carbono liquido, pero tendremos un stock de 2 dias por

seguridad; asi que en total almacenaremos 332,8 m*/d. Segin la normativa
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MIE-AP-10 estos tanques podran llenarse hasta una capacidad del 75% del
volumen total del recipiente interno. Instalaremos 3 tanques horizontales de
137,565 m°.

Todos los sistemas de almacenamiento criogénico constan, a parte del tanque
descrito anteriormente, de un evaporador tal y como se observa en la figura
11.2

El cual nos sirve para pasar de liquido a gas el monéxido de carbono mediante

conveccion natural con el aire.

C T
Ligquid Tank
- q

e

Armbient Alr
Vaporizer

Gauges

N
Telemetry \

Unit ~_

Control Manifold

e
— 2.8 Py | Gaseous Product
valve 2 ) il to Customer
i a el ot
il 1

Bottam Fill Walve [ —

Figura 11.2 Esquema de un sistema de almacenamiento criogénico

Este evaporador tendra que cumplir las propiedades necesarias para evaporar
el caudal necesario de monoxido de carbono procedente de los tres tanques de
almacenamiento.

También hay que remarcar que sélo se coloca un evaporador, para los tres
tanques, porque mientras uno de los tanques sea rellenado este no
suministrara CO al proceso y los otros dos tendran que suministrar la cantidad

necesaria total.
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A parte del evaporador y valvulas se requiere un equipo de refrigeracién que
produce la refrigeracion necesaria para compensar las ganancias de calor a

través del aislamiento.

Tendremos que disefiar un cubeto contra derrames especifico para este tipo de
tanques, ya que los depdsitos para gases inflamables de capacidad superior a
100.000 litros lo requieren por normativa. Siguiendo la normativa MIE-AP-10 el
cubeto tendra un volumen igual al del depdsito de mayor capacidad. Como
todos los depdsitos tienen el mismo volumen, nuestro cubeto serd como
minimo de 137,565m?. La altura de las paredes no superara el metro de altura
y el fondo de éste debera ser compacto y tener una pendiente tal que todo
producto liquido derramado discurra rapidamente hacia el cubeto a distancia,
sin pasar por debajo de otros recipientes, tuberias y elementos de mando de la
red de incendios. El cubeto a distancia debera tener, al menos, una capacidad
igual al 20 por 100 de la capacidad global de los recipientes en €l contenidos.

La distancia de los tanques a las paredes del cubeto serd de 1,5m y la

distancia entre tanques tendra que seguir la siguiente relacion:

hoi7s, =MD
D

(05

£<1,75_> L=2
D 2

h-> altura del tanque (m)
D > Didmetro del tanque (m)

L - distancia entre los tanques (m)

En nuestro caso como los tanques se encuentran en posicion horizontal el
diametro equivale mas o menos a la altura del tanque, entonces la relaciéon h/D
=~ 1. Asi que la distancia que tendremos entre los tanques de CO sera de 1,9m

aproximadamente.
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La cimentacion de los tanques que contienen liquidos criogénicos sera algo
distinta a la de los tanques normales, ya que deben adoptarse precauciones

especiales para evitar la congelacion y variacion del volumen del subsuelo.

11.1.3 TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE ACIDO ACETICO G LACIAL
(T-108 a T-111)

Estos tanques almacenan &cido acético glacial.

El acido acético es corrosivo e inflamable y son necesarias ciertas
precauciones por lo que respecta a su almacenamiento y transporte.

El disefio de tanques de almacenamiento de productos corrosivos y/o
inflamables, estd sujeto a la normativa MIE-APQ-001 sobre el almacenaje de
productos quimicos que es la que se seguira en el proyecto.

Siguiendo esta normativa, los tanques de acético glacial no se llenaran por
encima del 75% de su capacidad.

Por cuestiones de logistica se fija un diametro del tanque de 4 m (méxima
anchura que se puede transportar por carretera) y un volumen de 100m?.

Se almacenara en un tanque cilindrico en posicion vertical, con fondo superior
conico e inferior plano.

Por lo que respecta al material de construccion, se recomienda utilizar aluminio
0 acero inoxidable.

En el caso de que se utilice aluminio es necesario un control muy preciso de la
temperatura, ya que a partir de 30°C la corrosion se incrementa de forma
importante. Con tal de intentar evitar estos problemas, nos hemos decantado
por la opcion de utilizar acero inoxidable AISI 316 para la construccion del
tanque.

Ademas, en nuestra situacion es necesario proveer de calor al tanque para
prevenir que el acido se congele, debido a que la temperatura de congelacion

es facilmente alcanzable (16°C).
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A) Diseio funcional

e Caudal de entrada al tanque

Q: caudal de entrada de &cido al tanque (m®)
m: cabal masico de acido acético producido por dia, 136360 Kg/dia
p: densidad del acido acético a la temperatura de almacenamiento ,1038,25Kg/

m3

0="= 131,34 m¥ dia

Yo,

e Volumen diario a almacenar
V: volumen de liquido a almacenar
Q: caudal de entrada de acido al tanque, 131,34 m*/ dia
T: tiempo de residencia
Fijamos un tiempo de residencia de 2 dias debido a que consideramos un dia
de stock y uno de produccion, y asi tenemos:

V=0Q 1=262,67m°

* Numero de tanques

Utilizamos tanques con una capacidad de 100m® aunque debido a normas de

seguridad Unicamente se aprovechara el 75% de este volumen.

N° tanques:L =3.5
0,75

Redondeamos el nimero y utilizaremos cuatro tanques de 100m?>.
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» Condiciones de operacion y disefio

El tanque opera a las siguientes condiciones (Para el disefio utilizamos
presiones relativas):

Top=30°C

P op= P=p-g-h
Donde:

h;: altura de la columna de liquido (m)

p: densidad del acido a 30°C=1049kg/m?

h;: altura de la columna de liquido (m)

Dado que conocemos el volumen de &cido en el tanque (75 m®) podemos

conocer la altura de la columna de liquido a partir del volumen de un cilindro.
n -
V|:Z .D* h h;: altura de la columna de liquido (m)

V;: volumen del liquido, 75 m®
D: didmetro de la carcasa, 4m
Despejando en la ecuacion anterior obtenemos una altura de liquido de 6m.Asi
pues:
P ,x=60819,46 Pa= 0,61 bar.
En cuanto a los parametros de disefio se han fijjado respecto a orientaciones
bibliograficas:
Ty4= T operacion + 20°C=50°C
P¢=1,1- P o= 0,671 bar

* Dimensiones de los tanques

Los tanques tienen una capacidad de 100m® y un didmetro de 4m. A
continuacion se calculara la altura.

V, = Volumen de la carcasa (m°)

V= Volumen del cono (m®)

Vy+V=100m®

Con férmulas geométricas, podemos conocer la altura de la seccion conica.
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_ D
2 dga

Donde:

D: diametro de la carcasa, 4m.
a : angulo del fondo cénico, 60°

Se obtiene h=1,2m y podemos encontrar el volumen del cono,

Ve="t.D?%h=484m°
12

Y del cilindro,
V, =100m?-V,=95,16 m3

Por ultimo, de la férmula del volumen de un cilindro, la altura (H) de éste:
n

V== -D*H H=7,6m
4

Grueso de la virola

Se calcula con la siguiente expresion para cilindros a presion interna:

_ PdIR
S[E - 06[Pd

Donde:

t es el grueso de la virola (mm)

E es el factor de soldadura que corresponde a un radiografiado doble, 0,85
Py Presion de disefio, 0,67 bar

S es el esfuerzo maximo del material a la temperatura de disefio, 1038 bar
R es el radio del cilindro, 2000mm

C1 es el incremento por corrosion 1mm

Substituyendo obtenemos un grueso de 2,71mm.
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Es recomendable aplicar un factor de corrosion a este grueso, definido como
0,2:(6-t)-0,07-t. Esto nos da un grueso final de 3,7Imm. Normalizamos y
consideramos un grueso de 4mm.

Grueso del fondo plano

Se puede considerar que es entre 1mm mas grueso que el de la virola.

Por lo tanto seria de 4,71mm. Al normalizar consideramos un grueso de 5mm.

Grueso del cono

Debido que no resiste ninguna presion interna se puede considerar que es el

minimo normalizado, es decir, 4mm.

* Peso en vacio del equipo

Peso de la pared del tanque

-Area envolvente
Area chapa = Do -L -1
Donde:
Do es el diametro externo, 1,994 m
L es la altura, 7,6 m
Area chapa 47,58m?

-Volumen envolvente
Volumen chapa= Achapa - t
Donde: t es el grosor de chapa de la carcasa, 0,004m

Volumen chapa =0,19m?

-Peso de la carcasa

Peso carcasa= Vchapa - P
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Donde p es la densidad del material de construccion. En nuestro caso se ha

elegido acero inoxidable AISI-316 cuya densidad es 7900 kg/m3.

Peso carcasa=1503 kg

Peso del fondo cénico

-Area lateral del cono
Se calculara a partir de la expresion:
cono = TT'I""Q
Donde: g, generatriz externo de los fondos, 2,33m
r, radio externo, 2m
Acono = 14,65 m?

-Volumen cono
Volumen cono = Agno-t =14,65-0,004=0,06m>

-Peso cono
Peso cono = V¢gner p=0,06-7900=462,86Kg

Peso del fondo plano

-Area del fondo
Area fondo= m-P=12,56m?

-Volumen del fondo

Volumen fondo = Asongo't = 0,063 m®

-Peso del fondo
Peso fondo = Viongo: o = 496,12Kg
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Peso del aislante

Este calculo se ha llevado a cabo a través de la pagina web www.isover.com

con el software induver. El material que hemos utilizado es BX SPINTEX 613 —
40 y un revestimiento exterior de acero austenitico. Se obtiene que es
necesario 200mm de aislante.

71

— 2 2
Pesoai5|ante carcasa — Z'((taislante + Dext) - Dext )H 'paislante

donde paisiane=40 Kg/m®
Se Obtlene PeSOais|ante carcasa:65,312Kg

Peso total del tanque vacio

Peso total vacio = Pcarcasa + Pfondo+Pcono+Paislante = 2527,97 Kg

* Peso del equipo lleno de agua

- Densidad agua = 1000 kg /m®

- Peso del agua en el reactor = Densidad - Capacidad tanque = 1000- 100=
100000 kg

- Peso tanque lleno = peso liquido+ peso tanque vacio= 102527,972 Kg

* Peso del equipo en operacion

Siguiendo las normas, el tanque no estard lleno a mas del 75% de su
capacidad.

- Densidad &cido acético (30°C) = 1038,25Kg/m?

- Peso del acido en el tanque = Densidad - 0,75- Capacidad tanque =
1038,25-0,75-100 = 77868,75 Kg

- Peso del tanque lleno= 80214,72Kg
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11.1.4 TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE ACIDO ACETICO D ILUIDO
(70%) T-112 A T-114.

Para llevar a cabo el disefio de estos tanques se ha seguido la normativa MIE-

APQ-001 para productos quimicos corrosivos y/o inflamables.

Su almacenamiento tendra lugar en 2 tanques idénticos de 100 m*y un tercero
de 50 m®, todos ellos situados al aire libre. Por motivos de seguridad, hemos
considerado que solo estén llenos hasta un 75 % de su capacidad.

Cada uno estos tanques constara de un cuerpo cilindrico, un fondo superior
conico y uno inferior plano.

El material de construccion sera acero inoxidable AISI-316.

Debido a la alta corrosion que el acido acético presenta una vez se superan los
30° C de temperatura, el tanque estara recubierto por un material aislante.

A) Disefio funcional

e Calculo de la cantidad producida de acido acéticoa | 70%:

7500(Tn/afnc-0.4 =3000(Tn/ancacétic7C%

Solo el 40 % de la cantidad total producida de acido acético es de
aceético al 70 %. Pero esto es un valor teérico, y no lo que la nuestra
planta esta produciendo realmente. La produccion real es de :

32831 Tn/afio

* Calculo de la cantidad a almacenar:

1 dia de produccion + 1 dia de stock:

32831Tn lafio
anc 33Cd

2dias=199Tn
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+ Calculo del volumen a almacenar:

109N 10°g lem?®  Im’

. — =187m3de acético al 70 %
1ITn 1.0637g 10°cm

Llenando los tanques solo hasta el 75 % obtenemos:

2 tanques de 100 m* — con 75 m® cada uno

1 tanque de 50 m* — con 37 m®

e Calculo de las dimensiones:
El didametro vendra fijado ya que para poder transportar los tanques por
carretera, estos tienen que tener un diametro maximo de 4 m. Y

fijaremos a en 60°, porque es el valor maximo que podemos coger y de

esta manera obtener la menor altura de fondo cénico posible.
Los valores obtenidos para cada tanque son:

o Tanquesde 100m3: r=1.89 — L=12m yH=7.6m
o Tanque de 50 m* r=2.26 > L=09m y H=6.8 m

* Calculo de la altura de liquido en los tanques:

V

_ 7
almacenado — Z

D-H

Sustituyendo en esta ecuacion y sabiendo el volumen almacenado en

cada tanque y sus dimensiones se obtiene:

0 TanqueS de 100 m3 Va|macenado = 75 m3 D: 4 m

Hiiquido= 6 M
o Tanque de50 m®: Vamacenado =37 m® D=3 m
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Hiiquido = 5.2 M
e Célculo de la presion del liquido:
Piauido = Hiquido 09

Donde p es la densidad del acético y tiene un valor de 1063.7 Kg/m*y g

es la aceleracién de la gravedad (9.8 m/s?). Sustituyendo:

o Tanques de 100 m*® sabiendo que Hiiquido SON 6 M se obtiene que

o Tanque de 50 m® sabiendo que Hiiquido SON 5.2 m se obtiene que
Pll'quido = 0.53 bars
» Calculo del grosor de la virola:
Para cilindros disefiados a presion interna se calcula a partir de la

ecuacion:

_ PD'R

=< “ogp TG +C:
SE- 06P,

Donde:
Pp : presion de disefio. Se calcula a partir de la Pjiguido:
0 Pliquido > 0.5 bar-g : Pp = Piiquido + 10 % Piiquido P€ro cogiendo como
valor minimo el de Pjiquigo + 1 bar-g.
0 Pliquido < 0.5 bar-g : Pp = Piiquido + 20 % Piiquido

Segun los valores de Pjiquido Calculados vy el criterio anterior:

o Tanques de 100 m*: Pp = 1.62 bar-g
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o Tanque de 50 m®: P, = 0.65 bar-g

R: radio del cilindro (mm)
S: esfuerzo maximo del material a la temperatura de disefo.
La temperatura de operacion para el caso mas desfavorable sera de
35°C . Para calcular la de diseiio hemos considerado:

Tp=Tep + ¥ Top=52.5°C
Para esta temperatura la tensibn maxima admisible es de 1110.3 bars
E: factor de soldadura. En el caso de radiografiado parcial es de 0.85.
C,: tolerancia de fabricacion. Hemos considerado:

0.2:(6-t) +0.07 -t

C,: tolerancia de corrosion. Hemos considerado 1 mm.
Sustituyendo estos valores se obtiene un grueso de:
o Tanques de 100 m* t = 4.14 mm , por lo tanto, se coge una
chapa de 5 mm.
o Tanque de 50 m*: t = 2.86 mm , por lo tanto, se coge el grueso
de chapa minimo que es de 4 mm.

e Calculo del grosor del fondo conico:

Como no tiene que soportar ninguna presion, el grosor requerido de la

chapa sera el minimo: 4 mm.

e Célculo del grosor del fondo plano:
En este caso la presion de liquido de cada tanque queda compensada
con la fuerza normal que ejerce el suelo. Por tanto, el grosor sera el

mismo que el de la virola. En el caso que la virola tenga el grosor minimo

se la sumara 1 mm.
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o Tanques de 100 m* 5 mm

o Tanque de 50 m* 4 mm +1mm = 5 mm

e Calculo del grosor del aislante:

Este calculo se ha llevado a cabo a través de la pagina web

www.isover.com con el software induver. El material escogido ha sido
BX SPINTEX 613 — 40 y un revestimiento exterior de acero austenitico.
Con la temperatura de operacion, una temperatura exterior de 35 °C y
una temperatura exterior de revestimiento de 30°C se obtiene que para

los tres tanques es necesario un grosor de aislante de: 210 mm.

» Calculo del peso de los tanques:

«» Calculo del peso de los tanques vacios:

anquevacio — ext int

v, = %-(D2 -D?

PesOcarcasa = Vtanque vacio * Pmateriai donde p = 7800 Kg/m3

— 7l 2 2
PesS0aisiante carcasa = Z'((taislante + Dext) - Dext)'H ‘Paisiante

Donde:

Paislante=40 Kg/m3

PesotoTAL carcasa = P€SO0carcasa + P€SO0aisiante carcasa
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Tabla 3: Volumen y peso de los tanques.

TANQUES | Viangue vacio | P€SOcarcasa | P€SOaisiante | PESOTOTAL
(m®) () (Kg) ()
100 m 0.478 3728 413 4141
50 m* 0.257 2002 279 2281
PesO0rondo plano = %'Dext U Ormaterial

siendo

PeSOtondo conico = TR G0, e dONde R: radioy g =

a =60°

PesO0aisiante fondo conico = 7D 01 iqante Paisiante

Solo llevara aislante el fondo conico, el plano no.

Tabla 4: Peso de cada una de las partes del tanque de acido acético diluido.

TANQUES | PesO1ondo plano | P€SO+ondo conico Pes0aisiante Peso otal
(Kg) (Kg) fondo conico (K@) | fondo conico  (KQ)
100 m 123 453 122 575
50 m° 92 255 69 324

«» Calculo del peso de los tangues llenos:

Se calculara el peso de los tanques llenos a su maxima capacidad.
Como el acido acético al 70 % tiene una densidad superior a la del
agua, se realizaran estos calculos con su densidad y no con la del

agua.
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o Tanques de 100 m® llenos :

PesQ., =100m°® &ZKQ =10637g
m
o Tanque de 50 m? llenos:
10637Kg
PesQq, = 50m° ———— =5318Kg

m

Peso total = PeS0iotal vacios + P€S0acstico

Tabla 5: peso total vacio y lleno de los tanques de acido acético diluido..

TANQUES | PesOalvacio (Kg) | Peso total (KQ)

100 m 4839 111208
50 m® 2697 55882

11.1.5 TANQUES DE ESPERA Y PULMON.

11.1.5.1 Tanque de espera de metanol (T-201)

Se debe disefar un tanque de espera de metanol, anterior a la bomba que dara
la presion necesaria para llevar a cabo la reaccién en los RCTA's disefiados.
Sera disefiado siguiendo la normativa MIE-APQ-001.

El recipiente sera disefiado a presion atmosférica y su capacidad no debera

superar el 75%.

El disefio elegido para la cubierta y el fondo es del tipo torisférico.
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A) Diseiio funcional

Se determina la capacidad necesaria del tanque a partir del caudal y del tiempo

de residencia escogido.

3
Q= 6,33”‘T

r=071

3

6,33”“T x 071n = 45m?°

El recipiente debe de estar lleno solo en un 75% de su capacidad.
V = 45m® /075=6m°

B) Disefio mecanico

El volumen total del recipiente se puede expresar como,

V,

total

=V, +2V

fondo

Y, :%EDZ [H + 2[D,08089D?

total

Suponiendo H=1,5D y sustituyendo el volumen obtenemos,

D=1,7/m
H=2,55m

La altura total de tanque sera la suma de la altura del cilindro y los fondos

torisféricos.
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H = 2,55m+2*0,169*D
H=2,55+2*0,169*1,7 = 3,12 m

Para determinar el grosor debemos fijar la presion de disefio a partir de la
presién de operacién. Esta ultima depende de la altura de liquido.

v. ="m

+0,0808D°

Sustituyendo, obtenemos una altura de liquido de 1,8 m.
A partir de este dato ya podemos conocer el calor de la presion de operacion vy,

por consiguiente, la presion de disefio.

Pp=pOlh= 770K_g E9,81Kﬁ (18m =1360Pa = 0,13@ar
m g

P, =1bar + 0136bar = 1136bar

A partir de este dato determinaremos el grosor del cilindro y fondos.

* Grosor cilindro

PdIR L C14C2 = 1136bar [1700/2mm

- AR = +1+ 02(6-1) + 00Tt
SCE - 06Pd 111006bar [D85- 0,6 (L136bar

Despejando el grosor obtenemos,

t=2,8 mm
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* Grosor fondo

__ PdIRIM . o, 1136ar(1700/2mmi154
2[S[E - 02[Pd 2[111006bar [(D85- 0,2[1,136bar

+1+ 02(6-t)+ 007t

Despejando el grosor obtenemos:

t =2,64 mm
Se disefara el tanque para un espesor minimo de 4 mm.

11.1.5.2 TANQUE DE ESPERA DE LA RECIRCULACION (T-30 1)
Se debe disefiar un tanque de espera del caudal de recirculacion al reactor.
Sera disefiado siguiendo la normativa MIE-APQ-001
El recipiente sera disefiado a presion atmosférica y su capacidad no debera
superar el 75%.

El disefio elegido para la cubierta y el fondo es del tipo torisférico.

A) Diseiio funcional

Se determina la capacidad necesaria del tanque a partir del caudal y del tiempo

de residencia escogido.

3
Q= 2,326mT

7 =05h
m3
2,326T x 05h = 12m®

El recipiente debe de estar lleno solo en un 75% de su capacidad.
V =12m® /075=16m°
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B) Disefio mecanico

El volumen total del recipiente se puede expresar como,

V,

total

=V, +2V

fondo

V,

total

:%EDZ [H +2[0,08089D°

Suponiendo H=1,5D y sustituyendo el volumen obtenemos,

D=1,06m
H=16m

La altura total de tanque sera la suma de la altura del cilindro y los fondos

torisféricos.
H=1,6m+2*0,169*D
H=1,6+2*0,169*1,06 = 1,96 m

Para determinar el grosor debemos fijar la presion de disefio a partir de la

presion de operacion. Esta ultima depende de la altura de liquido.

v ="mn

lia = 4 lig

+0,0808D°

Sustituyendo, obtenemos una altura de liquido de 1,25 m.
A partir de este dato ya podemos conocer el calor de la presion de operacion vy,

por consiguiente, la presion de disefio.
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P, =plglh= 1020K_§3 [981% [1,25m =12507,75Pa = 012%ar
m g

P, =1bar + 012%ar = 112%ar
A partir de este dato determinaremos el grosor del cilindro y fondos.

¢ Grosor cilindro

PdIR L C14C2 = 112%ar [1060/2mm

- AR = +1+ 02(6-1) + 007t
SCE - 06Pd 111006bar [D85- 0,6 (L12%ar

Despejando el grosor obtenemos,
t=2,5mm
* Grosor fondo

PdIRIM _ 112%ar [1060/2mml 154

= +Cl+C2= +1+ 02(6-t) + 007t
2[B[E - 02[Pd 2[111006bar (85— 0,2 [1125ar

Despejando el grosor obtenemos,

t=2,38 mm

Se disefara el tanque para un espesor minimo de 4 mm.
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11.1.5.3 TANQUE DE ESPERA REFLUJO PRIMERA COLUMNA ( T-302)

Se debe disefnar un tanque de espera del caudal de condensado de la primera
columna.

Sera disefiado siguiendo la normativa MIE-APQ-001.

El recipiente sera disefiado a presion atmosférica y su capacidad no debera
superar el 75%.

El disefio elegido para la cubierta y el fondo es del tipo torisférico.

A) Diseiio funcional

Se determina la capacidad necesaria del tanque a partir del caudal y del tiempo

de residencia escogido.
3
Q= 20,868””T
r =2min=0,03%
m3
20,868T x 0,033 = 0,696m°
El recipiente debe de estar lleno solo en un 75% de su capacidad.

V =0,695m° /075=1m’

B) Disefio mecéanico

El volumen total del recipiente se puede expresar como,

V,

total

:VCIL +20V

fondo

total

Y, :%EDZ [H +2[0,08089D°

Suponiendo H=1,5D y sustituyendo el volumen obtenemos,
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D=0,9m
H=1,35m

La altura total de tanque sera la suma de la altura del cilindro y los fondos

torisféricos.
H =1,35m+2*0,169*D
H=1,35+2*0,169*0,9=1,65m

Para determinar el grosor debemos fijar la presion de disefio

presion de operacion. Esta ultima depende de la altura de liquido

o o +00808D°

v =2mn
4

Sustituyendo, obtenemos una altura de liquido de 1 m.

a partir de la

A partir de este dato ya podemos conocer el calor de la presion de operacion vy,

por consiguiente, la presion de disefio.

P,=ph= 9539K—§ EBBI% [m = 94068Pa = 0,094bar
m

P, =1bar + 0,094bar = 1,0940ar

A partir de este dato determinaremos el grosor del cilindro y fondos.

* Grosor cilindro

_ Pd[R _ 1,094%ar [900/2mm
=— — —  _+(Cl+C2=
S[E-060Pd 111006bar [(D85- 0,6 [1,094bar
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Despejando el grosor obtenemos,
t=2,409 mm
» Grosor fondo

_ PdIRIM +Cl+C2 = 1,094bar [900/2mml 154
2[5E-02[Pd 2[111006bar [D85- 0,2[1,094bar

+1+ 02(6-t) + 007t

Despejando el grosor obtenemos,

t=2,3mm
Se disefiara el tanque para un espesor minimo de 4 mm.

11.1.5.4 TANQUE DE ESPERA ENTRE COLUMNAS T-303
Se debe disefiar un tanque de espera del caudal de colas de la primera
columna.
Sera disefiado siguiendo la normativa MIE-APQ-001
El recipiente sera disefiado a presion atmosférica y su capacidad no debera
superar el 75%.

El disefio elegido para la cubierta y el fondo es del tipo torisférico.

A) Diseiio funcional

Se determina la capacidad necesaria del tanque a partir del caudal y del tiempo

de residencia escogido.
3
Q= 9,958mT

T = 045h
m3
9,958T x 045h = 45m®
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El recipiente debe de estar lleno solo en un 75% de su capacidad.

V = 45m® /075=6m’

B) Disefio mecéanico

El volumen total del recipiente se puede expresar como,

V

total

=V t2IV

fondo

V., = % [D?[H +2(0,08089D*

Suponiendo H=1,5D y sustituyendo el volumen obtenemos,

D=1,7m
H=2,55m

La altura total de tanque serd la suma de la altura del cilindro y los fondos
torisféricos.
H =2,55m+2*0,169*D
H = 2,55+2*0,169*1,7 = 3,12 m

Para determinar el grosor debemos fijar la presion de disefio a partir de la

presion de operacion. Esta ultima depende de la altura de liquido.

vV, = % D2h_ +0,0808D°

lig lig

Sustituyendo, obtenemos una altura de liquido de 1,8 m.
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por consiguiente, la presion de disefio.

Pp =pg0h= 77OK—g EBBl% [18m =1360Pa = 0,136bar
m
P, =1bar + 0136bar = 1136bar

A partir de este dato determinaremos el grosor del cilindro y fondos.

¢ Grosor cilindro

__ PR ., cp-  1136ar(1700/2mm
SCE-06LPd

= +1+ 0,2(6-t) + 007t
7791bar [(D85- 0,6 [1,136bar

Despejando el grosor obtenemos,

t=3,23 mm

* Grosor fondo

PdIRIM _ 1136ar([1700/2mml 154

= +Cl+C2= +1+ 02(6-1) + 007t
2[B[E - 02[Pd 2[7791bar [D85- 0,21, 1360ar

Despejando el grosor obtenemos,

t=2,94 mm

Se disefiara el tanque para un espesor minimo de 4 mm.
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Ejemplo de Calculo de peso de los tanques

Peso del recipiente vacio:

Calculamos el peso de cada una de las tres partes que constituyen el tanque.
La densidad del acero escogido que tiene un valor de 7960 Kg/m®.

Haremos un ejemplo de calculo para el tanque de metanol T-201

Cilindro:
I:)cilindro = pacero |N/cilindro = 10 EJ?Z qDezxt - Diit) EH
D, =D, +20=17+24E-3=1708m

P

cilindro

= 7960Kg / [-,g 1,708 - 1,72 )m? [255m = 43464Kg

Fondo TORISFERICO:
I:)fondo plano = pacero |]Vext _\/int)

El volumen de un fondo torisférico se expresa como,

Vg = 0,08089D°

Por tanto,

P

fondo plano

= 7960[10,080891,708° —0,080891,7° ) = 4487kg

Por tanto, el peso total del recipiente vacio es:
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P

T vacio

=43464+ 24487 =52438Kg

Peso del recipiente lleno:

Consideramos el peor de los casos en el que el recipiente esta al 100% de
ocupacion.

Haremos el ejemplo para el caso de que el liquido que contiene sea agua.

P

Tlleno

= Prorcio * Pagsa = Pruacio * Pagua IV = 52438+1000kg/ m, [65m’

T vacio agua —

P

Tlleno = 7024’38Kg
Los tanques pulmon de las lineas de servicio se han disefiado siguiendo el

mismo procedimiento.

11.1.5.5 TANQUE DE ESPERA DE REFLUJO SEGUNDA COLUMN A
T-304

Se debe disefiar un tanque de espera del caudal de recirculacion al reactor.
Sera disefiado siguiendo la normativa MIE-APQ-001

El recipiente sera disefiado a presion atmosférica y su capacidad no debera
superar el 75%.

El disefio elegido para la cubierta y el fondo es del tipo torisférico.

A) Disefio funcional

Se determina la capacidad necesaria del tanque a partir del caudal y del tiempo

de residencia escogido.
3
Q= 1553mT

7 =2min=0,03
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3
1553””T x 0,033 = 051m°

El recipiente debe de estar lleno solo en un 75% de su capacidad.
V = 05Im® /075= 067m®

B) Disefio mecanico

El volumen total del recipiente se puede expresar como,

V,

total

=V, t2V

fondo

V,

total

:gEDZ [H + 2[0,08089D°

Suponiendo H=1,5D y sustituyendo el volumen obtenemos,

D =0,8m
H=1,2m

La altura total de tanque sera la suma de la altura del cilindro y los fondos

torisféricos.
H=1,2m+2*0,169*D
H=1,2+2*0,169*0,8 = 1,47 m

Para determinar el grosor debemos fijar la presion de disefio a partir de la

presion de operacion. Esta ultima depende de la altura de liquido.

v ="m

lia = 4 lig

+0,0808D°
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Sustituyendo, obtenemos una altura de liquido de 0,91 m.
A partir de este dato ya podemos conocer el calor de la presién de operacion vy,

por consiguiente, la presion de disefio.

P, =plOglh= 950,6K—g [9,81% [(D9Im =8507,78Pa = 0,08Dar
m g

P, =1bar + 0,08%ar = 1,08%ar
A patrtir de este dato determinaremos el grosor del cilindro y fondos.

¢ Grosor cilindro

PdIR +CleCo= 1,08%ar [800/2mm

- AR = +1+ 02(6-t) + 00Tt
SCE - 06[Pd 111006bar [D85- 0,6 [1,085%ar

Despejando el grosor obtenemos,
t=2,35mm
* Grosor fondo

PdIRIM _ 1,08%ar [800/2mml 154

= +Cl+C2= +1+ 02(6-1t) + 007t
2[B8[E-02[Pd 2[111006bar [(D85- 0,2[1,08%ar

Despejando el grosor obtenemos,

t=2,26 mm

Se disefara el tanque para un espesor minimo de 4 mm.
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11.1.5.6 TANQUE DE PREPARACION DE ACIDO ACETICO AL 70%
(T-305).

En este tanque se diluye el acético glacial con agua. Se obtiene acido acético
al 70%.
Se escogen fondos toriesféricos para optimizar la agitacion y conseguir una

mejor mezcla.

B) Disefio mecanico

e Caudal de entrada al tanque
Q: caudal de entrada al tanque (m®/h)
mg,: caudal masico de acético glacial que entra en el tanque, 3680Kg/h
m,: caudal masico de agua que entra en el tanque, 465Kg/h
py: densidad del acido aceético a la temperatura de almacenamiento,1024Kg/ m?
P.. densidad del agua a la temperatura a la que entra en el tanque (20°C),
1011kg/m?®

+ —=26,84m%h

Q:

>3

M

Pa
» Capacidad del tanque

V: volumen de liquido a almacenar

Q: caudal de entrada al tanque, 26,84 m* h

T : tiempo de residencia, lo fijamos de 10 min, 0,166.

V=Q- 1= 447m°

Sobredimensionamos y utilizamos 1 tanque de 10m?.
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» Condiciones de operacion y disefio

El tanque opera a las siguientes condiciones (Para el disefio utilizamos
presiones relativas):

Top=30°C

P op= P=p-g-h

Donde h;: altura de la columna de liquido (m)

p: densidad de la mezcla ,1020 kg/m®

h: altura de la columna de liquido (m). Se conoce a partir de la siguiente E

Ecuacion:

V|:£ .Dz. h|
4

V,: volumen del liquido, 4,47 m*
D: diametro del cilindro, 2,5m
Substituyendo se encuentra una altura de la columna de liquido de 0,91m vy la
presion de operacion:
P op= 9116 Pa= 0,0912 bar.

Por ultimo definimos las condiciones de disefio:

Tg=T op + 20°C =50 °C
Pd:]-,l' Pop: 0,100 bal’

* Dimension del tanque

Los tanques tienen una capacidad de 10m® y un didmetro de 2,5m. A

continuacion se calculara la altura.

V,, = Volumen de la carcasa (m°)

V= Volumen del fondo (m®)

57



Meco

11. Manual de célculo

Vy+2-V=10m®
Con la férmula de Megyesey calculamos el volumen de los fondos,

Vc=0,08089-D%®=1,27m?
Por tanto: Vv=10-2-Vc=7,47m°

Con la formula del volumen de un cilindro encontramos la altura de éste,
VV=§ .D%H H=1,9m

Respecto a los fondos se obtiene su altura (L) mediante la relacién de
Megyesy,

L=0,169-D=0,5m

La altura total del tanque es la suma de la altura de los fondos y la del cilindro :

2m.
* Grueso de la virola
Se calcula con la siguiente expresion para cilindros a presion interna:

_ Pd[R
S[E-06[Pd

1

Donde:

t es el grueso de la virola (mm)

E es el factor de soldadura que corresponde a un radiografiado doble, 0,85
P4, Presion de diseiio, 0,1 bar

S es el esfuerzo maximo del material a la temperatura de disefio, 1154,53 bar
R es el radio del cilindro, 2500mm

C; es el incremento por corrosion,1mm

Substituyendo obtenemos un grueso de 1,25mm.
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Es recomendable aplicar un factor de incremento por fabricacion a este grueso,
definido como 0,2:(6-t)+0,07-t. Esto nos da un grueso final de 2,25 mm.
Normalizamos y consideramos un grueso de 4mm, ya que es el grueso minimo

que hay en el mercado.
* Grueso del fondo inferior toriesférico decimal

_ PdDM
2S-E - 02Pd

Donde:

t es el grueso del fondo toriesférico (mm)

E es el factor de soldadura que corresponde a un radiografiado doble, 0,85

P4, Presion de disefio, 0,1bar

S es el esfuerzo maximo del material a la temperatura de disefio, 1154,53 bar
D es el diametro, 2500mm

M es un valor tabulado en funcion del valor de D/r, en nuestro caso, al ser
decimal su valor es 1,54.

Ci es el incremento por corrosion,1mm

Substituyendo obtenemos un grueso de 1,2mm.

Aplicando el incremento por fabricacién definido en el apartado anterior, se
obtiene un grueso final de 2,2mm. Normalizando consideramos un grueso de

4mm.

* Grueso del fondo superior toriesférico decimal

Debido que no resiste ninguna presion interna se puede considerar que es el

minimo normalizado, es decir, 4mm.
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MecO,

PESO DEL TANQUE

Peso en vacio del equipo

)-H ; donde Dey = Dint + 2t

ext int

7l
Vcilindro = Z(DZ - D'2

PeSOcarcasa = Vianque vacio * Pmaterial donde p = 7800 Kg/m®
Vfondo = 0,918: D+t

Pesosondo=Vfondo- p

Peso tanque vacio = Peso carcasa + Peso fondo

Tabla 6: peso de las diferentes partes del tanque de espera.

Peso carcasa (kg) Peso fondo (kg) Peso tanque(kg)

367,96 71,604 439,5

Peso del tanque lleno con agua

Se calcula el peso de los tanques llenos a su maxima capacidad con agua.

100(Kg

1rn3

10m? agua- =10000Kg

Peso total = PeSOtal vacio + P€SOmezcia = 10439,5Kg

Peso del tanque en operacion

Se calcula su peso cuando en el tanque hay aproximadamente 5m? de la

mezcla, que es la cantidad que se ha calculado para un tiempo de residencia

de 5 minutos.
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5m? dilucién=5120 Kg

Peso en operacion = PeS0iota vacior P€SOmezca= 5559,57Kg

NOTA: Los aislantes de todos los tanques se han determinado mediante el
software de ISOVER.

11.2 AREA DE REACCION
11.2.1 REACTORES DE PROCESO (R-201-202)
A) Disefio teorico del reactor
Primero determinaremos la cantidad de &cido acético que tenemos que

producir (exento de agua) a partir de la produccion total. Esto se puede ver en

el esquema 1.

25000 TNn o lafo ><1d|ax1000Kg

. =9469,7Kg/h
ano 330dias 24h 1Tn

Esquema 1. Especificacion de las caracteristicas de la produccion

9469,7 kg/h
GO%l l 40%
56%1,8 Kg/h 3787,88 kg/h
acido acetico acido acético al
glacial

—

2651,46 1136,42
kg/h acético kg/h agua
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Por tanto, de acido acético tenemos que producir unos 8333,3 kg/h .

Aln asi, se ha de tener en cuenta que durante el proceso de purificacion se
perdera cierta cantidad de acético por lo que se disefia el reactor para una
produccion de acético mayor, concretamente para unos 9000 Kg/h de acético
(un 8 % mas).

La reaccion es la siguiente:
CH,0OH+CO - CH,COOH

El proceso escogido, como se ha explicado en el apartado de introduccion, es
el Cativa. Se utilizar4 un catalizador de Iridio y acetato de aluminio basico,
juntamente con un promotor de iodo (ioduro de metilo).

La patente consultada [2,3], indicaba una concentracién de 1000 ppm de Iry de
Acetato de aluminio basico, una presion de 28,6 bar y 194°C.

De la patente, también se extrae que el tiempo de residencia es de 1,2 h.
El esquema del reactor es el siguiente

CH,, CO, CO2,
H2

—

Acetic, HO, CHCOOCH;,

CHal, Ir, Ru,
CH3CH,COOH
Metanol
> RCTA >
Acetic, HO, CH;COOCH;,
CHal, Ir, Ru,
co T T CH3CH,COOH
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Vemos que el esquema del reactor consta de:

% Caudal de entrada de metanol liquido

% Caudal de entrada de mondxido de carbono gas

% Caudal de recirculacién que contiene todo el promotor i catalizador.
+ Caudal de salida de gases

% Caudal de salida de liquido

Como podemos ver en el esquema aparecen otras especies no nombradas
anteriormente. La presencia de metano, hidrogeno y diéxido de carbono se
debe a una serie de reacciones secundarias, al igual que el acetato de metilo,

el agua i el acido propidnico (CH3CH,COOH).

Del articulo [1], se sabe que la conversion con respecto al metanol es

practicamente de un 99,9 %.
Gracias a este dato, las necesidades de metanol son:

Kgacéticoxlkmolacéticox 1kmol CHsOH N 32KgCHsOH
h 60Kgacético 0,99Kmolacético 1kmol CHsOH

9000

=4848,48Kg/h CHsOH

El metanol, sin embargo, se vende al 99,9 %, por tanto llevara cierta cantidad

de agua, por tanto:

KgCHsOH « 0,001KgH20

4848,48
h 0,999 Kg CHsOH

= 4,85 Kg/h Hz0

Las necesidades de CO, sabiendo que la conversion es de practicamente 0,9

serian.

Kgacéticoxlkmolacético>< 1kmol CO ><28KgCO
h 60Kgacético 0,9Kmolacético 1kmolCO

9000

= 4666,67Kg/h CO
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AUn asi, segun los datos de la patente, el CO se adiciona en exceso debido a
que se consume cierta cantidad en las reacciones secundarias. El exceso

necesario se determinara mas adelante.

Segun la patente y, trabajando en las condiciones especificadas, el caudal de

salida presenta las siguientes caracteristicas:

76,3% CH3;COOH
14,3 % CH3COOCH;5
7,3% H,0
2,1% CHal
397 ppm propidnico
1000 ppm Ir

1000 ppm Acetato de aluminio basico

El caudal de acético tiene que ser de 9000 Kg/h. Con el porcentaje en peso

podemos determinar el caudal total de salida de liquido.

Kgacético « 1Kgtotals
h 0,763Kgacético

9000 =11795,5kg/h

Aplicando los porcentajes podemos determinar los caudales individuales de

cada compuesto en el caudal de salida liquida del reactor.

9000 Kg/h CH3COOH

1686,76 Kg/h CH3;COOCH;

861,07 kg/h H,O

247,7 kg/h CHal 11830 Kg/h
5,7 kg/h CH3;CH,COOH

14,4 kg IrCl3

22,37 kg de acetato basico
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Cuando ya tenemos este caudal definido podemos llevar a cabo la simulacién
del proceso de separacion, que se explica en el apartado siguiente.

Seguidamente determinaremos el caudal de recirculacion.
Sabiendo que el balance de materia global se tiene que cumplir. (No tendremos
en cuenta el catalizador, porque todo lo que sale del reactor se recircula

totalmente.)

mentrada metanol + mentradaCO + m%co excés + mrecirculacié - mliquid sortida + mgas sortida + msyéco excés

M entrada metanol = 6303,03 kg/h

m entrada CO = 4666,67 Kg/h

M recirculacion = 2

M Jiquido salida= 11801,23 Kg/h

M gas salida = ?

Se conocen, segun la patente, las velocidades de formacion de CH,4, CO, y Ha.
Icha=0,096 mol/l*h
rco2=0,16 mol/l*h

r42=0,16 mol/l*h

Si multiplicamos por el volumen del reactor sabremos los caudales individuales

de cada gas.
Se pondré el volumen en funcion del caudal y del tiempo de residencia.

V=0Q*r

Substituyendo el tiempo de residencia queda:

V=0Q*12
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Para determinar el volumen del reactor necesitamos saber los caudales
liquidos de entrada.

Del proceso de separacion sabemos que una parte del caudal recirculado
corresponde al caudal liquido del flash. Este caudal corresponde a 391,2 I/h. La
otra parte de la recirculacion provendra del destilado de la primera columna de
rectificacion (Q1).

El caudal de metanol corresponde a 6303,026 L/h

Por tanto:

V =(6303,026 I/h + 391,2 I/h +Q1)

Entonces:

Mcusa = 0,096mol/I*h (1,2h (6303,026l/h + 391,2 I/h +Q;))*16Kg/1000 mol
1,8432E-3*Q +12,34

Mco2 = 0,16mol/I*h (1,2h (6303,026 I/h + 391,2 I/h + Q;))*44Kg/1000 mol
8,448E-3*Q + 56,55

mu2 = 0,16 mol/I*h (1,2h(6303,026 I/h + 391,2 I/h + Q1))*2Kg/1000 mol = 3,84E-
4*Q + 2,57

El balance queda:

4853,33 Kg/h + 4666,57 Kg/h + 370,5 Kg/h + Q,*0,9585Kg/L = 11801,23 Kg/h +
1,8432E-3*Q1+12,34+8,448E-3*Q1+56,55+3,84E-4*Q,+2,57

Obtenemos como resultado:
Q,=2,09m>/h

Por tanto el caudal que se introduce al reactor es de 8,4 m®h
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V =1,2*8,4=10,1m°

Haremos dos reactores, cada uno de los cuales trabajara para la mitad de la
produccion, i trabajaremos en paralelo. El disefio de los reactores sera del 75%
del volumen total. Esto nos permitira que, en caso de fallada de uno de ellos,
solo perdamos un 25% aproximadamente de la produccion, ya que el otro

podra absorber la mitad de la produccion del reactor no operativo.

10,1m>*0,75=7,575 m®

Consideraremos que estan llenos al 75%.

Haremos 2 reactores de 10,7 m?.

Con la informacion que tenemos ya podemos determinar el exceso de CO que

debemos alimentar al reactor.

Segun la patente escogida [2], debemos mantener una presion parcial de CO
en el reactor de 12,6 bar y el reactor trabaja a una presion absoluta de 28,6
bar.

Utilizando la Ley de Dalton podemos determinar la fraccibn molar de CO en el
gas, y al ser un RCTA, esta composicién sera la misma en la corriente de

salida de gases del reactor.

P=P*y Ley de Dalton

Sustituyendo los valores tenemos que la fraccion molar de CO es de

aproximadamente 0,45.

Segun la expresion de la fraccion molar:

67



Meco

11. Manual de célculo

y= molesCO
molesCO + molesCH,, + molesH, + molesCO,

Sabiendo el caudal molar de todos los gases de salida y la fraccibn molar de

CO podemos determinar el caudal molar de CO a la salida del reactor.

Calcularemos el caudal total que producimos de cada gas, gracias a las

expresiones de velocidad de reaccion.

Ncha = 0,096mol/lh (1,2h (6303,0261/h + 391,2I/h +2090I /h)) =1011,9 mol/h

Ncoz = 0,16mol/ih (1,2h (6303,0261/h + 391,21/h +2090I /h)) = 1686,57mol/h

Nu2 = 0,16mol/Ih(1,2h(6303,0261/h + 391,21/h +2090I /h)) = 1686,57 mol/h

n total= 4385,04 mol/h

Sustituyendo en la expresion de fraccidon molar de CO, obtenemos

Nex=3587,76 mol/h

En masa,

Mco=100,45 Kg /h

Por tanto el caudal ce CO para alimentar el reactor sera la suma de 105,5 Kg/h

mas el calculado estequiométrico,

4767,12 Kg/ h de CO
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B) Disefio mecanico

Especial atencion requiere el disefio de los reactores principales; los
cuales han de soportar una elevada corrosion debido al producto generado
(acido acético) a la temperatura de operacion (194 °C).

Por tanto, ésta premisa condiciona la eleccion del material de
construccion de nuestros reactores. Las propiedades ideales de dicho material
deberian sobresalir por su elevada resistencia a la corrosion y ademas poseer
una buena estabilidad térmica. Por otra parte, la presién de operaciéon que
tenemos (28,5 barg) nos obliga a escoger un material con una alta resistencia a
la traccion.

En base a todo lo expuesto, una buena eleccion es construir los
reactores con Hastelloy B (Hastelloy anti-corrosion), el cual presenta una
notable resistencia a la corrosion (< 0,01 mm/afio para acético). Esto supondria
una reduccion inferior a 0,Imm en 10 afios; que es un tiempo de vida
razonable.

Una vez seleccionado el material de construccion podemos abordar el
disefio mecénico de los reactores.

La geometria que adoptaremos para el reactor sera aquella que minimice el
problema de zonas no agitadas (zonas muertas). Asimismo instalando fondos

toriesféricos facilitaremos la agitacion del reactor.

Siguiendo el disefio para un recipiente torisférico, y teniendo
determinado el volumen (V=10,1m® extraemos el didmetro del reactor

facilmente gracias a la relacion:
Y, =g [D? [h +2[0,08089D°

Fijando H = 1,5 D y sustituyendo obtenemos el valor del diametro:

D=2m

La altura corresponde a 3 m.
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Conociendo la altura de los reactores y la densidad del acido acético a la
temperatura de disefio podemos calcular la presién de la columna de liquido, la

cual permite influye, como hemos visto, en el valor de presion de disefio

Presion debida a la columna de liquido (acético):

I:)col.liquido = ¢ [g Eh

Donde ¢ =1050Kg/m?® para el acido acético a la temperatura de disefio,

por lo que nos queda:

P

col.liquido

=10500081[2 = 0,20601bar

Los datos de Pgp, Top. Yy sus correspondientes Py y Ty se recogen en la

siguiente tabla:

Tabla 7: Valores de operacion y disefio en los reactores.

Presion

Temperatura (°C
(barg) P C)

Valor de operacion

Valor de disefio

Para el calculo del grueso del cilindro y de los fondos toriesféricos utilizamos

las expresiones referidas en el reputado cédigo ASME sec.8/1:
Cilindro:

P, [R

= +C +GC,
SE- (06[P,)
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Fondos toriesféricos:

__RRM
2SE- (02[P,)

C, +C,

M=1,45 segUn tabla del codigo ASME para fondos toriesféricos si L/r < 167 (en
pulgadas).

El valor de S (stress value) para nuestro material a la temperatura de
disefio es igual a 8701,19 barg (126200 psi). La fuente que nos aporta dicho
valor es la empresa Haynes que a través de su pagina web

(www.haynes intl.com/) nos ofrece detallada informacién sobre el Hastelloy B-2

alloy (nuestro material de construccion).
C, es el sobre espesor por corrosion y equivale a afiadir 1mm de grosor.

C; es el defecto de fabricacion y es igual a:

C, =020{6—t)+ 00701

Entonces si substituimos los valores, nos gueda:

Tabla 8: grosor de las paredes del reactor.

K

cilindro 5,62=6
fondos 4,6=5

Obviamente consideraremos el caso mas desfavorable, por tanto los reactores
tendran un grueso de pared de 6mm. AUn asi se ha estimado
sobredimensionar el grosor del equipo para que pueda sufrir el peso del
agitador y el momento de inercia de la agitacién, por tanto se especifica un

grosor de 8 mm.
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Este seria el grosor calculado para la accion de la presion interna, pero ademas

el reactor ha de ser capaz de soportar el peso del agitador y el difusor de CO.

El grosor de los reactores se ha determinado mediante el software de ISOVER

11.3 AREA DE PURIFICACION

11.3.1 DISENO DE COLUMNA DE DESTILACION C-301

A) Diseiio funcional

La columna de destilacion C-301 es disefiada con el objetivo de separar
todo el ioduro de metilo que no se ha conseguido recuperar en el flash, y
recircularlo al reactor. Ademas el caudal total recirculado debe ser aquel que

cumpla el balance de materia.
La cantidad de CHzsl a recircular es de:
Mch3= 247,33 Kg/h

Ademas debemos fijar que el caudal de destilado, por donde extraeremos el
CHa3l, sea de:

Q4= 2,09 m3/h.
Al recircular este volumen, conseguiremos mantener el ioduro de metilo en el
reactor y ademas cumpliremos el balance de materia.
Por colas obtendremos el caudal que contiene la mayoria del acético, ya que

es el compuesto menos volatil, junto con el propidnico.

Utilizando el prestigioso simulador Hysys, fiamos el caudal de destilado en

2,09 m®h y controlamos que todo el ioduro de metilo vaya en él.
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De esta forma, y realizando diversas iteraciones, conseguimos un disefio de la
columna C- 301 de las siguientes caracteristicas:

Tabla 9: Caudales y composiciones.

Caudal de Caudal de Caudal de colas

alimento detilado (Kg/h) (Kg/h)
Acido acético (Kg/h) 8652,2 3,6172 8648,5
Agua (Kg/h) 848,97 72,985 775,99
loduro de metil (Kg/h) 247,33 247,33 0
Acetato de metil (Kg/h) 1677,2 1677 0,1529
Acido propidnico (Kg/h) 5,1075 0 5,1075
Caudal total (Kg/h) 11430,72 2000,93 9429,79
Caudal volumétrico (m “/h) 6704 2,088 9,958
Estado G L L

Mediante la utilidad “tray sizing” de Hysys podemos determinar las siguientes

caracteristicas de la columna

Tabla 10: Caracteristicas de la columna.

NUmero de etapas 20

Tipo de columna platos

Etapa de entrada alimento 11

Relacion de reflujo 9

Tipo de platos agujeros

Distancia entre platos (mm) 735

Altura de la columna (m) 14,7

Didmetro de la columna (m) 1,067

Porcentaje de inundacién 66,95
Presién de trabajo (bar) 1,013
Temperatura Reboiler (°C) 107,7

Temperatura condensador (°C) 55,89
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B) Disefio mecanico

En el disefio mecanico de la columna se ha considerado que el material a
utilizar es el AlSI-316, ya que es un acero inoxidable con buenas propiedades

anticorrosion.

Se diseflard considerando una geometria cilindrica con fondo y cubierta

torisférica.

Primero fijaremos la temperatura de disefio, considerando la temperatura de

operacion la mas elevada de la columna que corresponde a 107,7°C,

Td =Top+20°C
Td =107,7°C + 20°C =130C°C

A continuacion se fija la presion de disefio

Pd = Pop+lbar

Para determinar la presion de operacion supondremos que la columna esta

llena de liquido.

Pop= p [y [h=9585Kg/m’ (M8IN/Kg [14,7m =1382224Pa = 138bar

Pd = 138+ 1bar = 238bar
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* Grosor del cilindro.

Pd[R L CleCo= 238par [1067/2mm

=~ = +1+ 02(6-t) + 007t
SCE-06Pd 7791bar [(D85- 0,6 (238bar

Se obtiene t = 3,6 mm.

* Grosor fondo torisférico

_ PdIR[M L Cl4C2= 238par[1067/2mml 154
2[B[E-02[Pd 2[¥791bar [085- 0,2 [238bar

+1+ 02(6-1t) + 007

Se obtiene un grosor de t = 3,25 mm

Por tanto se disefiara con un grosor de 4mm.

El grosor del aislante se ha determinado mediante el software de ISOVER.

11.3.2 DISENO DE COLUMNA DE DESTILACION C-302

A) Disefio funcional

La columna de destilacion C-302 es disefiada con el objetivo de obtener
acético glacial por colas.
Nuestro objetivo es obtener una solucion por colas de acido al 99 % en masa

como minimo.

El caudal de alimento corresponde a las colas de la columna C- 301.
Mediante el simulador Hysys se realizan diversas iteraciones hasta obtener una
configuracion de columna de destilacién que permite obtener una solucién por

colas al 99,9 % en peso.

De esta forma, conseguimos un disefio de la columna C-302 de las siguientes

caracteristicas:
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Tabla 11: Caudales y composiciones.

Caudal de
Caudal de Caudal de colas
destilado

alimento Ka/h
(Ka/h) (Kg/h)

Acido acético (Kg/h) 8648,5 778,86 7869,7
Agua (Kg/h) 775,99 774,73 1,263
loduro de metil (Kg/h) 0 0 0
Acetato de metil (Kg/h) 0,1529 0,153 0
Acido propidnico (Kg/h) 5,1075 0 5,1073
Caudal total (Kg/h) 9429,79 1553,74 7876,05
Caudal volumétrico (m “/h) 9,958 1,634 8,339
Estado L L L

Mediante la utilidad “tray sizing” de Hysys podemos determinar las siguientes

caracteristicas de la columna

Tabla 12: Caracteristicas de la columna

NUmero de etapas 10

Tipo de columna platos

Etapa de entrada alimento 6

Relacion de reflujo 8,5

Tipo de platos agujeros

Distancia entre platos (mm) 609,6

Altura de la columna (m) 6,096

Didmetro de la columna (m) 2,286

Porcentaje de inundacién 76,65
Presién de trabajo (bar) 1,013
Temperatura Reboiler (°C) 117.8

Temperatura condensador (°C) 99,74
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B) Disefio mecanico

En el disefio mecéanico de la columna se ha considerado, al igual que en la
columna C-301 que el material a utilizar es el AISI-316, ya que es un acero

inoxidable con buenas propiedades anticorrosion.

Se disefiard considerando una geometria cilindrica con fondo y cubierta

torisférica.

Primero fijaremos la temperatura de disefio, considerando la temperatura de

operacion la mas elevada de la columna que corresponde a 117,8°C,

Td =Top+20°C
Td=1178°C+20°C =1378°C

A continuacion se fija la presion de disefio
Pd = Pop+1bar

Para determinar la presiéon de operacidon supondremos que la columna esta

llena de liquido.
Pop= p [ty [h =9506Kg/m? [O8IN / Kg [6,097m = 5684755Pa = 0,56&har
Pd = 0,568+ 1bar = 1,56&ar
» Grosor del cilindro.

_ PdIR _ 1568ar[2286/2mm
= +Cl+C2-=
SCE - 06[Pd 7791bar (D85- 06 [1,56&ar

+1+ 02(6-t) + 007t

Se obtiene t = 4,3 mm.
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* Grosor fondo torisférico.

_ PdIR[M L Cl4C2= 15680ar [2286/2mml[ 154
2[B[E-02[Pd 2[¥791bar [085- 0,2[1,56&ar

+1+ 02(6-t) + 007t

Se obtiene un grosor de t = 3,79 mm

Por tanto se disefiara con un grosor de 4mm.

El grosor del aislante se ha determinado mediante el software de ISOVER.

Calculo del peso de los tanques

Peso del recipiente vacio:

Calculamos el peso de cada una de las tres partes que constituyen el tanque.
La densidad del acero escogido que tiene un valor de 7960 Kg/m?.

Haremos un ejemplo de calculo para el tanque de metanol C-301

Cilindro:

) [H

int

I:)cilindro = pacero |N/cilindro = 10 EJ?Z |lDezxt - D'Z
D,, =D,, +20=1067+22E -3=1075m

Py = 7960Kg /M d} 1,075 — 1,067 )m? [14,7m = 15748Kg

Fondo TORISFERICO:

I:)fondo plano = pacero |]Vext _Vint)
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El volumen de un fondo torisférico se expresa como,

Vi = 0,08089D°

fondo

Por tanto:

P

fondo plano — 79600{0,080891,075’ —0,080891,067° ) =17,72kg

Por tanto, el peso total del recipiente vacio es:

P

T vacio

=15748+2[17,/2=161025Kg

Peso del recipiente lleno:

Consideramos el peor de los casos en el que la columna esta al 100% de
ocupacion.

Haremos el ejemplo para el caso de que el liquido que contiene sea agua.

Pris = Pros + Pl = Pr + Dpps [V =161025+1000kg/ m, (1067 147

Tlleno T vacio agua

P

T lleno

=147545Kg =148Tn

79



Meco

11. Manual de célculo

11.4 INTERCAMBIADORES DE CALOR

Seguidamente se detalla, de manera general, como se han calculado estos

equipos.

lIl. INTRODUCCION TEORICA AL DISENO DE INTERCAMBIAD ORES.

* Intercambiadores de carcasa vy tubos:

Para su disefio se seguira el método de Kern.

1. Balance térmico

1.1- Decisién del fluido circulara por carcasa del que circulara por tubos.

Siguiendo las recomendaciones, se escogerd como el fluido que circule por

tubos el mas corrosivo. Por carcasa circulara el otro.

1.2- Célculo de el calor a intercambiar y del cabal de refrigerante necesario.

q=Ms-Cps-(T1-T2) = my-Cpy- (t2-ta)
Donde:
q : calor intercambiado , W
S: carcasa
t: tubos
M,m : caudal masico , Kg/s
Cp : capacidad calorifica , J/JKg°C
T1,T,: temperaturas de entrada y salida del fluido en el lado de la carcasa.
t1,to : temperaturas de entrada y salida del fluido que circula por tubos.
Con un balance en el lado de la carcasa encontramos el calor a intercambiar y
del balance en el lado de los tubos encontramos el caudal masico necesario de

refrigerante.
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2.-Célculo de ATML

2.1- Decision del tipo de circulacion.

En nuestro caso escogemos circulacion en contracorriente para mejorar el

intercambio de calor.

AT1(°C) =T1 -2
AT2 (°C)= T2-t1

AT1—-AT>
AMTL(°C)= ———
In AT:

AT>

2.2. Decision del nimero de pasos por carcasa (ns) y por tubos (n;)

En la primera iteracién se supone que tanto ns como n; son 1.

Una vez llegamos a la ultima iteraciéon obtenemos como valores finales.

3. Correccion de ATML : (ATML),

(ATML)c = ATMLxF

Se corrige ATML mediante un factor F que se lee graficamente en funcién de nsg

y n; y de las temperaturas de entrada y salida tanto del fluido refrigerante como

del proceso.
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4 .-Seleccién del intercambiador

4.1-Suposicion del coeficiente global inicial (U)

Mediante la bibliografia (fig.12.1) obtenemos un coeficiente global inicial.

Una vez llegamos a la ultima iteracion se obtiene el valor real de U.

4 .2- Céalculo del area total de intercambio, A

A= 4
U LATML)C

g: calor intercambiado, W

U: coeficiente global supuesto ,\W/m?C

(ATML)c: temperatura media logaritmica corregida, °C
4.3- Seleccion de las caracteristicas de los tubos

Se fijan los valores mas habituales:

-Didmetro externo

-Grueso de la pared

-Didametro interno

-Longitud

Para realizar la unién con el cabezal restamos 2,5 cm por cada lado:

-Longitud efectiva = Longitud — 0.05
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4 .4- Distribucién de los tubos

Se ha escogido una distribucion de los tubos de forma cuadrada con la
finalidad de facilitar la limpieza cuando sea necesaria.

El pitch recomendado es de 1,25 veces el diametro externo del tubo.

4.5- Carcasa

El diametro de la carcasa corresponde al espacio que ha de existir entre el haz
de tubos y la pared externa de la carcasa, que depende del tipo de carcasa
seleccionada.

Se calcula su didmetro en funcion del didmetro equivalente y de los pardmetros

Ky n que se leen en tablas segun el pitch y el nimero de pasos por tubos.

Db=De - (N\VK)" 'y Ng=K - (Db/De)™

Donde:

Db: didmetro del fajo de tubos, mm
De: diametro externo del tubo, mm
Nt: nimero de tubos

K y n son parametros tabulados

4.6- Calculo de la superficie de intercambio de un tubo (At)
A=11-De-L

En este punto se sigue el siguiente algoritmo:

- Calculo del numero de tubos: Nt = A /A,

- Célculo de Db para el anterior Nt

- Célculo del diametro de la carcasa: Ds=Db+(D;s-Db)

Donde Ds-Db se encuentra en la tabla (fig )
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Se comprueba que Ds se encuentre entre 150 y 1520mm y que la relacion L/Ds
esté comprendida entre 4y 6.

4.7- Seleccion del niamero de pasos por tubo (npt) mediante velocidades

tipicas.

-Area de paso por 1 tubo:

12
A paso 1 tubo:Z (D,

-NUmero de pasos por tubos:

-Velocidad por tubos:

m

Vt:
P [Apasditubo [Nip

Esta velocidad se encuentra dentro del rango bibliografico para liquidos de
proceso por tuberias, que se sitian entre 1y 2 m/s.

4.8- Numero de pantallas deflectoras y separacion entre ellas.

Buffle cut = 0,25-Ds

El espacio entre pantallas (l,) se recomienda que sea aproximadamente un

25% del diametro de carcasa:

lp = 0,25:Ds

El nimero de pantallas deflectoras se calcula mediante la expresién:

Npantallas:(l—/lb) -1

5.- Correccion del valor de U del intercambiador.
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A=Nt-1-L- De
U:#
AATML)C
6.-Determinacion del U del intercambiador a partir de los calculos de los
coeficientes individuales y factores de ensuciamiento.

6.1-Coeficientes de conveccion en tubos

- Seccidn de paso: A pasoitubo = (T1/4) - D|2

- Area de paso de todos los tubos de un mismo paso:

Apasdtubo
npt

Apaso; = N; -

-Didmetro equivalente = D,
-Caudal masico por unidad de area (Densidad de flujo mésico):

m

G =
tubo Apasm

-Calculo de los nUmeros adimensionales:

DG
U

Re&=

Prt: Cp['u

-Calculo del coeficiente individual de transmision de calor en tubos a partir del

factor de transferencia.
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"ﬂeﬂa’

/j 014
ht[D - ] 033(—)
 C jn-Re-Pr L

jh: factor de transferencia de calor, (fig 12.23) = 3,2.103

6.2. Coeficiente de conveccién por carcasa.

- Calculamos el area transversal de la carcasa AST.

_ Ib IDs{{pitch— De)
ST pitchlhs

- Célculo del caudal masico por unidad de area y la velocidad por la carcasa.

Ms

- ASi

Ms
AstLps

Vs =

Comprobamos que esta velocidad esta comprendida entre 0,3y 1m/s:

- Célculo del diametro equivalente de carcasa

Es funcidn de pitch, que en nuestro caso es cuadrado:
Deq = DE [pitch? — 0,917-De?)
€

- Calculo del numero de Reynolds por carcasa:
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Re. = deqlGs
75

Prs = Cpsiis
Ks

- Calcul de hs:

/j 014
hS[D _ . . 0’33(_\J
jn-Re-Pr L

7- Célculo del coeficiente global U a partir de los coeficientes individuales.
En este caso Ur esta referido a el area externa.

1 1 1 Deln(De/D) De De
=+ —+ + +

Ur hs Rs 2k Di-Rt Di-ht

Se compara este resultado con el valor supuesto inicialmente y en caso que el

error sea mayor al 15% se vuelve a iterar.

U -Ur

Error = 100

8- Calculo de las pérdidas de presion
8.1- Por tubos

Considerando contracciéon y expansion:

L
AP, =npt-(8-jf-[mj +2,5)-(p-vE/2)
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Jf es el factor de friccion que se obtiene de la figura 3 del anexo |I.

8.2. Por carcasa
) 2 -0.14
APS— ns - 8- i (DS/Deq) -(L/Ib) (- v 12)- (p/pm)
Jf es el factor de friccion que se obtiene de la lectura de la figura 3 del anexo | .

11.4.1 INTERCAMBIADORES DE CALOR EN LOS TANQUES DE ACETICO
GLACIAL.

El acético glacial es un producto que tiene una temperatura de congelacion
relativamente alta (16°C) y facilmente alcanzable en invierno, es por esto que
es necesaria la presencia de un intercambiador de calor que impida que se
alcancen estas temperaturas.

Debido a que los tanques son de acero inoxidable, el cual puede corroerse por
encima de los 30°C, se disefiara un intercambiador que mantenga la
temperatura del interior a esta temperatura limite.

Con tal de ahorrar espacio y facilitar el aislamiento externo de los tanques,
colocaremos un serpentin interior en cada tanque y no una camisa.

Por el interior del serpentin, cuando sea necesario calentar el tanque, ciculara
agua.

Se disefa el serpentin en el caso de que la temperatura ambiente minima
alcanzable sea de 5°C, que es la minima en Barcelona.

Determinaremos el area del serpentin y el cabal que debe circular para

mantener el tanque isotermo.
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Intercambio de calor entre el exterior y el tanque

Q:UA(Top'Ta)
Q: calor a intercambiar, W
A: area del tanque, m?
Ta: temperatura en el ambiente, 5°C
Top: temperatura en el interior del tanque, 30°C
U: coeficiente global de intercambio de calor, 15W/m?C
En primer lugar calculamos el area del tanque con formulas geométricas:
Ajateraicono =TT-I-g=T1-2-2,3=14,46 n’
Acilingro=2-T1-r-h=2-3,14-2.7,6=95,45 nf
Donde:
r: radio del cilindro, m
g: generatriz del cono, m
h: altura del cilindro, m
El area total del tanque es:

— - 2
Atanque— Alateralcono + Acilindro =110 m

Con este dato ya podemos encontrar el calor que pierde el acético glacial del

tanque:

Q=54-110-(30-5) =41250W
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Calor absorbido por el serpentin

Q=m-Cp-(Te-Ts)

m: caudal de agua, kg/h
Cp: capacidad calorifica del agua , 4180 J/kg°C
Te: temperatura de entrada del agua en el serpentin, 50°C.

Ts: temperatura de salida del agua,35°C

m = Q = 0,66 Kg/s
mCp:(Te-Ts)

Este caudal corresponde a un caudal volumétrico (Qv) de 0,00066 m>/s

Intercambio de calor entre el serpentin y el tanque

Q=U-As- AMTL

Q: calor a intercambiar, 41250W

As: area del serpentin, m?

U: coeficiente global de intercambio de calor, 200 W/m?C
AMTL: Temperatura media logaritmica, °C

Esta ultima se define como:

AT1—-AT>
AT:
In
AT>

AMTL =
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Donde:
ATl1=Te-Top
AT2=Ts-Top

En nuestro caso se obtiene un valor de AMTL de 10,82 °C.

Substituyendo todos los datos en la ecuacion de intercambio de calor se

obtiene una A de 6,35m>.

Caracteristicas de los tubos

Se determinan las caracteristicas de los tubos comprobando que la velocidad
de circulacion por su interior se encuentra dentro del rango de velocidades
tipicas.

Se define la velocidad del fluido (v) como:

v
(% j [(Dl )2

Donde:
D,: diametro interno, m

Qv: caudal volumétrico, 0,00066 m>/s
Se utilizaran tubos con diametro estandar.
Se itera sobre el D, hasta encontrar una velocidad adecuada. Obtenemos las

siguientes caracteristicas de tubo:

Tabla 13: Dimensiones intercambiador.

Di (m) 0,03
BT 00034
 De (m  [EGELE
v (mls) | 1,3
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Con una longitud de 3m, se calcula el nUmero de tubos (Nt) a partir del area de

un tubo:

Astubo= Tr-De-L=0,39m"

As
Altubo

Nt= =63

11.4.2 DISENO INTERCAMBIADOR INCINERADORA (H-304)

A partir de los gases calientes (T = 988,8°C), que se obtienen en la
incineradora,

Se construird un intercambiador para aprovechar el calor de este caudal y
calentar el caudal de aceite térmico que sirve al reboiler RE-302.

Ademas conseguiremos enfriar el caudal de gases antes de ser emitidos a la

atmosfera, hasta unos 180°C.

Por tanto, el calor de que dispondremos para calentar el aceite se determinara

de la siguiente manera,

Q=mICplAT

Q = 201489Kg/h[1,256KJ /(Kg°c) [ (9888 -180°C = 204E6KJ /h

Determinaremos la temperatura de salida del caudal de aceite.

Q = 4731698Kg/h[ 232KJ /(Kg°C) [(T —130°C = 204E6KJ /h

Tsal aceite = 149°C

A partir de la ecuacion siguiente, y considerando circulacion en contracorriente,

determinaremos el area de intercambio necesaria.
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Q=UIAIATmI

_ AT, -AT, _ (9888-149) - (180-130)
AT, ,(9888-149
AT, (180-130)

ATml

=28005°C
Ln

Se utiliza un coeficiente global de transferencia global tipico (30Btu/h ft°F =

613,1KJ/m*h°C) entre un rango proporcionado por la bibliografia.

Sustituyendo,
204E6KJ /h =6131KJ/m?*h°C CA28005°C

Despejando el area se obtiene,
A=11,88m?

El 4rea obtenida es menor a 20m? y en estos casos la bibliografia aconseja el
uso de un intercambiador anular.
Fijamos que la circulacion de los gases sea interior y el aceite por el tubo
anular.
- Disefio del tubo interior

Escogeremos un diametro interior normalizado de 8” (0,2032m), al cual

corresponde un didmetro exterior de 9,25” (0,235m)

Tenemos asi un area de paso de,

A = % D? = % [(0,2032M)? = 0,0324m?

paso

Sabiendo que la presién del gas a la entrada es de 2 bares,
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_ nCRIT _ 688E3mol/h [B314Palm’/ molK [{9888+273

=36088m°/h
=" 2[E5Pa B
360817m° /o2
v=Q/A= 3608 - 3094m/s
0,0324m

Esta velocidad se encuentra dentro del rango encontrado en la
bibliografia.
Se determina a continuacion la longitud de tubo necesaria.

A=nlDIL
1188m* = 77[0,2032m[L
L=18,6 m

Haciendo tres giros de 360° obtenemos 3 tubos de 6,2 m

aproximadamente.
-Disefo del tubo anular
Por el tubo anular circulara el aceite.

m=4731698Kg/h

3
Im E 1h

0=4731608R9 3 =0,0158n° /s
h 8299Kg 3600
0,0158n*/s 00158n*/s

V:Q/A: =
ZEQDiZ - D¢

extt

Z [{D? - (0,235m)?)
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Escogemos un Di normalizado del tubo anular de 10” (0,254 m)

De esta forma obtenemos una velocidad de 2,2 m/s.
Tenemos pues un intercambiador anular de caracteristicas:

L=18,6 m

Tubo interior: Di=8"
De=9,25"

Tubo anular: Di=10"
De=11,5"

Célculo de pérdidas de carga.

Para la determinacion de las perdidas de carga se hace uso de las

siguientes ecuaciones.

-Por tubos

P_4Df [G° L
2y p* D

Donde:

G es velocidad méasica Kg/h m?

L longitud en m

f factor de friccidn (en la figura 3 del anexo | se encuentra en funcién
del Re)

g aceleracion de la gravedad m/s?

p densidad Kg/m?®

D diametro de la tuberia
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- Por tubo anular

El calculo es equivalente al de tubos, pero el diametro utilizado es un

diametro equivalente (Dint anutar-Dexterno tubo)

11.4.3 EVAPORADOR DE CO (E-101)

11.4.4

Como se ha mencionado antes, en el disefio de los tanques para el

almacenamiento de monoxido de carbono en fase liquida, se requiere de un

evaporador de conveccion natural con el aire para pasar el CO de fase liquida a

fase gas. Este evaporador sera de aluminio con tubos aleteados para mejorar

la transferencia de calor entre los dos medios.

Tabla 14: Relacion de propiedades a la entrada y salida del evaporador.

Entrada (1)
Temperatura (°C) -170

Salida (2)
-119,5

Presion (atm) 9,78

9,78

Fase L

Vv

Densidad (Kg/m ) 687

21,7

Cp (KJ/Kg-°C) 2,254

1,041

K (W/m-K) 0,1595

1,494.107

A (KJ/KQ) 185,1

186,4

Viscosidad (Cp) 8,76-107

9,984-10°

Caudal masico

(Kg/h) 4767,12

4767,12

Hacemos un balance de energia para encontrar la temperatura de salida del

CO si fijamos un area de disefio de nuestro distribuidor, Tabla 15. Debido a

que la temperatura no es un parametro importante ya que antes del reactor

tendremos que calentar este CO hasta una temperatura aproximada de unos

10°C.
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Columns xrannf::t Length [ft) datal fres BEilme)
1 Bw2ud 2054 (19.08)
2 Budud 274.0 (25 .45)
3 4x2x8 2740 (2545
4 Ex2xB 410.0 (358.05)
5 Bx2xB 548.0 (50.91)
5] 4x2x16 548.0 (50,91}
7 Bx2x1b 822.0 (76.36)
g Bx2x16 1095.0 (101.72)
g Mx2x1B 1370.0 (127 .29
10 12x2 %16 1644.0 (152.73)

Tabla 15: Areas de los evaporadores de nuestro distribuidor.

Balance de energia

m ECP msalidaco - Talim ento) +Am=U [A maire - TsalidaCO)

m - caudal masico que circula por dentro del evaporador (kg/s)
Cp - calor especifico del CO (KJ/kg°C)

Tsalida co =2 Temperatura a la que sale el CO del evaporador (°C)
Taimento = Te€mperatura a la que entra el CO al evaporador (°C)
A = Calor latente del CO (KJ/KQ)

U - Coeficiente de la transferencia de calor global (KW/m?°C)
A > Superficie del evaporador (m?)

Tare = Temperatura del aire (°C)

Ahora calcularemos la temperatura a la salida del evaporador del CO,

cogeremos un area para el evaporador de 127,27 m? , Tabla 11, y el
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coeficiente de transferencia de calor global para el aluminio es de 25-10°
KW/(m2-°C).

TsalidaCO = _119’50C

La temperatura de salida del CO en forma gas sera de -119,5°C para una
temperatura del aire exterior de 5°C y 70% de humedad. Lo disefilamos para

las condiciones de temperatura mas desfavorables.

Escogemos un tipo de tubos aleteados como podemos observar en la

Figura 3, ya que es el tipo que normalmente se usa para estos casos.

Figura 3 Esquema de los tubos del evaporador

Los datos de disefio para los tubos son los siguientes:

ha-> altura de las aletas (m)

Na - numero de aletas

De - didmetro externo del tubo (m)
Di = diametro interno (m)

X—> grosor aletas (m)

ht - altura tubos (m)
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Nt = nUmero de tubos

Paetas > Perimetro de las aletas de 1 tubo (m?)

Puwno~> Perimetro de 1 tubo sin aletas (m?)

Calcularemos el numero de tubos necesarios para obtener un area de

transferencia total igual a 127,27 m?.

ha=1"=2,54.10%m
Na =10

De = 1,9” = 0,04826 m
Di = 1,5"=0,03801 m
x=0,30-10°m

htubo :4,88 m

. Areatotal de intercambio

Areade untubo

i D.[n—-N_I[x
espaciadcentre aletas= —*¢ a

Paletas = Na Dha DZ

I:)tubo:n-[De_NaD(

P

total

=P

aletas

+P

tubo

Aitubo = total |:ﬂ.ltubo

El nimero total de tubos de nuestro evaporador sera de 40, lo que hace un
total de 20 horquillas. Como en la Tabla 15 tenemos 10 columnas para un area
de 127,27m°,

99



Meco

11. Manual de célculo

Debido a que se trata de una circulacion politropica isobara la presion a la
salida del evaporador sera la misma que a la entrada; ya que para estos casos

tenemos la siguiente relacion:
n — n
Pl Wl - I:)2 WZ

Si n= 0 tendremos un proceso isébaro, porqué en este caso no podemos tener
los otros tipos de circulacién. Entonces Py = Pa.

Para calcular la velocidad por tubos utilizaremos la siguiente expresion:

m

(D7 [p, 2

V. =

S

m - caudal masico (Kg/s)
Vs = velocidad del fluido (m/s)
p2 = densidad del fluido a la salida (Kg/m”3)

Dividimos entre 2, porqué el caudal se divide en las dos filas que tiene el
evaporador.

La velocidad del fluido a la salida es de 26,7 m/s, la cual esta dentro del rango
de velocidades tipicas para un gas a presion que circula por una tuberia con un

diametro menor o igual a 6”.

Recalculamos el valor del coeficiente global de transmisién para comprobar

que estamos trabajando con el valor correcto.
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U = coeficiente global de transferencia (W/(m?-°C))

h; > coeficiente de transferencia individual por tubos (W/(m?-°C))

hext = coeficiente de transferencia individual por el lado externo de los tubos
(W/(m?-°C). De la bibliografia tenemos que para conveccién natural este valor
es de 30 W/(m?-.°C).

k; = conductividad térmica del aluminio (W/(m-°C)). La cual tiene un valor de
220 W/(m-°C)

ko - conductividad térmica del hielo (W/(m-°C)). Tiene un valor de 2,22

W/(m-°C)

El coeficiente individual por tubos lo calculamos a partir de la correlacion de

Mostinski.

0,7 017 12 10
h = 375007 [P>® [ﬁgj 180t | +am2 | +1002
A P, P, P,

P - presién de trabajo (N/m?)

P. > presion critica del CO (N/m?). La cual corresponde a 3638000 (N/m?) para
el CO.

Q - calor a intercambiar (W)

A - area de intercambio por el lado de tubos (m?)

Haciendo el célculo obtenemos una h;de 802,6 W/(m?.°C).

Como no sabemos cuantos tubos estaran recubiertos por hielo, supondremos
que el primero lo estard y el resto no. De esta forma podremos saber que

espaciado habra que dejar entre tubos.

Primero habra que calcular el area de intercambio suponiendo que se forme

hielo en el primer tubo y sin considerar que los tubos tienen aletas.
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k, [AMIL(T, - T,)
Q12 = D -D
—)
2

El calor intercambiado cuando se forme una capa de hielo disminuira en un

90%, entonces tendremos que Q= 0,1-Qx>.

2[nlLI T
Q= (T3 l)
In(er In(r3J

kl k2

Q - calor intercambiado cuando hay capa de hielo (J/s)

Q12 =2 calor intercambiado cuando no hay hielo (J/s)

L-> longitud del tubo (m). En este caso considerando que se forme hielo en el
primer tubo tendremos que L=4,88m

T, - temperatura en el interior del tubo (°C).

T, = temperatura en la superficie del tubo (°C). Consideraremos -165°C

T3 = temperatura en la superficie del hielo (°C). Consideramos 0°C.

Am > area media logaritmica del tubo (m?)

De = didmetro externo del tubo (m)

Di > didmetro interno del tubo (m)

i

=

Figura 4: Esquema para el célculo del coeficiente externo (h)
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Haciendo los calculos obtenemos que en el peor de los casos se nos formara
una capa de hielo en el primer tubo de unos 30mm. Esta sera la separacién
minima que tendremos que poner entre los tubos.

Si calculamos el valor del coeficiente global de transferencia obtenemos 28,7
W/(m?°C). Comparando con la supuesta tenemos un 12,9%

sobredimensionado el evaporador.

11.4.4 DISENO DE LA MEDIACANA DEL REACTOR (R-201/20 2).

La reaccion de carbonizacion que se da en los reactores es la siguiente:

CH,0OH+CO - CH,COOH

Con una entalpia de la reaccion de 138,7 KJ/mol.

La reaccion se llevara a cabo isotérmicamente a 194°C.

Determinaremos mediante un balance de energia el calor necesario a
intercambiar para mantener constante esta temperatura en el reactor.

El balance de materia lo podemos expresar como,

mMetAH Met + r‘nCOAH CO + mrecAH rec + mMetAH Reaccién = msalidaAH salida + mgaseAH gases+ Qintercambio

Mediante el simulador Hysys, obtenemos cada término de mAH para cada
caudal.
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Tabla 16: balance de materia para cada componente.

MuetAHmet (21°C) 3,637E7 KJ/h
'mMmcoAHeo (9,5°C) 1,890E7 KJ/h
MrecAHree (21°C) 1,414E7KJ/h
MsaidaBHsaiga (194°C) 8,888E7 KJ/h
MgasesBHgases (194°C) | 1,079E6KJ/h

A continuacion se determinara el término de calor de reaccidon mMyetAHReaccion

mol E’f.OOOnoIesD’LSa? KJ

My AH = 484848 Kg ﬁLK =2102E7KJ /h
h 32Kg 1Kmol mol

Reaccién

Sustituyendo todos los valores en el balance de materia y despejando el calor

de intercambio obtenemos,

Qint ercambio = 4661305K\] / h

La reaccioén se lleva a cabo en dos reactores, con lo cual cada reactor debara

intercambiar la mitad del calor antes calculado.

Qint ercambio = 46613;5KJ / h = 23306525KJ /h

Fijaremos un caudal de agua de refrigeracion, con la cual conseguiremos
intercambiar el calor necesario.

Seguiremos la ecuacion,

Qintercambio = QHZOref = mHZOref [CpHZOref (AT

El intercambio se realizara& mediante una media cafia, con un diametro
estandar fijado de 1,5” (0,0381m).
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Determinaremos el caudal de agua a circular para que su velocidad esté entre
el rango tipico de velocidades (0,7-1,7m/s).

Fijamos, por ejemplo, v=1,2 m/s.

71

A 1 pe :%0,03812 = 114E - 3m?

pasaubo

Pero el area de paso se reduce, en este tipo de equipos, a la mitad.

= 570E - 4m’

ubo —

_ 114E-3m°
2

Habiendo fijado una velocidad tipica de 1,2 m/s podemos determinar el caudal

de agua de refrigeracion mediante la ecuacion siguiente,
Q, =Vv[A

Sustituyendo,

Q, =12m/s[B70E - 4m* = 684m°/s= 246m°/h

A patrtir del caudal volumétrico y la densidad determinaremos el caudal masico,
3
m, o = 2,46mT o]?ﬂa;g = 24626Kg/h

Determinaremos mediante la ecuacion siguiente, la temperatura de salida del

agua de refrigeracion, considerando que ésta entra a 20°C.

23306525K3 /N = My, o (TP, o AT = 24626Kg/ h TAL8K] /°CKg [T

sal

- 20°C)
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Despejando la temperatura de salida, obtenemos
Tsa=42,6°C

A continuacién se determinar4 el area necesaria para llevar a cabo el

intercambio de calor. Se hara uso de la ecuacion siguiente,

Qintercambio = U LA meI

Fijaremos un coeficiente global de intercambio tipico de 150 Kcal/hm?

Por tanto,

_ AT, -AT, _ ((194-20) - (194~ 426)) _ .
ATmi= == = 4= 30 =16241°C
Lh— Lh——
AT, 194-426

2330656253 / h = 15022 8 1y 165 430c
hre  1Kcal

Despejando el area de la ecuacion anterior, obtenemos,
A=2,3m°

Aln asi, debemos dimensionar la mediacafia de manera que pueda
intercambiar el calor si un reactor trabaja al 75% de la produccion.

En este caso el calor a intercambiar seria de 349597,88 KJ/h

Por tanto, el calor de mas que deberiamos intercambiar, corresponde a
116632,6 KJ/h. Considerando que realizamos otra mediacafia anexa a la
anterior con entrada de agua de refrigeracién a 20°C y utilizando el mismo
caudal de agua de refrigeracion obtenemos,
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1166326K3/h =M, o [CP,, o [AT = 24626Kg/ h TAL8K] /°CKg [T

sal ZG)C)
La temperatura de salida del agua en este caso seria de 30,1 °C.

De manera que:

_ AT, -AT, _ ((194-20) - (194-301))

e ) ) =1e80C
Ln Ln———
AT, 194-301
1166326K3 /h =150c2 8K oy ggpepc
hre  1Kcal

A=1,1 m?

Por tanto tendremos dos mediascafias continuas con entrada de agua de
refrigeracion de 20 °C cada una.

El &rea total seré de 3,4 m?,

Aplicando un factor de area eficaz, (teniendo en cuenta que el espacio entre
vueltas no intercambia de igual manera que los tubos), de 0,9, obtenemos

finalmente un area de intercambio total de

Supondremos una distancia entre vuelta y vuelta de 0,019m (valor tipico
encontrado en la bibliografia).
Determinaremos a continuacion el numero de vueltas total del serpentin.

Cada vuelta tiene una longitud igual al perimetro del reactor,

A\/uelta = Dreactor DT: 2 DT: 6,28m
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Consideramos que cada vuelta del serpentin tiene una altura igual al diametro

de tubo (0,0381m) y nombraremos al nimero de vueltas con la letra n.

4m? = 628m 0,038 h + (n—1) [(28mD,019m

Obtenemos:

n=12 vueltas

La altura se puede determinar como,

h=nD,,. +(n-1) 0019m=12[0,0381+11M0,019= 0,6m

tubo

11.4.5 DISENO INTERCAMBIADOR PARA MEDIACANA DEL REA CTOR
(HE-201)

Se necesita enfriar el agua de refrigeracion utilizada en la mediacafia del
reactor de 42,64°C a 20°C.

Para esto reaprovecharemos el caudal de agua con el agua glicolada que sale

del condensador HE-302, a una temperatura de 0°C.

El caudal de agua a refrigerar es de 4925,2 Kg/h (2462,6 Kg/h de cada reactor),
pero lo sobredimensionaremos un 25% para que sea capaz de enfriar 6600
Kg/h.

Calcularemos el calor a intercambiar.

Q =mICplAT

Q = 6600Kg/h[ 418KJ /(Kg°C) [ (4264- 20)°C = 6,246E5KJ / h

A continuacién se determinara el caudal de agua glicolada necesaria fijando
una temperatura de salida de ésta de 13°C.
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Q = m,,, [(B63KJ /(Kg°C) 13- 0)°C = 6,246E5KJ / h

Despejando el caudal méasico se obtiene,

Myeo =132357Kg/h

Seguidamente se hara un calculo para determinar el area de intercambio

necesaria, suponiendo circulacion en contracorriente.

Q=UTAIATmI
Calculamos el termino de ATml

_ AT, -AT, _ (4264-13) - (20-0)
AT, L 4264-13
AT, (20-0)

ATml =245°C

Ln

Por tanto,

6,246E6KJ /h =2700KJ /h°C m? [A[24,6°C

Se obtiene un area de

A= 937m’

El 4rea obtenida es menor a 20m? y en estos casos la bibliografia aconseja el

uso de un intercambiador anular.

El agua de refrigeraciéon circulara por tubo y el agua glicolada por el tubo

anular.
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Fijaremos un diametro nominal para el agua que circulara por tubos, de forma

gue la velocidad esté en el rango tipico de 1 a 2 m/s.

- Disefio del tubo interior
Fijamos un diametro interior de 1 3/4” (0,04445m), el cual corresponde a
un didmetro exterior de 1,83” (0,04648m).

Determinaremos el area de paso,

_ 7l
paso _Z

A ? =1 [{0,04445m)? = 155E - 3m?
4

Tenemos un caudal de agua de,

3
6600@5‘ im E 1 = 183E-3m°/s
h 1000Kg 36005

De modo que la velocidad de circulacion sera de,

_183E-3m'®

v=Q/A
Q 155E — 3m?

=12m/s

La velocidad que obtenemos esta dentro del rango de velocidades

tipicas.
Determinaremos a continuacion la jlongitud de tubo necesaria,

A=nlDIL
937m? = 77[0,04445n L
L=67 m

Haciendo 15 giros de 360° obtenemos 15 tubos de 4,5 m
aproximadamente.
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-Disefio del tubo anular
Por el tubo anular circulara el agua glicolada.

m=132357Kg/h

Kgp dm o h

Q=132357 = 343E-3m°/s
h 10719Kg 3600s
343E -3m°/s _ 343E -3m°®/s

v=Q/A=
extt

Z [(D? - D? Z [(D? - (0,046482m)?)

Escogemos un Di normalizado del tubo anular de 2 3% “ (0,06985 m)
De esta forma obtenemos una velocidad de 1,6 m/s que se encuentra

dentro del rango.

Tenemos pues un intercambiador anular de caracteristicas:
L=67m

Tubo interior: Di=1 3/4”
De=1,83"

Tubo anular: Di=2 3/4”
De=2,918"

Célculo de pérdidas de carga.

Para la determinacion de las perdidas de carga se hace uso de las

siguientes ecuaciones.

-Por tubos

_40 6P
2y p° D
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Donde:

G es velocidad méasica Kg/h m?

L longitud en m

f factor de friccion (en la figura 3 del anexo | se encuentra en funcion
del Re)

g aceleracion de la gravedad m/s?

p densidad Kg/m?®

D diametro de la tuberia

- Por tubo anular

El calculo es equivalente al de tubos, pero el diametro utilizado es un

diametro equivalente (Dint anutar-Dexterno tubo)

NOTA: Todos los intercambiadores de doble tubo se han disefado de forma

analoga.

11.4.6 KETTLE-REBOILERS: RE-301, 302, 303 Y 304

A continuacion plantearemos el esquema de calculo para el disefio de los tres

reboilers que tenemos en la planta.

Como que no son intercambiadores convencionales no podremos usar el
método de Kern, asi que seguiremos los siguientes pasos. Cabe remarcar que
en este caso el fluido térmico siempre ir4 por tubos y el que se va a evaporar

por carcasa.
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1. Determinar que caudal de liquido que entra se va a evaporar, lo
obtenemos del balance de materia.

2. Calculo del calor necesario que el fluido térmico tiene que aportar a la

mezcla que queremos evaporar y/o calentar.

Si s6lo queremos evaporar todo el caudal liquido de entrada o una parte

la expresion del calor sera:

Q=mi

Si a parte de evaporar también queremos calentar la expresion queda

como.

Q=mild +miCpUT,, —T,) + mCpTT, - T,)
Q-> calor a intercambiar (KJ/h)
m - caudal total de la mezcla (Kg/h)
m’ - caudal que se va a evaporar (Kg/h)
Cp —> calor especifico de la mezcla a la temperatura Ty (KJ/Kg°C)
Cp’ = calor especifico de la mezcla a la temperatura T (KJ/Kg°C)
A > calor latente de vaporizacion de la mezcla (KJ/Kg)
T:> temperatura final de la mezcla (°C)
To = temperatura inicial de la mezcla (°C)

Ten = temperatura de ebullicion de la mezcla (°C)

En el caso que Cp no cambie mucho con la temperatura podemos

cogerla como constante y la expresion quedaria como.

Q=md +mITp(T, -T,)
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3. Fijamos la temperatura de salida del fluido térmico. Pero cuando
calculemos la velocidad del fluido por tubos tendremos que asegurarnos

que este entre el rango, sino tendremos que cambiar esta temperatura.

4. Calculamos el caudal de fluido térmico que sera necesario para el

suministrar el calor calculado en el apartado 2.

m; = caudal de fluido térmico necesario (Kg/h)
C, > calor especifico del fluido térmico (KJ/Kg°C)
Te = temperatura de entrada del fluido térmico (°C)

Ts = temperatura de salida del fluido térmico (°C)

5. Calculo del ATML del sistema.

AT, - AT,

AT,
In—=
AT,

ATML =

AT, =T, -Tf
AT, =Ts-T,

La circulacion de los fluidos sera en contra corriente, ya que la

transferencia de calor serd mas eficiente.
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Te

i T

To

6. Suposicion del coeficiente global U, del sistema. Para ello se ha utilizado

la Figura 2 del anexo 1.

7. Calculamos la superficie de intercambio de calor a partir de los valores

obtenidos en los apartados anteriores.

A:L
U [ATML

A - superficie de intercambio (m?)

U - coeficiente global de transferencia (W/m?%cC)

8. Seleccionamos el diametro interno de los tubos. El diametro de tubos
sera uno de los parametros variables, ya que tendremos que cumplir con
la velocidad requerida para un fluido que circula por tubos y esta
depende directamente del diametro. En la Figura 5 siguiente tenemos el
valor que puede tomar el didmetro de los tubos para un intercambiador

de calor.
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Tubos para intercambiador de calor.
Soldados y sin soldadura de acero inoxidable

5/8" 15,88 0,288 0,334 0,455 0,588 0,728
3/4" 19,05 0,348 0,405 0,553 0,719 0,895
1 25,40 0,469 0,546 0,750 0,981 1,231 1,570 1,707
11/4" 31,80 - - 0,949 1,246 1,569 2,014 2,196
112" 38,10 - - 1,144 1,506 1,902 2,451 2,677
13/4" 44,45 - - 1,342 1,768 2,237 2,891 3,162
2" 50,80 - - 1,539 2,031 2,573 3,331 3,647
2 1/4" 57,15 - - 1,736 2,293 2,908 3,772 4,132
2 3/8" 60,30 - - 1,834 2,423 3,074 3,990 4,372
212" 63,50 - - 1,933 2,555 3,244 4,212 4,617
2 314" 69,90 - - 2,132 2,820 3,582 4,656 5,105
3" 76,20 - - 2,327 3,080 3,915 5,093 5,587
312" 88,90 - - - 3,605 4,585 5,974 6,557
4" 101,60 - - - 4,130 5,256 6,855 7,526
412" 114,30 - - - 4,654 5,927 7,736 8,496

Figura 5 Tabla de diametros para los tubos del intercambiador

9. Suponemos la longitud de los tubos en “U”. La longitud al igual que el
didmetro interno de los tubos sera un parametro clave en la iteracion. La
longitud que se supone corresponde a la media horquilla del tubo en “U”.
Los tubos podran alcanzar hasta una longitud de 15m, los cuales seran
proporcionados por la empresa Profins.

10. Calculo del area de intercambio de 1 tubo para poder calcular en el
siguiente punto en numero de tubos totales con el area total de
intercambio calculada en el apartado 7.

Aitubo = 2 DTEDexterno (L

Dextemo = diametro externo (m)

L - longitud (m)
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11. Ndmero de tubos totales y nimero de tubos en U

Area total de intercambio
Area de 1 tubo

N

tubostotales =

12. Determinacion de la velocidad de paso por un tubo, el valor de esta

velocidad debe estar entre 1-3 m/s aproximadamente.

v, = Q
' Area paso1l tubo[N,,
— N'[
Ny N

v; = velocidad del fluido por tubos (m/s)
Q. > caudal volumétrico total (m®/s)

Nip = numero de tubos por paso

Nt = numero de tubos totales

Npt = namero de pasos por tubo

13.Seleccion del pitch. En este caso al tratarse de un kettle reboiler
utilizaremos un pitch cuadrado, ya que la limpieza del equipo se
simplifica.

Pitch=150[D

externo

14.Calculo del diametro del haz de tubos, bundle diameter. Es necesério el
namero de pasos por tubo, para poder determinar K; y n; mediante la
Figura 6.
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1
N, |n
Db = Dexterno EEK_tj
1

Dy = Bundle diameter (m)
Dexterno = diametro externo de los tubos (m)

N; = numero total de tubos
K1 = constante

ni = constante

TasLE 12.4. Constants for use in equation 12.3

Triangular pitch, p, = 1:254,,

No. passes I 2 4 6 8
K, 0319 0-249 0175 0-0743 0-0365
n 2:142 2:207 2-285 2:499 2:675

Square pitch, p, = 1254,

No. passes I 2 5 6 -8
K, 0-215 0156 0-158 0-0402 (-0331
n, 2207 2291 2:263 2617 . 2643

Figura 6: Constantes para el calculo de Dy,

15.Debido a que la tabla anterior es para intercambiadores de carcasa y
tubos, tenemos que el pitch es 1,25 veces el diametro externo de los
tubos; pero en los kettle este es 1,50 veces. Asi que tendremos que
sobre dimensionar el bunddle diameter.

. 150

b 125

b

16.Comprobados que la relacién L/Db’ se encuentra entre un valor de 4-6.
Este parametro nos define si la geometria del equipo es la correcta.
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17.Calculamos el coeficiente individual de transmisién por carcasa, para
ello se ha utilizado la correlacién de Mostinski.

07 P 017 P 12 P 10
h, = 0104[P [ﬁgj 1080~ | +40— | +100—
A P, P, P,

P. = presién critica de la mezcla (N/m?)
P - presién de trabajo (N/m?)

hs = coeficiente individual de transmisién en la carcasa (W/(m?-°C))

18.Calculamos el coeficiente indivdual de transmisién por tubos a partir de
la correlacion de Dittus-Boelter para liquidos que se enfrian.

Nu = 0,027[Re*2 [Pr®3

Re = 10 [Vtubos[Di
7]
Pr= CpLu
k
N, =D
k

Re - Reynolds por el lado de tubos

p > Densidad del fluido que circula por tubos (Kg/m®)
Viwbos =2 velocidad del fluido que circula por tubos (m/s)

K = Viscosidad del fluido que circula por tubos (Kg/(m-s))
Pr = namero de prandtl

Cp —> calor especifico (KJ/(Kg-°C))
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k = conductividad térmica (W/(m-K))
Nu - Nusselt
h > coeficiente individual de transmisién por tubos (W/(m?-°C))

D; = diametro interno de las tuberias (m)

19.Célculo del coeficiente global de transmision de calor a partir de los

coeficientes individuales calculados en los apartados anteriores.

InE
i+i+DeD )4 Be , De
hy R 20k D h D[R

1_
U

U - coeficiente global de transmisién de calor (W/(m?-°C))
hs = coeficiente individual por carcasa (W/(m?-°C))
h; > coeficiente individual por tubos (W/(m?-°C))

Rs = Fouling factor, coeficiente de ensuciamiento por carcasa (W/(
m?.°C))

R: > Fouling factor, coeficiente de ensuciamiento por tubos (W/(m?-°C))

Los coeficientes de ensuciamiento los obtendremos de la tabla siguiente,

Figura 7
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TasLe 12.2. Fouling factors (coefficients). typical valtues

Fluid Coefficient (W/m? ’C)
River water J000-12.000
Sea water 1000 - 3000
Cooling water (towers) 3000 -6000
Towns water (soft) 30005000
Towns water (hard) 10002000
Steam condensate 1500 -5000
Steam (o1l free) 4000-10,000
Steam (oil traces) 2000-5000
Refngerated brine 3000 - 5000
Air and industrial gases 5000-10.000
Flue gases 2000 -5000
Organic vapours 5000
Organmic liquids 5000
Light hydrocarbons 5000
Heavy hydrocarbons 2000
Boiling organics 2500
Condensing organics 5000
Heat transfer fiuids 5000
Aqueous salt solutions 3000 -5000

Figura 7: Coeficientes de ensuciamiento

20. El coeficiente global que calculemos tiene que mantener una diferencia
del 15%, como mucho, con el coeficiente global supuesto. Si el
coeficiente global calculado es mayor que el supuesto querra decir que

estamos sobredimensionando, sino estaremos infradimensionando.

21.Calculo del diametro de carcasa. Para el calculo del diametro de carcasa
partiremos de la tabla siguiente, Tabla 17, la cual nos relaciona el flujo

de calor (Q/superficie de intercambio) con Ds/Dy,.

Tabla 17: flujos de calor

Flujo de calor (KJ/m %)  Ds/Dy

2,27E+05 2,2
1,70E+05 1,95
1,40E+05 1,6
9,10E+04 1,45

<9,1E4 1,35
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22.Comprobacion de la distancia entre el nivel de liquido (freeboard) y
correccion del didmetro de carcasa. El valor del freeboard debe ser
superior a 0,250 m segun la bibliografia. Si no es asi deberemos corregir

el diametro de carcasa.

23.
Freeboard= D, - h

liquido

La altura del liquido, hiquido, €S recomendable que este 2” por encima del

haz de tubos.

Niuigo = Ds + 2254107

liquido

Freeboard - distancia entre la parte superior de la carcasa y el liquido
(m)
Ds - diametro de carcasa (m)

hiiquido = altura del liquido (m)
Si freeboard < 0,25m - D¢’ =D+ (0,25 — freeboard)

Si freeboard > 0,25m = D¢’ = Dg

D¢’ = didmetro de carcasa corregido (m)

122



11. Manual de célculo

‘?ﬁx&?"

24.Avaluacion de la velocidad del vapor por carcasa. Para

necesitaremos medir el area de la superficie de liquido.

Anchura

Ds

Db’
H liquido

‘ Anchura ‘

Longitud

rrlvapor

V. =
Puapor HlONgitud Lanchurg

vapor

V vapor = Velocidad del vapor (m/s)
M vapor = Caudal masico de vapor (Kg/s)
P vapor = densidad del vapor (Kg/m®)

Longitud - longitud del tramo por donde circulara el vapor (m)

Anchura - anchura (m)
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A parte también tendremos que calcular la velocidad critica del vapor, ya
gue la velocidad de vapor en la carcasa no podra superar a la velocidad
critica.

Yo, -p 05
Veritica = 0,2 [EMJ

pvapor

25.Determinacion de las pérdidas de carga. En el caso de la carcasa al
tratarse de un kettle las pérdidas de carga pueden despreciarse. En los

tubos las calcularemos a partir de la siguiente expresion.

2
AR =N, Eﬁsmjf [-»DL+ 2,5}[-10%

AP; - pérdida de carga por tubos (Pa)
Npt = namero de pasos por tubo

j > parametro obtenido a partir de la Figura 1 del anexo I, el cual es

funcién del Reynolds.

L - longitud de los tubos (m)

D; = diametro interno de los tubos (m)
p > Densidad (kg/m°)

v = velocidad del fluido por tubos (m/s)

El valor de AP; no puede ser > 50-70 KPa

26.El calculo de los grosores de las chapas de los equipos se ha realizado
mediante las ecuaciones del cdédigo ASME que se explicaron en el
apartado de disefio de tanques.
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27.Peso del equipo. Para determinar el peso total del equipo vacio se

tendran que seguir los pasos siguientes:

a) Peso de los fondos

Primero tendremos que calcular el area de los fondos mediante la

siguiente expresion.

Afondos = 0'918ED32

El peso de los fondos se calcula como:

Pfondos = Afondos (1 |::bécero

Ptondos = Peso0 de los fondos (Kg)
t-> espesor de la chapa del fondo (m)
Pacero > densidad del AISI 316L (Kg/m?). 796 Kg/m®.

Asondos = superficie de los fondos (m?)

b) Peso del haz de tubos

Ptubos = Ntubos |:I-tubo |::btubo

Pubos = peso de los tubos (Kg)
Niwbos = nUmero de tubos
Lwbo = longitud de los tubos (m)

Pubo > densidad del material de los tubos (Kg/m®). Que en este caso son

del mismo material que la carcasa, AISI 316L.
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c) Peso de la carcasa

Pcarcasa = A:arcasa [ﬂ |$aC€'I’0

Akarcasa = ]TEDS [Lcarcasa

Pcarcasa = peso de la carcasa (Kg)
Acarcasa = superficie de la carcasa (m?)
Ds - diametro de la carcasa (m)
Lcarcasa =2 longitud de la carcasa (m)

t > espesor de la carcasa (m)

P

vacio = I:)fondos + Pcarcasa + Ptubos

28.Peso del equipo lleno de agua.

En este caso tendremos que determinar primero el equipo lleno de agua,

el cual se aproximara al volumen de carcasa.

T2
Vequipo - Z EDcarcasa |:Lcarcasa
I:)Ileno de agua = I:>vacio +Vequipo |:nbagua
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29.Peso del equipo en operacién. Tendremos que calcular el peso con el

fluido térmico y con el fluido de proceso a calentar.

m 2
IDﬂuido térmico — Ntubos E(Z [Di [Ltubo) wﬂuido térmico

Piuido termico = peso del fluido térmico (KQg)

Priuido termico ~> densidad del fluido térmico (Kg/m®)

Para determinar el peso del fluido de proceso primero tendremos que

determinar que parte ocupa este dentro de la carcasa.

[V,

carcasa

V

carcasaocupado —

%

ocupacioén
— 2
Vocupadotubos - Ntubos [Ltubo Eg- [De

V,

ocupadotubos

V

ocupado fluido proceso _Vcarcasaocupado -

Pﬂuido proceSO:Vocupadofluido proceso u)fluido proceso

+P

Poperacién = I:)fluido proceso+ IDfluido térmico vacio

30.El aislante que tengamos que poner al equipo lo calcularemos mediante

el programa ISOVER.
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11.4.7 CONDENSADORES: CD-301 Y 302

Igual que en los kettle reboilers plantearemos el esquema de calculo para el

disefio de los dos condensadores que tenemos en la planta.

Como que no son intercambiadores convencionales no podremos usar el
método de Kern, asi que seguiremos los siguientes pasos. Cabe remarcar que

en este caso el fluido que enfria siempre ir4 por tubos.

1. Determinar que caudal de vapor que se va a condensar, lo obtenemos

del balance de materia.

2. Calculo del calor a intercambiar entre el fluido y la mezcla a condensar.

Tendremos que plantear el siguiente balance de energia.

Si s6lo queremos condensar todo el caudal de vapor de entrada o una
parte la expresion del calor sera:

Q=mi

Si a parte de condensar también queremos enfriar la expresion queda

como:

Q= mQA +m [Cp Eﬂ-o _Tcond) +m Ep‘mrcond _Tf )

Q-> calor a intercambiar (KJ/h)

m - caudal total de la mezcla (Kg/h)

m’ - caudal que se va a condensar (Kg/h)

Cp - calor especifico de la mezcla a la temperatura Ty (KJ/Kg°C)
Cp’ - calor especifico de la mezcla a la temperatura T (KJ/Kg°C)
A - calor latente de condensacion de la mezcla (KJ/Kg)

T:> temperatura final de la mezcla (°C)
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To = temperatura inicial de la mezcla (°C)

Teond = temperatura de condensacion de la mezcla (°C)

En el caso que Cp no cambie mucho con la temperatura podemos

cogerla como constante y la expresion quedaria como.

Q=md +mITp(T, -T,)

3. Fijamos la temperatura de salida del fluido térmico. Pero cuando
calculemos la velocidad del fluido por tubos tendremos que asegurarnos

gue este entre el rango, sino tendremos que cambiar esta temperatura.

4. Calculamos el caudal de fluido que enfria que sera necesario para quitar

el calor calculado en el apartado 2.

m; - caudal de fluido necesario (Kg/h)
C, > calor especifico del fluido térmico (KJ/Kg°C)
Te = temperatura de entrada del fluido que enfria (°C)

Ts = temperatura de salida del fluido que enfria (°C)
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5. Calculo del ATML del sistema.

AT, - AT,
AT,

AT,

ATML =

AT, =T, -Tf

AT, =Ts-T,

La circulacion de los fluidos sera en contra corriente, como en el caso de

los reboilers, ya que la transferencia de calor sera mas eficiente.

6. Suponemos el valor de coeficiente global de transferencia, U, a partir de
la Figura 2 del apartado de diagramas.

7. Calculo del area total de intercambio.

A= Q
U ATML

A - superficie de intercambio (m?)

U = coeficiente global de transferencia (W/m?%cC)

8. Seleccionamos el diametro interno de los tubos. El diametro de tubos
sera uno de los parametros variables, ya que tendremos que cumplir con
la velocidad requerida para un fluido que circula por tubos y esta
depende directamente del diametro. De la figura 6 que tenemos en el
apartado de reboilers, obtendremos el valor que puede tomar el diametro
de los tubos para un intercambiador de calor.
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9. Suponemos la longitud de los tubos. La longitud al igual que el diametro
interno de los tubos sera un parametro clave en la iteracion. En este
caso al tratarse de un condensador solo tendremos un paso por tubos.
Los tubos, como en el caso anterior, podran alcanzar hasta una longitud

de 15m, los cuales seran proporcionados por la empresa Profins .

10. Calculo del area de intercambio de 1 tubo para poder calcular en el
siguiente punto en numero de tubos totales con el area total de

intercambio calculada en el apartado 7.
Altubo =2 DTDDexterno (L

Dexterno = diametro externo (m)

L - longitud (m)

11. Namero de tubos totales y nimero de tubos en U

Area total de intercambio

N -
Area de 1 tubo

tubostotales =

12. Determinacion de la velocidad de paso por un tubo, el valor de esta

velocidad debe estar entre 1-3 m/s aproximadamente.

Vv, = QL
‘ Area paSOl tubOENtubostotaIes
— Nt
Nip N
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v; = velocidad del fluido por tubos (m/s)

Q. > caudal volumétrico total (m®/s)

Nip = ndmero de tubos por paso. En este caso es 1.
N; = numero de tubos totales

Npt = namero de pasos por tubo

13.Seleccion del pitch. En este caso al tratarse de un condensador
utilizaremos un pitch cuadrado, ya que la limpieza del equipo se

simplifica.

Pitch= 125D,

14.Calculo del didmetro del haz de tubos, bundle diameter. Es necesério el

namero de pasos por tubo, para poder determinar K; y n; mediante la

Tabla 6.
1
N, |n
Db = Dexterno EﬁK_lj

Dy = Bundle diameter (m)
Dexterno = diametro externo de los tubos (m)

N = numero total de tubos

Ki = constante

n; - constante

En este caso K; y n; corresponden a 1 paso por tubo.

15.Comprobados que la relacion L/Db se encuentra entre un valor de 4-6.

Este parametro nos define si la geometria del equipo es la correcta.
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16.Calculamos el coeficiente individual de transmisién por carcasa, para
ello se ha utilizado la correlacién de Mostinski.

0,7 P 017 p 12 P 10
h, = 0104[P°%° [ﬁgj 10800— | +40—| +100—
A P P P

P. = presién critica de la mezcla (N/m?)
P - presi6n de trabajo (N/m?)

hs = coeficiente individual de transmisién en la carcasa (W/(m?-°C))

17.Calculamos el coeficiente individual de transmisién por tubos a partir de

las ecuaciones siguientes.

Nu = 0,027[Re*®[Pr°®

Re - p[vtubos[Di
7]
Pr= CpLu
k
N, = LD
k

Re - Reynolds por el lado de tubos

p > Densidad del fluido que circula por tubos (Kg/m®)
Viubos 2 Velocidad del fluido que circula por tubos (m/s)

K = Viscosidad del fluido que circula por tubos (Kg/(m-s))
Pr = namero de prandtl

Cp —> calor especifico (KJ/(Kg-°C))
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k = conductividad térmica (W/(m-K))
Nu - Nusselt
h > coeficiente individual de transmisién por tubos (W/(m?-°C))

D; = diametro interno de las tuberias (m)

18.Célculo del coeficiente global de transmisién de calor a partir de los

coeficientes individuales calculados en los apartados anteriores.

De
In[D] D D
1, ip P/, +

1 e e
S K ) 2|:k Dll:ht DlERt

U = coeficiente global de transmisién de calor (W/(m?-°C))
hs = coeficiente individual por carcasa (W/(m?-°C))
h; > coeficiente individual por tubos (W/(m?-°C))

Rs - Fouling factor, coeficiente de ensuciamiento por carcasa
(W/(m?-°C))

R: > Fouling factor, coeficiente de ensuciamiento por tubos (W/(m?-°C))

Los coeficientes de ensuciamiento los obtendremos de la misma tabla

gue hemos usado para los reboilers, figura 7 .

19.EI coeficiente global que calculemos tiene que mantener una diferencia
del 15%, como mucho, con el coeficiente global supuesto. Si el
coeficiente global calculado es mayor que el supuesto querra decir que

estamos sobredimensionando, sino estaremos infradimensionando.
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20.Calculamos el diametro de carcasa a partir de la siguiente ecuacion.
Elegiremos un pitch cuadrado, ya que es mucho mas facil de limpiar.

D, =Ax+D,
Ds - diametro de carcasa (m)
Ax > diferencia entre el haz de tubos y el diametro de carcasa (m).

Dy = bundle diameter (m)

21.Estimacién de la velocidad por carcasa.

Tendremos que comprobar que las velocidades de los fluidos por el lado

de carcasa son las correctas.

En este caso calcularemos la velocidad de circulacién del vapor que ha
de condensar. Esta velocidad estara entre 10-30m/s para vapor a

presion atmosférica:

D, = % Apitch? - 0,785m2)

e
Deq = diametro equivalente (m)
De = diametro externo (m)

Pitch - calculado en el apartado 13.

_[1g Dy [(pitCh_ De)
A= (pitchhps)

m,
Vg =——

T OALD

Ast = area transversal de la carcasa (m?)

lg = distancia entre las pantallas deflectoras (m). Ig varia entre 0,2 a 1

veces el diametro de carcasa.

Ds = diametro de carcasa (m)
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Nps = NUmero de pasos por carcasa

ms = caudal masico del fluido de carcasa (Kg/h). En este caso el del

vapor que condensa.
ps > densidad del fluido de carcasa (Kg/m?®)

Vs = velocidad del fluido de carcasa (m/s)

22.Numero de pantallas deflectoras. Para calcular este valor haremos uso

de la siguiente ecuacion.

Np = numero de pantallas deflectoras
L - longitud de los tubos (m)

ls = distancia entre las pantallas deflectoras (m). Ig varia entre 0,2 a 1

veces el diametro de carcasa.

23.Pérdidas de presion por tubos y por carcasa

En los tubos:

: v}
AR =N, EE8D]f [-x[')‘—+ 2,5}5%

AP; - pérdida de carga por tubos (Pa)
Np: = numero de pasos por tubo

jf 2 parametro obtenido a partir de la Figura 1 del anexo | el cual es

funcién del Reynolds.
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L - longitud de los tubos (m)

D; = diametro interno de los tubos (m)

p > Densidad (kg/m°)

v = velocidad del fluido por tubos (m/s)
El valor de AP; no puede ser > 50-70 KPa

En la carcasa:

2
AP, =n, B0, 2 |5 gl

AP¢ > pérdida de carga por carcasa (Pa)

Nps = NUMero de pasos por carcasa

jf > parametro obtenido a partir de la Figura 3 del anexo I.
Ds - diametro de carcasa (m)

Deq = diametro equivalente (m)

L - longitud de los tubos (m)

I, = distancia entre las pantallas deflectoras (m)

ps > densidad del fluido de carcasa (kg/m®)

Vs = velocidad del fluido de carcasa (m/s)

El valor de AP no podra superar los 35 KPa.

24.El disefio mecéanico del equipo se realizara mediante el codigo ASME
explicado en el apartado de tanques y recipientes.

25.El célculo del peso del equipo seguira el mismo esquema de calculo que

el kettle reboiler. Apartado 28.
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26. El aislante que tengamos que poner al equipo lo calcularemos mediante

el programa ISOVER.

11.5 INCINERADORA

A) Diseiio incineradora

En nuestro proceso se generan una serie de gases provenientes de los
reactores.
Las corrientes gaseosas de los dos RCTA'’s se unen en un caudal 9C el cual

tiene las caracteristicas siguientes:

Tabla 18: caudal 9C.

9C
kg/h w
Monoxido de
carbono (kg/h) 100,45 0,522
Diéxido de carbono

(kg/h) 72,88 0,379
Metano (kg/h) 15,90 0,083
Hidrogeno (kg/h) 3,31 0,017

Caudal Total (kg/h) 192,54

Este caudal gaseoso no se puede emitir directamente a la atmosfera, debido a
sus componentes. El tratamiento elegido es una combustion ya que, podremos
aprovechar los gases calientes que se producen para obtener vapor de agua

gue pueda ser utilizada como vapor de servicio en la planta.

Se disefiara una incineradora que trabajara a presion atmosférica.
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tienen lugar, junto con sus respectivas entalpias:

CO + 050, - CO, AH =-28298KJ / Kmol
CO, - CO,

CH, +20, - CO, +2H,0  AH =-80262%J /Kmol
H, +0, - H,0 AH =-28298KJ / Kmol

En la tabla anterior disponemos de las caracteristicas del caudal de entrada.
Seguidamente determinaremos las del caudal de salida mediante la

estequiometria de la reaccion.

Primero determinaremos la cantidad de CO»,

100,45 kgCO lemoICO ><1Kmol CoO, N 44KgCO, =157.9 KgCO,
h 28kgCO 1Kmol CO 1KmolCO,
15.9 kgCH, XleoICH4 XleoI CoO, « 44KgCO, =437 KgCO,
h 16kgCH, 1KmolCH, 1KmolCO, h

Por tanto la salida de CO, corresponde a la suma de los valores calculados
mas el caudal de CO; que salia del reactor.

Por tanto tenemos un caudal de 274,5 Kg/h de diéxido de carbono.

A continuacion determinaremos las cantidades de agua a la salida de la

incineradora.

15.9 kgCH, lemoICH4 8 2KmolH,0 N 18KgH,O =358
h 16kgCH, 1KmolCH, 1KmolH,O h
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kgH, lemoIHz ><1KmoIHZO 8 18KgH,O _29 8KgHZO

3,31 =
h 2kgH, 1KmolH, 1KmolH,O h

El caudal de agua a la salida constara de los dos términos anteriores mas el

agua proveniente de la humedad del aire.

A continuacion se determina la cantidad de aire necesaria para la combustion,

100,45 kgCOlemoI COXO,SKmOIO2 y 32KgO, =574 KgO,
h 28kgCO 1KmolCO 1KmolO, h
15’gkgCH4 >(1KmoICH4 8 2Kmol O, N 32KgO, =636 KgO,
h 16kgCH, 1KmolCH, 1KmolO, h
3’31kgH2 ><1KmoIH2 ><O,5KmoIO2 N 32Kg0O, =265 KgO,
h 2kgH, 1KmolH, 1KmolO, h

Las necesidades estequiométricas de oxigeno son, 147,48 Kg/h.
El caudal de aire necesario no sera el justamente estequimétrico, sino que
debera ir con un exceso para asegurar una combustion completa y cumplir la

normativa de limites de emision de NO,.

Después de varias pruebas se decide utilizar un exceso de aire de 185%,
obteniendo asi una concentracion de NOx de 239,4mg/Nm* (el limite se
encuentra en 300mg/Nm?®) y una temperatura de salida de gases de 988,8°C.

Para calcular esta concentracién de NOy se determino la constante de equilibrio
de formacion de NOy a partir de la temperatura de salida de gases, y a partir de

esta constante se calcularon los moles de NOy formados y su concentracion.
Los célculos de describen a continuacion.

Caudal de oxigeno a la entrada = 147,48*2.85=420,32 kg/h
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Caudal de nitrégeno a la entrada =420,32*0,767/0,233=1383,6 Kg/h

A patrtir del diagrama del psicrométrico y escogiendo una temperatura media de
20°C y una humedad relativa de un 85% se determina una humedad absoluta
del aire de 10,25 g agua/Kg aire. Por tanto,

Kgaire » 10,25 gagua N 1Kg :18,5@

1803,9 :
h 1Kgaire 1000g h

Por tanto, el caudal de salida y el de entrada de aire quedan resumidos en la

tabla siguiente.

Tabla 19: Caudales de la incineradora.

Aire entrada

Salida incineradora incineradora
kg/h kg/h

Monoxido de
carbono (kg/h) 0,00 0,000 0,00 0,000
Diéxido de carbono
(kg/h) 274,46 0,136 0,00 0,000

Agua (kg/h) 84,05 0,042 18,49 0,010
Metano (kg/h) 0,00 0,000 0,00 0,000
Hidrogeno (kg/h) 0,00 0,000 0,00 0,000
Oxigeno (kg/h) 272,84 0,135 420,32 0,231
Nitrégeno (kg/h) 1383,55 0,687 1383,55 0,759
Caudal Total (kg/h) 2014,89 1822,35

A continuacion se determinara el balance de energia,
Las entalpias calculadas mediante correlaciones que se encuentran en la

bibliografia son:
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Tabla 20: Entalpias de los diferentes compuestos.

Compuesto ‘ Temperatura (°C) ‘ Entalpia (Kcal/Kmol)
CO 194 1248,7
CO2 194 1739,4
H2 194 1242,2
CH4 194 1715,12
H20 10 -39
Aire 10 -34,16

El balance de energia se expresa como:

=m [(AH

combstion salida sallida

+m_ [AH_. +m [(AH

entrada aire aire combustion

m C(AH

entrada

Con las entalpias calculadas anteriormente, se determina cada término,

m LAH =11120,9Kcal/h

entrada

=-2166,67 Kcal/h

entrada

m_ [AH

aire

[CAH

aire

m =529428,64 Kcal/h

combustién combustién

Por tanto,

m [(AH

salida salida

=538372,86 Kcal/h

A partir del caudal de salida total y las correlaciones en funcion de la

temperatura para cada componente, podemos determinar el valor de la

temperatura de salida.
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Se obtiene asi una temperatura de salida de los gases de la incineradora de
989°C.
A continuaciéon se determinard el volumen de la incineradora, segun la

expresion siguiente,

Donde:

V = volumen
T = tiempo de residencia
Q= Volumen

El tiempo de residencia sera fijado para la completa oxidacion del CO.

La cinética es la siguiente,

X
L cof

COi

~13* 10" [exp——— 1510% [C[CPS,

Donde:

Xcof= fraccién molar de CO final

Xcoi=fraccion molar de CO inicial
T=temperatura (K)

Co2 = concentracion final de oxigeno (moles/cm?®)

Chzo = concentracion final d’aigua (moles/cm?®)

Por normativa sabemos que la concentracion de CO al final debe ser inferior a
100mg/Nm?.

Por tanto podemos calcular la fraccion molar de CO maxima que podemos

tener a la salida de la incineradora.

143



"ﬂeﬂa’

11. Manual de célculo

Q=749878m°/h a la salida de la incineradora.
Expresado en condiciones normales,
Q=162242Nm’/h

Por tanto,

m3 100mgCO>< 19 ><1mo|

162242— x = 579molsCO
h im?d 1000mg 28g

Para determinar la fraccion molar de CO a la salida debemos conocer el

numero de moles total.
PV =nRT
Donde:

P presion (Pa)

V volumen (m3)

n numero de moles totales
R 8,314 Pa m3/moles K

T temperatura (K)

Despejando n y sustituyendo,

n= 1013M10°Pax162242m?
Palin®
mol K

=7241025mol/h

8314 x 273K
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Por tanto,

_ 579moICO
ot 7241025mols

=7996[107°
Se calcula a continuacion la fraccion molar de CO en la entrada
Sabemos el caudal masico de monodxido de carbono a la entrada. Esto en

caudal molar corresponde a, 3587,5 moles CO/h.

Calculando, con la expresién de los gases ideales, el caudal total molar a la

entrada de la incineradora, tenemos, 7889,1 moles/h.
Por tanto,

_35875moICO _

= 0,455
@ 78891mols

Se determinara a continuaciéon la concentracion de oxigeno y agua a la salida

de la incineradora.

Los moles de oxigeno y de agua a la salida de la incineradora son,
respectivamente: 8526,25 moles/h , 4669,44 moles/h.

Por tanto,

c, = 0522625moles 15700 moles cn?

0, 6
749879m? x 10 ¢M
Im

4669’44m1°0'663 —=6,227110" moles/ cn®
749879m* x
1m

CHZO =
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Sustituyendo en la ecuacion de la cinética.

7,996* 107
Ln—r —
0,455

=-13*10" Eéxp%ig% 1137*107°)%° [06,227* 107")*° [
Despejando el tiempo de residencia se obtiene,

z=0,012 s.

Sobredimensionaremos este tiempo fijando

z=0,5s.

El volumen lo determinaremos mediante la ecuacion siguiente,

=

v
Q

Sustituyendo:

3

V = 055749879 x 2N
3600s

=1,04m?
h

De la bibliografia escogemos una velocidad tipica de los gases de 3m/s, para

asi determinar el area.

T
< |O
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Donde:

A= &rea de paso (m?)
Q= caudal volumétrico de gases (m®/s)

v= velocidad de los gases (m/s)

Sustituyendo,
3
749879™ x
3m/s

Suponiendo que la incineradora es cilindrica determinaremos su diametro y

altura.

D2

I

Conociendo el area de paso antes calculada, podemos determinar el diametro
despejandolo de la ecuacion anterior.
D=0,94 m

El volumen se puede expresar de la siguiente manera,
n
V==D?[h
4

Despejando la altura obtenemos un valor de h=1,5 m
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11.6 COMPRESORES Y SOPLADORES

11.6.1 COMPRESOR DE CO: CO-101/C0O-102

Para pasar de la presion de 9,2 bar, a la entrada del compresor, a la presion de
trabajo en el reactor, 28,6 bar precisaremos del uso de un compresor. Aun y asi
la presion a la comprimiremos el CO sera mayor que la de trabajo en el reactor,
ya que hay que tener en cuenta las perdidas de carga en las tuberias.

Para escoger el tipo de compresor necesitaremos calcular la relacion de

compresion mediante la expresion siguiente:

P, = Presion después del compresor (atm)

P1 = Presion antes del compresor (atm)

Para que el compresor sea de 1 sola etapa r ha de encontrarse entre 3y 5, si r

es mayor que 5 tendremos un compresor multietapa.

En nuestro caso esta relacion es de 3,13, asi que tendremos un compresor

mono etapa.

Potencia requerida en una compresion adiabética

Primero hay que calcular la potencia por unidad de masa

Wad = Y DZERUl r(VT_lj—l
y-1_ PM
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Wad - Potencia por unidad de masa (J/Kg)

y > Cp/Cv

Z - Factor de los gases

R - Constante de los gases (J/Kmol*K)

T1—> Temperatura de entrada al compresor (K)

PM - Peso molecular CO (Kg/Kmol)

Finalmente calculamos la potencia total a partir de la potencia por unidad de

masa

W =WadlQm

W - Potencia total (Kw)
Wad - Potencia por unidad de masa (KJ/Kg)
Qm = Caudal masico (Kg/s)

La potencia que obtendremos seria si la eficiencia de la compresién fuese del
100%, pero en la realidad no es asi. Calcularemos la eficiencia a partir de la

siguiente expresion.

n - Eficiencia adiabética

T, - Temperatura a la salida del compresor (K)
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Tabla 21: caudales de entrada-salida.

Entrada (2) Salida (3)

4767,12

Caudal (Kg/h) 4767,12

Presion (KPa) 989 3100

Temperatura (K) 153,5 282,7

y=Cp/Cv 1,4

R (J/Kmol-K) 8314

PM (Kg/Kmol) 28,01

Fase V V

Wad= 61553,76J/Kg
W = 81,5 Kw

n=20,46

Wreal= ﬂ

La potencia real del compresor sera de 177,2 Kw.

11.7 BOMBAS

Para ayudar a la circulacion de los fluidos liquidos por las tuberias usaremos
bombas. Todas las bombas que usaremos seran bombas centrifugas, aunque
las de alta presion seran un tipo de bombas un poco diferentes en cuanto a su

funcionamiento.

A continuacion presentaremos el esquema de calculo a seguir para escoger en

cada caso el tipo de bomba a utilizar a partir de las especificaciones de esta.
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Balance de energia mecanica

P, - P 5V
p 2 a, o

g > gravedad = 9,8 (m/s?)

Z, i zy = altura del liquido en las posiciones 1y 2 (m)
P, iP1 > Presion enel punto 1y 2 (Pa)

p > densidad del liquido (Kg/m®)

v1i vy = velocidades del fluido en el punto 1y 2 (m/s)
opi0, > SiRe<2100a=0,5, SiRe>4000 a=1
ev > perdidas de energia mecanica (m?%/s?)

W - energia aportada al sistema (m?/s?)

Pérdidas de energia mecanica por friccion

Las pérdidas de energia mecéanica en la conduccion son debidas a la friccion
del fluido con la tuberia. Pero el célculo sera diferente para los tramos rectos y

accidentes.

ev=e\

tramosrectos + eVa

ccidentes

Las pérdidas por friccion en los tramos rectos las calcularemos con la ecuacion

de Fanning.

L
evtramosmectos =2 Df wz El[_)

Y en los accidentes mediante la siguiente ecuacion
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2
EIV
EVaccidentes™ z K 2

f - factor de friccion, se encuentra a partir del diagrama de Moody, Figura 1

del anexo |
v = velocidad del fluido (m/s)

L - longitud de la tuberia (m)
D - diametro de la tuberia (m)

K - constante caracteristica de cada tipo de accidente.

Carga total

La carga total es la diferencia entre la carga total necesaria en la impulsién y la
aspiracion.

h=h -h,
Donde,

2
h=(2,-2) + S0+ vev)
g p 2

1_P, Vi
hy=(z,-z)+= -2 +—2-ev
a (Z:L 3) g 2 a)

eva —»> pérdidas de energia mecanica en el tramo de aspiracion (tanto

accidentes como tramos rectos) (m?/s?)

evi 2 pérdidas de energia mecanica en el tramo de impulsion (tanto accidentes

como tramos rectos) (m?/s?)

h son los metros que el fluido podra subir gracias a su energia mecanica. Si su

valor es negativo, el sistema no requerird aportacion externa de energia, pero
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si es positivo sera necesaria la instalacion de una bomba para aportar la

energia requerida por el sistema.

Potencia de la bomba

Para calcular la potencia necesaria de la bomba para impulsar el fluido

utilizaremos la siguiente ecuacion.

P=WIm
P - potencia necesaria (J/s)
W - energia aportada al sistema (m?/s?)

m -> caudal masico (Kg/s)

La potencia real de la bomba la calcularemos a partir del rendimiento de esta,

dado por el fabricante, y de la potencia necesaria calculada anteriormente.

| o

real —

n - Rendimiento de la bomba
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NPSH disponible

El NPSH es un factor importante a tener en cuenta, ya que si la presion
disminuye por debajo de la presion de vapor este puede vaporizar y producir el

fenébmeno de cavitacion.

I:)v
I\IPSHdisponibIe = ha - 0 [g

El NPSH disponible tendrda que ser mayor que el requerido al menos en un
10%.

A continuacion presentaremos un esquema de calculo de la bomba P-103/104,
para corroborar que los valores obtenidos con el simulador Hysys son los
mismos que los calculados. Ya que todo el disefio de tuberias se ha realizado
con el simulador. Aunque el rendimiento real de las bombas lo obtendremos de

las curvas caracteristicas para cada caso.

Tabla 22: Vvalores obtenidos para las bombas P-103/104.

Zy (m)
Z; (M)
Z3 (m)
Z4 (M)
P1 (Pa)
P, (Pa)

p (Kg/m®)
a

V2 (m/s)
V1 (mM/s)

1 (Kg/(m-s))

vi ¥y Vo, son O porque suponemos que el fluido tiene una velocidad

menospreciable en la superficie dentro del tanque.
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z1

Figura 12: Esquema de la zona a estudiar

Tabla 23: Caracteristicas de tramos.

Re
f
L (m)
D (m)
L/D
v (m/s)

|V ramosrectos (M)

N° codos 90°

valvulas

K
€V accidentes (m)
W (m?/s?)
ha (m)
hi (m)
hsistema (m)
m (Kg/s)
P (J/s)
n (%)
I:>real (KW)

\ I:)SHdisponibIe (m)

Tramo aspiracion

Tramo impulsion

5 6
1,12-10° 1,7-10°
7,5-10* 1,17-10°
6-10° 6-10°
22,12 35,5
0,041 0,027
539,5 1314.,8
1,36 3,21
174,6
3 4
5 de bola 1de bolay' 1de
retencion
3,25 5
3 25,76
505,7
18,14
34,34
16,21
1,32
210,3
40,8
0,52
4,8
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Las otras bombas se han ajustado con el simulador Hysys afiadiendo todos los
accidentes y longitudes de cada tramo, de esta manera nos ahorramos calcular
el balance de energia mecanica a mano. Se ha realizado de esta forma porqué

el simulador nos da aproximadamente los mismos resultados.

11.8 AGITADORES

11.8.1 AGITADOR REACTOR R-201/202. (AG-201 Y 202).

A continuacion se determinara el tipo de agitador y la potencia necesaria para

llevar a cabo la reaccion de carbonilacion en los reactores R-201/202.
Primeramente se escogera el tipo de agitador,

El fluido a agitar presenta una viscosidad y densidad similar al agua. Para este
tipo de fluidos la bibliografia nos recomienda el uso de agitadores tipo turbina o

hélice.

En nuestro caso escogemos el tipo turbina, Pitched Blade turbine SBR, que

nos proporciona un flujo radial i axial y unas palas.

En la siguiente imagen podemos ver un esquema de la turbina.

Figura 13: Esquema de turbina.
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Las relaciones para el disefio de la turbina son las siguientes,

d2/d1=0,33

h2/d2=0,125

h3/d1=0,3

hl/d1=1

6/d1=0,1

Para el caso de las palas seguiremos las relaciones siguientes,

d2/d1=0,7

y escogeremos una altura de las palas de 1,6m

Sabemos que d1 corresponde al diametro del reactor que tiene un valor de 2m.

Las caracteristicas del agitador se resumen en la siguiente tabla,

Tabla 24: Dimensiones de turbina y pala.

Turbina ‘ Pala
Diametro (m) 0,66 1,4
Altura (m) 0,6 1,6
Anchura bafles (m) 0,2
Bafles (m) 4

Para determinar la potencia, se realizara un escalado a partir del dato de
potencia por metro cubico obtenida en la patente [1].
Se dimensionara para la turbina y posteriormente se sobredimensionara para

las palas.
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De la patente se extrae que para un volumen de 150ml se ha utilizado un
agitador a una velocidad de agitacién de 1000rpm.

Determinaremos la potencia utilizada.

Es necesario conocer el valor del Reynolds de agitacion,

Donde:

Reaq: Reynolds de agitacion
N: velocidad de agitacion, rps
p: densidad (Kg/m?®)

W: viscosidad (Pa-s)

No conocemos el diametro del agitador utilizado en la patente, pero
supondremos que es del tipo turbina y lo calcularemos.

3
150mI 3 = Dlm =15E - 4m’
100(ml 100CL

Supondremos H = 1,33D.
Vv :gEDZH =%l33ED3 = 15E - 4m?

Obtenemos D = 0,052 m
A partir de la relacion D,g/D = 0.33, obtenemos el diametro del agitador,

Dag=0,0173 m
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Ya podemos calcular el Reynolds de agitacion.

_ 00173 m[1500/60rps[(B193Kg/m’ _ 13E4
g 0,4458110"-3Pal%

Re

Del grafico siguiente obtenemos el nimero de potencia, leyendo en la linea 4

que corresponde a nuestro agitador.

Figura 14 : Diagrama para el calculo del nimero de potencia.

1,000

Eil:zED_H 7—;T,, ] 5 =1 ;__QE; - e i .
500 B = !E i l* -+ il e uN
K = - i ] 61 (1 — T
Tl | il e »  Flatblade Flat-blade Pitched-blade |||
200 0l o ]
Ia 100 ﬁ_.:j*—— \ / \‘K \/ |
E e — @ = @ O () Bt
& 50 B o 1 1 / \ /\ i
i T s W W 1]
2 N s D R i N I L
I S e et e
5 NN T U wo=s |V wo-s |7 woows |T wio=1/8 M
£
S 10 —*iL‘* N Curve 1 Curve 2 Curve 3 [ Curve 4
N e e
P O i Y g ~—HHH T 2 191 o e
S T
2 W j\?\ [ :'::j _‘:ﬁ = 1 3
1| Soures: Rat7 _U\‘J;JM \r"‘—~—._ 4
1 10 102 103 104 105

Reynalds number, D2Np/u

Se obtiene pues,

Np = 1,4
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El nimero de potencia se expresa como,

P

Np=———
I

Despejando la potencia,
P = 14[8193Kg/m?® [{1500/60)°rps[0,0173 = 0,028V
De esta forma obtenemos la relacion.

0,028V

w :186,7\/\//m3
—-4m

El volumen de nuestro reactor es de 10,72 m®, de los cuales son Gtiles 9m>.
Aln asi sobredimensionaremos el agitador para un volumen de 11 m®.
Por tanto,

, 1867W

Lim’ (5= 25 = 2054w

A partir de la potencia determinaremos la velocidad de agitacion.
Supondremos régimen turbulento, y por tanto Np=1,4

El diametro del reactor es de 2 m, por tanto segun la relacion D,y/D=0.33, el

diametro del agitador es de 0,66 m

_ P _ _ 2054N
- 3 5 14= 3 3 5
P [N [Dag 819,3Kg/m [N° [D66°m

Np
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Despejando N,
N=2,4 rps = 145 rpm

Considerando que también dispondremos de unas palas
sobredimensionaremos la potencia para el doble.

P =4108 W

11.8.2 AGITADOR DEL TANQUE DE DILUCION (AG-301)

Dado que el fluido a agitar presenta una viscosidad y densidad similar al agua,
es recomendable utilizar agitadores tipo turbina o hélice.

Escogemos el tipo turbina, Pitched Blade turbine SBR, que nos proporciona
un flujo radial y axial.

Es necesario conocer el valor del Reynolds de agitacion:

Donde:

Reaq: Reynolds de agitacion
N: velocidad de agitacion (rps)
p: densidad (Kg/m®)

W viscosidad (Pa-s)

Dag: didmetro del agitador (m)

Este Ultimo se calcula a partir de la relacion bibliografica Dag/Dianque=0,33.

Se obtiene el diametro del agitador,

Dag=0,825 m
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Por lo que respecta a la velocidad de agitacion, consideramos el parametro
tipico de 3m/s, que equivale a 1,16rps.

Ya podemos calcular el Reynolds de agitacion.

Re. = 0,825 m16rps102Kg/ m’

- =803980,89
0,001Pals

Del grafico del nimero de potencia en funcion del Reynolds de agitacion

obtenemos el nimero de potencia (Np) : 1,4.

El nimero de potencia se expresa como,

P

Np=—————
I

Despejando la potencia,

P = 14[1020Kg/ m® [116)®rps 0,825 = 847,6W
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Figura 1 : Diagrama de Moody
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