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1. Memoria descriptiva

1.1.  Objetivo del proyecto
El objetivo principal del presente Trabajo de Fin de Grado es el estudio del disefio y
viabilidad econdmica de la Ingenieria Basica para una planta de produccién de anilina
con una capacidad de 60000 toneladas al aifio (60KTA) utilizando nitrobenceno como
reactivo. Para ello nos apoyaremos en el software comercial de simulacién de procesos
conocido como CHEMCAD™ (mencionado en el proyecto como Chemcad) y en los
conocimientos adquiridos a lo largo de la carrera, asi como en la bibliografia existente.

1.2.  Anilina
La anilina es un compuesto organico, en forma de anillo, de formula molecular
CeHsNH,. Su nomenclatura IUPAC es fenilamina, mientras que otros nombres
aceptados son aminobenceno o bencenamina.

El compuesto consiste en un radical fenilo unido a un grupo amino mediante un enlace
covalente.

La anilina se presenta como un liquido incoloro aceitoso con olor caracteristico, es
levemente soluble en agua y bastante soluble en la mayoria de disolventes organicos.
Su estructura es la siguiente:

[lustracion 2. Estructura tridimensional de una molécula de anilina. [1]



1.2.1. Propiedades de la anilina
Del mismo Chemcad podemos obtener las propiedades mds importantes de la anilina:

Tabla 1. Tabla de propiedades de la anilina.

Propiedad Valor
Densidad 1.0217 g/cm3
Masa molar 93.128 g/mol
Punto de fusion -6.02 °C
Punto de ebullicion 184.35 °C
Temperatura critica 425.85°C
Presion critica 53.094 bar
Calor de fusion 113.178 kJ/kg*
Entalpia de formacion 932.695 kJ/kg*
Energia libre de Gibbs 1789.9 kl/kg*
Conductividad térmica 0.177 W/m K
Capacidad calorifica 2.027 kJ/kg K

*Reaccion endotérmica

**Todos los datos son en condiciones normales de presidn y temperatura, es decir, 0°Cy 1 atm.
La anilina tiene una solubilidad en agua de 3.6 g / 100 ml a 20°C de temperatura.

Otros datos interesantes que nos proporciona el programa son los valores de densidad
a diferentes temperaturas de la anilina en forma liquida.

Library Liquid Density: Aniline (175)
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[lustracion 3. Densidad de la anilina en estado liquido.

Dicha grafica se ajusta a la siguiente ecuacién:

Ecuacion 1. Funcion de la densidad con la temperatura.

A
Y =

p+(1-0))
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Teniendo los coeficientes los siguientes valores:

A:1.0401 B:0.2806 C:699 D:0.2928 T:Temperatura (°C)
Y: Densidad (kg/m?3)

Otra de las propiedades interesantes de la anilina es su viscosidad dindmica, es decir, su
resistencia al deslizamiento.

Library Liquid Viscosity: Aniline (175)
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Dicha grafica se ajusta a la siguiente ecuacion:

Ecuacion 2. Funcion de la viscosidad con la temperatura.
B 2
Y =exp [A+¥+C-In(T)+D-T ]

Teniendo los coeficientes los siguientes valores:

A:-98.301 B:6524.4 (C:12.439 T:Temperatura (°C)
Y: Viscosidad dinamica (Pa s)

En cuanto a su toxicidad, la sustancia es muy téxica para los organismos acuaticos, se
aconseja firmemente impedir que el producto quimico se incorpore al ambiente, tal y
como especifica su ficha técnica de seguridad.

Las fichas técnicas de seguridad de los componentes mas importantes (nitrobenceno y
anilina) que intervienen en el proceso las podemos encontrar en el Anexo |: Fichas
internacionales de seguridad.

1.2.2. Usos anilina
Se utiliza para hacer tintes, aditivos de caucho, medicamentos, productos quimicos
fotograficos, pesticidas y otros compuestos quimicos. Es utilizado también en la
fabricacion de espumas de poliuretano, barniz y explosivos.
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Uno de sus principales usos es como colorante, es decir, en la fabricacion de tintes. La
mayoria de tintes producidos son para productos de cuidado personal, es decir,
cosméticos, tintes para el pelo, tinta de tatuajes; aunque también para otros usos como
colorantes de comidas.

También es una fuente importante en la produccidon de otros compuestos, como el
diaminodifenilmetano (MDA), empleado para conseguir espumas de poliuretano, y
otros productos quimicos similares.

Los principales usos de la anilina en el afio 2010 se pueden ver en el siguiente grafico.

Aniline uses 2010

7%

w
7/\

11% /1

Y 75%

= MDI = Rubber = Dyes and pigments Chemicals

llustracion 4. Usos de la anilina, 2010. [2]

Como podemos comprobar, su principal uso es en la produccién de MDI (diisocianato
de difenilmetano), utilizado en la fabricacidon de espumas de poliuretano, empleadas
como sellante en la industria de la construccidn. Mientras que, con un 7% cada uno,
también son importantes la produccidon de nuevos quimicos y tintes y pigmentos.

Las espumas de poliuretano tienen diversas aplicaciones en el mundo actual:

- En colchones y muebles se utiliza como relleno de estos.

- Enla construccién como sellante o aislante térmico y acustico.

- Enautomocion es un elemento principal de los salpicaderos, los asientos, etc.
- Se puede emplear como relleno de peluches y demas juguetes para nifios.

i

[lustracion 5. Espumas de poliuretano. [Internet]
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1.3.  Procesos industriales
Existen varias maneras de sintetizar anilina, tanto a partir de fenol como utilizando
nitrobenceno como reactivo, sin embargo, el método mds empleado en la industria es
este ultimo, debido a una serie de razones que se explicaran a continuacion.

1.3.1. Hidrogenacion catalitica del nitrobenceno
Como se ha dicho anteriormente, la principal ruta para producir anilina de forma
industrial es a partir de nitrobenceno, utilizando un catalizador adecuado, en nuestro
caso de platino sobre una base de carbdn.

El nitrobenceno se hace reaccionar con hidrégeno en relacién 1:3 molar, a altas
temperaturas y altas presiones en presencia del catalizador, dando como productos
anilina, agua y p-aminofenol como subproducto. Se trata de una reaccién en cuatro
fases: gaseosa (H,), organica (nitrobenceno), acuosa y sélida (el catalizador).

NH,
Q =
NO,

Catalyst

- 0 —

NH;

e
\@ )

Ilustracion 6. Reacciones paralelas hidrogenacion catalitica del nitrobenceno. [4]

La reaccion (1) se refiere a la formacidén de anilina mientras que en la reaccién (2) se
forma el subproducto p-aminofenol.

Es interesante comentar que el p-aminofenol obtenido como subproducto es el
intermediario final en la sintesis de produccion del paracetamol, el famoso
medicamento.

OH
OH o o

A
19 HNIf

llustracion 7. Formacion de paracetamol a partir de p-aminofenol.

p-aminofenol + anhidrido acético = paracetamol

13



La hidrogenacidn catalitica de nitrobenceno puede llevarse a cabo tanto en fase vapor
como en fase liquida.

De los productores de anilina que llevan a cabo el proceso en fase gaseosa, Bayer emplea
un reactor lecho fijo con catalizador de NiS, que es activado con cobre o cromo. Las
reacciones se realizan a temperaturas que oscilan entre 573-748 K y se logran
selectividades de anilina superiores al 99%. El lecho de catalizador es propenso a la
desactivacion del catalizador debido a la deposicion de carbono, pero puede
regenerarse en aire a 523-623 K.

Por otro lado, BASF utiliza un lecho fluidizado, con catalizadores a base de cobre con
oxidos de cromo, bario y zinc en un soporte de SiO,. Las condiciones de reaccion oscilan
entre 543-563 K de temperatura y 1-5 bar de presion y se usa un gran exceso de
hidrogeno. Este método exhibe una alta selectividad para la anilina, del 99.5%, pero
también esta sujeto a la desactivacién del lecho de catalizador que debe regenerarse en
el aire a intervalos regulares durante toda la produccion.

Huntsman lleva a cabo la hidrogenacién de nitrobenceno en fase liquida, empleando un
proceso discontinuo semicontinuo con un reactor de tanque agitado para producir
anilina. El catalizador se reactiva por hidrégeno cuando el recipiente del reactor alcanza
la temperatura de reaccién (generalmente entre 70 - 150°C). La hidrogenacion se realiza
generalmente bajo una presién de hidrogeno que rondaria los 20-40 bar y se puede
lograr una conversion superior al 99.7%.

1.3.2. Rutas alternativas para la produccién de anilina
Aunque en un mucho menor alcance, otras tres rutas son utilizadas para la produccién
de anilina.

La primera ruta implica la aminacién del clorobenceno sobre un catalizador formado por
una mezcla de cloruro de cobre (I) y cloruro de amonio, para producir anilina y acido
clorhidrico como productos de reaccidn. Este proceso, con un 91% de selectividad para
el grupo amino, fue utilizado por Bayer hasta 1986, cuando fue reemplazado por el
actual debido a razones econdémicas.

Una segunda ruta hacia la anilina usa fenol como reactivo inicial y, otra vez, amoniaco
en el proceso de aminacion. El grupo hidroxilo en el fenol es reaccionado con amoniaco
gaseoso en un catalizador de Al,05.Si0O, para producir anilina y agua. Este método ha
obtenido una gran importancia en los ultimos afios, junto con el avance de la tecnologia
del fenol.

Ademds, Du Pont ha investigado una tercera ruta para la obtenciéon de anilina
directamente a partir de benceno, sin la necesidad de producir nitrobenceno o fenol
como intermediario. El benceno es reaccionado con amoniaco concentrado sobre un
catalizador de NiO/Ni. Se observa que se consigue una selectividad del 97% de anilina,
sin embargo, solo fue conseguida una conversién del 13% de benceno, lo que supone
un impedimento a la hora de utilizar esta tecnologia a nivel industrial.
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A pesar de las investigaciones en estas rutas alternativas, la elecciéon del método de
hidrogenacion catalitica de nitrobenceno para producir anilina sigue siendo el mas
empleado hoy en dia.

Un resumen de los cuatro métodos mencionados se muestra en la siguiente imagen:
(1) The catalytic hydrogenation of nitrobenzene

NO> NH,

catalyst
+3 Hy(g) » . © 12 H,0

(11) The amination of chlorobenzene

Cl NH,

+ NHa catalyst - © + HCl

(1i1) The amination of phenol

OH NH,

(iv) The amination of benzene

+ NH 3 catalyst -
H,0

llustracion 8. Rutas para la produccion de anilina. [3]

s

s

s

)

1.4. Produccién comercial
Como ya se ha dicho, la produccién de anilina es llevada a cabo casi exclusivamente por
la hidrogenacion catalitica del nitrobenceno, sin embargo, las condiciones de operacién
y catalizadores varian de una empresa a otra.
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En el afio 2001, se alcanzé una produccion mundial de anilina de 2.6 millones de
toneladas. La mayoria de la produccidn mundial de anilina es llevada a cabo en EEUU,
Europa occidental y Asia; con Europa occidental contribuyendo con el 42.2% del stock
mundial de anilina.

Actualmente, una planta media de produccién de anilina produce aproximadamente
60000 toneladas al afo, y ese también sera el objetivo de produccidn para el disefio de
nuestra planta.

En el afo 2003, cinco empresas dominaban el mercado europeo y entre ellas producian
toda la anilina de Europa occidental. Estas empresas eran Bayer, Huntsman BASF, Dow
y Quimigal y el porcentaje de contribucién de cada una se muestra en el siguiente

grafico.

11%

33%
27%

\ 19%

10%

= Huntsman = BASF = Dow Chemical Quimigal = Bayer

Ilustracion 9. Porcentaje de produccion de anilina de cada empresa del total de la anilina producida en
Europa Occidental, 2003. [3]

2. Disefo del proceso productivo
Una vez estudiado el producto principal de nuestra planta, vamos a elaborar nuestro
proceso, escogiendo una ruta de reaccion adecuada, las condiciones mas éptimas de
presidn y temperatura, relacién de reactantes, opcidn de separacion, etc.

2.1.  Rutade reaccién
Como se ha mencionado anteriormente, existen varias rutas posibles para la produccién
de la anilina. Las rutas de reacciones mas favorables, al menos econdmicamente
hablando, son aquellas que utilizan las materias primas que tienen un menor coste y
menor cantidad de subproductos posibles, es decir, una baja selectividad por el
subproducto.

Una forma de alto nivel para comparar diferentes rutas es en base a su potencial
econdmico. Se conoce potencial econémico como la diferencia entre el coste de los
productos y el coste de las materias primas. Puede considerarse la venta de
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subproductos aunque ha de tenerse en cuenta que el mercado puede ser limitado segln
el subproducto de que se trate. Una ruta de reaccion que produce una gran cantidad de
subproductos es inviable, debido al coste medioambiental que esta conlleva.

Ademads, hay que tener en cuenta otros factores a la hora de elegir ruta de reaccién.
Algunos son comerciales, como el costo de las materias primas en el futuro o el precio
de venta de algunos subproductos. Otros son técnicos, como la seguridad o la energia
requerida.

En este primer paso de disefio, es imposible predecir todas las consecuencias de elegir
una ruta de reaccién u otra, sin embargo, comparar los costes de las materias primas y
del producto principal nos da una buena idea inicial. Asi, analizaremos las rutas
previamente mencionadas.

En la siguiente tabla se muestran los precios y los pesos moleculares de todos los
reactivos y productos a analizar.

Tabla 2. Precios y pesos moleculares.

Material l?i;jkr:;i:;r Precio (S/kg)
Nitrobenceno 123.11 0.75
Hidrégeno 2 0.7955
Anilina 93.13 1.6
Clorobenceno 112.56 1.3
Fenol 94.11 0.9
Benceno 78.11 0.338
Amoniaco 17.03 0.205

* Los precios de los distintos productos han sido obtenidos de ICIS [5].
PE = (valor de los productos) — (valor materias primas)

Hidrogenacién catalitica del nitrobenceno. Es la principal ruta para producir anilina de
forma industrial. El nitrobenceno se hace reaccionar con hidrégeno en relacién 1:3
molar, a altas temperaturas y altas presiones en presencia del catalizador, dando como

productos anilina y agua y p-aminofenol como subproducto.

Ya que el p-aminofenol se produce en muy pequena cantidad, debido a la gran
selectividad de esta reaccién por la anilina, de casi un 100% causa de la eleccién del
catalizador y  condiciones de operacion, como ya veremos mas adelante,
simplificaremos prediciendo que todo el nitrobenceno se transforma en anilina.

Nitrobenceno + 3H, — Anilina
PE =(93.13 X 1.6) — (123.11 X 0.75 + 3 X 2 X 0.7955) = 51.903 $/kmol

Aminacién del clorobenceno. Esta ruta implica la aminacién del clorobenceno sobre
catalizador, para producir anilina y acido clorhidrico como productos de reaccidn. Este
proceso tiene un 91% de selectividad para el grupo amino. No tendremos en cuenta el

acido clorhidrico.
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Clorobenceno + Amoniaco — Anilina
PE = (93.13 X 1.6) — (112.56 X 1.3 + 17.03 X 0.205) = - 0.811 $/kmol

Aminacién del fenol. Esta ruta hacia la anilina usa fenol como reactivo inicial y, otra vez,
amoniaco en el proceso de aminaciéon. El grupo hidroxilo presente en el fenol es
reaccionado con amoniaco gaseoso en cierto catalizador para producir anilina y agua.

Fenol + Amoniaco — Anilina

PE = (93.13 X 1.6) — (94.11 X 0.9 + 17.03 X 0.205) = 60.818 $/kmol

Aminacién del benceno. El benceno es reaccionado con amoniaco concentrado sobre
catalizador. Se observa que se consigue una selectividad del 97% de anilina, sin
embargo, solo una conversion del 13% de benceno, lo que supone un impedimento para

utilizar esta tecnologia a nivel industrial.

Benceno + Amoniaco — Anilina

PE =(93.13 X 1.6) —(78.11 X 0.338 + 17.03 X 0.205) = 139.734 $/kmol

Se puede observar que, con creces, el mayor potencial econdmico corresponde a la ruta
de la aminacién de benceno, sin embargo, como se ha dicho anteriormente, solo se ha
conseguido una conversion maxima del 13% de benceno a anilina, por lo que,
actualmente, es una opcidn inviable. Es cierto que el potencial econdmico de la ruta del
fenol es mayor a la del nitrobenceno, sin embargo la del fenol produce acido clorhidrico
como subproducto, que puede tener efectos nocivos para el medio ambiente, por lo que
la opcidn preferida es escoger la ruta del nitrobenceno.

2.2.  Condiciones del reactor
En todo disefio de proceso quimico, el primer paso, después de elegir la ruta de reacciéon
mas adecuada, siempre es estudiar las condiciones del reactor aquellas que mejor
operacionalidad tendra.

La reaccién que se llevara a cabo en el interior del reactor es una reaccidn paralela,
donde solo uno de los productos es el deseado:

(1)N+3H, - A+2H,0

(2) N+ 2H, - PAF+ H,0

Siendo N: Nitrobenceno, H,: Hidrégeno, A: Anilina, H,O: Agua y PAF: p-aminofenol.

Debido a la naturaleza paralela de la reaccién, es imprescindible encontrar las
condiciones del reactor que maximicen la selectividad por el componente deseado y, a
su vez, minimice en medida de lo posible el volumen del reactor.

Tres parametros importantes a la hora de analizar las condiciones del reactor son la
conversion, la selectividad y el rendimiento. Estos parametros se calculan siguiendo las
siguientes expresiones:
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Reactante consumido en el reactor

Conversion = -
Reactante alimentado al reactor

. Producto deseado producido . L
Selectividad = : X factor estequiométrico
Reactante consumido en el reactor

Lo Producto deseado producido . Lo
Rendimiento = - X factor estequiométrico
Reactante alimentado al reactor

En nuestro caso, tomamos la anilina como el producto deseado y el nitrobenceno como
el reactante consumido, mientras que el factor estequiométrico es 1, debido a que solo
se necesita un mol estequiométrico de reactante para producir un mol estequiométrico
de producto deseado, como se puede ver en (1).

Tanto la velocidad de reaccién para la anilina como para el p-aminofenol son de orden
cero respecto a la concentracién de nitrobenceno y de orden uno respecto a la
concentracion de catalizador [4], sin embargo, la del p-aminofenol es de orden uno
respecto a la concentracion de hidrégenoy la de la anilina de orden cero. Para maximizar
la formaciéon de anilina y minimizar la de p-aminofenol, es decir, maximizar la
selectividad, emplearemos la cantidad minima de hidréogeno necesario, esto es, el
estequiométrico (relacion 3:1 de hidrégeno).

Se llevara a cabo un analisis de estos parametros, para ello los limites que estudiaremos
seran:

- Conversion: entre un 30 y un 90%.

- Temperatura: entre 0 y 130 grados centigrados, ya que a mayor temperatura el
programa nos da error en la convergencia del reactor.

- Presion: entre la atmosférica (1 bar) y la empleada en las bibliografia (25 bar).

Debido a que el programa no nos permite mostrar una representacion grafica de tantos
parametros a la vez, lo que haremos sera simular el reactor con los limites superior,
inferior y medio, y elegiremos cual es la opcidn mds optimizada.

Sin embargo, si llevamos a cabo un analisis de sensibilidad variando la temperatura del
reactor a conversién y presion fija, obtenemos la siguiente grafica.
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Ilustracion 10. Volumen del reactor (m®) vs Temperatura (°C)

Se puede observar como a la temperatura de 80°C el volumen del reactor practicamente
no varia. Esta representacion es llevada a una conversidn de los reactivos del 90% vy a
presion atmosférica, pero la grafica es similar si se toma a cualquier conversiéon y
cualquier presion, es decir, en todas las condiciones el volumen del reactor no varia
cuando llegamos a 80°C, por lo que este valor serd nuestro limite superior en dicha
variable.

Los cdlculos realizados para la obtenciéon de estos pardmetros son mostrados en el
Anexo Il: Condiciones del reactor. Selectividad, conversiéon y rendimiento.

Los calculos se han realizado siempre con el objetivo de conseguir un caudal de anilina
algo superior al objetivo, esto es, aproximadamente 65000 tn/afo (unos 87.5 kmol/h,
teniendo en cuenta el Stream Factor), por esa razén los caudales de nitrobenceno
difieren unos de otros.

A la hora de analizar cudl de las anteriores configuraciones son las mds viables, solo
tendremos en cuenta aquellas que se han resaltado en negrita, ya que son las Unicas
cuyos volumenes de reactor son menores a mil metros cubicos, tamafio excesivo tanto
en costes de instalacién como en terreno fisico en planta, ya que existen otras
alternativas donde, ademas, las demas variables (selectividad y rendimiento) no varian
demasiado.

Las condiciones que hemos decidido utilizar son las Ultimas, ya que aunque haya otras
opciones resaltadas en negrita donde la selectividad es algo mayor, esta diferencia es
de apenas un 2% con respecto a la opcidn con mayor selectividad, ademas de que dicho
valor en la configuracidén elegida es mas que aceptable, con mas de un 97% de
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selectividad por el producto deseado frente al subproducto, y la diferencia en el tamafio
del reactor ha sido considerada mas resaltable.

Ademads, aunque en teoria el rendimiento no es demasiado importante, ya que el
nitrobenceno no reaccionado se separa y se recircula empleando aproximadamente
siempre la misma cantidad de reactante sea cual sea la conversidn, tener que separar
un mayor caudal (fijarse en el caudal de nitrobenceno a la salida) repercutiria
directamente en columnas de destilacién con mas platos y, por ende, mds grandes y
costosas, por lo que se cree que la eleccidn realizada es la opcién correcta.

De modo que las condiciones finales del equipo seran:

- Relacion de reactantes estequiométrica, esto es, 3:1.
- Modo de operacién isotermo.

- Tipo de reactor ideal: CSTR.

- Temperatura: 80°C.

- Presion: 25 bar.

- Conversion de los reactantes del 90%.

2.3. Disefio seccién de separacion
En esta parte del trabajo realizaremos la simulacion de todo el proceso completo y, de
este modo, observaremos si somos capaces de cumplir con las condiciones de caudal y
pureza.

Ya tenemos disefiado un reactor que produce anilina con el nivel de capacidad deseado
para nuestra planta. Sin embargo el efluente de este reactor es una corriente a alta
temperatura y presidon en la que, ademas de la anilina (nuestro producto de interés), le
acompafian el nitrobenceno y el hidrégeno no reaccionados, el agua obtenida como
subproducto de la reaccién principal y el para-aminofenol obtenido de la reaccién
secundaria. A continuacién tendremos que eliminar todas estas impurezas hasta llegar
al grado de pureza deseado para la anilina en nuestro proyecto.

El primer paso serd determinar “cuanto” de dificil seran de realizar las diferentes
separaciones de la mezcla. Para ello estudiaremos las constantes de equilibrio de los
distintos componentes y, con ello, sus volatilidades relativas.

Del programa Chemcad podemos obtener las constantes de equilibrio a la salida del
reactor. Asi, ordenando los componentes de menor a mayor punto de ebullicion:

Tabla 3. Volatilidad relativa de los diferentes componentes.

Componente | Punto de ebullicion (°C) | Constante de equilibrio | Volatilidad relativa
Hidrégeno -252.76 98480.367 -
Agua 100 0.394 249950.17
Anilina 184.35 1.30E-02 30.31
NB 210.8 2.00E-02 0.65
PAF 284 5.49E-06 3643.65
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llustracion 11. Constantes de equilibrio.
Diremos como son “de dificiles” las separaciones en funcién de estas reglas:
a=1 Separacionimposible.
a=1-2 Separacion muy complicada, muchas etapas.
a=2-10 Separacion normal, cuanto mas cerca esté este valor de
2 mas complicada sera la separacién y mas etapas requerira.

a >10 Separacion sencilla, pocas etapas.

Donde a es la volatilidad relativa y se calcula acorde con la siguiente féormula:

Ecuacion 3. Volatilidad relativa.
k;
(X." I —
Siendo K; y K; las constantes de equilibrio de los componentes a analizar.

Existen unas reglas heuristicas que deberiamos seguir, en medida de lo posible, para
disefar la secuencia de separacion de los distintos componentes:

1- Hacer la separacion mas dificil al final. Hacer la separacién mas dificil al final.
Separaciones con a;; < 1.05 o que exhiban conducta azeotropica deberian
hacerse sin componentes no clave.

2- Promover secuencias que eliminen los componentes mas ligeros uno a uno. Es
decir, favorecer la secuencia directa.

3- Tratar de separar cuanto antes aquel componente que compone la mayor
fraccion en la alimentacién.

4- Repartir los flujos entre destilado y residuo. Disefiar separaciones que
favorezcan separaciones casi equimolares de destilado y fondo, ya que sus
requisitos energéticos seran menores.
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Primero debemos analizar la existencia de azedtropos, para ello debemos general el
diagrama Txy, a nuestra presion de trabajo (1 bar).

Water / Aniline at  1.00 bar By UNIF
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[lustracion 12. Diagrama Txy Sistema Agua / Anilina, 1 bar.

Water / Nitrobenzene at  1.00 bar By UNIF
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Ilustracion 13. Diagrama Txy Sistema Agua / Nitrobenceno, 1 bar.
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Aniline / Nitrobenzene at  1.00 bar By UNIF
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llustracion 14. Diagrama Txy Sistema Anilina / Nitrobenceno, 1 bar.

El p-aminofenol sabemos que no genera azedtropo, por lo que no lo comprobaremos,
al igual que el hidrégeno.

Se puede observar que en nuestro sistema se forman dos azedtropos entre el agua y la
anilinay el aguay el nitrobenceno. Se ha estudiado la composicion de dichos azedtropos
a la presion de 25 bar, para observar si su composicion varia con la presién, pero
comprobamos que apenas varia, por lo que la ruptura del azedtropo por cambio de
presién queda descartada.

Podemos generar el mapa de curva de residuo a la presion de 1 bar de la mezcla agua /
anilina / nitrobenceno para ver a que composicion exacta y a que temperaturas exactas
se forman los dos azedtropos.
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Residue Curve Map: Aniline / Water / Nitrobenzene by UNIF

Bubble pointat 1.00 bar Binary Azeotrope

Aniline = 184.40 C ® (Water,Nitrobenzene) = ( 87.4%, 12.6%)at 94.03C
Water= 99.60 C A (Aniline Water) = ( 8.0%, 92.0%)at 97.62 C
Nitrobenzene = 210.07 C
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Mole percent (Aniline)

llustracion 15. Mapa de curvas de residuo sistema Anilina / Agua / Nitrobenceno, 1 bar.
Los azedtropos binarios tendran la siguiente composicion:

e (Agua, Nitrobenceno) = (87.4%, 12.6%) a la temperatura de 94.03°C.
e (Anilina, Agua) = (8.0%, 92.0%) a la temperatura de 97.06°C.

Este mapa sera util mas adelante para analizar la operacion de destilacién de alguna
columna.

Vamos a intentar disefiar una secuencia para cada regla heuristica, aunque lo mas
probable serd que se contradigan entre ellas, por lo que tendremos que decidir cual de
ellas vamos a implantar en nuestro proceso de separacién de componentes.

Si elaboramos una tabla con los distintos caudales de partida y volatilidades relativas
podremos realizar la secuencia mas facilmente.

Tabla 4. Caudal molar y volatilidades a la salida del reactor.

Componente Caudal molar (kmol/h) Volatilidad relativa
A: Hidrégeno 32.02 -
B: Agua 177.98 249950.17
C: Anilina 87.98 30.31
D: NB 10 0.65
E: PAF 2.02 3643.65
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Heuristica 1: Separacion dificil al final.
A/BCDE—-BCD/E—->B/CD—>C/D

De esta forma, realizamos la separacidon mas facil al principio, que seria la del hidrégeno
gue se separara por simple destilacion Flash, al ser el Unico componente gaseoso a la
salida del reactor, mientras que los productos que presentan condiciones azeotrdpicas
(nitrobenceno, agua y anilina) se aislan al final del proceso.

Heuristica 2: Secuencia directa.
A/BCDE—>B/CDE—C/DE—>D/E
Separando los componentes mas ligeros por cabeza uno a uno.
Heuristica 3: Primero el mayor componente.
A/BCDE—-B/CDE—-C/DE—-D/E

En esta ocasidn hacemos una pequefia “trampa”, ya que si siguiéramos la regla al pie de
la letra, se deberia de separar primero el agua, después la anilina y por tercero el
hidrogeno, ya que de esta manera estan los caudales molares ordenados. Sin embargo,
lo mas ldgico es separar siempre primero el hidrogeno ya que esta operacion se realiza,
como se ha comentado antes, con una destilacion Flash de una sola etapa.

Heuristica 4: Separacion equimolar.
A/BCDE—-B/CDE—-CD/E—-C/D

Con nuestras condiciones de caudales molares a la entrada es dificil realizar
separaciones equimolares, aunque la secuencia que mds cerca estd de cumplir esta
condicidn es la propuesta, siempre con la condicidn fija de separar el hidrégeno en
primer lugar, aun contradiciendo la regla.

Como se puede observar, las reglas se contradicen entre ellas, por lo que nuestra labor
serd elegir una primera separacion, eliminarla, y aplicar las reglas de nuevo, y asi
sucesivamente. La primera separacion a realizar serd la del hidrégeno.

Heuristica 1. BCD/E
Heuristica 2. B / CDE
Heuristica 3. B / CDE
Heuristica 4. B / CDE

A pesar de que la secuencia mas sugerida es separar el agua en primer lugar,
separaremos el p-aminofenol, debido a que es la separacién mas facil y el Unico
componente que no forma azedtropos.

A partir de este punto no aplicaremos las reglas, ya que nuestra composicidén es de
anilina, agua y nitrobenceno y, como hemos estudiado anteriormente, forma una
mezcla azeotrdpica.
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Partimos de una mezcla con la siguiente composicion:

e Agua— 63.1% molar.
e Anilina » 33.1 % molar.
e Nitrobenceno — 3.8 % molar.

Si representamos nuestra mezcla en el diagrama triangular podremos reflexionar mas
facilmente que secuencia realizar para obtener los componentes lo mas puros posibles.

Residue Curve Map: Aniline / Water / Nitrobenzene by UNIF

Bubble point at 1.00 bar Binary Azeotrope

Aniline = 18440 C ® (Water Nitrobenzene) = ( 87.4%, 12.6%) at 94.03 C
Water= 99.60 C \ A (Aniline Water) = ( 8.0%, 92 0%)at 9762 C
Nitrobenzene = 210.07 C /

F. 17 (0.33, 0.63, 0.04)
D. 20 (0.34, 0.66, 0.00)
B. 18 (0.00, 0.00, 1.00)

Mole percent (Nitrobenzene) 40,/'-. A % % Mole percent (Water)

10 20 30 40 50 60 70 80 90
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llustracion 16. Mapa de curvas de residuo sistema Anilina / Agua / Nitrobenceno, I bar.

El diagrama representa la operacién de la columna C-301, donde entra como
alimentacion F la mezcla previamente descrita, y se obtiene por cola como residuo B el
nitrobenceno puro y por cabeza el destilado D con las composiciones que se pueden leer
en la imagen anterior.

Podria estudiarse el uso de la destilacién para separar el agua y la anilina, sin embargo,
esto no es viable debido a que se formaria un azedtropo que imposibilitaria la obtencién
de los dos componentes puros.

Para solucionar este problema se estudid la posibilidad de afadir un disolvente para
cambiar la composicién de la mezcla, debido a que un cambio en la presiéon no
representa un cambio en la composicion del azeétropo.

No se puede afiadir un disolvente cualquiera, debido a que el agua formaba azedtropo
con la mayoria de ellos y no soluciondbamos el problema, por lo que se decidié emplear
la extraccion liquido-liquido para la separacion.

27



En los casos en los que la separacion por destilacion es muy dificil, se ha de considerar
la extraccion liquido-liquido. Este método es la segunda operacién de separacidn mas
empleada en la industria quimica, debido a que permite obtener productos
relativamente puros, en funcién de la curva de equilibrio de fases de la mezcla.

La extraccion liquido-liquido consiste en la separacién de los constituyentes de una
mezcla liquida por contacto con otro liquido inmiscible que disuelve preferentemente a
uno de los constituyentes de la mezcla original, dando lugar a la aparicion de dos capas
liguidas inmiscibles que se separan en virtud a su diferente densidad.

El disolvente elegido fue el tolueno, componente que tiene una densidad un poco menor
a la del agua y es inmiscible con ella, pero miscible con la anilina, por lo que podremos
separar el agua como refinado y la mezcla anilina-tolueno como extracto, la cual se
separara facilmente por destilacién debido a que no forman ningun azedtropo.

Las operaciones se pueden distinguir en la siguiente imagen:

Toluene/Aniline/Water By UNIF

Residue curve at  1.00 bar, Binodal plot at 25.00 C Binary Azeotrope
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Hlustracion 17. Representacion de las dos fases inmiscibles en el mapa de curvas de residuo en el sistema
Tolueno / Anilina / Agua, 1 bar.

Para la mezcla anilina-agua-tolueno, hay una regién de inmiscibilidad donde dos fases
liquidas se forman.

En primer lugar, partimos de la mezcla resultante de la destilacion anterior, el punto F.
La cantidad de disolvente a afiadir dependera de las condiciones en las que queramos
obtener el extracto, el cual se encuentra siempre sobre la curva que separa ambas fases.

Queremos obtener un extracto que practicamente no contenga agua, pero sin emplear
una cantidad desorbitada de disolvente, por lo que se elige el punto E con las
composiciones que podemos observar en la imagen.
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El punto F" sera la alimentacién a la columna de extraccién, con las composiciones de la
alimentacion F mas la cantidad de disolvente afadido, que serd calculada
posteriormente. Se ha de unir la alimentacion F con el disolvente B, que es tolueno puro.
Posteriormente uniremos el extracto E, que ha sido elegido anteriormente, con el
refinado R, que siempre serd agua pura. El punto donde corte ambas rectas sera la
alimentacion a la columna F’.

Al tratarse de una operacién de mezclado cumple con la regla de la palanca, por lo que
nos apoyaremos en ella para calcular la cantidad de disolvente a utilizar para obtener el
punto F’.

w |
T | W
o

Donde:

e F:caudal molar inicial = 255.132 kmol / h.

e BF": distancia en el diagrama del punto B al punto F'=5 cm.

e F’F: distancia en el diagrama del punto F" al punto F=7.5 cm.
e B:caudal molar de disolvente.

255.132 kmol/h _ 5cm
B ~ 75cm

— B =382.698 kmol / h de tolueno.

Entonces, introduciendo la cantidad necesaria de disolvente por la parte inferior de la
columna de extraccion (debido a que es mas ligero) y la alimentacion original por la zona
superior (debido a que es mas pesado), obtenemos el refinado R y el extracto E con las
composiciones previamente descritas y observables en la imagen anterior.

El extracto E, que solo contiene un 3% molar de agua, es llevado a la columna de
destilacién, donde se obtiene por cabeza casi la totalidad del tolueno utilizado para
recircularlo, y por cola nuestro producto principal, la anilina, con los valores de purezay
caudal requeridos.

El diagrama de flujo (PFD) completo se puede observar en el Anexo IlI: Diagrama de flujo
(PFD) sin recirculacion. Ademas en el Anexo IV: Diagrama de flujo (PFD) con recirculacion
se encuentra el PFD con las operaciones de recirculacién y purga inlcuidas, claves para
la rentabilidad del proceso.

2.4.  Resumen proceso productivo
Como se puede observar en el Anexo previamente mencionado, nuestro proceso
productivo conta de los siguientes pasos:

En primer lugar, los reactivos son acondicionados a las condiciones de presién y
temperatura de reactor. Para ello, el hidrégeno, suministrado directamente desde la
planta de produccion de hidrégeno anexa a nuestras instalaciones, es comprimido en
tres compresores a la presidon de 25 bar, todo ello con enfriamiento entre etapas, para
evitar trabajar con temperaturas demasiado elevadas en esta primera etapa del
proceso. El nitrobenceno se encuenra almacenado en condiciones atmosféricas, por lo
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gue, con la ayuda de una bomba centrifuga, es llevado a la presién de 25 bar. Una vez
gue tenemos ambos reactivos a la presidon deseada, estos son mezclados en un
mezclador y calentados a la temperatura de 80°C en el intercambiador E-103.

Cuando los reactivos han alcanzado las condiciones de operacién, el caudal se divide en
dos partes iguales, y cada una de ellas serd llevada a cada unos de los reactores R-
101A y R-101B. Se emplea el uso de dos reactores en paralelo para obtener una
reduccién del volumen de cada uno de ellos a la mitad respecto del original, esto se
exlica con mads detalle en el apartado del dimensionado del reactor (Dimensionado del
reactor).

Los reactivos son tranformados en los dos reactores y mezclados nuevamente en una
sola corriente, mediante el uso de un mezclador. Entonces, el compresor K-201 lleva la
mezcla a presién atmosférica. La mezcla entra a un evaporador Flash, donde se separara
el hidrégeno que no ha reaccionado.

El resto de la corriente entra a la torre de destilacion C-201, donde se separa por cola el
p-aminofenol como subproducto. El producto de cabeza entra a la torre C-202, donde
se separa el nitrobenceno que no ha reaccionado, este es enfriafo a temperatura
ambiente y recirculado para ser reutilizado.

El resto de la corriente (anilina y agua) entra a la torre de extraccion donde, con la ayuda
del tolueno empleado como disolvente, se separa el agua como extracto y la anilina y el
tolueno como refinado, productos que seran separados posteriormnete en la torre de
destilacion C-302 vy, finalmente, llevados a temperatura ambiente. La anilina se
almacenard en los depdsitos de producto acabado de anilina y el tolueno serd
recirculado nuevamente a la columna de extraccién.

2.5. Areasde la planta
El terreno, la planta fisicamente hablando, podria estar organizada de la siguiente
manera, dividiendo la zona en diversas areas:

A-100. Zona de acondicionamiento y reaccion. En esta zona de la planta se llevan a cabo
dos procesos, el acondicionamiento de las materias primas desde las condiciones
atmosféricas en las que se encuentran en sus respectivos depdsitos hasta las
condiciones de presion y temperatura necesarias, y la reaccion donde se lleva a cabo la
transformacion de dichas materias primas en los diferentes productos de reaccion.

En una primera etapa el hidréogeno suministrado es comprimido en tres compresores
con intercambio entre etapas a la presién necesario de 25 bar, y el nitrobenceno
también es llevado a dicha presién mediante una bomba centrifuga. Posteriormente,
ambos reactivos son mezcladosy llevados a 80°C antes de ser divididos en dos corrientes
equimolares y ser llevados a los reactores, donde se llevara cabo la reaccién deseada.

A-200. Zona de separacion 1. En esta segunda etapa del proceso productivo se lleva a
cabo una primera separacién de los productos, separando primero el hidrégeno no
reaccionado del resto de componentes mediante un evaporador Flash LV. Después se
realiza la separacion del producto no deseado, el p-aminofenol, de los componentes
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restantes y este es enfriado a temperatura ambiente y trasladado a su respectivo tanque
de almacenamiento en el patio de tanques. Por ultimo se realiza la separacion del
nitrobenceno no reaccionado y su enfriamiento a temperatura ambiente para poder ser
reaccionado.

A-300. Zona de separacion 2. Esta es la ultima etapa del proceso productivo, donde se
separa el agua de la anilina utilizando tolueno como disolvente en una torre de
extraccién, debido a la existencia de mezclas azeotrépicas. Posteriormente se realiza la
separacion de nuestro producto de interés, la anilina, esta es enfriada a temperatura
ambiente y almacenada en los tanques de almacenamiento para su posterior venta. El
tolueno es separado en esta torre de destilacién de la anilina y recirculado para su uso
continuo en la torre de extraccion.

A-400. Patio de tanques. Esta zona esta compuesta por todos y cada uno de los
depésitos de almacenamiento de productos, tanto reactivos como productos finales.
Estos estan previstos de vélvulas de entrada y salida de producto, asi como de bombas
para realizar la carga y descarga necesaria como para su traslado al y desde el proceso
productivo.

A-500. Zona de refrigeracion. En esta zona se lleva a cabo el enfriamiento del agua de
red a temperaturas proximas a 20°C para su uso como agua de refrigeracion en aquellos
equipos donde sea necesario. La temperatura de retorno del agua debe ser como
maximo de 40°C para minimizar la acumulacién de sales y asi poder reenfriarla y
reutilizarla. Se requiere el empleo de soplantes para hacer circular el aire atmosférico
en las torres vy, asi, llevar a cabo el contacto a contracorriente necesario para llevar a
cabo el enfriamiento del agua.

A-600. Oficinas y laboratorio. Este es un espacio donde se encuentran las distintas
oficinas de algunos empleados (ingenieros, comerciales), las salas de reuniones, la
recepcion y los servicios. Ademas, de forma anexa se encuentra el laboratorio donde
trabajan para analizar la calidad del producto y posibles mejoras.

A-700. Almacén. El almacén es un espacio grande donde se almacenan, como su propio
nombre indica, equipos tales como herramientas, carretillas elevadoras, piezas de
recambio de algunos equipos, piezas necesarias para su mantenimiento, y un largo
etcétera.

A-800. Sala de control. Esta es una de las zonas mas importantes del proceso
productivo, ya que es donde se lleva a cabo la supervision y el control de las distintas
variables del proceso, tales como temperatura, presion... a través de un software que
genera los valores medidos por los medidores existentes en la planta (barémetros,
medidores de temperatura, de caudal). El perfecto entendimiento del proceso y sus
variables es vital para la prediccidén de problemas y su solucién.

Una representacion muy simplificada de las distintas dreas de la planta podria ser la
siguiente:
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[lustracion 18. Representacion grafica de las diferentes dreas de la planta.

Se puede observar que las zonas propiamente dichas del proceso, que son las areas 100,
200, 300 y 500 estan anexas unas a otras, para tener tuberias de menor longitud vy
emplear menos potencia en las bombas de desplazamiento de fluido entre areas.

La zona del limite donde no se muestran los bordes es la zona de entrada y salida de las
instalaciones. Anexa a ella se cuenta con un pequefio parking, aunque fuera del
emplazamiento también estara disponible un parking para que los empleados y visitas
tengan la posibilidad de estacionar sus vehiculos.

Las cargas y descargas de productos quimicos se realizaran anejos al patio de tanques y
depdsitos, es decir, los camiones cisternas deberan entrar por la zona habilitada a
entrada de personas y vehiculos, dirigirse hacia la zona de oficinas y girar a la derecha
hasta la zona habilitada para llevar a cabo estas operaciones. Cuando acabe el proceso
de carga o descarga saldran de las instalaciones realizando el camino inverso.

Las zonas de parking, sala de control, oficinas, laboratorio y almacén estaran anexas una
de las otras, apartada de los equipos de proceso. De este modo, aquellos empleados,
tales como comerciales, recursos humanos, laboratorio, que no requieran de entrarala
zona de proceso productivo no tendran obligacién de hacerlo.

3. Modelizacion de la planta
En este apartado se describiran de manera detallada las dimensiones de cada uno de los
equipos de la planta.

En el Anexo V: Especificaciones de todos los equipos podemos encontrar las tablas
resumenes con las especificaciones de todos los equipos de la planta.
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3.1. Compresoresy bombas

3.1.1. Bomba P-101
El parametro de disefio de bombas puede obtenerse directamente de la simulacion
situando el cursor sobre el icono. En etapas preliminares de disefio en las que aiin no se
dispone de informacién acerca del tipo de bomba o de la curva caracteristica del
fabricante del equipo, un valor conservador de disefio es tomar una eficacia del 75%.

wj x
Specifications | Cost Estimation Specifications \ Cost Estimation ‘
Pupcperaing e @ On D 3 I Runthe costing report after calculating urit D3
© o Pump type | Centrifugal pump v
Mode—| Specily auliet presswe v Centifugal pumps | One stage, 3550 ipm, V5C v
Outlet pressure: 25 bar Material | Castiron ~
Mator type | Open drip-proof v
Motor AP | 3600 RP W
Install factor
Efficiency 0.75 fetomaieeliveloakonlon Calculated cost:
. Fired flowrate, calc Pout
Calculated results: Basic pump $ Total purchass $
NPSH|swailable] " I™ Calculate NPSHa B asic molor 4 Total installed $
[azsumes detailed piping is specified
Calculated power 328944 Md/h in the flawsheet] Utiity Cost 3
Calculated Pout 25 bar Purchase Cost Override %
Head 204193 m
Vol flow rate 10.2721 mi3rh MassRats  [123111 ka/h
Help Cancel oK Help Cancel oK

Hustracion 19. Ventana de resultados de Chemcad de la bomba P-101.

Se puede observar que nos proporciona el valor de la potencia requerida por la bomba,
que resulta ser de 32.89 MJ/h, la cual pasaremos a kW con unos sencillos factores de
conversion.

M _9136.112-9136.11 W =9.14 kw.
h 1M] 3600s s

Por lo que la potencia requerida por la bomba para acometer el aumento de presion
necesario es de 9.14 kW.

3.1.2. Compresores de hidrogeno
La relacién de compresion es el cociente entre la presién absoluta de descarga p2 vy la
presién absoluta de admisién o entrada pl. Puede tener cualquier valor pero en la
practica, en compresores de una sola etapa no suelen superarse relaciones de
compresion de 3 a 4, ya que relaciones de compresion mas altas necesitan un compresor
voluminoso que encarece el equipo. Ademas como toda compresién lleva consigo un
aumento de temperatura de los gases que se procesan, existe el riesgo de que éstos
salgan excesivamente calientes, lo que perjudicaria tanto el equipo mecanico como la
lubricacion de la maquina. Cuando la relacidon de compresidn es muy grande, se aconseja
el empleo de compresores de varias etapas escalonadas con o sin refrigeracidn
intermedia, cada una de las cuales tiene una relacion de compresién del orden de 3 a 4.

El hidrégeno suministrado se encuentra a una presién de 1 bar y temperatura de 25°Cy
el objetivo es aumentar la presién a 25 bar.
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Evidentemente, no podemos realizar este cambio de presién con un solo compresor,
debido que la relacién de compresion maxima debe ser de 4, y en este caso es de 25.
Lo primero serd calcular cudntos compresores serdan necesarios y, para ello,
emplearemos la siguiente expresion:

4"=25-5n=232->n=3

Donde 4 es la relacidon de compresién maxima aceptable, n es el nimero de compresores
necesarios y 25 es la relacion de compresion a alcanzar.

Una vez determinado el nimero de compresores a ejecutar, debemos determinar la
relacién de compresién necesaria de cada uno de ellos:

Ecuacion 4. Determinacion relacion de compresion.

_ ( Psalida

c=

1/N
) = 251/3 22924 ~ 3.

Pentrada
Por lo que la relacion de compresion a utilizar sera de 3, es decir:
1 bar — 3 bar - 9 bar = 25 bar

3.1.2.1. Compresor K-101
Este compresor es el encargado de elevar la presion de 1 a 3 bar. El dimensionamiento
se obtiene directamente del cuadro de dialogo de Chemcad, al igual que en las bombas.

=l x = x
Specifications ‘ Cost Estimations | Specifications ‘ Cost E stimation |
Operating mode i On D 4 -
Mode of aperation i [ Fiun the casling report after calculating unit
0 Sipcify outpul pressune and effisisncy v () BT Gl
Compressor lype: Motor type:
Eompressar/E spander mode type Centrifugal compressor v Open drip-praof v
1 Adiabatic v
Performance curve calc option Dt types L RIFE
Prassurs oLt # bar o i o= P . Bel drive coupling v 3600 RPM v
Pressure ratio .
— Pertoimance curve urit Installation factor ||
Eficisncy : 0 5 pecily head in length uni v
Actual Power 1261.93 Mk . Calculated cost
For multiple speed performance curves:
Property optior Inlet conditions ¥ Compressor cost S Total purchase cost $
No. of speed |
- T — oo speatines Malor east $ Tatal installed cost $
DT 3 ] bar SRR Driver cost k3 Utiity Ciost k3
e ,7951_495 Mk |deal CpeCy 1.40665 Purchase Cost Overide 3
Help Cancel | Ok | Help ‘ Cancel oK

Ilustracion 20. Ventana de resultados de Chemcad del compresor K-101.

La potencia requerida por el compresor para llevar a cabo este aumento de presién es
de 1281.99 MJ/h, ha de ser pasada a kW.

M

6
W= 1282.02 M 107, _1h _ 356116.66 1. 356116.66 W = 356.12 kW.
h 1M] 3600s S

En la siguiente tabla resumiremos los datos mas importantes del compresor que nos
proporciona el simulador:
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Tabla 5. Especificaciones compresor K-101.

3.1.2.2.

Presion entrada (bar)

Presion salida (bar)

Temperatura de entrada (°C) 25
Temperatura de salida (°C) 171.88
Rendimiento 0.75
Potencia ideal (MJ/h) 962
Potencia real (MJ/h) 1282.02

Compresores K-102 y K-103

De la misma manera que para el equipo anterior, del mismo simulador podemos obtener
todos los valores necesarios para el dimensionamiento de los demas compresores,
realizando los calculos necesarios para la obtencidn de la potencia en kW.

Tabla 6. Especificaciones compresores K-102 y K-103.

K-102 K-103
Presion entrada (bar) 3 9
Presion salida (bar) 9 25
Temperatura de entrada (°C) 25 25
Temperatura de salida (°C) 171.88 153.89
Rendimiento 0.75 0.75
Potencia ideal (MJ/h) 963.24 890.05
Potencia real (MJ/h) 1284.32 1186.73
Potencia ideal (kW) 267.57 247.24
Potencia real (kW) 356.76 329.65

3.2. Reactores R-101Ay R-101B

3.2.1. Cinética de la reaccion
Chemcad nos pide varios datos relacionados con la cinética de la reaccion para el
dimensionado del reactor, como la energia de activacién o los factores de frecuencia.
Estos son calculados e introducidos al simulador en el Anexo VI: Cinética de la reaccion.

3.2.2. Tipo de reactor
El reactor empleado para llevar a cabo la reaccién quimica es un reactor de sélidos en
suspension. Este tipo de reactor, llamado slurry reactor en inglés, es empleado para
reacciones en tres fases, esto quiere decir que hace reaccionar simultaneamente gases,
liquidos y sélidos.

Consiste basicamente en un catalizador suspendido en un liquido sobre un gas que es
burbujeado. Este tipo de reactor es utilizado cuando un reactante liquido debe ser
puesto en contacto con un catalizador sdlido. En nuestro caso, el nitrobenceno liquido,
en contacto con particulas de catalizador (Pt sobre una base de C), es burbujeado con
burbujas de hidréogeno.
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llustracion 21. Reactor de solidos en suspension. [6]

Tal y como se puede observar en la figura, el hidrégeno es suministrado al reactor, y
puesto en contacto en forma de burbujas con el nitrobenceno liquido y las particulas
suspendidas de catalizador. El contenido del reactor es agitado a través de un agitador
para mantener la mezcla completamente mezclada. Entonces, los reactantes se
transforman en los productos y son retirados junto a las particulas de catalizador, que
deben ser separadas posteriormente a través de un filtro para ser recirculadas al reactor.
La actividad del catalizador se puede mantener mediante la eliminacion parcial del
material degradado y la recirculacion del sélido fresco.

Debido a la naturaleza exotérmica de la reaccion, esta tiende a aumentar su
temperatura a medida que los reactivos se transforman en los productos, por lo que,
aunque no se refleja en el dibujo, para mantener la temperatura de forma isoterma se
puede emplear agua de refrigeracidn a través de unos tubos que entren y salgan del
reactor.

Algunas de las ventajas de este reactor es que tiene una alta capacidad térmica, lo que
proporciona una buena estabilidad de temperatura y una buena transferencia de calor.
Las desventajas mds importantes son: la potencia necesaria para llevar a cabo la
agitacién, conservar la mezcla perfectamente mezclada y mantener el catalizador en
suspension y la necesidad de separar el catalizador del producto.

Los reactores de suspension pueden usar particulas muy finas y esto puede conducir a
problemas de separacién del catalizador del liquido. Los reactores de lecho de goteo no
tienen este problema debido a que emplean particulas grandes. Desafortunadamente,
estas particulas grandes en lecho de goteo significan una velocidad de reaccién mucho
menor. En general, el lecho de goteo es mas simple, los reactores de suspensién tienen
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una velocidad de reaccion mas alta y el lecho fluidizado se encuentra en un punto
intermedio.

F—=Suspension
A

\J'oo.

%
in.
&
I'.
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Suspenslon
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llustracion 22. Reactor de solidos en suspension. [7]

Esta segunda imagen también corresponde a un reactor de sélidos en suspension,
aungue representado de forma mas simple. Se pueden observar las burbujas de gas y el
catalizador en suspension, el cual debe ser recirculado después de ser separado
(filtrado) de los productos.

3.2.3. Dimensionado del reactor
Como ya sabemos, el reactor es el corazén de todo proceso quimico, no iba a ser
diferente en nuestro proyecto, ya que en él es donde se transforma la alimentacién en
nuestro producto de interés y algunos subproductos, por lo que su dimensionado es
esencial.

Empleamos un reactor continuo de tanque agitado CSTR (Continuous Stirred Tank
Reactor), isotermo (sin cambio de temperatura) y de fase mixta (liquido-vapor).

El pardmetro de disefio en reactores CSTR es el volumen. El volumen maximo de cada
reactor no puede superar los 100 m3. En nuestro caso, vemos que el volumen resultante
del reactor es de 133 m3, por lo que sera necesario poner dos CSTR en paralelo.

Al instalar dos reactores en paralelo, el volumen de cada uno de ellos desciende a la
mitad, es decir, el volumen de cada reactor es de unos 66 m3, obteniéndose
exactamente el mismo caudal con la misma composicion al mezclar las salidas de los dos
reactores que en la salida del reactor original. Estos cdlculos se explican con detalle en
el Anexo VII: CSTR en paralelo.

Sifijamos el didmetro de cada reactor a aproximadamente 5 metros, podremos calcular
su altura facilmente, sabiendo que se trata de un cilindro.

Veilindro =T * 2 h > h=Vgjingro /T * r2=66.32/1 + 2.52=3.38 m
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Siendo Vijjindro €l volumen, r el radio y h la altura de cada uno de los dos reactores. He
aqui un pequeiio resumen de estas dimensiones:

e Volumen reactor: 66.32 m3cada uno.
e Alturareactor: 3.38 m.
e Diametro reactor: 5 m.

Una vez establecidas sus dimensiones, pasaremos a ver cudles son las corrientes de

entrada y de salida de los reactores, es decir, su balance de materia.

Tabla 7. Corriente de entrada al reactor.

Corriente Entrada
Temperatura (°C) 80
Presion (bar) 25
Fraccién vapor 0.75
Entalpia (MJ/h) 2626.44

Unidades kg/h Fraccién en peso | kmol/h | Fraccion molar
Flujo total 12915.8 1 400 1

PAF - - - -

Agua - - - -
Hidrégeno 604.74 0.05 300 0.75
Anilina - - - -
Nitrobenceno 12311.1 0.95 100 0.25
Tolueno - - - -

Tras pasar por el reactor, la corriente de salida es la siguiente:

Tabla 8. Corriente de salida del reactor.
Corriente Salida
Temperatura (°C) 80
Presion (bar) 25
Fraccién vapor 0.105
Entalpia (MJ/h) -46420.9
Unidades kg/h | Fraccion en peso | kmol/h Fraccién molar
Flujo total 12915.8 1 310 1
PAF 220.78 0.017 2.02 0.007
Agua 3206.27 0.248 177.98 0.574
Hidrégeno 64.55 0.005 32.02 0.103
Anilina 8193.11 0.634 87.98 0.284
Nitrobenceno 1231.11 0.095 10 0.032
Tolueno - - - -

Se mantiene una pequefia cantidad de nitrobenceno no reaccionado, que debera ser

recirculado a la alimentacién con el fin de no desperdiciar dicha materia prima.
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3.3. Recipiente de proceso Flash LV V-201
La destilacion Flash es aquella que nos va a permitir separar en una sola etapa la fase
liquida y la fase gaseosa a la salida del reactor, separando asi el hidrégeno del resto de
componentes.

Un esquema bdsico para un equipo de este tipo seria el siguiente:

I

v
H\ L

llustracion 23. Representacion grdfica equipo de destilacion Flash LV.

Donde la corriente gaseosa fluye hacia arriba mientras que la liquida lo hace en sentido
descendente. Tipicamente constan de una tobera de entrada y dos toberas de salida y
van provistas de algun dispositivo (malla) para minimizar el arrastre de gotas a la fase
gas. Ademas, dispone de un sensor de nivel de liquido junto con una vélvula para
controlar este.

Estos equipos se pueden disponer en orientacion vertical u horizontal dependiendo de
su aplicacién y tamaio y por lo general son sencillos de disefiar ya que su Unico criterio
de disefo es que proporcionen el tiempo de residencia necesario para realizar la
separacion. El parametro de disefio es el volumen.

De la misma pantalla de Chemcad podemos obtener los datos mas relevantes para el
disefio del Vessel.
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CHEMCAD 6.5.6 Page 1
Simulation: Definitivo reflujo Date: 02/26/2020 Time: 09:54:31
Preliminary Vertical Vessel Sizing for Unit # 14

Loadings and Properties

Vapor Liquid
Flow rate 275.6634 kg/h 12647.5498 kg/h
Flow rate 1185.8228 m3/h 12.5714 m3/h
Density 0.2325 kg/m3 1006.0571 kg/m3
K constant 0.0611 m/sec
Min disengaging height 1.2192 m
Min lig to inlet height 0.4572 m
Mist eliminator 0.1524 m
Design pressure 1.2000 bar
Allowable stress 1035.2482 bar
Shell joint efficiency 1.0000
Head joint efficiency 1.0000
Head type Ellipsoidal
Corrosion allowance 0.0032 m
Vessel density 7833.4126 kg/m3
Weight percent allowance 20.0000
Inside diameter ID 0.9144 m
V_max 4.0174 m/sec
Surge time 1.0000 min.
Retention time 5.0000 min.
High liquid level HLL 1.9144 m
Normal liquid level NLL 1.5953 m
Length 3.7432 m
Length / Diameter ratio 4.0936
Shell thickness 0.0063 m
Head thickness 0.0063 m
Shell weight 538.5851 kg
Head weight 122.3209 kg
Total weight (empty) 660.9059 kg
Total vessel volume 2.6583 m3
Total weight (full) 3335.2671 kg
Total weight (full) w/allow. 3467.4482 kg

lustracion 24. Ventana de resultados del Flash LV V-201.

Si el didametro resultante para la orientacién vertical resulta mayor de 1.2 m es mejor
disenar el recipiente en orientacién horizontal ya que, aunque se requiere mas espacio,
el coste para los soportes es menor.

Los datos mds relevantes del disefio son los siguientes:

e Orientacion vertical.

e Volumen =2.66 m3.

e Didmetrointerior=0.914 m< 1.2 m.

e Tiempo de retencién =5 min.

e Longitud=3.74m.

e Cabezal de tipo elipsoidal (como en la imagen).

e Altura media / maxima de liquido=1.59/1.91 m.
e Espesor carcasay cabezal =0.0063 m =6.3 mm.
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3.4. Columnas de destilacion
El niumero de etapas ideales de una columna de destilacién, absorcion o desorcion nos
asegura que la columna hara la separacion especificada. Sin embargo, no nos dice nada
de si operard de forma estable o no (fenédmenos como la inundacidn, el arrastre, el
goteo...).

El funcionamiento estable de una columna tiene mas que ver con su didmetro y la
configuracion geométrica interna del plato (p.ej.: espaciado entre platos, altura del
rebosadero, espesor del plato, didmetro de las perforaciones, nimero de pasos, etc...).

Como criterios para un buen disefio emplearemos:

e El porcentaje respecto al caudal de inundacién (“% flood”): maximo del 80%.
e La pérdida de presion (“pressure drop”): maxima de 0.007 bar/plato (5 mm
Hg/plato).

En primer lugar, habrad que elegir si utilizar columnas de platos o de relleno, ambas
tienen ventajas y desventajas, las cuales se resumen en la siguiente tabla:

Tabla 9. Ventajas y desventajas columnas de platos y de relleno. [7]

PLATOS RELLENO
Mejores para fluidos sucios Mejores para columnas pequefias (D < 0.5 m)
Columnas con muchas etapas (los Mejores para sistemas espumantes (menor
rellenos se rompen) agitacion)
Mejor flexibilidad en el rango de Adecuado para fluidos sensibles a la
caudales liquidos temperatura (menor retencion)
Permiten introducir cambiadores Fluidos corrosivos (mas variedad en
internos materiales para los rellenos)

Procedemos a explicar los aspectos mas relevantes de las columnas de platos y de
relleno, empezando por las primeras anteriormente mencionadas.

Existen tres tipos de platos, por lo que si elegimos este tipo de columna habra que
decidir cudl de estos tres tipos vamos a emplear.

e Platos de campana: son dispositivos constituidos por un conducto vertical
(chimenea) cubierto por un sombrerete ranurado (campana) que hace de sello e
impide el goteo del liquido al plato inferior.

Deflector

[lustracion 25. Platos de campana. [8]
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e Platos de valvulas: son dispositivos circulares o rectangulares que cubren las
perforaciones elevandose a medida que el caudal de gas aumenta.

llustracion 26. Platos de valvulas. [9]

e Platos perforados: Se trata simplemente de una plancha perforada por donde
asciende el vapor. La velocidad del vapor evita el goteo del liquido.

llustracion 27. Platos perforados. [10]

La comparativa entre ambos es mostrada en la siguiente tabla:

Tabla 10. Comparativa entre distintos tipos de platos. [7]

Parametro CAMPANAS VALVULAS PERFORADOS
Moderad It
Capacidad EAGamENE | Muy alta Alta
alta
Eficacia Moderadamente Alta Alta
alta
L Excelente. Mejor Alta (45 1) Baja
Flexibilidad . En algunos _
que las valwilas o i (entomo a 2:1)
disefios 10:1
Alto (unas 3
Arrastre VECES mayor que Moderado Moderado
los perforados)
Pérdida de carga Alta Moderada Moderada
Ensuciamiento Alto Bajo a moderado Bajo
Corrosion Alta Baja a moderada Baja
Condiciones de | Sendcios donde | Senicios donde
Aplicaciones flujo de liquido | se requiere alta | |la flexibilidad no
muy bajas flexibilidad es critica
2-3 veces el .
20% superior a ]
Coste coste de los los perforados Bajo
perforados
Market share 5% 70% 25%
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Si no se cumple las especificaciones anteriormente mencionadas de inundacién vy
perdida de presién habrda que modificar algunos parametros de la configuracion
estandar que Chemcad nos proporciona por defecto en el dimensionado de los platos.

Los valores recomendados para el disefio hidrodindmico de la columna se encuentran
en la siguiente tabla:

Tabla 11. Valores recomendados para los distintos parametros de las columnas de platos. [7]

Parametro Valor Rango permisible
recomendado
Espaciado entre platos t; 24" 12”7 — 48"
Espesor del plato t, 0.078” (14 gage) 0.4<ty/d,<0.7
Didmetro de las perforaciones dj, 3/8” 1/8” - 1"
Altura del rebosadero h,, 2" 1/2" - 6"

Ademas, hay que tener en cuenta algunas consideraciones adicionales en las columnas,
tales que:

e Didmetro maximo en columnas: 6 m. Si el didmetro sale mayor, poner dos
columnas en paralelo.

e Sj la diferencia de diametros entre secciones es mayor del 20% disefiar una
columna con dos didmetros. Si es menor, disefiar una columna con un solo
didmetro con el mayor de los obtenidos.

e Sjeldidmetro sale > 2.5 m, usar platos multipaso.

e Altura maxima en columnas: 60 m. Si la altura sale mayor, poner dos columnas
en serie.

La altura de la columna se calcula de acuerdo a la siguiente expresion:

Ecuacion 5. Calculo altura columna de platos.

=(21)

Donde H es la altura equivalente de los platos, N es el nimero de etapas ideales, E es la
eficiencia de cada plato, que a falta de datos podemos considerar como 0.8, y t el
espaciado entre platos.

Nota: la altura calculada hace referencia a la altura de los platos, por lo que habra que
anadir 6 metros mas de altura a la columna procedentes de: 1.5 m para la etapa de
alimentacion, 1.5 m para la cabeza y 3 m para el fondo de la columna.

En cuanto a las columnas de relleno, los rellenos se definen como unas piezas con
geometria especifica que se colocan aleatoriamente dentro de la columna. Hay dos tipos
de rellenos, estructurados y no estructurados. Los rellenos estructurados ofrecen las
siguientes ventajas y desventajas sobre los rellenos no estructurados:
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e Menor pérdida de carga.

e Mayor eficiencia para una torre de la misma altura.
e Mayor capacidad.

e Mayor retencion de liquido.

e Tienen un mayor coste.

e Mayor sensibilidad a la canalizacidn.

Las consideraciones adicionales son las mismas que en las columnas de platos en cuanto
a diametro y altura de la columna, sin embargo, también hay que tener presente que la
altura de relleno maxima por lecho es de 3 metros. Si la altura de relleno sale mayor,
habria que poner mas de un lecho dentro de la misma envolvente.

Con todo esto, ya podemos empezar el dimensionamiento de cada una de las columnas
del proceso.

3.4.1. Columna de destilacion C-201
La columna de destilacion C-201 representa la primera columna de mas de una etapa
(que no es Flash), en concreto es la encargada de separar el p-aminofenol del resto de
componentes.

Las especificaciones de la columna corresponden con una recuperaciéon del 99.9% de
nitrobenceno en el destilado y un 99.9% de PAF en el residuo, y esto se cumple con 10
etapas ideales, encontrandose la alimentacion en la etapa 5, es decir, en la mitad de la
columna.

Para calcular el numero de platos reales que necesitara la columna necesitamos saber
la eficiencia de cada plato, que, a falta de datos, una suposicion de 0.8 es vélida en
estudios preliminares.

N
Nreales = - 10/0.8 = 12.5 = 13 platos reales.

Donde Ny ea1es €S €l numero de platos reales, N es el nimero de platos ideales y E es la
eficiencia. La alimentacidn estaria situada en el plato 8.

Creemos que se tratara de una columna grande, con gran didmetro, debido al gran
caudal que se maneja en estas primeras etapas de separacion, por lo que emplearemos
columnas de platos.

Los datos empleados para cumplir con los rangos de operaciéon estables de la columna
son los siguientes:
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Starting Stage Section:

Ending Stage Tray diameter m

Flood Correlation | Glitzch Tray spacing |0.4064 i
Mo. of passes |1

System factar

,17
Flood percent |80 Hale & fact 4 (019
Walve type W wei height |0.0294

—Downcomer

Clearance |0.04445
Optional flow area
Deck thickness |14 15 Std Gauge Side width

Walve material 5. w

Valve thickness |12 1US Std Gauge Center width
Off-center width
Off-side width

—Thickness specifications

Diegign pressure ’7
Absarber effic Joint efficiency 188
—Absorber efficiency
Slowable stress | 344.582
Solute | <MNonex
Corrasion allow, ||8.00079375 m

Help | Cancel | QK.

Hustracion 28. Cuadro de didlogo columna C-201.

—Fractionator efficiency

Light key | <Mone>

Heavy key | <Mones

El programa nos ofrece en su ventana de resultados los que podemos ver a continuacion.

Valve Tray Sizing for Equip. 15

Section: 1
Flood correlation: Glitsch
Tray Vapor Liquid Space NPass Diameter %flood PresDrop
kg/h kg/h m m bar
2 13026.14 600.84 0.41 1 1.52 69.51 0.0045
3 13026.62 601.32 0.41 1 1.52 69.50 0.0045
4 13018.83 593.53 0.41 1 1.52 69.46 0.0045
Section: 2
Flood correlation: Glitsch
Tray Vapor Ligquid Space NPass Diameter %flood PresDrop
kg/h kg/h m m bar
6 30393.36 30615.61 0.41 1 1.83 73.43 0.0070
7 25524.36 25746.61 0.41 1 1.68 72.45 0.0071
8 23995.59 24217.84 0.41 1 1.68 66.40 0.0068
9 24798.58 25020.83 0.41 1 1.68 68.44 0.0072
Total column pressure drop = 0.042 bar

Ilustracion 29. Ventana de resultados columna C-201.

Donde la seccién 1 corresponde a la seccién de rectificacion y la seccién 2 a la de
agotamiento.

Podemos ver que se cumplen las especificaciones tanto de inundaciéon como de pérdida
de presion. En la siguiente tabla mostraremos los valores mas importantes de cada
seccion.
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Tabla 12. Especificaciones columna C-201.

C-201

Rectificacion Agotamiento
Numero de pasos 1 1
Diametro (m) 1.52 1.83
Perdida presion plato (bar) 0.0045 0.007
Inundacién (%) 69.5 70.16
Espaciado entre platos (m) 0.41 0.41
Tipo de plato Valve Valve
Espesor de plato (m) 0.0019812 0.0019812
Altura rebosadero (m) 0.0254 0.0254
Espesor del plato (m) 0.0016982 0.0016982
Altura columna (m) 10.72

La altura equivalente a los platos se calcula de la siguiente manera, aplicando la ecuacion
5.

He (1)t = (22 —1)-041=4.72
—E 5_0.8 . =4, m.

Donde H es la altura equivalente de los platos, N es el nUmero de etapas ideales, E es |a
eficiencia de cada plato, que a falta de datos podemos considerar como 0.8, y t el
espaciado entre platos. A este resultado habria que sumarle 6, debido a la altura de la
cabeza, fondo y etapa de alimentacidon, como ya se explicd al principio, por lo que la
altura real de la columna ascenderia a 10.72 metros.

3.4.2. Columna de destilacion C-202
La columna de destilacion C-202 es la encargada de separar, por cola, el nitrobenceno
del resto de componentes aun existentes en la composicion.

Las especificaciones de dicha columna son una recuperacion del 99.9% de anilina por
cabeza y una recuperacién del 99.9% de nitrobenceno por cola, y esto se consigue con
24 etapas ideales, constituyendo la etapa de alimentacion en el plato numero 12.

Introducimos a Chemcad los siguientes valores para el disefio de los platos, tanto en la
seccion de rectificacion como en la de agotamiento, aunque solo mostraremos una de
ellas ya que sus valores coinciden.
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Ending Stage
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Tray spacing
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Hustracion 30. Cuadro de dialogo columna C-202.

La ventana de resultados de Chemcad se muestra a continuacion:

Sieve Tray Sizing for Equip.

Section: 1
Flood correlation: Fair
Tray Vapor Liquid
kg/h kg/h
2 89879.67 78687.51
3 102022.34 90830.16
4 102750.16 91558.02
5 102796.27 91604.10
6 102827.00 91634.79
7 102882.49 91690.33
8 102985.19 91793.02
9 103173.74 91981.56
10 103517.47 92325.29
11 104130.47 92938.29
Section: 2
Flood correlation: Fair
Tray Vapor Ligquid
kg/h kg/h
13 127689.67 128922.79
14 131544.44 132777.56
15 136715.31 137948.45
16 142614.00 143847.11
17 148240.00 149473.03
18 152844.63 154077.75
19 156198.22 157431.33
20 158451.75 159685.00
21 159889.06 161122.19
22 160775.00 162008.08
23 161306.52 162539.66

Total column pressure drop

17

Space

OO OO OO OO oo

m

.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41

Space

O OO OO OO0 oo

m

.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41
.41

NPass Diameter %flood PresDrop
m bar

2 3.66 74.50 0.0063
2 3.96 74.64 0.0060
2 3.96 75.29 0.0060
2 3.96 75.32 0.0060
2 3.96 75.33 0.0060
2 3.96 75.33 0.0060
2 3.96 75.34 0.0060
2 3.96 75.36 0.0061
2 3.96 75.40 0.0061
2 3.96 75.48 0.0061

NPass Diameter %flood PresDrop

m bar

2 4.27 75.19 0.0063
2 4.27 75.97 0.0065
2 4.27 77.13 0.0066
2 4.27 78.63 0.0068
2 4.42 74.30 0.0067
2 4.42 75.56 0.0069
2 4.42 76.52 0.0070
2 4.42 77.17 0.0071
2 4.42 77.59 0.0071
2 4.42 77.86 0.0071
2 4.42 78.01 0.0071
0.136 bar

Ilustracion 31. Ventana de resultados columna C-202.
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Las caracteristicas mas interesantes las podemos resumir en la siguiente tabla:

Tabla 13. Especificaciones columna C-202.

C-202

Rectificacion Agotamiento
Numero de pasos 2 2
Diametro (m) 3.96 4.42
Perdida presion plato (bar) 0.0061 0.0068
Inundacién (%) 74.82 76.89
Espaciado entre platos (m) 0.41 0.41
Tipo de plato Sieve Sieve
Espesor de plato (m) 0.0019812 0.0019812
Altura rebosadero (m) 0.0508 0.0508
Diametro de las perforaciones (m) 0.00635 0.00635
Espesor del plato (m) 0.0019812 0.0019812
Altura columna (m) 17.89

La altura equivalente a los platos se calcula de la siguiente manera:

N 24
-1)tg=(—-1)-0.41=11.89 m.

H=(g 08

Donde H es la altura equivalente de los platos, N es el nimero de etapas ideales, E es |a
eficiencia de cada plato, que a falta de datos podemos considerar como 0.8, y tg el
espaciado entre platos. A este resultado habria que sumarle 6, debido a la altura de la
cabeza, fondo y etapa de alimentacidon, como ya se explicd al principio, por lo que la
altura real de la columna ascenderia a 17.89 metros.

3.4.3. Columna de destilacion C-302
La columna de destilacion C-302 representa la ultima etapa del proceso, donde se
obtiene el tolueno lo mas puro posible para recircularlo a la columna de extraccién C-
301y, por fin, nuestro producto de interés comercial, la anilina.

Las especificaciones de la columna corresponden con una recuperacion del 99.9% de
tolueno en el destilado y un 99.9% de anilina en el residuo, y esto se cumple con 10
etapas ideales, encontrandose la alimentacion en la etapa 5, es decir, en la mitad de la
columna.

Para calcular el numero de platos reales que necesitara la columna necesitamos saber
la eficiencia de cada plato, que, a falta de datos, una suposicién de 0.8 es valida para
estudios preliminares.

N
- 10 /0.8 =12.5 = 13 platos reales.

Nreales

Donde N, ¢a1es €5 €l numero de platos reales, N es el nimero de platos ideales y E es la
eficiencia. La alimentacién estaria situada en el plato 8.
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Creemos que se tratara de una columna grande, con gran didmetro, debido al gran
caudal existente de tolueno a la salida del equipo de extraccién, siendo el caudal de
anilina nada despreciable.

Los datos empleados para cumplir con los rangos de operacién estables de la columna
son los siguientes:

] =

StafingStge
4

Section: 1

Tray diameter ]

Ending Stage
Flood Caorrelation | Glitsch v Tray spacing ’W m
System factor 1 Mo, of paszes ,27
Flood percent lsui Hole & fAct & ’0197
Walve type | W1 type W Wweir height ,W ]
Yalve material | 5.5. v r Dovncomer
Clearance (004445 T
Dptional flow area ’7 m2
Deck thickness l'l*li 1S Std Gauge Side width m
Walve thickness |127 S 5td Gauge Center width m

Off-center width

’7m

Oiff-zide width m
—Fractionator efficiency . o
—Thickness specifications
Light key | <Monex W
Heavy key | <Mones > Design prezsune bar
Jaint efficiency 0.83
—Abzorber efficiency
llowable stress (344582 bar
Solute | <None> W
Carrasion allow, (| 1.00079375 m
Help | Cancel | (] 4 |

llustracion 32. Cuadro de dialogo columna C-302.

Mientras que en la ventana de resultados de Chemcad se muestra lo siguiente:

Valve Tray Sizing for Equip. 21
Section: 1
Flood correlation: Glitsch
Tray Vapor Ligquid Space NPass Diameter %flood PresDrop
kg/h kg/h m m bar
2 181811.34 146342.34 0.41 2 4.27 79.09 0.0069
3 182249.39 146780.38 0.41 2 4.27 79.35 0.0069
4 181040.41 145571.39 0.41 2 4.27 78.83 0.0068
Section: 2
Flood correlation: Glitsch
Tray Vapor Liquid Space NPass Diameter %flood PresDrop
kg/h kg/h m m bar
6 198565.02 206775.69 0.41 2 4.57 80.61 0.0071
7 179757.56 187968.22 0.41 2 4.42 77.73 0.0069
8 144106.22 152317.00 0.41 2 3.96 79.82 0.0071
9 149941.13 158151.78 0.41 2 4.11 77.06 0.0069
Total column pressure drop = 0.049 bar

Ilustracion 33. Ventana de resultados columna C-302.
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Donde la seccion 1 corresponde a la seccién de rectificacién y la seccién 2 a la de
agotamiento.

Podemos ver que se cumplen las especificaciones tanto de inundaciéon como de pérdida
de presion. En la siguiente tabla mostraremos los valores mas importantes de cada

seccion.

Tabla 14. Especificaciones columna C-302.

C-302

Rectificacion Agotamiento
Numero de pasos 2 2
Diametro (m) 4.27 4.57
Perdida presion plato (bar) 0.0069 0.007
Inundacién (%) 79.1 78.81
Espaciado entre platos (m) 0.41 0.41
Tipo de plato Valve Valve
Espesor de plato (m) 0.0019812 0.0019812
Altura rebosadero (m) 0.0254 0.0254
Espesor del plato (m) 0.0016982 0.0016982
Altura columna (m) 10.72

La altura equivalente a los platos se calcula de la siguiente manera:

N 10
-1)-ty=(—-1)-0.41=4.72m.

H=(g 08

Donde H es la altura equivalente de los platos, N es el nimero de etapas ideales, E es la
eficiencia de cada plato, que a falta de datos podemos considerar como 0.8, y tg el
espaciado entre platos. A este resultado habria que sumarle 6, debido a la altura de la
cabeza, fondo y etapa de alimentacién, como ya se explicé al principio, por lo que la
altura real de la columna ascenderia a 10.72 metros.

3.5. Intercambiadores de calor
El dimensionado de un cambiador de calor pasa por el conocimiento del area de
intercambio requerida. Esto nos indica su desempefo desde el punto de vista térmicoy
puede calcularse mediante:

___Q
UATm1o0g

Sin embargo, el area total no nos indica nada de cdmo esta distribuida. Una misma area
puede distribuirse con diferente nimero de tubos segun sea el diametro y longitud de
estos. El diametro de la carcasa que los aloja depende de este nimero. En el lado de |la
carcasa podremos emplear un mayor o menor nimero de deflectores y asi como el corte
del deflector podra ser elegido también. Distintas combinaciones de longitud y didmetro
de tubos, nimero y corte de deflectores tendran diferente efecto sobre la pérdida de
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carga en el cambiador de calor y su desempefio térmico. Ademads nos interesard, para
futuras expansiones de la planta, dotar al equipo con un ligero sobredimensionado.

Por todo ello, como criterios de un buen disefio emplearemos:

e Sobredimensionado: minimo del 20%.

e Pérdida de presion: maxima de 0.35 bar (5 psi) tanto en carcasa como en tubos.
e Velocidad en tubos y carcasa: maxima de 75 m/s (para evitar ruidos y erosion).
e Velocidad en tubos: Chemcad aconseja que debe ser mayor de 1 ft/s (0.3 m/s).

Ademds, si el drea de intercambio supera los 1000 m? hay que poner dos cambiadores
en paralelo.

Hay muchos tipos de intercambiadores de calor, sin embargo, el mas utilizado en las
aplicaciones industriales es el de carcasa y tubos. Este intercambiador esta compuesto
por una carcasa (o coraza) empacando a un numero significativo de tubos en su interior.
La transferencia de calor tiene lugar a medida que uno de los fluidos se mueve por
dentro de los tubos, en tanto que el otro se mueve por fuera de éstos, pasando por la
coraza. Un esquema de este cambiador se muestra en la siguiente figura:

Salida de Entrada
los tubos a la coraza Desviadores

Cabezal

del extremo

anterior

Cabezal
del

extremo

posterior

Salida Entrada
hacia los
tubos

de la coraza

[lustracion 34. Intercambiador de calor de carcasa y tubo. [11]

En este caso se muestra un intercambiador de un paso por la carcasa y un paso por los
tubos, aunque el numero de pasos por carcasa y tubos puede modificarse para mejorar
la transferencia de calor.

El tipo mas sencillo de intercambiador de calor es el de doble tubo. Consta de dos tubos
concéntrico de didmetros diferentes, como se muestra en la figura. En un
intercambiador de este tipo uno de los fluidos pasa por el tubo mas pequeno, mientras
gue el otro lo hace por el espacio anular entre los dos tubos. En un intercambiador de
calor de tubo doble son posibles dos tipos de disposicién del flujo: en el flujo paralelo
los dos fluidos, el frio y el caliente, entran en el intercambiador por el mismo extremo y
se mueven en la misma direccién. Por otra parte, en el contraflujo los fluidos entran en
el intercambiador por los extremos opuestos y fluyen en direcciones opuestas.
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i Entrada
?0 frio
Entrada Salida Entrada Salida
caliente | = caliente caliente [ - caliente
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Entrada Salida
frio frio
a) Flujo paralelo b) Contraflujo

lustracion 35. Intercambiador de calor de doble tubo. [11]

Este tipo de intercambiador es el utilizado para areas de intercambio pequenas,
generalmente aquellas que estén por debajo de los 10 m?. Ademas, solo se puede
emplear para aquellas aplicaciones en las que no transcurran cambio de fase, es decir,
para flujo sensible (Chemcad lo llama sensible flow).

Nota: Los intercambiadores E-103 y E-301, asi como sus analogos de la red de
intercambiadores de calor, algo que se disefiard mas adelante, hemos tenido que
disefiarlos como cambiadores de carcasay tubo, debido que al intentar disefiarlos como
de doble tubo nos saltaba el mensaje: “Error: it may be sensible flow”. Por lo tanto, el
Unico intercambiador dimensionalizado como cambiador de doble tubo ha sido el E-201.

En primer lugar, habra que decidir que corriente circula por los tubos y que corriente lo
hara por la carcasa, para ellos tendremos en cuenta las siguientes consideraciones.

Tabla 15. Criterios localizacion de cada fluido. [7]

Variable Localizacion Criterio
recomendada

Fluido corrosivo Tubos Se necesitan menos componentes costosos en los tubos
Fluido sucio Tubos Mejor control de la velocidad y mantenimiento
Alta temperatura Tubos Se necesitan menos componentes costosos en los tubos
Alta presién Tubos Se necesitan menos componentes costosos en los tubos
Fluido viscoso Carcasa Mayores coeficientes de transferencia
Caudal grande Tubos Disefio mas econémico

Para la eleccidn del fluido térmico utilizado para llevar a cabo la transmision del calor,
hay que diferenciar si necesitamos un fluido caliente (que se enfria, para calentar) o un
fluido frio (que se calienta, para enfriar).

Si lo que se necesita es enfriar una corriente, por ejemplo porque sale de una torre de
destilacién a gran temperatura y queremos llevarla a temperatura ambiente,
necesitaremos elegir un fluido frio adecuado. Normalmente se utiliza agua de
refrigeracién a una temperatura de entrada de 20°C y que, como maximo, debe salir a
40°C. El agua de refrigeracidén se emplea para enfriar corrientes hasta una temperatura
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minima de 20°C. Si por necesidades del proceso un enfriamiento mayor fuera necesario,
empleariamos un refrigerante, algunos de los cuales podemos encontrar en el Anexo
VIII: Seleccidn del medio térmico, refrigerantes.

Si por el contrario nuestro deseo es el de calentar una corriente hasta una temperatura
mayor, como es el caso del calentamiento de las corrientes antes de la entrada al
reactor, debemos utilizar un fluido caliente. La eleccion de este fluido vendra
condicionada por los deseos de calentamiento, aunque la mayoria de ocasiones se
utilizara vapor de agua. El vapor de agua debera suministrarse a una temperatura de
10°C mayor que la temperatura de saturacién y debera retornar a una temperatura de
10°C menor que la temperatura de saturacién, es decir, debera existir un cambio de 20
grados de temperatura. El vapor de agua se utiliza para calentamientos hasta 250°C, si
por alguna necesidad debiéramos calentar una corriente a una temperatura mayor,
utilizariamos un aceite térmico (Anexo IX: Seleccion del medio térmico, aceites
térmicos).

Un intercambiador de calor tipico estara formado por tres partes principalmente,
independientemente del tipo de servicio. Las tres partes mencionadas son el cabezal
estacionario, el cabezal de retornoy la carcasa, y estan representadas con claridad en la
siguiente imagen:

Son las principales barreras
entre el lado de la carcasa y el
lado de los tubos

Placas tubulares

Cabezal [l // N Cabezal
estacionario de retorno
(delantero) (trasero)

Es donde el fluido ) Carcasa | Es donde el fluido
entra al lado de los abandona el cambiador
tubos del cambiador Envolvgnte que o donde retornaal
contiene el cabezal delantero
haz de tubos (multiples pasos)

Ilustracion 36. Partes de las que se contiene un intercambiador de calor tipico. [7]

La TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association) ha establecido un cédigo de
tres letras que describe cada uno de los tres componentes principales de un cambiador.
Los criterios para elegir el TEMA para cada parte del cambiador son mostrados en la
siguiente tabla:
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Tabla 16. Criterios de seleccion del TEMA. [7]

Parte Tipo Criterio de seleccion

Fluidos sucios en el lado de los tubos

Fluidos sucios en el lado de la carcasa
Cabezal

Fluidos peligrosos en el lado de los tubos

estacionario : :
Fluidos peligrosos en el lado de |la carcasa

Presion muy alta
Configuracion estandar (Cambiador 1-1)

Sistemas con cruce de temperaturas (Cambiador 1-2)

Vaporizadores tipo termosifén horizontal

Carcasas Vaparizadores tipo termosifén horizontal

Cuando se desea minimizar AP en carcasa

Cuando se requiere mucha area de intercambio

Condensadores y presion muy baja (vacio)

Igual que el A
lgual que el B
lgual que el N

Cabezal de
retorno

Servicios con fluidos toxicos y/o peligrosos

Servicios con fluidos toxicos y/o peligrosos

Servicios comunes

s|lv|H|lv|z|8|-|x|m|-|T|(o|n|m|lo|z|lo|e|>

Servicios comunes

Es por esto que en la mayoria de casos vamos a utilizar una configuracion tipo AEL, ya
gue es la mds comun, y es la que vamos a explicar mas detalladamente, aunque si fuera
necesario utilizar en algin cambiador un TEMA que no sea alguno de estos tres, se
explicaria también.

T

El tipo A o “tipo carrete”, es la configuracidn estandar para
fluidos sucios en el lado de los tubos. Permite la limpieza
de los tubos con facilidad solo desmontando la tapa, no
siendo necesario desconectarlo del proceso.

bR S

Tipo A

(carrete)

T

La carcasa tipo E es la mas comun. Es una carcasa

| en un solo paso del fluido en la carcasa.

Tipo E
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eIr-1:
Kl
[

e " )
%wn Con estos cabezales de retorno, el haz de tubos
gueda fijado por ambos extremos a las placas

Tipo L

(igual que el

tubulares.

A)

Si fuera necesario modificar la configuraciéon estandar debido a que no se cumplen
algunos de las especificaciones de disefio, deberiamos atender a la siguiente tabla:

Tabla 17. Efectos de diferentes dimensiones en distintas variables en los intercambiadores de calor. [7]

Efecto del aumento en
o [_
- T O P
8|12 |8 2 |83 1
1 = aumenta ':; e |2 5.2 | & 5%35‘:
. . — @ - o
v =disminuye |e%l g le 88|15 |5 E‘:é%%
NA=no afecta [ 8| ® [E o8 8 ﬁg 2 |83|ge
58| S |82|03|88|2 (98|38
Sobredimensionado 7T (P I P B I ™M
(AP/PD), tubos S A U o e A I IS 7
(AP/PO), carcasa Vit |4 |4 [mlm]|l | ]
Velocidad, tubos J, NA J, T T T NA | NA
Velocidad, carcasa b nafnNa| ] | Na|NA| ] | )

(*) Cuando se varia el diametro de la carcasa se modifica indirectamente el espac
entre deflectores, pues este se expresa como un porcentaje de aguel

(™) Cuando se vana el diametro de los tubos se modifica indirectamente el espac
entre deflectores, pues este se expresa como un porcentaje de aquel

(***) El efecto del corie de los deflectores en la transmision pasa por un maximo

3.5.1. Intercambiadores de calor E-101 y E-102
El objetivo de estos intercambiadores es el de enfriamiento entre etapas en el proceso

de compresién del

hidrégeno a la presion de 25 bar, debido a que este sale de cada

compresor a temperaturas superiores a 150°C.

Hydrogen

=

(o]

K-101 K-102 K-103

Mlustracion 37. Intercambiadores de calor E-101 y E-102.
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En ambos intercambiadores se ha elegido el TEMA estandar tipo AEL, explicado en
apartados anteriores. Ademas, en ambos el fluido escogido para llevar a cabo el
enfriamiento es agua de refrigeracion.

Empezaremos explicando la geometria y composiciones del cambiador E-101.

Introduciendo al programa de simulacion las temperaturas deseadas de entrada y salida
del fluido de refrigeracidn, y si este estd situado en la carcasa o en los tubos, este nos
muestra la grafica de las temperaturas de ambas corrientes a
intercambiador.

lo largo del

Heat Curve of Exchanger 5

Temp (C)

40 * —4*
——

| Sl = I

- =

| | IR KR PN T B . M ol ) e |
50 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750 800 850 900 950 1000
Delta H MJh

1100 1300 1400

* Tube Side L 4 Shell Side

Hustracion 38. Curva de calor intercambiador E-101.

Se puede observar que las temperaturas de los fluidos no se superponen, por lo que la
eleccién de las temperaturas es valida.

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 20 171.88
Temperatura de salida (°C) 40 25

Debido a que el agua de refrigeracién es un fluido mas sucio que la corriente de
hidrégeno, circulard a través de los tubos, ya que son mas faciles de limpiar, mientras
que el fluido de proceso lo hara a través de la carcasa.

Chemcad nos calcula los caudales necesarios para ejecutar el cambio de temperatura, y
estos son mostrados en la siguiente ventana de resultados.
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Stream No. 4 39 5 40
Stream Name

Temp C 171.8806 20.0000%* 25.0000 40.0000%*
Pres Dbar 3.0000 1.0000% 3.0000 0.6553*
Enth MJ/h 1085.1 =-2.4341E+005 -196.92 -2.4213E+005

Vapor mole frac. 1.0000 0.00000 1.0000 0.00000

Total kmol/h 300.0000 850.8824 300.0000 850.8824

Total kg/h 604.7400 15328.6455 604.7400 15328.6455

Total std L m3/h 8.6392 15.3287 8.6392 15.3287

Total std V m3/h 6724.09 19071.38 6724.09 19071.38

Flow rates in kmol/h

p-aminophenol 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

Water 0.0000 850.8824 0.0000 850.8824

Hydrogen 300.0000 0.0000 300.0000 0.0000

Aniline 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

Nitrobenzene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

Toluene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

Ilustracion 39. Ventana de resultados de las corrientes del intercambiador E-101.

Debido a que este es el primer cambiador que estamos analizando hemos mostrado la
ventana de resultados, sin embargo en los equipos posteriores, a modo de no resultar
demasiado tedioso, mostraremos el caudal necesario pero sin mostrar la imagen de
ventana de resultados.

Las corrientes 4 y 5 son las corrientes de proceso, mientras que las 39 y 40 son las
corrientes de agua de refrigeracion. Se puede observar que Chemcad nos calcula un
caudal masico de agua necesario de 15328.57 kg/h.

Respecto a la geometria del equipo, en una primera suposicion se ha respetado la
configuracion estandar, sin embargo, para ajustarnos a las especificaciones de velocidad
en carcasa y tubos, pérdida de presion, sobredimensionado, etc. hemos tenido que
modificar algunas dimensiones a través de un método iterativo hasta dar con unos
resultados adecuados. La ventana de resultados proporcionada es la siguiente:

SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 26.82
Shell I.D. 0.30 Area Required 20.11
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTD 38.77
Number of Tubes 118 U (Calc/Service) 456.74/342 .48
Tube Length 4.88 Heat Calc 1709.68
Tube 0.D./I.D. 0.0152/0.0119 Heat Spec 1281.99
Excess % 33.36
Tube Pattern TRIG6O Foul (S/T) 1.761E-004/2.500E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(S/T) 0.39/0.06
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 973.26
Number of Baffles 25 SS CS Vel 25.48
Baffle Spacing 0.18 TW Resist 0.000036
Baffle Cut, % Diameter 23 TS Film Coeff 2027.39
Baffle Type SSEG TS Vel 0.33
Baffle space def. Edge-Edge

Ilustracion 40. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-101.
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De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 18. Especificaciones intercambiador E-101.

E-101
Sobredimensionado (%) 33.36
Velocidad tubos (m/s) 0.33
Velocidad carcasa (m/s) 25.48
Area requerida (m?) 20.11
Area real (m?) 26.82
Numero de tubos 118
Longitud de los tubos (m) 4.8768
Diametro ext. tubos (m) 0.0152
Espesor tubos (m) 0.001651
Diametro carcasa (m) 0.3048
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 456.74
U servicio (W/m? °C) 342.48
Carga térmica (MJ/h) 1281.99
N2 de cambiadores en serie 1
Pérdida de presion en tubos (bar) 0.06
Pérdida de presion en carcasa (bar) 0.39
LMTD (°C) 38.77
Numero de deflectores 25
Flujo Contracorriente

Con respecto al intercambiador E-102, también podemos ver las composiciones de

entrada y salida en los tubos y carcasa del equipo.

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 20 172.15
Temperatura de salida (°C) 40 25

Podemos comprobar que el caudal masico necesario para llevar a cabo el intercambio
de calor deseado es de 15356.39 kg/h, muy similar al del intercambiador anterior

101.

Con respecto a la geometria del equipo, se muestra a continuacién la ventana de

resultados:
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SUMMARY REPORT

General Data:

Exch Class/Type R/AEL
Shell I.D. 0.30
Shell in Series/Parallel 1/1
Number of Tubes 118
Tube Length 4.88

Tube 0.D./I.D. 0.0150/0.0120

Tube Pattern TRI60
Tube Pitch 0.02
Number of Tube Passes 1
Number of Baffles 43
Baffle Spacing 0.11
Baffle Cut, % Diameter 19
Baffle Type SSEG
Baffle space def. Edge-Edge

Heat Transfer Data:

Effective Transfer Area 26.15
Area Required 18.76
COR LMTD 38.83
U (Calc/Service) 489.86/351.39
Heat Calc 1790.45
Heat Spec 1284.32
Excess % 39.41
Foul (S/T) 1.761E-004/2.500E-004
Del P(S/T) 0.35/0.06

SS Film Coeff 1117.45
SS CS Vel 12.87
TW Resist 0.000033
TS Film Coeff 1999.36
TS Vel 0.32

Ilustracion 41. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-102.

De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 19. Especificaciones intercambiador E-102.

E-102
Sobredimensionado (%) 39.41
Velocidad tubos (m/s) 0.32
Velocidad carcasa (m/s) 13
Area requerida (m?) 18.76
Area real (m?) 26.15
Numero de tubos 118
Longitud de los tubos (m) 4.88
Diametro ext. tubos (m) 0.015
Espesor tubos (m) 0.0015
Diametro carcasa (m) 0.3048
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 489.87
U servicio (W/m? °C) 351.39
Carga térmica (MJ/h) 1284.32
N2 de cambiadores en serie 1
Pérdida de presién en tubos (bar) 0.06
Pérdida de presién en carcasa (bar) 0.35
LMTD (°C) 38.83
Numero de deflectores 43
Flujo Contracorriente
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3.5.2. Intercambiador de calor E-103
El cambiador E-103 es el primero de los cambiadores utilizados en el proceso empleados
para calentar una corriente en vez de enfriarla. Su funcién es la de calentar la corriente
resultante de la mezcla de hidrégeno y nitrobenceno hacia una temperatura de 80°C,
gue son las condiciones de operacion de nuestro reactor.

El fluido empleado para llevar a cabo el calentamiento es vapor de agua a 108°C. Las
temperaturas de entrada y salida de tubos y carcasa son representadas en la siguiente
tabla:

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 67.4 108
Temperatura de salida (°C) 80 88

En este caso, al ser la mezcla de entrada al reactor una corriente mas sucia que el vapor
de agua, sera introducida por los tubos del cambiador.

Como siempre, teniendo en cuenta las temperaturas y las condiciones de las corrientes,
el programa nos calcula el caudal masico necesario de vapor de agua a introducir por la
carcasa, que resulta ser de 152.28 kg/h.

La geometria del equipo se ha obtenido a través de un método iterativo hasta conseguir
las especificaciones necesarias.

SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 5.82
Shell I.D. 0.20 Area Required 4.45
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTD 20.54
Number of Tubes 41 U (Calc/Service) 1078.66/825.39
Tube Length 2.44 Heat Calc 463.87
Tube O0.D./I.D. 0.0200/0.0188 Heat Spec 354.96
Excess % 30.68
Tube Pattern TRI6O Foul (S/T) 8.800E-005/1.761E-004
Tube Pitch 0.03 Del P(S/T) 0.06/0.35
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 31295.19
Number of Baffles 43 SS CS Vel 14.57
Baffle Spacing 0.05 TW Resist 0.000012
Baffle Cut, % Diameter 15 TS Film Coeff 1751.04
Baffle Type SSEG TS Vel 8.81
Baffle space def. Edge-Edge

Ilustracion 42. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-103.
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De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 20. Especificaciones intercambiador E-103.

E-103
Sobredimensionado (%) 30.68
Velocidad tubos (m/s) 8.81
Velocidad carcasa (m/s) 14.57
Area requerida (m?) 4.45
Area real (m?) 5.82
Numero de tubos 41
Longitud de los tubos (m) 2.44
Diametro ext. tubos (m) 0.02
Espesor tubos (m) 0.0006
Diametro carcasa (m) 0.2032
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 1078.63
U servicio (W/m? °C) 825.41
Carga térmica (MJ/h) 354.96
N2 de cambiadores en serie 1
Pérdida de presion en tubos (bar) 0.35
Pérdida de presion en carcasa (bar) 0.06
LMTD (°C) 20.54
Numero de deflectores 43
Flujo Contracorriente

Este intercambiador, a pesar de tener un drea pequefia (< 10 m?), se ha disefiado como
un cambiador de carcasa y tubo, ya que, como se explicé anteriormente, Chemcad no
nos deja disefiarlo como de doble tubo al no ser Sensible flow.

3.5.3. Intercambiador de calor E-201
El objetivo de este intercambiador es enfriar la corriente de salida por cola de la columna
de destilaciéon C-201, para-aminofenol puro, desde una temperatura de mds de 250°C
hasta la temperatura ambiente para proceder a su almacenaje en el respectivo tanque
de almacenamiento.

Predecimos que el area requerida va a ser muy pequefia, debido al caudal tan bajo de
producto a tratar, por lo que disefiaremos un intercambiador de doble tubo.

El fluido empleado para llevar a cabo el enfriamiento es agua de refrigeracion, que
circulara por el lado de la carcasa, debido a que es un fluido mas limpio que el para-
aminofenol.

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 20 284.57
Temperatura de salida (°C) 40 25
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El caudal masico necesario de agua de refrigeracion para llevar a cabo el calentamiento
nos lo proporciona Chemcad, que resulta ser de 1503.34 kg/h.
Conrespecto a la geometria, nuestro intercambiador tiene las siguientes caracteristicas.

SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Type Double Pipe, User Effective Transfer Area 4.36
Shell I.D. 0.08 Area Required 3.02
Shell in Series/Parallel 3/1 COR LMTD 70.32
Number of Tubes 1 U (Calc/Service) 164.60/113.91
Tube Length 12.19 Heat Calc 181.68
Tube 0.D./I.D. 0.0381/0.0127 Heat Spec 125.72
Excess % 44 .50
Foul (S/T) 2.500E-004/3.000E-004
Del P(S/T) 0.00/0.09
SS Film Coeff 655.49
Avg. SS Vel 0.12
TW Resist 0.000430
TS Film Coeff 1010.27
Avg. TS Vel 0.39

llustracion 43. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-201.

De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 21. Especificaciones del intercambiador E-201.

E-201
Sobredimensionado (%) 44.50
Velocidad tubos (m/s) 0.39
Velocidad carcasa (m/s) 0.12
Area requerida (m?) 3.02
Area real m?2) 4.36
Numero de tubos 1
Longitud de los tubos (m) 12.192
Diametro ext. tubos (m) 0.0381
Espesor tubos (m) 0.0127
Didmetro carcasa (m) 0.0779272
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 164.6
U servicio (W/m? °C) 113.91
Carga térmica (MJ/h) 125.72
N2 de cambiadores en serie 3
Pérdida de presién en tubos (bar) 0.09
Pérdida de presién en carcasa (bar) 0.00
LMTD (°C) 70.32
Numero de deflectores -
Flujo Contracorriente
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3.5.4. Intercambiador de calor E-202
El intercambiador E-202 es el encargado de enfriar a temperatura ambiente la mezcla
de anilina y agua procedente como destilado por la torre de destilacion C-202. El
objetivo de este enfriamiento es que la mezcla binaria entre a la torre de extraccion
C-301 a la temperatura ambiente, al igual que el tolueno empleado como disolvente.

El fluido térmico empleado es agua de refrigeracidn, situada en la carcasa por ser mas
limpio que la mezcla a enfriar.

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 20 58.5
Temperatura de salida (°C) 40 25

El caudal masico necesario de agua de refrigeracion resulta ser de 662.26 kg/h.

Un resumen de la geometria del intercambiador se muestra a continuacién:

SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 92.59
Shell I.D. 0.39 Area Required 73.49
Shell in Series/Parallel 3/1 COR LMTD 10.32
Number of Tubes 212 U (Calc/Service) 365.49/290.09
Tube Length 4.88 Heat Calc 1257.18
Tube O0.D./I.D. 0.0100/0.0054 Heat Spec 997.82
Excess % 25.99
Tube Pattern TRI6O Foul (S/T) 2.500E-004/3.000E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(S/T) 0.21/0.33
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 2399.36
Number of Baffles 43 SS CS Vel 0.10
Baffle Spacing 0.08 TW Resist 0.000059
Baffle Cut, % Diameter 15 TS Film Coeff 1273.39
Baffle Type SSEG TS Vel 0.64
Baffle space def. Edge-Edge

Hustracion 44. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-202.

63



De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 22. Especificaciones intercambiador E-202.

E-202
Sobredimensionado (%) 25.99
Velocidad tubos (m/s) 0.64
Velocidad carcasa (m/s) 0.1
Area requerida (m?) 73.49
Area real (m?) 92.59
Numero de tubos 212
Longitud de los tubos (m) 4.8768
Diametro ext. tubos (m) 0.01
Espesor tubos (m) 0.0023
Diametro carcasa (m) 0.3874
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 365.48
U servicio (W/m? °C) 290.09
Carga térmica (MJ/h) 997.81
N2 de cambiadores en serie 3
Pérdida de presion en tubos (bar) 0.33
Pérdida de presion en carcasa (bar) 0.21
LMTD (°C) 10.32
Numero de deflectores 43
Flujo Contracorriente

3.5.5. Intercambiador de calor E-203
El objetivo de este intercambiador es enfriar el nitrobenceno puro obtenido por cola en
la torre de destilacion C-202 a la temperatura ambiente de 25°C para poder ser
recirculado y, asi, no desperdiciar materia prima.

El fluido empleado para llevar a cabo el enfriamiento es, como siempre, agua de
refrigeracion, que circulara por la carcasa, debido a que el nitrobenceno es mas sucio.

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 20 209.81
Temperatura de salida (°C) 40 25

El caudal masico necesario de agua de refrigeracidn para llevar a cabo el enfriamiento
es de 4709.73 kg/h.

En cuanto a la geometria, nuestro intercambiador tiene las siguientes caracteristicas:
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SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 15.46
Shell I.D. 0.20 Area Required 10.65
Shell in Series/Parallel 4/1 COR LMTD 46.75
Number of Tubes 47 U (Calc/Service) 219.74/151.39
Tube Length 3.05 Heat Calc 571.74
Tube 0.D./I.D. 0.0090/0.0044 Heat Spec 393.91
Excess % 45.14
Tube Pattern TRIG6O Foul (S/T) 2.500E-004/3.000E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(S/T) 0.20/0.17
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 2899.07
Number of Baffles 32 SS CS Vel 0.11
Baffle Spacing 0.05 TW Resist 0.000062
Baffle Cut, % Diameter 15 TS Film Coeff 623.63
Baffle Type SSEG TS Vel 0.44
Baffle space def. Edge-Edge

Ilustracion 45. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-203.

De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 23. Especificaciones intercambiador E-203.

E-203
Sobredimensionado (%) 45.15
Velocidad tubos (m/s) 0.44
Velocidad carcasa (m/s) 0.11
Area requerida (m?) 10.65
Area real (m?) 15.46
Numero de tubos 47
Longitud de los tubos (m) 3.05
Diametro ext. tubos (m) 0.009
Espesor tubos (m) 0.0023
Diametro carcasa (m) 0.2032
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 219.73
U servicio (W/m? °C) 151.39
Carga térmica (MJ/h) 393.9
N2 de cambiadores en serie 4
Pérdida de presién en tubos (bar) 0.17
Pérdida de presién en carcasa (bar) 0.20
LMTD (°C) 46.75
Numero de deflectores 32
Flujo Contracorriente

3.5.6. Intercambiador de calor E-301
El objetivo del intercambiador E-301 no es otro que calentar a temperatura ambiente el
tolueno obtenido por cabeza en la columna C-302 para poder ser recirculado vy, asi, no
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desperdiciar esta materia prima empleada como disolvente para separar la anilina del
agua.

El fluido térmico empleado es vapor de agua, situada en la carcasa por ser mas limpio
gue la mezcla a enfriar.

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 19.87 108
Temperatura de salida (°C) 25 88

El caudal masico necesario de vapor de agua resulta ser de 133.37 kg/h.

Un resumen de la geometria del intercambiador se muestra a continuacion.

SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 2.24
Shell I.D. 0.15 Area Required 1.30
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTD 71.83
Number of Tubes 23 U (Calc/Service) 924.73/536.22
Tube Length 1.83 Heat Calc 536.11
Tube O0.D./I.D. 0.0191/0.0157 Heat Spec 310.88
Excess % 72 .45
Tube Pattern TRIGO Foul (S/T) 2.000E-004/3.000E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(S/T) 0.14/0.14
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 11871.50
Number of Baffles 51 SS CS Vel 28.74
Baffle Spacing 0.03 TW Resist 0.000035
Baffle Cut, % Diameter 15 TS Film Coeff 3031.73
Baffle Type SSEG TS Vel 2.54
Baffle space def. Edge-Edge

Hustracion 46. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-301.
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De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 24. Especificaciones intercambiador E-301.

E-301
Sobredimensionado (%) 72.46
Velocidad tubos (m/s) 2.54
Velocidad carcasa (m/s) 28.74
Area requerida (m?) 1.3
Area real (m?) 2.24
Numero de tubos 23
Longitud de los tubos (m) 1.83
Diametro ext. tubos (m) 0.0191
Espesor tubos (m) 0.001651
Diametro carcasa (m) 0.1524
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 924.72
U servicio (W/m? °C) 536.21
Carga térmica (MJ/h) 310.87
N2 de cambiadores en serie 1
Pérdida de presion en tubos (bar) 0.14
Pérdida de presion en carcasa (bar) 0.14
LMTD (°C) 71.83
Numero de deflectores 51
Flujo Contracorriente

Este intercambiador, a pesar de tener un drea pequefia (< 10 m?), se ha disefiado como
un cambiador de carcasa y tubo, ya que, como se explicé anteriormente, Chemcad no

nos deja disefiarlo como de doble tubo al no ser Sensible flow

3.5.7. Intercambiador de calor E-302

El objetivo de este intercambiador es el de enfriar la corriente de anilina pura, nuestro
producto de interés econdmico, hacia la temperatura ambiente para concluir con su

almacenamiento en el depédsito adecuado.

El fluido térmico empleado es agua de refrigeracidn, situada en la carcasa por ser mas

limpio que la anilina a enfriar.

Fluido frio | Fluido caliente
Temperatura de entrada (°C) 20 182.71
Temperatura de salida (°C) 40 25

El caudal masico necesario de agua de refrigeracion resulta ser de 34240 kg/h.

Un resumen de la geometria del intercambiador se muestra a continuacién:
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SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:

Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 179.34
Shell I.D. 0.49 Area Required 138.74
Shell in Series/Parallel 3/1 COR LMTD 41.09
Number of Tubes 323 U (Calc/Service) 139.54/107.95
Tube Length 6.10 Heat Calc 3701.73
Tube O0.D./I.D. 0.0100/0.0054 Heat Spec 2863.69

Excess % 29.26
Tube Pattern TRI6O Foul (S/T) 2.500E-004/3.000E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(S/T) 0.22/0.16
Number of Tube Passes 1 SS Film Coeff 3062.96
Number of Baffles 35 SS CS Vel 0.13
Baffle Spacing 0.16 TW Resist 0.000060
Baffle Cut, % Diameter 21 TS Film Coeff 309.93
Baffle Type SSEG TS Vel 0.33
Baffle space def. Edge-Edge

Ilustracion 47. Ventana de resultados de Chemcad del intercambiador E-302.

De los cuales, los mas significativos son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 25. Especificaciones intercambiador E-302.

E-302
Sobredimensionado (%) 29.26
Velocidad tubos (m/s) 0.33
Velocidad carcasa (m/s) 0.13
Area requerida (m?) 138.74
Area real (m?) 179.34
Numero de tubos 323
Longitud de los tubos (m) 6.096
Diametro ext. tubos (m) 0.01
Espesor tubos (m) 0.0023
Diametro carcasa (m) 0.49
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 139.54
U servicio (W/m? °C) 107.95
Carga térmica (MJ/h) 2863.7
N2 de cambiadores en serie 3
Pérdida de presién en tubos (bar) 0.16
Pérdida de presién en carcasa (bar) 0.22
LMTD (°C) 41.09
Numero de deflectores 35
Flujo Contracorriente
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3.6. Columna de extraccion C-301
La columna C-301 es la encargada de separar, mediante extraccion liquido-liquido, la
anilina del agua, mediante el empleo de tolueno como disolvente. La eleccion de este
disolvente se efectio debido a que este disuelve a la anilina pero es inmiscible con el
agua, por lo que se formaran dos fases heterogéneas de facil separacién.

La cantidad de tolueno necesaria para llevar a cabo la operacion, asi como los caudales
resultantes a la salida, se calcularon en apartados anteriores del proyecto. En la
siguiente tabla se muestran el balance de materia al equipo de extraccidn.

Tabla 26. Balance de materia columna C-301.

Corriente 25 35 28 27
Nombre corriente Alimentacidn | Disolvente | Fase ligera | Fase pesada
Caudal molar (kmol/h) 255.20 394.57 483.65 166.12
Caudal masico (kg/h) 11192.17 35481.13 | 43679.25 2994.04
Caudal volumétrico (m3/h) 11.07 41.04 49.10 3.00
Densidad (kg/m?) 1011.01 864.65 889.57 996.62
Viscosidad (N's / m2) 0.001516 0.0005361 | 0.0008013 | 0.0009227
Caudales molares (kmol/h)
Anilina 87.78 0.08 87.86 0.01
Agua 167.41 11.80 13.11 166.10
Tolueno 0 382.69 382.67 0.01

C-302
@
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" @j = = C€-301
E-202 =
o
Water
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Toluene e e
— m

Tlustracion 48. Columna de destilacion C-301.

En la figura 48 se puede observar que la corriente 25 es la corriente de salida por cabeza
de la columna C-202, que es enfriada en el cambiador E-202, formada por la mezcla de
anilina y agua. La corriente 35 es la corriente de disolvente necesario, la cantidad de
agua incluida en ella se debe a que la corriente de recirculacion tiene aproximadamente
un 3% de agua en fraccién molar que no ha sido posible separar.
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Las corrientes 27 y 28 son las fases pesada vy ligera, respectivamente, formadas en la
columna de extraccidn. La fase pesada estara constituida por agua pura, mientras que
la fase ligera estard compuesta por la mezcla disuelta de anilina y tolueno, que debera
separarse en la columna de destilacion C-302.

La separacidn se lleva a cabo en una columna de relleno, empleando rellenos de anillos
Pall cerdmicos (Ceramic Pall Ring) de 50 mm. (2”) de tamafo. Este tipo de relleno es
mostrado en la siguiente imagen.

llustracion 49. Ceramic Pall Ring, 2. [12]

El relleno empleado tiene como caracteristicas un area de relleno a, = 155.2 m?/m3y
una fraccion del relleno hueca del 75.4 % (e = 0.754).

Los calculos para el dimensionado de este equipo han sido realizados siguiendo los
métodos de Siebert y Fair (1988) [13], aunque antes de llevarlos a cabo es necesario
explicar unos conceptos basicos.

Las columnas de relleno operan con contacto diferencial y no por etapas. En ellas, el
liquido menos denso se introduce por el fondo de la columna, mientras que el liquido
mas denso por la parte superior de esta. La fase dispersa es distribuida en pequefas
gotitas, es decir, se dispersa, por medio de la accidn de unas tuberias perforadas en la
entrada del liquido.
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[lustracion 50. Columnas de pulverizacion con relleno. [14]

En la ilustracion a) la fase ligera se corresponde con la fase dispersa, mientras que en la
ilustracion b) es la fase pesada la que se dispersa en pequefias gotas. En la primera
eleccion las gotas de liquido ligero ascienden a través de la masa de liquido mas pesado
que desciende por la torre como una corriente continua. Las gotas se recogen en la parte
superior y forman la corriente del liquido mas ligero que sale por la cabeza de la
columna. Esta forma de operacidon puede invertirse, pulverizando la corriente mas
pesada en la cima de la torre para dispersarla en la fase mas ligera; en este caso la fase
pesada desciende como fase dispersa a través de una corriente continua del liquido mas
ligero. La eleccidén de la fase dispersa depende de las velocidad de flujo, viscosidades, asi
como de las caracteristicas de mojado de ambas fases, que generalmente se basan en
la experiencia.

Sea cual sea la eleccidn de la fase dispersa, el movimiento de las gotas a través de la
columna pone en constante contacto el liquido de la fase dispersa con el de la fase
continua.

En torres reales de pulverizacién, el contacto entre las gotas y la fase continua con
frecuencia es mas eficaz en la regiéon donde se forman las gotas. Esto se deberia a una
mayor velocidad de transferencia de materia en las gotitas recientemente formadas o a
la mezcla de retroceso de la fase continua. En cualquier caso, el aumento de la altura no
conduce a un aumento proporcional del nimero de etapas; es mucho mas efectivo
redispersar las gotas para frecuentes intervalos a lo largo de la torre. Esto puede
realizarse llenando la torre con cuerpos de relleno, tales como anillos o monturas. El
relleno provoca la coalescencia y regeneracion de las gotas y puede aumentar el nimero
de etapas para una altura dada de columna. Las torres de relleno se aproximan a las
torres de pulverizacidén en la sencillez y pueden construirse para resolver cualquier
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problema de corrosidn o presidn a un coste razonable. Su principal desventaja es que
los solidos tienden a depositarse sobre el relleno y provocan canalizacién.

El comportamiento de las fases, y por tanto cual de ellas serd dispersa, puede ser
aproximadamente correlacionado en términos de las propiedades de las fases ligera y
pesada incluyendo la densidad relativa y la viscosidad segun la siguiente ecuacidn,
propuesta por Hooper.

Ecuacion 6. Determinacion de la fase dispersa.

_d, (pL- uH)°-3
bu  \pH'HL

Donde:

- ¢ eslafraccion de volumen de la fase ligera () o de la fase pesada (h) existente
dentro de la columna.

- pesladensidad de la fase ligera (l) o de la fase pesada (h).

- ueslaviscosidad de la fase ligera (l) o de la fase pesada (h).

Decidiremos cual de las dos fases es la fase dispersa siguiendo las siguientes reglas.
x <0.3 la fase ligera es siempre la fase dispersa
x =0.3-0.5 la fase ligera probablemente serd la fase dispersa

x =0.5- 2.0 cualquiera puede ser la fase dispersa, y ademds el intercambio entre ellas
suele ocurrir

x =2.0- 3.3 la fase pesada es probablemente la fase dispersa
x > 3.3 la fase pesada es siempre la fase dispersa

Podemos calcular el valor de y con los datos de la tabla 26, resultando un valor de
4.76 > 3.3, por lo que la fase pesada (mezcla de anilina y agua) sera la fase dispersa y
la fase ligera (tolueno) la fase continua. Sabiendo esto, podemos afirmar que nuestra
torre se corresponde con la ilustracién b) de la figura 50.

Ahora si podemos empezar con los cdlculos para la obtencién de las dimensiones de la
columna de extraccién C-301.

El diametro medio de gota de Sauter d,¢ (Sauter mean drop diameter) es un promedio
del tamafiio de particula, representativo del diametro medio que tendran las gotas de la
fase dispersa.

Ecuacion 7. Sauter mean drop diameter.

dy =115 p- /T‘_; 0.509 cm

La tension superficial o tiene un valor de 28 dyn/cm y g es la constante gravitacional.
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Donde p es un factor correccidon que tiene el valor de 1 cuando no existe transferencia
de masa o esta ocurre de la fase continua a la fase dispersa; o, como es el caso, entre 1
y 1.8 (podemos tomar u = 1.4) cuando la transferencia de materia ocurre de la fase
dispersa a la fase continua.

La velocidad de deslizamiento a baja velocidad de flujo de la fase dispersa (slip velocity)
es determinada por:

Ecuacion 8. Slip velocity at low dispersed phase flow rate.

,4 Ap-g-dys
= |[——=17.21
Uso 3.Cp e cm/s

El coeficiente de arrastre Cp, se obtiene experimentalmente, pero tiene un valor de 0.38
para altos valores de Reynolds, por lo que emplearemos ese valory p. es la densidad de
la fase continua (ligera).

El drea total de relleno (a) restringiendo el movimiento de las gotas se predice como
sigue:

Ecuacién 9. Area total de relleno.
€ds =0.076 - ap - dys

6 .
ag = €bs _ 0.708 cm?/cm?3
dVS

a=ag+a,=0.708 + 1.552 = 2.26 cm*/cm?
Donde ag es el area de retencidn estatica (static holdup area).

La fraccidn en volumen de la fase dispersa dentro del equipo de extraccion ¢g, también
llamada holdup, se define como el cociente entre volumen de la fase dispersa y el
volumen de liquido total dentro de la columna.

El factor de tortuosidad T (tortuosity factor) da una muestra de lo tortuoso que es un
sistema, es decir, del grado de vueltas o rodeos que tiene.

Ecuacion 10. Tortuosity factor.

d
=2 ~2=0575

La velocidad superficial de la fase continua en inundacion U s se expresa como:

Ecuacion 11. Velocidad inundacion.

1 563 521 -7\12
L 568 821 [ (mh)) [
UCf e USO € USO 4 QCf

Teniendo en cuenta que € es la fraccidn del relleno hueca y tiene un valor de 0.754 y Q 4¢
y Q¢ son los caudales de alimentacidn de la fase dispersa (pesada) y de la fase continua
(ligera), respectivamente, el valor de U resulta ser de 1.76 cm/s.
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Para calcular la velocidad real de la fase continua U, hay que tener en cuenta un factor
de espuma SF, que tiene valor de 1 cuando el sistema no es espumante, y un factor de
inundacién FF, que tendra el valor de 0.6, ya que suponemos inundacién del 60%.

Ecuacion 12. Velocidad de la fase continua.

U.=U;s X FFXSF=176 X 1% 0.6 =1.06 cm/s

El drea neta de la columna se obtiene a partir del caudal de la fase continua y de la
velocidad de la fase continua.

Ecuacion 13. Area neta de la columna.

3
41,0402, 10

Ap=Qc/Uc = —am 5" =1.075 m?

A partir del drea neta se puede obtener el diametro de la columna, que resulta ser de
1.17 m.

Para el calculo de la altura de la columna debemos analizar la transferencia de materia.

En primer lugar, se calculan las velocidades de la fase continua (calculada
anteriormente) y de la fase dispersa a partir de sus respectivos caudales y del drea neta.

Ecuacion 14. Cdlculo de las velocidades de ambas fases.

_Qc
U. = A, 1.06 cm/s
Uq = % =0.29 cm/s

n

La velocidad intersticial de la fase dispersa es funcién de la velocidad superficial de la
fase continua, de la fraccion hueca del relleno y del volumen ocupado por la fase
dispersa.

Ecuacion 15. Velocidad intersticial de la fase continua.

U _L
€7 e(1- dgq)

Asi mismo, el volumen ocupado por la fase dispersa, o holdup, se obtiene por métodos
iterativos, por intento y error, suponiendo valores de este pardmetro hasta que se
cumpla la igualdad.

Ecuacion 16. Holdup o volumen ocupado por la fase dispersa.

0. [eos(2)]
b £ (USO : e(_e%)— Uic>

Resolviendo iterativamente las dos ecuaciones anteriores obtenemos que U;. = 1.45
cm/s, mientras que ¢4 = 0.032.
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El drea interfacial se obtiene a partir de la ecuacién 17:
Ecuacioén 17. Area interfacial.

6-¢a € 6°0.032:0.754
dys - 0.51 cm

a; = =0.282 cm?/cm3

El coeficiente de transferencia de materia general o total k. se obtiene a partir de la
siguiente expresion:

Ecuacion 18. Coeficiente de transferencia de materia general o total.

1 1 1
Koc K mgc - Kq

Donde k. y kq son los coeficientes de transferencia de materia para la fase continua y
para la fase dispersa, respectivamente, y my. es el coeficiente de distribucion debido a
los gradientes de concentracion. Asi, el primer término del sumatorio se corresponde
con la resistencia debido a la fase continua y el segundo término a la resistencia debido
a la fase dispersa.

El coeficiente de distribucion my. es la pendiente de la linea obtenido al representar
graficamente en el eje ordenada la concentracion de soluto en la fase dispersa y en el
eje abscisa la concentracion de soluto en la fase continua, representadas ambas en
unidades de masa por unidad de volumen, asi:

Mass transfer

1012
1010
1008 y = 0.5774x + 497.34
Concentraciones (kg/m3) ig‘ 1006 R 51
Ci 1011.0051 T 1004
X 1002
Cq 996.6138 3 1000
Cc 889.5731 998
Cy 864.6502 996
994
860 85 870 875 830 85 890 895

Cc (kg/m3)

Tlustracion 51. Coeficiente de distribucion debido al gradiente de concentraciones, my..

En la imagen anterior el simbolo * representa equilibrio, es decir, las concentraciones
en el equilibrio y la pendiente de esta recta se corresponde con el coeficiente my,, ya
que my. =dCy/dC.. Por lo tanto, mg, = 0.577.

Para la obtencidn de los coeficientes k. y k4 primero debemos calcular la velocidad de
deslizamiento U (slip velocity) a partir de Ug,.

Ecuacion 19. Slip velocity.

Ug=Ug, - e_% * COS (“:Z) + [1 — CoS (HTC)] - Ujc =14.72 cm/s
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Los coeficientes de difusidn molecular D,y D4 se pueden calcular a partir de los métodos
de Wilke y Chang [23] donde, resumiendo, se obtienen a partir de la siguiente expresion:
Ecuacion 20. Obtencion coeficiente de difusion molecular.
1
T M2
n V0.6

D=7.4 x 1078 -

Donde:

- D: Coeficiente de difusién molecular, cm?/s.

- T:Temperatura, 298 °K.

- M: Peso molecular del disolvente.

n: Viscosidad de la disolucion, cP.

V: Volumen molar del soluto en el punto de ebullicién, cm3/mol.

Serd necesario calcular dicho coeficiente tanto para la fase continua (tolueno + agua)
como para la fase dispersa (anilina + agua), donde la anilina es siempre el solutoy el otro
componente el disolvente.

El volumen molar del soluto en el punto de ebullicién se obtiene a partir de la densidad
de la siguiente manera, realizando los correspondientes cambios de unidades.

Ecuacion 21. Volumen molar de soluto.

1 m3 10® cm?3 kmol cm?3

o (%) X % (krg"l) ~ kmol m3 103 mol _ mol

V=

Por tanto, realizando los calculos anteriormente mencionados, se obtiene el coeficiente
de difusién molecular para la fase dispersa Dg = 3.75 - 107 cm?/s y para la fase
continua D, = 1.61 - 1075 cm?/s.

El cdlculo del coeficiente de transmisidn de materia para la fase continua se realiza con
las siguientes expresiones:

Ecuacion 22. Coeficiente de transmision de materia de la fase continua.

Ug-d
Re, = 2e =5 "%Vs _ 115022
2%
K
Sec = = 405.61
¢ Pc D¢

She = 0.698 - S&* - Re® - (1 — ¢pg) =253.23
D
K.=Spc —=7.99 - 1073 cm/s
dVS

En primer lugar, debemos calcular el nimero de Reynolds basado en la fase continua
Re, después el niumero de Schmidt basado en la fase continua S, pudiendo asi obtener
el nimero de Sherwood basado en la fase continua Sy, y, con él, k..
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Con respecto a la fase dispersa, el método de Handlos y Baron (1957) ha sido empleado
correctamente en muchos trabajos:

Ecuacion 23. Método de Handlos y Baron (1957).
kyq=0.00375" Ug/(1+ pq/Kc)

Sin embargo, este método no incluye aquellos coeficientes que estdn dominados por las
fuerzas convectivas. Un método alternativo fue propuesto por Laddha y Degaleesan
(1978):

Ecuacion 24. Método de Laddha y Degaleesan (1978).
kg =0.023 - Ug - /Scq

En el articulo estudiado (Seibert y Fair) nos explica que existe una funcion ¢ que ha sido
establecida por la interseccidn de las curvas formadas por los dos métodos anteriores,
por lo que si el valor de esta funcién ¢ es menor que 6, emplearemos la ecuacion 23,
mientras que si resulta mayor de 6 la ecuacion 24 es el método apropiado. La funcion se
describe como sigue en la siguiente expresion:

Ecuacion 25. Funcion ¢.

0.5

Scd
=——=17.01>6
¢ (1+ na/Ke)
Hd
Seq = =4113.67
4" pg-Dg

Para llevar a cabo el cdlculo de la funcién ¢ es necesario calcular previamente el nimero
de Schmidt basado en la fase dispersa S.q. Como el valor de la funciéon es mayor que 6
debemos emplear el método de Laddha y Degaleesan (1978) descrito en la ecuacién 24.

Ecuacion 26. Coeficiente de transmision de materia de la fase dispersa.
ky=0.023" Ug - \/S.q=5.28 1073 cm/s

Asi, podemos obtener el coeficiente de transferencia de materia general a partir de la
ecuacion 18, dando un valor de K, = 0.0022 cm/s.

Entonces, el coeficiente de transferencia de materia volumétrico k,.a total se obtiene
multiplicando el coeficiente anterior k,. por el drea interfacial a;, obtenida en la
ecuacioén 17.

Asi, la altura de una unidad de transferencia HTU se obtiene:
Ecuacion 27. Altura de una unidad de transferencia, HTU.

U, 1.06 cm/s
HTU = =
koca 0.000621s1

=1701.6 cm =17.02 m

El factor de extraccidon E representa la capacidad relativa de la fase de extraccion
(disolvente) para “llevarse” al soluto presente en la fase de alimentacion. Asi, siE< 1, el
disolvente por si solo no serd capaz de llevarse todo el soluto presente en la
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alimentacion, sin embargo, si E > 1, el disolvente tendrd una capacidad mas que
suficiente para llevar a cabo esta operacién. Por lo tanto, se deduce que existe una cierta
relacion entre el nUmero de etapas tedricas y el nimero de unidades de transferencia
(NTU):

SiE> 1, NTU > Etapas tedricas.
SiE< 1, NTU < Etapas teoricas.
SiE=1, NTU = etapas tedricas.

La expresidn para obtener el factor de extraccidn es la siguiente:

Ecuacion 28. Factor de extraccion.

43679.25kg/h

11192,17 kg/h 2:25

S
E=mqc - ©=05774
Donde S y F son los caudales masicos de la fase de extraccién y de la alimentacion,
respectivamente.

Como ultimo paso debemos calcular el nimero de unidades de transferencia (Number
of Transfers Units) NTU, que se relaciona con el numero de etapas tedricas
(proporcionado por Chemcad) requeridas para llevar a cabo la transferencia de materia
con la siguiente expresion:

Ecuacion 29. NTU.

ng In 2.25 _
1-1/E = 1-1/2.25

NTU = Numero de etapas tedricas -

Finalmente, la altura requerida del relleno debe ser calculada como sigue:

Ecuacion 30. Altura de la columna.

H=NTU-HTU=3-17.02 m=51.05m

El volumen total de la columna se obtiene calculando el drea neta por la altura de la
columna, dando un volumen de 55.05 m3.

Asi, se puede resumir el dimensionado de la columna:

- Didmetro: 1.17 m.
- Altura: 51.05 m
- Volumen: 55.05 m3.
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3.7.  Caélculos justificativos
En este apartado se llevaran a cabo varios calculos justificativos, con el fin de entender
y comprender la proveniencia de la mayoria de los valores que Chemcad nos
proporciona.

3.7.1. Calculos justificativos intercambiadores de calor
Las ecuaciones y diferentes modos de cdlculo han sido obtenidos de los apuntes de la
asignatura de Transmisidn del Calor [15] y del Cengel [11].

Muchos de estos valores, como calor calculado, LMTD y algunos otros pueden ser
deducidos a partir de diferentes expresiones y, para su correcta justificacién, vamos a
llevar a cabo sus correspondientes calculos.

El objetivo de este apartado es aportar al lector la habilidad necesaria para llevar a cabo
estos calculos y, para ello, realizaremos el dimensionado del intercambiador E-101.

Sabiendo que la carga térmica se corresponde con la siguiente formula, y que es la
misma para ambos fluidos, conociendo las temperaturas de entrada y de salida de
ambos y el caudal de uno de ellos se puede despejar facilmente el caudal del otro de
ellos.

Ecuacion 31. Carga térmica de un intercambiador de calor.
Q=mg¢ cpg- (Tyf - Tog) = mc - cpe * (Tac - Tzc)

Correspondiendo la letra f a la corriente fria, cuyas temperaturas de entrada y salida, T;¢
y T, respectivamente, son conocidas, y la letra ¢ a la corriente caliente, cuyas
temperaturas de entrada y salida, T;. y T,., respectivamente, también son conocidas, y
Cp a la capacidad calorifica de las corrientes, proporcionada por Chemcad.

Q=m;-4.184 ki/kg °C - (40 — 20) = 604.74 kg/h - 14.52 kJ/kg °C - (171.88 — 25) = 1289.73 MJ/h
Despejando, m; = 15412.64 kg/h de agua de refrigeracion.

Se puede observar que Chemcad nos calcula un caudal mdsico de agua necesario de
15328.57 kg/h, practicamente idéntico al calculado anteriormente.

Para el calculo del coeficiente global de transferencia de calor U primero hay que tener
en cuenta ciertas consideraciones. Un intercambiador fisico implica dos fluidos que
fluyen separados por una pared sélida. El calor es transferido primero desde el fluido
caliente a la pared por conveccién, después a través de la pared por conduccidn y
después de la pared al fluido frio por conveccidn otra vez, por lo tanto tenemos una red
de resistencias térmicas formadas por dos resistencias de conveccidn y una resistencia
de conduccidn. Esto se puede ver con claridad en la siguiente imagen:
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Transferen-
- cia de calor

\ Te :“\H
\T\ | Fluido

| o . frio
. f Fluido caliente | Iy
F]Llld-:I___. A,»-»’P ,.’L - T,
frio h A,
i / h,
/
Fluido _ T e 4 " * .
caliente T 1 R
B R =— - R =
Tha M R Tha

llustracion 52. Resistencias convectiva y conductiva en un intercambiador de calor. [11]

En el andlisis para la deduccién de las expresiones de las resistencias conductivas y
convectivas no vamos a entrar, debido a que es algo tedioso y no demasiado complejo.

Ademas de estas tres resistencias, hay que tener en cuenta unos factores denominados
factores de ensuciamiento o de incrustacién, que representa a la resistencia adicional
gue supone la suciedad que se va depositando a través de las paredes del
intercambiador a lo largo del tiempo como consecuencia de su uso. Dos tipos comunes
de ensuciamiento son precipitacion de depdsitos sélidos y la corrosién y ensuciamiento
qguimico. Por lo tanto, la resistencia total podria definirse de la siguiente manera:

Ecuacion 32. Expresion de la resistencia total en un IC.

1 Rei . In(Dy/D; Ry, 1
—— 4y In(Do/Di) + 24

Donde el primer término coincide con la resistencia convectiva del fluido caliente, el
segundo a la suciedad en la parte de los tubos, el tercero a la resistencia conductiva a lo
largo de la pared, el cuarto a la suciedad en la parte de la carcasa y el quinto y ultimo a
la resistencia convectiva del fluido frio. Ry corresponde a los factores de ensuciamiento
de cada fluido, medidos en m? °C / W, y que se pueden obtener de diferentes tablas, h
es el coeficiente convectivo de cada fluido, que depende de la velocidad del fluido y de
la geometria del tubo o carcasa, A se corresponde con el drea de la carcasa y del tubo, L
a la longitud del tubo y K a la conductividad térmica del material del que esté fabricada
la pared.

Teniendo en cuenta los caudales de operaciéon y el didmetro de la carcasa y del tubo,
seleccionados previamente, podemos calcular el nimero de Reynolds, con este el
numero de Nusselt y finalmente el coeficiente convectivo h.

La velocidad se puede calcular con la siguiente expresion.
Ecuacion 33. Calculo de la velocidad a partir de caudal.

m

U @)

80



Donde U es la velocidad del fluido en m/s, m el caudal masico en kg/s, p la densidad del
fluido a la temperatura media en kg/m3 y D el didmetro del tubo o carcasa en m.

El nimero de Reynolds se obtiene de la siguiente manera:
Ecuacion 34. Numero de Reynolds.

pUD
1

Re =

Donde Re es el numero de Reynolds y p la viscosidad dinamica, medida en kg / m s.
Dependiendo si se trata de flujo laminar o turbulento utilizaremos unas expresiones u
otras para calcular el nUmero de Nusselt y, una vez obtenido este, podremos calcular,
por fin, el coeficiente convectivo a través de la siguiente expresion.

Ecuacion 35. Numero de Nusselt.

hD NuK
Nu=——h=
K D

Una vez obtenido el valor de la resistencia total podremos calcular los coeficientes
globales de transferencia de calor de acuerdo a las siguientes expresiones.
Ecuacion 36. Coeficiente global de transferencia de calor.

1
" RA,

U

En donde A, es el drea de la carcasa y se define como 1 por didmetro de la carcasa por
longitud de los tubos.

Se puede observar que Chemcad nos calcula dos valores de U: U calculado y U servicio
o, dicho de otra manera, U limpio y U sucio, respectivamente; esto es, en el U sucio se
tienen en cuenta los factores de ensuciamiento tal y como se ha explicado
anteriormente y en el U limpio se toman estos valores como nulos y solo se tienen en
cuenta las 3 resistencias originales.

Para continuar con el calculo del intercambiador tomaremos los valores de U que nos
proporciona Chemcad en vez de calcularlos a mano, ya que el procedimiento ya ha sido
explicado y es bastante tedioso.

e U servicio / sucio = 342.48 W/m2 °C
e U calculado / limpio = 456.74 W/m2 °C

Con respecto a la diferencia de temperatura media logaritmica, LMTD (Logarithmic
Mean Temperature Difference), su valor se puede obtener de la siguiente expresion:

Ecuacion 37. Calculo LMTD.

AT]__ ATZ

tMTD = F - ot /aT,)
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Donde F es un factor de correccion para intercambiadores multipaso, como nuestro
cambiador es de un solo paso por tubo y por carcasa, F tiene un valor de 1. Si
analizdramos un cambiador multipaso habria que utilizar una serie de graficas para
obtener el valor de F, pero no es nuestro caso. Los valores de AT; y AT, los obtenemos
de la siguiente manera:

Fluido T T( sal
frio
Tewy_  Fluido AT,
Fluido ATy caliente | ——
caliente | = —) J—— ) —
—) — — D)— Th. ent —_— | T/r i
. SC
TIL ent e J T,IL sal \»
K AT} Fluido fifo
ATy AT, =T, T
T. . AT, =T, - T. . ent 1= “h.oent™ “c.ent
C. S 1, enl c.sa ’
ATJ = Tfﬁ. sal — T; ent ATQ - Th‘ sal = ]z sal
llustracion 53. 1) Diferencia de temperatura en operacion contracorriente.

2) Diferencia de temperatura en operacion flujo paralelo. [11]

Se puede observar que en ambos casos los términos de AT; y AT, corresponden a la
diferencia de temperatura entre los dos fluidos en ambos extremos (de entrada y de
salida) del intercambiador. La primera imagen corresponde a un cambiador con flujo a
contracorriente, mientras que la segunda es de flujo paralelo. Nosotros empleamos flujo
a contracorriente, ya que es el que venia por defecto, por lo que AT, corresponderia a
la temperatura caliente de entrada menos la temperatura fria de salida y AT, a la
temperatura caliente de salida menos la temperatura fria de entrada. Asi pues:

AT, =171.88 — 40 = 131.88 °C
AT, =25-20=5°C

131.88-5
LMTD=1- ————=38.77°C
In(131.88/5)

Para el calculo del drea requerida tenemos en cuenta la siguiente expresion:
Ecuacion 38. Area de un intercambiador.

__Q
LMTD - U

Donde U es el coeficiente global de transmisién de calor y se puede obtener a partir de
ciertas tablas, o incluso ser calculado a partir de ciertas expresiones, aunque nosotros
utilizaremos el que Chemcad nos calcula (U calculado), por lo que:

1281.99-10° 1 /3600

A= w— = 20.11 m?
38.77 - 456.74

m?2 °C
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Esta seria el drea necesaria para llevar a cabo la transmision de calor, sin embargo,
debido a la suciedad y a otros factores se suele sobredimensionar el intercambiador para
evitar sorpresas desagradables. La expresidn para calcular el sobredimensionamiento
necesario es la siguiente:

Ecuacion 39. Sobredimensionamiento y darea real.

U calculado

Sobredimensionamiento (%) = ( — 1) - 100 = 33.36%

U servicio
Area real = A - (1 + sobredimensionamiento) =20.11 - (1 + 0.3336) = 26.82 m?

3.7.2. Cdlculos justificativos columnas de destilacion
Las ecuaciones y diferentes modos de célculo han sido obtenidos de los apuntes de la
asignatura de Ingenieria de Procesos y Producto [7].

Con el objetivo de explicar los calculos realizados por Chemcad en las columnas de
destilacion hemos seleccionado una columna y un plato de ella al azar: el plato 2 de la
columna C-302, que tiene las siguientes caracteristicas:

Equip. 21 Tray No. 2
Tray Loadings Vapor Liquid
400825.406 1b/h 322629.625 1b/h
2161695.000 ft3/hr 6608.662 ft3/hr

Density 0.185 1b/ft3 48.819 1b/ft3
System factor e 1.000
Valve type V-1
Valve material S.S.
Valve thickness gauge = ... . ..., 12.000
Deck thickness gauge = ..., 14.000
Tower internal diameter, ft ................ 14.000
Tray spacing, in L., 16.000
No. of tray liquid passes @ ... 2
Downcomer dimension Width in Length in Area ft2

Side 12.579 88.433 5.233

Center 8.841 336.000 10.315
Avg. weir length in e 256.433
Weir height, in Lo ool 1.000
Flow path length in e 67.000
Flow path width in e 286.191
Tray area, ft2 e 153.938
Tray active area ft2 .. i i, 133.158
% flood e e e 79.091
Hole area ft2 i, 25.300
Approx # of valves L., 1986
Tray press loss, 1in i, 3.517
Tray press loss, psi i 0.099
Dry press drop, in L. 2.246
Downcomer clearance 1in ... .iieiiieeenn. 1.750
Downcomer head loss in ... ...iiiienn. 0.474
Downcomer backup in L. .iiiiiieeea.. 5.878
Downcomer residence time sSeC ........uiuennn. 2.772
Downcomer apparent residence time sec  ..... 7.546
Downcomer velocity ft/sec = ........... 0.177
Liquid holdup B 19.193
Liquid holdup 1b e e 936.965
Design pressure psia = i iiiiieieea.. 14.504
Joint efficiency L. 0.850
Allowable stress psia @ i 13700.000

[lustracion 54. Ventana de resultados del plato 2 de la columna C-302.
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Nota: los calculos se realizaran en el sistema anglosajon.

El objetivo de este apartado es calcular el didmetro de dicho plato, que se puede
observar en la imagen anterior que es de 14 ft.

La geometria del plato se puede distinguir en la siguiente imagen:

Espaciado
entre platos, t,

Espesor
del plato, ty i

Vertedero

(- . L .s =
;r,,??{:.. ". o e 2= e, '
1{:}} g . %

——t., *

Liguido
claro

\ = a —ck_ o
8 B0,

ji=l=lelal=l=l=taiala)=l=]s)

~ —

Tl

Y1

— o

Diametro de las
perforaciones, dy,

llustracion 55. Geometria de un plato. [16]

Rebosadero

I

Altura del
rebosadero, h,,

En primer lugar, habra que calcular el factor de espuma S;. La tendencia de un sistema
a formar espuma se mide mediante el factor de espuma.

Tabla 27. Factor de espuma.

Sistema S¢
No espumante 1
Moderadamente espumante 0.85
Espumante 0.73
Muy espumante 0.6
Espuma estable 0.3

Este factor de espuma se calcula mediante la siguiente expresion:

o\0-2
S¢ = (5) =

Donde o es la tensidn superficial, se mide en din/cm y tiene un valor de 30.144 din/cm.

Ecuacion 40. Factor de espuma.

1.09=~1

La velocidad de inundacion se calcula mediante la ecuacion de Souders-Brown.

Ecuacion 41. Ecuacion de Souders-Brown.

pL—pG)O'S

Upf = Cgp - Sf'( o
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Donde:

- uyr = velocidda lineal de inundacién, ft/s.

- pLY Pg = densidades de liquido y gas, respectivamente, Ib/ft3.
- S¢=factor espuma, adimensional.

- Cgp = parametro de capacidad, ft/s.

El factor de capacidad se obtiene mediante la grafica:

07 T [ TTT1 1 T
0.6 Espaciamiento entre platos_ i
. 05 — -—-_?PI _—
c.‘-—--. 0_‘4 zqu --‘---‘Hq-'"-.._'
o nfm -l-_"-"-'"-h__ = ""--.__‘
Ll 03 - ___'e" - —~] < — ]
':._..f Tﬂﬁh\\ "'\._\‘
%~ 02 ' m S— h“*‘h-...\\. \1‘-
-.g.i: 9.. —~—— \\*L\\'
e D 0 0 Ry S
e a e :::ﬁ:::::-\“
; 0.1 -*""1\-._‘
-._\;\:-
£ 007 - —
a 006 ;
“ oo0s 41— _—
0.04 N N S
0.03
0.01 0.02 0.03 0.05 0.07 041 0z 03 05 07 1.0 2.0
L _Pj 0.3
Fu® & (m)

llustracion 56. Grdfica obtencion factor de capacidad.

Donde la abscisa es el parametro F, y se calcula con los caudales de liquido L y de gas
G y sus respectivas densidades, asi:

L
Fly ==

PG~y0.5
(— =0.0496
= (pL)

Tanto los caudales, en Ib/h, como las densidades, en |b/ft3, son mostradas en la imagen
inicial. Teniendo en cuenta de que el espaciamiento entre platos es de 16”, el facto de

capacidad Cg}, tiene un valor de 0.28.

Por lo tanto, sustituyendo los valores correspondientes en la ecuacion 37, la velocidad
de inundacién uys tendra un valor de 4.54 ft/s.

El siguiente paso es calcular la velocidad de liquido en el vertedero, para ello tenemos
gue seleccionar el menor valor de los siguientes valores:

Ecuacion 42. Velocidad de liquido en el vertedero.
250 - S;

ug = min{ 7.5 - S¢[ts - (pr, — pg)
41 - S¢ - (pL — pe)*®

]0.5
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- ugq = velocidad de liquido en el vertedero, gpm/ft2.
- tg = espaciado entre platos, pulgadas.

Los resultados son, en orden descendente: 250, 209.21 y 285.93 gpm/ft?, por lo que el
resultado elegido sera una velocidad de liquido en el vertedero de 209.21 gpm/ft?, al
ser el valor mas pequefio.

Los valores a estimar son el area total del plato (A;), el area de vertederos (Aq), y el area
activa (A,), supuesto un plato de un solo paso:

Ecuacion 43. Cdlculo de areas.

N
T
A= L

4 g F

A =A -2 Ay

-V = caudal volumétrico de gas, ft3/s.

- L =caudal volumétrico de liquido, gpm.

- U = velocidad superficial del gas en condiciones de operacidn, (0.85 X uyg), ft/s.
- Fg=factor de inundacidn, adimensional = 0.8.

En la imagen 55 se puede observar como el drea activa es la diferencia entre el area total y el
area de cada uno de los dos vertederos anexos al plato.

Asi, resolviendo las ecuaciones anteriores, el area total resulta ser de 155.5 ftz, el area de
vertedero de 4.9 ft? y el 4rea activa tiene un valor de 145.7 ft2.

El diametro de la columna se obtiene a partir del area total con la siguiente expresion.

Ecuacion 44. Calculo del diametro de la torre.

4-A
D= / L =14.07 ft.
Tt

Se puede observar que el didmetro final calculado de la torre es de 14.07 ft,
practicamente idéntico al proporcionado por Chemcad, eso si, hay que tener en cuenta
que el pardmetro de capacidad es proporcionado por un método grafico, lo cual
proporciona un porcentaje de error. Ademds, hemos deducido un valor para el factor de
inundacién y otro para las condiciones de operacion de la columna, lo que podria
aumentar el margen de error, tanto en este plato como en los demas platos de esta

columna y de las demas.

4. Redes de intercambio de calor
Con el objetivo de conseguir ahorro energético y, por consiguiente, ahorro econémico,
se ha realizado el calculo de la red de intercambio de calor. Esto permite el intercambio
de calor entre las distintas corrientes del proceso, optimizando asi el ahorro energético.

86



Con dicho fin, emplearemos el método de las cascadas, que se resume en los siguientes
pasos.

1. Construir el diagrama de intervalos de temperatura.

Para ello, realizaremos la siguiente tabla donde se representan todas las corrientes de
proceso implicadas en el intercambio de calor.

Tabla 28. Corrientes de proceso que intervienen en el intercambio de calor.

Ne Tipo IC Ts (°C) T, (°C) Caudal (kg/h) | Caudal (kg/s) | cp (ki/kg°C) | CP (kw/°C)
1 Caliente E-101 171.88 25 604.74 0.17 14.52 2.44
2 Caliente E-102 172.15 25 604.74 0.17 14.52 2.44
3 Fria E-103 67.4 80 12923.36 3.59 1.54 5.53
4 Caliente E-201 284.57 25 222.25 0.06 2.67 0.16
5 Caliente E-202 58.5 25 11192.17 3.11 2.68 8.34
6 Caliente E-203 209.81 25 1233.13 0.34 2.14 0.73
7 Fria E-301 19.87 25 35469.09 9.85 1.70 16.75
8 Caliente E-302 182.71 25 8210.64 2.28 2.35 5.37

Donde N2 representa al nUmero de la corriente, tipo a si se trata de una corriente fria o
caliente, IC al TAG del intercambiador de calor (IC), T; y T, a las temperaturas de
suministro y de retorno del intercambiador, respectivamente, ¢, a la capacidad
calorifica y CP al producto de ¢, y del caudal, en kg/s. Se ha representado las corrientes
frias en azul y las calientes en rojo, para su mas clara visualizacion.

En este diagrama, por convencidn, las corrientes calientes se dibujan en la parte superior
del diagrama corriendo de izquierda a derecha y las corrientes frias en la parte inferior
corriendo de derecha a izquierda.

En la parte superior e inferior se representan dos ejes de temperatura cuyas divisiones
estan desplazadas entre si por AT, (en este caso 20°C). El superior se usa para las
corrientes calientes y el inferior para las corrientes frias. Una vez se representan las
corrientes se dibujan unas lineas de trazos a través de sus extremos las cuales dividen el
diagrama en intervalos de temperatura. Los valores de CP de cada corriente se
presentan en el diagrama para facilitar la realizacién de las cascadas de calor.

Los resultados de aplicar el método anterior a nuestro problema se muestran en la
Figura 56. Como puede apreciarse, este proceso presenta 9 intervalos de temperatura.
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Diagrama de intervalos de temperatura
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[lustracion 57. Diagrama de intervalos de temperatura.
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2. Hacer un balance de energia en cada intervalo y establecer punto de pliegue y
requisitos minimos de energia.

Esto estd representado en la siguiente tabla:

Tabla 29. Cascadas de calor.

T AT Y.CP, »CP¢ AH C1 C2
25 - - - - 0.00 1864.63
40 15 19.49 0 292.28 -292.28 1572.35
45 5 19.49 16.75 13.66 -305.94 1558.69
58.5 13.5 19.49 0 263.05 -568.99 1295.64
87.5 29 11.14 0 323.14 -892.13 972.50
100 12.5 11.14 5.53 70.14 -962.26 902.37
172 72 11.14 0 802.27 -1764.54 100.09
182 10 6.26 0 62.63 -1827.17 37.46
210 28 0.90 0 25.09 -1852.26 12.37
285 75 0.16 0 12.37 -1864.63 0.00

* Las temperaturas son referenciadas a la temperatura de las corrientes calientes.

A modo de ejemplo, ilustraremos el procedimiento con los cdlculos para el segundo
intervalo (40, 45). Por ejemplo, en este tramo se encuentran todas las corrientes
calientes, por lo que para el ).CP. tenemos en cuenta todos los CP de las corrientes

calientes.

Y'CP, = CP, + CP, + CP, + CPs + CP, + CP; = 2.44 + 2.44 + 0.16 + 8.34 + 0.73 + 5.37 = 19.49 kW/°C
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Del mismo modo, en el segundo intervalo solo se encuentra la corriente fria nimero 7,
por lo tanto:

Y'CP; = CP, = 16.75 kW/°C
El balance de energia (entalpia) se realiza a través de la siguiente expresion:
AH = AT (3CP, - Y.CPy)

La primera cascada de calor se obtiene sencillamente restando a cada intervalo el AH
del intervalo anterior. Asi para el primer intervalo tenemos 0 —292.2 =-292.2 kW. En el
caso del segundo intervalo tenemos -292.2 — 13.66 = -305.94 kW. Y asi sucesivamente
con el resto de los intervalos.

Para la segunda cascada se pone en la primera celda el menor valor de la primera
cascada (-1864.63) cambiado de signo y a partir de este valor se procede como con la
primera (restando el valor con AH). Por ejemplo para el primer intervalo tenemos
1864.63 — 292.28 = 1572.35. Para el segundo intervalo tenemos 1572.35 — 13.66 =
1558.69. Y asi sucesivamente con el resto de los intervalos.

Los valores del primer y ultimo intervalo en la segunda cascada de calor representan los
requisitos de servicio de refrigeracion y calentamiento, respectivamente:

Q; min = 1864.63 kW
Qc,min =0 kW

Vemos como no sera necesario ningun servicio externo de calentamiento, sino que este
se lleva a cabo con las corrientes calientes existentes en el proceso. Ademas, en el
intervalo donde la segunda cascada de calor se hace cero se encuentra el punto de
pliegue. Esto ocurre para la corriente caliente en T = 285°C. Como en el punto de pliegue
la diferencia de temperatura es igual a AT,,;,, la temperatura del punto de pliegue para
la corriente fria se obtiene restando esta cantidad a la de la corriente caliente. Por tanto:

Temperatura caliente punto de pliegue = 285°C
Temperatura fria punto de pliegue = 265°C

El siguiente paso es el disefio de la red de intercambiadores de calor para alcanzar los
objetivos de recuperacién energética establecidos anteriormente.

Disefio de la red por encima del punto de pliegue

Debemos emparejar las corrientes usando el criterio de desigualdad de CP de manera
que los valores factibles son aquellos donde CPy > CF..

Como el punto de pliegue es la temperatura mas alta alcanzada, todos las corrientes
estdn por debajo del punto de pliegue, eso significa que los servicios requeridos de
calentamiento son igual a cero, es decir, se puede llevar a cabo el calentamiento solo
con la interaccién entre las corrientes del proceso.
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Disefio de la red por debajo del punto de pliegue

Debemos emparejar las corrientes usando el criterio de desigualdad de CP de manera
que los valores factibles son aquellos donde CPy < CF..

Vamos a dividir la corriente 3 en dos corrientes paralelas, con el fin de bajar su CP a la
mitad y poder cumplir con el criterio de las CP.

Emparejamiento #1 (3avy 2)

Elegimos la primera combinacidn entre las corrientes 3a y 2 (Nota: Cualquiera de las
otras combinaciones daria también disefios técnicamente viables). A continuacion
calculamos por balance de energia el contenido energético de ambas corrientes:

Q14 = CP - AT = 2.77 kW/°C - (80 — 67.5) °C = 34.63 kW — Eliminada.
Q, = CP - AT =2.44 kW/°C - (172 - 25) °C = 358.68 kW

La corriente con menor contenido energético es la 3a, por tanto esta corriente queda
eliminada para futuros emparejamientos y la corriente 2 queda con una carga térmica
residual de 358.68 — 34.63 = 324.05 kW. Antes de seguir con los emparejamientos
necesitamos conocer cudl es la temperatura de la corriente 2 después de salir del
cambiador. Nuevamente por balance de energia:

T1,=T,,-Q3, / CP, =172 -34.63 / 2.44 = 157.8°C
Se van realizando ciclos de eliminacidn hasta que solo quede una corriente.

Emparejamiento #2 (3by 2)

Elegimos la segunda combinacidn entre las corrientes 3by 2. A continuacién calculamos
por balance de energia el contenido energético de ambas corrientes:

Qs = CP - AT = 2.77 kW/°C - (80 — 67.5) °C = 34.63 kW — Eliminada.
Q, = CP - AT = 2.44 kW/°C - (157.8 - 25) °C = 324.05 kW

La corriente con menor contenido energético es la 3b, por tanto esta corriente queda
eliminada para futuros emparejamientos y la corriente 2 queda con una carga térmica
residual de 324.05 — 34.63 = 289.42 kW. Antes de seguir con los emparejamientos
necesitamos conocer cudl es la temperatura de la corriente 2 después de salir del
cambiador. Nuevamente por balance de energia:

T13 =Ty, - Qsp / CP,=157.8—34.63 / 2.44 = 143.61°C

Tedricamente no podriamos seguir haciendo emparejamientos, debido a que solo nos
gueda una corriente fria y esta tiene un CP mucho mas alto que las calientes, para
resolver este inconveniente dividimos la corriente 7 en tres corrientes idénticas, por lo
que el CP de cada una es el CP de la original dividido entre tres.

CP;= CP,/3=16.75/3=5.6 kW/°C
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Emparejamiento #3 (8 y 7a)

Aunque el CP de la corriente fria sigue siendo mayor, la diferencia es practicamente
insignificante, por lo que proseguiremos con este emparejamiento.

Q74 =CP-AT=5.6 kW/°C - (25 - 20) °C = 28 kW — Eliminada.
Qg =CP - AT =5.37 kW/°C - (182 - 25) °C = 843.09 kW

La corriente con menor contenido energético es la 7a, por tanto esta corriente queda
eliminada para futuros emparejamientos y la corriente 8 queda con una carga térmica
residual de 843.09 — 28 = 815.09 kW. Antes de seguir con los emparejamientos
necesitamos conocer cudl es la temperatura de la corriente 8 después de salir del
cambiador. Nuevamente por balance de energia:

Tig=T,g-Q7q/CPg=182-28/5.37=176.79°C

Emparejamiento #4 (8 y 7b)

Q;p =CP - AT =5.6 kW/°C - (25 - 20) °C = 28 kW — Eliminada.
Qg =CP - AT=5.37 kW/°C - (176.79 - 25) °C = 815.11 kW

La corriente con menor contenido energético es la 7b, por tanto esta corriente queda
eliminada para futuros emparejamientos y la corriente 8 queda con una carga térmica
residual de 815.11 — 28 = 787.11 kW. Antes de seguir con los emparejamientos
necesitamos conocer cual es la temperatura de la corriente 8 después de salir del
cambiador. Nuevamente por balance de energia:

Ti8=Ty5-Q7,/CPg=176.79-28/5.37 =171.58°C

Emparejamiento #5 (8 y 7c)

Q7. =CP-AT=5.6 kW/°C - (25 - 20) °C = 28 kW — Eliminada.
Qg =CP- AT =5.37 kW/°C - (171.58 - 25) °C = 787.13 kW

La corriente con menor contenido energético es la 7c, por tanto esta corriente queda
eliminada para futuros emparejamientos y la corriente 8 queda con una carga térmica
residual de 787.13 — 28 = 759.13 kW. Antes de seguir con los emparejamientos
necesitamos conocer cudl es la temperatura de la corriente 8 después de salir del
cambiador. Nuevamente por balance de energia:

T1g=Tog- Qs / CPy=171.58-28/ 5.37 = 166.37°C

Con las corrientes que nos queda, que son todas las calientes modificadas, debemos
calcular cual sera el contenido energético para los servicios de enfriamiento, que debe
coincidir con el calculado en las cascadas.

Q=Q;+Q+Q3+Qs5" +Q¢+Qg" =1863.58 kW = 1864.63 kW = Q min
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Con el disefio de la red de intercambiadores se ha conseguido un ahorro en servicios de
153.13 kW, que puede no parecer mucho, pero que a largo plazo podria ser una gran
cantidad de dinero y, ademads, todo ahorro es bueno. El Unico inconveniente es que el
cambiador E-301 ha tenido que ser dividido en tres, E-101A, E-101B y E-101C, y el
cambiador E-103 en el E-103A y E-103B, con el objetivo de cumplir con las condiciones
de CP. Se podria pensar que esto no resulta viable econdmicamente, pero mientras que
en el intercambiador su mayor inversién es su construccion y unos pequefios gastos de
mantenimiento, el costo de los servicios requeridos a largo plazo podria ser mayor a este
coste inicial, tanto en electricidad como en servicios (vapor de agua y agua de
refrigeracién).

Asi, los cambios principales en el esquema de nuestro proceso son los siguientes:

a? - ‘g -«
— 2] - (2]
L] E-301
— = | c302
- () ANILINE
it S " =] —
E-302
Original.

@ ANILINE

(>

E-302

Modificado.
Hlustracion 58. Primera modificacion debido a la red de intercambiadores de calor.

Esta es la parte final del proceso productivo, donde se separan la anilina del tolueno en
la columna C-302 y se enfrian ambos productos a temperatura ambiente. La imagen
superior se corresponde con la configuracién inicial, cuyo costo energético del
cambiador E-302 es de 843.09 kW; y la imagen inferior es referida a la configuracién
aplicando la red de intercambiadores, y tiene un coste energético de 759.13 kW.
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La otra zona del proceso donde se ha tenido que aplicar este método es la siguiente:

E-103

¥
®
(2]

Original.

[]

Modificado.

Ilustracion 59. Segunda modificacion debido a la red de intercambiadores de calor.

En este emparejamiento estdn implicados el intercambiador E-102 y el E-103. La
corriente de salida del compresor K-102, compuesta por hidrégeno a una temperatura
aproximada de 172°C, es llevada al intercambiador E-103A vy, posteriormente, E-103B,
para llevar a cabo el calentamiento a 80°C a la entrada del reactor. Mientras que la
configuracion inicial conlleva un gasto de 356.76 kW, la aplicacién de la red conlleva un
nuevo gasto energético de, tan solo, 258.15kW.

Estos ahorros energéticos llevan consigo un ahorro directamente econémico, al no ser
necesarios ni el vapor de agua para calentar la corriente de entrada al reactor ni el
mismo para calentar el tolueno a la salida de la columna C-302.

4.1. Dimensionado intercambiador de calor
Se han modificado las composiciones de ciertos intercambiadores de calor, por lo que
sera necesario realizar un nuevo dimensionado de estos, mientras que los cambiadores
gue no mencionemos no habran variado en su geometria ni composicion.
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La modificacion principal del cambiador E-103A es que, mientras originalmente se
utilizaba vapor de agua para realizar el calentamiento de la mezcla antes de entrar al
reactor, ahora se emplea el hidrégeno saliente del compresor K-102. Mientras que en el
dimensionado original debiamos introducir al programa la temperatura de salida del
servicio a emplear y este nos calculaba el caudal de servicio necesario, ahora ese paso
no es necesario, debido a que introducimos una cantidad conocida de caudal al
cambiador.

Debemos decidir que corriente transcurrird por la carcasa y cual por los tubos, en este
caso situaremos el hidrégeno por la carcasa, al ser un fluido mas limpio que la mezcla
gue debera entrar al reactor.

En la siguiente captura podemos ver las condiciones de entrada y salida de ambos

fluidos.

Stream No. 10 6 49 52
Stream Name

Temp C 67.4059 172.1460 80.0000 151.9310
Pres Dbar 25.0000 9.0000 25.0000 9.0000
Enth MJ/h 1137.3 1087.4 1314.7 909.92
Vapor mole frac. 0.74995 1.0000 0.75011 1.0000
Total kmol/h 200.0403 300.0000 200.0403 300.0000
Total kg/h 6461.6792 604.7400 6461.6792 604.7400
Total std L m3/h 9.4201 8.6392 9.4201 8.6392
Total std V m3/h 4483.63 6724.09 4483.63 6724.09
Flow rates in kmol/h

p-aminophenol 0.0009 0.0000 0.0009 0.0000
Water 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Hydrogen 150.0000 300.0000 150.0000 300.0000
Aniline 0.0396 0.0000 0.0396 0.0000
Nitrobenzene 49.9998 0.0000 49.9998 0.0000
Toluene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

llustracion 60. Composiciones corrientes intercambiador E-103A.

Se puede observar que la corriente de hidrégeno sale a una temperatura de 151.93°C,
algo inferior a la calculada anteriormente, esto puede deberse a errores en la estimacién
de las capacidades calorificas.

La geometria del equipo se resume en la siguiente tabla:
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Tabla 30. Especificaciones intercambiador E-103A.

Intercambiadores de calor E-103A
Sobredimensionado (%) 94.33
Velocidad tubos (m/s) 63.76
Velocidad carcasa (m/s) 6.86
Area requerida (m?) 0.7
Area real (m?) 1.37
Numero de tubos 19
Longitud de los tubos (m) 1.22
Didmetro ext. tubos (m) 0.02
Espesor tubos (m) 0.0006
Didmetro carcasa (m) 0.1524
N2 de pasos por tubo 1
U calculado (W/m? °C) 792.99
U servicio (W/m? °C) 408.06
Carga térmica (MJ/h) 177.48
N2 de cambiadores en serie 1
AP tubos (bar) 0.13
AP carcasa (bar) 0.26
LMTD (°C) 88.26
Numero de deflectores 9
TEMA AEL
Flujo Contracorriente

Para hacerlo menos tedioso, los siguientes intercambiadores solo los mostraremos en la
tabla resumen, la cual se encuentra en el Anexo X: Especificaciones intercambiadores
red de intercambio de calor, debido a que las temperaturas de salida de las corrientes
gue reemplazan a los servicios se pueden visualizar en los célculos del disefio de la red.
En cambio, el caudal de agua de refrigeracion de los intercambiadores E-102 y E-302 si
varia y este serd reflejado en las tablas.

5. Analisis econdmico y de rentabilidad
En este apartado se llevara a cabo el estudio del analisis econédmico, incluyendo todos
los gastos y beneficios del proyecto en su puesta en marcha y en su vida util. Ademas,
se realizara a cabo un analisis de rentabilidad del mismo, para comprobar su viabilidad
econdmica.

5.1. Coste de los equipos
En primer lugar, se llevara a cabo el calculo del coste de los diferentes equipos
empleados en el proceso productivo, para ello utilizaremos el método de Guthrie,
mediante el cual el coste de un equipo especifico puede calcularse a partir de la
siguiente expresién:
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Ecuacion 45. Coste de economico de los equipos.
Ce = Ce,ref ' fp ' fm

Donde C, es el coste del equipo, Cg f €s el coste base, esto es, el coste de referencia
del equipo en su version mas simple (de acero al carbono y para operar a presion
atmosférica), f, es un factor de presion, factor que tiene en cuenta el uso de presiones
diferentes a la atmosférica, y f,, es un factor material, un factor de correccion del coste
base para tener en cuenta el uso de materiales mas sofisticados.

El coste base del equipo se obtiene de unas correlaciones que son funcidn del tipo de
equipo y de una variable especifica, Q, para cada tipo de equipo.

Ecuacioén 46. Coste de referencia de los equipos.
log Cerer = K1 + K5 - log Q + K5 - (log Q)?
Las constantes K; han sido obtenidas del Turton [17] y el afio de referencia es el 2001.
Los factores de presidn y el factor material han sido obtenidos del Mulet [18].
Las unidades de la variable Q dependen del tipo de equipo, asi:

- Reactor: Volumen, m3.

- Columna de destilacién: Area, m?.

- Columna de extraccién: Volumen, m?.
- Compresor: Potencia, kW.

- Bomba: Potencia, kW.

- Recipiente de proceso: Volumen, m3.
- Intercambiador de calor: Area, mZ2.

Cabe destacar que los resultados mostrados por la ecuacion 45 tienen unidades de
ddlares, teniendo en cuenta de que 1 délar equivale a 0,9 euros [19].

Ademas, como se ha mencionado, los costes son de referencia al aflo 2001, para
“extrapolarlos” a la actualidad haremos uso del CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost
Index), un valor para expresar la evolucion del coste de un equipo a lo largo de los afios.
Por tanto, existe una relacién para obtener el coste actual a partir de sus respectivos
CEPCI.

Ecuacion 47. CEPCI.

CEPCI (2019)

Ce (2019) = C, (2001) - CEPCI (2001)

Se ha empleado el CEPCI referente a enero de 2019 ya que ha sido el valor mas actual
gue ha sido posible encontrar.

CEPCI (2001) = 394.3

CEPCI (Enero 2019) = 619.2

96



La tabla con los resultados de las operaciones descritas anteriormente para el célculo
del coste econdmico de los equipos se muestran en el Anexo XI: Coste de los equipos.

Se puede observar que hay dos conjuntos de tablas, el primer conjunto se refiere a los
equipos originales, es decir, antes de aplicar la red de intercambio de calor, mientras
gue el segundo conjunto corresponde con los cuatro intercambiadores que han sido
modificados, que se convierten en siete al tener que dividir las corrientes. Esto se realiza
para hacer una comparativa del coste econdmico de ambas configuraciones.

Asi, el coste total de los equipos, en millones de euros, es el siguiente:

Tabla 31. Coste total de los equipos.

Coste total equipos MMS MME
Sinred de IC 8.16 7.34
ConreddelC 8.32 7.49

Como es evidente, al existir mds equipos al aplicar la red de intercambiadores, el coste
de estos es mayor, aunque solo ligeramente, como podemos comprobar.

5.2. Costes de operacion
En este apartado se realizaran los costes referidos al proceso. Los costes de operacién
constituyen a los costes de las materias primas, los costes de los servicios, los costes de
mantenimiento y los costes de mano de obra.

5.2.1. Stream factor
El stream factor, o coeficiente de utilizacidn (Sg), es una proporcion de las cantidades de
horas al afo que se lleva a cabo el proceso productivo, ya que es imposible operar
durante todo el afio de forma continua, e incluso las plantas mejor gestionadas tienen
que parar dos o tres semanas al afio para realizar operaciones de mantenimiento y
montaje.

El coeficiente de utilizacion debe tenerse en cuenta para estimar los ingresos por ventas
y los costes de operacién adecuadamente ya que los consumos dependen del tiempo
real que la planta se encuentre en operacion.

Ecuacion 48. Stream factor.
Sk = Horas reales en operacion en un afio / Horas totales de un afio

Un valor de 8000 horas de operacién por afio es un valor tipico en plantas quimicas, y
sera el que vamos a emplear.

Sg =8000/ 24- 365 =0.9132

5.2.2. Costes mano de obra
El nimero de operarios trabajando en un momento dado pueden calcularse segin la
ecuacién de Alkayat-Gerrard:
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Ecuacion 49. Ecuacion de Alkayat-Gerrard.

Not =+/6.29 + 31.7N2 + 0.23Nyp

Donde Np es el numero de operaciones que involucran particulas sélidas, es decir, los
dos reactores, debido al catalizador (Np = 2), y Nyp €s el numero de operaciones que no
involucran particulas sélidas (no se incluyen bombas ni recipientes de almacenamiento),
esto es, Nyp puede tomar el valor de 18 si se incluyen los intercambiadores por la red
de intercambiadores o de 15 si se toma la configuracion original. En ambos casos la
solucién es de, redondeando al alza, 12 operarios trabajando en un momento dado en
nuestra planta.

La estimacién de la plantilla de operarios depende de la estructura de turnos y del
numero de horas laborables segun la legislacién del pais. Para Europa se acepta que
existen 4.5 operadores contratados / operador trabajando. Por lo tanto, teniendo en
cuenta que el salario medio de un operador en la Regién de Murcia es de unos 30000 €
/afio [20]:

Coste mano de obra = Numero de operadores trabajando - 4.5 operadores contratados
/ operador trabajando - 30000 € / operador por afio.

Asi, el coste resultante es de 1.62 millones de euros al afio por mano de obra.

5.2.3. Coste de los servicios
En este apartado evaluaremos los costes de los diferentes servicios, es decir,
electricidad, agua de refrigeracion y vapor de agua.

5.2.3.1. Agua de refrigeracion
El agua de refrigeracidon es un servicio que se emplea en los intercambiadores para
enfriar una corriente de proceso. Debido a que la aplicaciéon de la red de
intercambiadores de calor reduce el consumo de agua de refrigeracion, analizaremos el
coste de esta para ambas configuraciones.

El agua de refrigeracion se produce a 20°C en una torre de enfriamiento por contacto
en contracorriente con aire atmosférico. Los valores de retorno del intercambiador se
limitan a unos 40°C, para minimizar la acumulacién de sales. El coste del agua de
refrigeracion es funcidn del coste del agua de red, el coste de los aditivos y el coste de
la electricidad usada en las soplantes, aunque dado que el principal contribuyente al
coste de agua de refrigeracién es el coste del agua de red como una primera
aproximacion se puede estimar como:

Ecuacion 50. Coste agua de refrigeracion.

cw Q

Coste del agua de refrigeracion) = ———
( g g ) pr (Tz_ Tl)

Donde:

c,, = coste del agua de red (€/kg) = 0.002297 €/kg
- Q = carga térmica del usuario (kJ/h)
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Cpw = capacidad calorifica del agua (kJ/kg°C) = 4.178 kJ/kg°C
- T, =Temperatura de retorno (°C) = 40°C

- T; =Temperatura de suministro (°C) = 20°C

En la siguiente tabla mostraremos la carga térmica de cada uno de los diferentes
intercambiadores del proceso, con el fin de obtener el precio por afio debido al agua de
refrigeracion.

Tabla 32. Carga térmica intercambiadores de calor.

IC Carga térmica, ki/h IC Carga térmica kl/h
E-101 1281990 E-101 1281990
E-102 929360 E-102 1284320
E-103A 177480 E-103 354960
E-103B 177480 E-201 125730
E-201 125730 E-202 997810
E-202 997810 E-203 393900
E-203 393900 E-301 310870
E-301A 103720 E-302 2863700
E-301B 103650
E-301C 103620
E-302 2552810

La primera tabla corresponde a la configuracion modificada, es decir, después de aplicar
la red de intercambio de calor, mientras que la segunda es la configuracion original. Para
el célculo de la carga térmica total por cada configuracion solo tendremos en cuenta la
de los cambiadores que empleen agua de refrigeracion, ya que estamos calculando el
coste de este servicio, es decir, todos excepto el/los E-103 y el/los E-301.

Asi, la carga térmica de la configuracién original (segunda tabla) debida al agua de
refrigeracion resulta ser de 6947450 kJ/h, mientras que la configuracion modificada
(primera tabla) tan solo de 6281600 kJ/h. Por lo tanto, el coste conformado por el agua
de refrigeracién asciende a:

Tabla 33. Coste agua de refrigeracion.

Coste agua refrigeracion €/h MME€/afio
Sinred de IC 190.971 1.528
ConreddelC 172.668 1.381

Se puede observar el ahorro de presupuesto respecto al agua de refrigeracidn aplicando
la red.
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5.2.3.2. Vapor de agua
El vapor en una planta se genera tipicamente a tres niveles, alta, media o baja presion.
Nuestra planta opera con vapor a baja presién. El coste de este vapor es de
0.00662 €/kg. Teniendo en cuenta de que la configuracion original trabaja con
285.65 kg/h de vapor y que la modificada no necesita de este servicio, los costes de
vapor al aifo ascienden a:

Tabla 34. Coste vapor de agua.

Coste vapor de agua €/h MME€/afio
Sinred de IC 1.891 0.015
ConreddelC 0 0

5.2.3.3. Electricidad
En este apartado se calcularan los costes por electricidad de aquellos equipos que
impliquen movimiento de fluido, estos son los compresores y las bombas. Para ello,
calcularemos la potencia total que emplean estos equipos, reflejada en las tablas
resumen de los equipos.

Tabla 35. Electricidad consumida por compresores y bombas.

Equipo Potencia (kW)
K-101 356.12
K-102 356.76
K-103 329.65
P-101 9.14
K-201 -70.44

La suma total de estas potencia resulta ser de 981.23 kW. Sabiendo que el precio de la
electricidad para aplicaciones industriales en Espafia actualmente estd estimado en
0.092 €/kWh [21], el coste total anual debido a la electricidad se muestra en la siguiente
tabla:

Tabla 36. Coste electricidad.

Coste electricidad €/h MM€/afio
Total 90.27 0.722
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5.2.4. Materias primas
En este apartado nos encargaremos de calcular el coste de las materias primas, es decir,
de los reactivos empleados para llevar a cabo el proceso productivo, estos y sus caudales
estan bien reflejados en Chemcad.

Tabla 37. Coste materias primas.

VTS [ilies PM Precio Precio Caudal CaudNaI Pretiio Precio~
(kg/kmol) | (S/kg) | (€/kg) | (kg/h) | (kg/afio) | (€/afio) | (MM€/afio)
Nitrobenceno 123.11 0.75 0.675 11208.8 | 89670400 | 60527520 60.53
Hidrégeno 2 0.7955 | 0.71595 | 604.74 4837920 |3463708.82 3.46
Tolueno 92.14 0.7 0.63 3559 28472000 | 17937360 17.94
TOTAL 81.93

Los precios para cada materia prima han sido obtenidos de ICIS [5] y de realizar la media
de diferentes fuentes de internet.

5.3.  Costes totales de operacion
Los costes totales de operacién es la suma de los costes de mano de obra, los costes por
servicios (agua de refrigeracion, vapor de agua y electricidad) y los costes de las materias
primas, asi, los costes totales ascienden a:

Tabla 38. Costes totales de operacion sin aplicar la red de IC.

Costes de operacién SIN RED DE IC
(MM€/ano)
Electricidad | Mano de obra | Materias primas | Agua de refrigeracién | Vapor de agua
0.723 1.62 81.929 1.528 0.0152
TOTAL 85.814
Tabla 39. Costes totales de operacion aplicando la red de IC.
Costes de operacién CON RED DE IC
(MME€/ano)
Electricidad | Mano de obra | Materias primas | Agua de refrigeracién | Vapor de agua
0.723 1.62 81.929 1.381 0
TOTAL 85.652

Se observa que en un solo afio el ahorro debido a los costes de operacién (162 mil euros)
es algo mayor a la diferencia del costo de los equipos (150 mil euros).
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5.4.

Ingresos por ventas

Aligual que los costes de las materias primas, los ingresos por ventas se pueden deducir:

Tabla 40. Ingresos por ventas.

Materias PM Precio Precio Produccion | Produccién Precio Precio

primas (kg/kmol) | (S/kg) (€/kg) (kg/h) (kg/afio) (€/afio) (MM€/ario)
PAF 109.13 0.65 0.585 220.817 1766536 |1033423.56 1.03
Agua 18 0.002552 | 0.002297 2992.25 23938000 | 54985.54 0.055
Anilina 93.13 1.6 1.44 8174.17 65393360 |94166438.4 94.17
TOTAL 95.25

Los precios para cada producto han sido obtenidos de ICIS [5] y de realizar la media de
diferentes fuentes de internet.

5.5.  Analisis de rentabilidad
En este apartado se llevard a cabo un analisis de rentabilidad del proceso, para estudiar
su viabilidad econémica a lo largo de los afios. Como siempre, vamos a comparar la
rentabilidad del proceso con la aplicacidon de la red de intercambio de calor y con la
omisién de esta. Para ello, hay que tener en cuenta unas consideraciones iniciales:

- Para pagar los terrenos y la planta se pedira un préstamo a un interés del 5% a
amortizar en 3 afios.

- Laduracién prevista para la construcciéon de la planta es de dos afios.

- El capital circulante necesario es de 5 MM£.

- La planta entrard en funcionamiento al final del segundo afio y tendra una vida
util de 15 afios.

- Se estiman los ingresos por ventas para los dos primeros afos y se considerara
que crecerdn a un ritmo constante del 4% los afios siguientes.

- Asi mismo, también se han estimado los costes de produccion para los dos
primeros anos, y estos también creceran a un ritmo de un 4% cada afio.

- A efectos de amortizacion supdngase un valor residual de la instalacion del 10%
del capital inmovilizado. La amortizacién se realizard en 7 aifos, mediante el
método del porcentaje constante. Segun las tablas de amortizacién de la LIS para
este tipo de planta se aplica un porcentaje del 15%.

- En el pais donde se desarrolla la actividad los impuestos son de un 40% de los
beneficios brutos.

Hay que hallar el flujo neto de caja en cada afio que dura el proyecto. Para ello hay que
realizar una tabla donde se almacene la siguiente informacion:

e Afo: se deben incluir los afios que dura la construccién de la planta (2 afios), los
afios que estd la planta en funcionamiento (15 afios) y un aio extra para obtener
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el beneficio del valor residual y el capital circulante. En total habra, por tanto, 18
anos.

Ingresos: se rellena entre los afios 3y 17 (15 afos en total), que son los que esta
la planta en funcionamiento. Son iguales a 95.25 MM £ los dos primeros afios, y
los siguientes afios se van aumentando a un ritmo del 4% cada afo.

Costes de operacién: se rellena entre los afios 3y 17 (15 afios en total), que son
los que esta la planta en funcionamiento. Son iguales a 85.65 MM € los dos
primeros anos, y los siguientes afios se van aumentando a un ritmo del 4% cada
afio.

Beneficios brutos: la diferencia entre los ingresos y los costes, cada afio.

Amortizaciones: es el coste que se supone como consecuencia del desgaste de
la maquinaria y los equipos de la planta con el tiempo. La cantidad que se
amortiza es el capital inmovilizado sin contar los terrenos (7.5 MM €) menos el
valor residual de la planta (el 10% del capital inmovilizado, es decir, 0.75 MM £).
Por tanto, la cantidad a amortizar es de 6.75 MME€. El modo de amortizar es
utilizando el porcentaje constante, es decir, cada afio se amortizard un
porcentaje constante del capital pendiente de amortizar, salvo el ultimo afio
donde se amortizara el resto. El tiempo de amortizacién es de 7 afios. Como esta
comprendido entre 5y 8 afos, se aplica un coeficiente de amortizacién de 2, por
lo que cada ano se amortiza el 30% del capital pendiente de amortizar. La
amortizacion comienza con la puesta en marcha de la planta (cuando el
equipamiento comienza a desgastarse), y no tiene por qué acabar cuando acaba
el funcionamiento de la planta. Asi, la tabla de amortizaciones es:

Tabla 41. Tabla de amortizaciones.

~ Base de la Amortizacion Pendiente de
Ano amortizacion (MM €) Al 302(MM amortizar (MM €)
3 6.75 2.02 4.72
4 4.72 1.42 3.30
5 3.30 0.99 2.31
6 2.31 0.69 1.62
7 1.62 0.49 1.13
8 1.13 0.34 0.79
9 0.79 0.79 0.00

Siendo la columna sombreada de naranja en negrita la que se ha de poner en la
Tabla de datos.

Beneficios antes de impuestos: es igual a la diferencia entre el beneficio bruto y
la amortizacidn, cada afo.

Beneficios después de impuestos: es igual a los beneficios netos antes de
impuestos de cada afio menos el 30% de este valor, correspondiente a los
impuestos cada ano.
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Costes de capital: es igual al dinero que se ha de pagar al banco los primeros afios
para devolver el préstamo. Se calcula mediante la siguiente férmula:

Ecuacion 51. Costes de capital.

P-i- (14"

AC= A+ -1

= 3.3 MM¢€ / aiio.

Donde:

P=1.5+7.5=9 MME es el valor actual del capital inmovilizado.
i=0.05 es la tasa de interés del préstamo.
n =3 es la duracién del préstamo en afos.

Capital circulante: se corresponde con los costes que tienen las materias primas
y otros materiales que se requieren para poner en marcha la planta. Se ponen
en el afo anterior al inicio de la planta (afio 2, en negativo porque son costes) y
el ultimo afio, cuando la planta no estd en funcionamiento (afio 18, en positivo
porque son ingresos). El capital circulante es de 5 MM €, como se indica
anteriormente.

Valor residual: es el valor que tienen los equipos, terrenos, instalaciones... una
vez que la planta ha acabado su funcionamiento. El valor residual es el 10% del
capital inmovilizado (0.75 MM €) y el coste de los terrenos (1.5 MM €). En total,
el valor residual es de 2.25 MM £. Se obtienen como ingresos el ultimo afio (afio
18).

Flujo neto de caja: es el sumatorio, cada afo, del beneficio neto después de
impuestos, los costes de capital, el capital circulante y el valor residual (teniendo
en cuenta los signos, cuando son ingresos y cuando son costes).

Todos estos cdlculos estan reflejados en el Anexo XlI: Analisis de rentabilidad. La primera
tabla corresponde al andlisis de rentabilidad con la configuracién de la red de
intercambio de calor y la segunda tabla corresponde al analisis de la configuracion
original.

Se puede observar que la aplicacion de la red de intercambio resulta en unos 2 millones
de euros mas de beneficio que no aplicarla, por lo que afirmamos que es la opcidn mas

El Valor Actual Neto (VAN) es la posicién de los flujos de caja acumulados y actualizados
al final del proyecto. Asi, el VAN para cada ano, se calcula mediante la siguiente
expresion:

Ecuacion 52. Valor Actual Neto, VAN.

FC [n]
FCycc [n] = m
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Donde FC, [n] es el flujo de caja actualizado para el afio un afio concreto n, FC [n] es
el flujo de caja no actualizado e i es el tipo de interés, del 15% en nuestro caso.

El VAN se corresponde al sumatorio de todos los flujos de caja actualizados, a mayor
VAN, mas atractivo es el proyecto econdmicamente hablando.

La Tasa Interna de Retorno (TIR) es el valor del interés que hace que el valor actual neto
sea cero. Este debe ser mayor al interés elegido anteriormente para que el proyecto sea
rentable.

Tabla 42. Calculo del VAN y del TIR.

i 0.15 i 0.41
Afo VAN Afo TIR
1 -2.87 1 -2.33
2 -6.28 2 -4.15
3 1.32 3 0.71
4 3.28 4 1.43
5 3.13 5 1.11
6 2.93 6 0.85
7 2.71 7 0.64
8 2.49 8 0.48
9 2.17 9 0.34
10 2.10 10 0.27
11 1.90 11 0.20
12 1.72 12 0.14
13 1.55 13 0.11
14 1.41 14 0.08
15 1.27 15 0.06
16 1.15 16 0.04
17 1.04 17 0.03
18 0.59 18 0.01
TOTAL 21.62 TOTAL 0.00

Se obtiene un VAN de 21.62 MMZ£, que es mayor que cero por lo que el proyecto es
econdémicamente rentable, ademas de un TIR del 41% (i = 0.41).
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6. Conclusiones
La finalidad del proyecto era la del estudio del disefio y de la viabilidad econdmica de
una planta de produccion de anilina de una capacidad de unos 60000 toneladas al afio.
Para ello se ha escogido un mecanismo de reaccidon que, gracias a su alta selectividad
por la anilina y a su gran conversion, produce pocos subproductos que son separados
posteriormente por distintos procedimientos.

En cuanto al suministro y almacenaje de las materias primas y los productos acabados
no existiria gran problema, debido a que el hidréogeno es suministrado (comprado)
directamente de una planta de produccion de hidrégeno anexa a nuestras instalaciones
y los demas productos quimicos no necesitan de almacenamiento especial al no ser
especialmente peligrosos en cuanto a corrosién o explosividad.

Si bien es cierto que la eleccion del tolueno como agente separador en el equipo de
extraccién puede no haber sido la mas dptima, debido a que no es precisamente el
producto quimico mas barato. El problema radica en que, aunque conseguimos
recuperar practicamente el 100% del tolueno introducido en la columna de extraccién,
se purga el 10% para evitar la acumulacion de impurezas, etc. y, al trabajar con un caudal
tan elevado de este disolvente, la cantidad de purga es elevada y hay que reponerla, lo
cual hace que los costes anuales debidos a las materias primas asciendan mas de lo
esperado en etapas preliminares del proyecto. Una solucién seria implantar algun tipo
de sistema de eliminacion de impurezas para que el tanto por ciento de purga sea menor
o casi nulo.

Siguiendo con los factores econdmicos, el proyecto es econdmicamente rentable. Sin
embargo, podemos ver que los beneficios a lo largo de los afios, aunque son
significativos, no son demasiado altos para este tipo de planta. Esto es debido a varios
factores, el primero es el anteriormente mencionado del tolueno empleado como
disolvente, el segundo radica en que compramos el nitrobenceno empleado como
reactivo, en vez de producirlo. El nitrobenceno se puede obtener industrialmente
mediante la nitracién del benceno, cuyo coste relativo al nitrobenceno es
aproximadamente de la mitad, con una mezcla de agua, acido nitrico y acido sulfurico
concentrados.

Los pequefios problemas anteriormente mencionados tienen facil solucion.

En resumen, podemos afirmar que se cumplen con las especificaciones y objetivos del
proyecto y que, ademas, este es rentable econdmicamente y tiene un analisis del
transcurso del proceso productivo no demasiado complejo.
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Anexos

Anexo |: Fichas internacionales de seguridad

7/111/2019 ICSC 0011 - ANILINA
ANILINA ICSC: 0011
Bencenamina
Aminobenceno Abril 2014
Fenilamina
CAS: 62-53-3
N° ONU: 1547
CE: 200-539-3
PELIGROS PREVENCION LUCHA CONTRA INCENDIOS
Combustible. En caso de incendio Usar agua pulverizada, polvo,
Evitar las llamas. NO poner en L
INCENDIO Y |5 desprenden humos (o gases) Eontacts coroxidantes. Parans i |ESPYma, di6éxido de carbono. En
EXPLOSION toxicos e irritantes. Por encima de de 76°C. sistema cérrado caso de incendio: mantener frios los
76°C pueden formarse mezclas ventilacié'm y bidones y demas instalaciones
explosivas vaper/aire. : rociando con agua.

|EVITAR LA FORMACION DE NIEBLAS DEL PRODUCTO! {HIGIENE

ESTRICTA! Ver Notas.

SINTOMAS

PREVENCION PRIMEROS AUXILIOS

Labios, ufias y piel azulados. Dolor
de cabeza. Vértigo. Nauseas.
Vémitos. Debilidad. Dificultad
respiratoria. Convulsiones.

Inhalacién Usar vent

localizada o proteccién respiratoria.

Aire limpio, reposc. Puede ser

necesario administrar oxigeno.

Propercionar asistencia médica
inmediatamente. Ver Notas.

ilacion, extraccién

{FACIL ABSORCION!

Guantes de proteccién. Traje de

Puede ser necesario administrar
oxigeno. Quitar las ropas
contaminadas. Aclarar y lavar la piel

el trabajo.

Piel Enrojecimiento. Ademas ver = i \
Inhaiacién proteccion. con agua y jabon. Proporcionar
’ asistencia médica inmediatamente.
Ver Notas
Enjuagar con agua abundante
Enfsisgirients. Dolor. Daf Utilizar pantalla facial o proteccién  |durante varios minutos (quitar las
Ojos cornéal A : ocular en combinacién con lentes de contacto si puede hacerse
’ proteccion respiratoria. con facilidad), después proporcionar
asistencia médica.
Puede ser necesario administrar
’ 5 oxigeno. Enjuagar la boca. NO
Ingestiéon |Ver Inhalacion. No:comer, ol beber; ni:fumar durante provocar el vémito. Reposo.

Proporcionar asistencia médica
inmediatamente. Ver Notas.

DERRAMES Y FUGAS

CLASIFICACION Y ETIQUETADO

iEvacuar la zona de peligro! jConsultar a un experto! Proteccién
personal: traje de proteccidn quimica, incluyendo equipo
auténomo de respiracion. NO permitir que este producto
quimico se incorpore al ambiente. Recoger el liquido procedente
de la fuga en recipientes precintables. Absorber el liquido
residual en arena o absorbente inerte. A continuacion,
almacenar y eliminar el residuo conforme a la normativa local.

Conforme a los criterios del GHS de la ONU

DL

PELIGRO

ALMACENAMIENTO

Toéxico en caso de ingestion, en contacto con la piel o si se
inhala
Provoca dafos en los glébulos rojos

Separado de oxidantes fuertes, acidos fuertes y alimentos y
piensos. Bien cerrado. Medidas para contener el efluente de
extincion de incendios. Aimacenar en uUn area sin acceso a
desagiies o alcantarillas.

Provoca dafios en la sangre tras exposiciones prolongadas o
repetidas

Provoca irritacién ocular grave

Puede provocar una reaccion cutanea alérgica

Muy téxico para los organismos acuaticos

ENVASADO

Transporte
Clasificacién ONU

No transportar con alimentos y piensos.

Clase de Peligro ONU: 6.1; Grupo de Embalaje/Envase ONU: ||

internacional de expertos en nombre

Organizacién

© OIT y OMS 2018
Mundial de |a Salud

sl Trabajo

asistencia financiera de la Comisién Eurcpea.

La informacién original ha sido preparada en inglés por un grupo

de la OIT y la OMS, con la European

Commission

www.ilo.org/dynficsc/showcard.display?p_card_id=11&p_edit=&p_version=2&p_lang=es

107

1/2



7112019 ICSC 0011 - ANILINA

ANILINA ICSC: 0011

INFORMACION FiSICO-QUIMICA

Estado fisico; aspecto . Férmula: CgH7N f CgHsNH,
LIQUIDO ACEITOSO INCOLORO DE OLOR CARACTERISTICO. Masa molecular: 93.1
VIRA A MARRON POR EXPOSICION AL AIRE O A LA LUZ. Punto de ebullicién: 184°C

Punto de fusion: -6°C

Densidad relativa (agua = 1): 1.02

Solubilidad en agua, g/100ml a 20°C: 3.4

Presion de vapor, Pa a 20°C: 40

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 3.2

Punto de inflamacién: 76°C c.c.

Temperatura de autcignicion: 630°C

Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 1.2-11.0
Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: 0.94

Peligros fisicos

Peligros quimicos

Se descompone por encima de 190°C. Esto produce humos téxicos y
caorrosivos de 0xidos de nitrogeno y amoniaco y vapores inflamables.
Reacciona con acidos fuertes y oxidantes fuertes. Esto genera peligro
de incendic y explosion. Ataca el cobre y sus aleaciones.

EXPOSICION Y EFECTOS SOBRE LA SALUD

Vias de exposicion Riesgo de inhalacion
La sustancia se puede absorber por inhalacién, a través de la piel La evaporacion de esta sustancia a 20°C producira una concentracion
tambien como vapor y por ingestion. neciva de la misma en aire; sin embargo, mas rapidamente por

pulverizaciéon o cuando se dispersa.
Efectos de exposicién de corta duracién
La sustancia irrita gravemente los ojos. La sustancia puede afectar a |Efectos de exposicion prolongada o rep
la sangre. Estoc puede dar lugar a formacion de metahemoglobina. Ver | El contacto prolongado o repetide puede producir sensibilizacion de la
Notas. La exposicion podria causar hemalisis. Esto puede dar lugar a |piel. La sustancia puede afectar a la sangre. Esto puede dar lugar a
anemia hemolitica. Los efectos pueden aparecer de forma no anemia hemolitica.

inmediata. Se recomienda vigilancia médica.

LiIMITES DE EXPOSICION LABORAL

TLV: 2 ppm como TWA; (piel); A3 (cancerigenc animal); BEI establecido.

MAK: 7.7 mglm3, 2 ppm:; categoria de limitacién de pico: 1(2); absorcién dérmica (H); sensibilizacién cutdnea (SH); cancerigeno:
categoria 4, riesgo para el embarazo: grupo C; BAT establecido

MEDIO AMBIENTE

La sustancia es muy tdxica para los organismos acuaticos. Se aconseja frmemente impedir que el producto quimico se incorpore
al ambiente.

NOTAS

En caso de piel, ufias o labios azulados es necesario realizar un tratamiento con oxigeno 100%; asi como disponer de los medios
adecuados junto a las instrucciones correspondientes.

En caso de envenenamiento con esta sustancia es necesario realizar un tratamiento especifico; asi como disponer de los medios
adecuados junto a las instrucciones correspondientes.

El tratamiento especifico con antidotos como el azul de metileno no se puede utilizar en mujeres embarazadas ni personas con
deficiencia de la enzima G6PD. Estas personas deberian evitar todo contacto.

La alerta por el olor cuando se supera el limite de exposicién es insuficiente.

INFORMACION ADICIONAL

- Limites de exposicién profesional (INSHT 2017):

VLA-ED: 2 ppm; 7,7 mg/m?

Notas: sensibilizante; via dérmica.

VLB: 0,5 mg/l en orina. Nota: con hidrélisis

50 mg/l en orina de p-Aminofenol. Notas |, S, F, con hidrdlisis.

- N° de indice (clasificacion y etiquetado armonizados conforme al Reglamento CLP de la UE): 612-008-00-7
- Clasificacién UE

Pictograma: T, N; R: 23/24/25-40-41-43-48/23/24/25-68-50, S: (1/2)-26-27-36/37/39-45-46-63-61

La calidad y exactitud de la traduccién o el posible

uso que se haga de esta informacién no es
GOBIERNO MINISTERIO . i i isié
e caAr A o e InSSt rEe;’r‘sz:)r;saz-:-ibmdad de la OIT, la OMS ni la Comision

¥ SEGURIDAD SOCIAL
o vimaenenosae - @ Versién en espafiol, INSST, 2018

Soqu

www.ilo.org/dyn/icsc/showcard.display?p_card_id=11&p_edit=&p_version=2&p_lang=es
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7/111/2019 ICSC 0065 - NITROBENCENO
NITROBENCENO ICSC: 0065
Abril 2006
CAS: 98-95-3
N° ONU: 1662
CE: 202-716-0
PELIGROS PREVENCION LUCHA CONTRA INCENDIOS
Combustible. En caso de incendio (sar et pilverads, sspuma
Pl L st ot oo s
INCENDIO Y 88°C pueden formarse mezclas Evitar las llamas. Por encima de diéxido de carbono. En caso de
EXPLOSION P 88°C, sistema cerrado y ventilacién. |incendio: mantener frios los bidones

explosivas vapot/aire. Riesgo de
incendio y explosién. Ver Peligros
Quimicos.

y demas instalaciones rociando con
agua.

JEVITAR TODO CONTACTO! jCONSULTAR AL MEDICO EN TODOS LOS CASOS!

SINTOMAS

PREVENCION

PRIMEROS AUXILIOS

Dolor de cabeza. Labios, ufias y piel
azulados. Labios, ufias y piel
azulados. Vértigo. Nauseas
Debilidad. Confusién mental.
Convulsiones. Pérdida del
conocimiento.

Inhalacion ]
localizada

Usar ventilacion, extraccién

Aire limpio, reposo. Puede ser
necesaria respiracién artificial.

o proteccion respiratoria. ; . i
Proporcionar asistencia médica.

iPUEDE ABSORBERSE! Ademas

Guantes de proteccion. Traje de

Quitar las ropas contaminadas.
Aclarar y lavar |a piel con agua y

Piel ver Inhalacién. proteccién. jabén. Proporcionar asistencia
médica.
Enjuagar con agua abundante
. Utilizar gafas de proteccion de durante varios mlnutlos (quitar las
Ojos rontiea iedta) lentes de contacto si puede hacerse
gral. con facilidad), después proporcionar
asistencia médica.
Enjuagar la boca. Dar a beber una
Inaestion Iver nhalacisn No comer, ni beber, ni fumar durante |papilla de carbén activado en agua.
g ? el trabajo. Reposo. Proporcionar asistencia

médica.

DERRAMES Y FUGAS

CLASIFICACION Y ETIQUETADO

Proteccién personal: traje de proteccién completo incluyendo
equipo auténomo de respiracion. NO permitir que este producto
quimico se incorpore al ambiente. Recoger, en la medida de lo
posible, el liquido que se derrama y el ya derramado en
recipientes precintables. Absorber el liquido residual en arena o
absorbente inerte. A continuacidn, almacenar y eliminar el
residuo conforme a la normativa local.

ALMACENAMIENTO

Separado de sustancias combustibles, reductores, oxidantes
fuertes, acidos fuertes y alimentos y piensos. Almacenar en un
area sin acceso a desagies o alcantarillas.

ENVASADO

No transportar con alimentos y piensos

Conforme a los criterios del GHS de la ONU

ok

PELIGRO
Nocivo en caso de ingestién
Téxico en contacto con la piel o si se inhala
Susceptible de provocar cancer
Susceptible de perjudicar |a fertilidad o dafar al feto
Puede provocar dafios en las células sanguineas
Nocivo para los organismos acuaticos, con efectos nocivos
duraderos

S

Transporte
Clasificacion ONU
Clase de Peligro ONU: 6.1; Grupo de Embalaje/Envase ONU: II

wraao  Mundial de la Salud

La informacion original ha sido preparada en inglés por un grupo

_';wf_ﬁ" i internacional de expertos en nombre de la OIT y la OMS, con la “ European
A asistencia financiera de la Comisidn Europea. Bt
o Tonad mission
e Organizacion @ oIt y oMS 2018 e

www.ilo.org/dyn/icsc/showcard.display?p_lang=es&p_card_id=0065&p_version=2
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71112019 ICSC 0065 - NITROBENCENO

NITROBENCENO ICSC: 0065
INFORMACION FisICO-QUIMICA

Estado fisico; aspecto : Férmula: CgHsNO,
LIQUIDO ACEITOSO AMARILLO PALIDO DE OLOR Masa molecular: 123.1
CARACTERISTICO. Punto de ebullicion: 211°C

Punto de fusion: 5°C

Densidad relativa (agua =1). 1.2

Solubilidad en agua, g/100ml: 0.2

Presion de vapor, Pa a 20°C: 20

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 4.2

Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1.00
Punto de inflamacion: 88°C c.c.

Temperatura de autoignicion: 480°C

Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 1.8-40
Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: 1.86

Peligros fisicos

Peligros quimicos

Por combustion, formacion de humos téxicos y corrosivos incluyendo
oxidos de nitrégeno. Reacciona viclentamente con oxidantes fuertes y
agentes reductores. Esto genera peligro de incendio y explosion.
Reacciona violentamente con acidos fuertes y dxidos de nitrdgeno.
Esto genera peligro de explosién.

EXPOSICION Y EFECTOS SOBRE LA SALUD

Vias de exposicion Riesgo de inhalacion
La sustancia se puede absorber por inhalacion, a través de la piel y La evaporacion de esta sustancia a 20°C producira bastante
por ingestion. lentamente una concentracion nociva de la misma en aire; sin

embargo, mas rapidamente por pulverizacién o cuando se dispersa
Efectos de exposicion de corta duracion

La sustancia puede afectar a la sangre. Esto puede dar lugar a Efectos de exposicién prolongada o repetida

formacién de metahemoglobina. La exposicién podria causar La sustancia puede afectar a la sangre, al bazo y al higado. Esta
disminucion del estado de alerta. Los efectos pueden aparecer de sustancia es posiblemente carcinégena para los seres humanos. La
forma no inmediata. Se recomienda vigilancia médica. experimentacion animal muestra que esta sustancia posiblemente

cause efectos téxicos en el desarrollo o la reproduccién humana.

LIMITES DE EXPOSICION LABORAL

TLV: 1 ppm como TWA, (piel); A3 (cancerigeno animal).

MAK: 0.51 mglms, 0.1 ppm; categoria de limitacién de pico: 1l(4); absorcién dérmica (H); cancerigeno: categoria 4; riesgo para el
embarazo: grupo C.

EU-OEL: 1 mg/m3< 0.2 ppm como TWA, (piel)

MEDIO AMBIENTE
La sustancia es nociva para los organismos acuaticos. Se aconseja firmemente impedir que el producto gquimico se incorpore al
ambiente.
NOTAS

El consumo de bebidas alcohdlicas aumenta el efecto nocivo.

Esta indicado un examen médico periddico dependiendo del grado de exposicion.

En caso de envenenamiento con esta sustancia es necesario realizar un tratamiento especifico; asi como disponer de los medios
adecuados junto a las instrucciones correspondientes.

NO llevar a casa la ropa de trabajo.

INFORMACION ADICIONAL

- Limites de exposicion profesional (INSHT 2011):

VLA-ED: 0,2 ppm; 1 mg/m?

Notas: via dérmica.

VLB: 5 mg/g creatinina en orina de p-Nitrofenol total; nota |. 1,5% de metahemoglobina en hemoglobina total; notas F, |, S.
- N° de Indice (clasificacion y etiquetado armonizados conforme al Reglamento CLP de la UE): 609-003-00-7

- Clasificacién UE

Pictograma: T, N; R: 23/24/25-40-48/23/24-51/53-62; S: (1/2)-28-36/37-45-61

La calidad y exactitud de la traduccién o el posible
uso que se haga de esta informacién no es

GOBIERNO MINISTERIO s ili i isi6
St DETRABAJO, MIGRACIONES !ﬂSSt responsabilidad de la OIT, la OMS ni la Comisién
¥ SEGURIDAD SOCIAL e Europea

oy

sedenenenan - © Versién en espafiol, INSST, 2018

www.ilo.org/dyn/icsc/showcard.display?p_lang=es&p_card_id=0065&p_version=2

Todas las fichas técnicas de seguridad han sido obtenidas del Instituto Nacional de
Seguridad y Salud en el Trabajo [22].
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Anexo II: Condiciones del reactor. Selectividad, conversion y rendimiento

Conversién Temperatura Presién Volumen Caudal Anilina Caudal NB Entrada Caudal NB Salida Selectividad | Rendimiento
(°C) (bar) (m3) (kmol/h) (kmol/h) (kmol/h) (%) (%)
0.3 25 1 335191 87.866 293 205.1002 99.96 29.99
0.3 25 15 21203 87.6066 294 205.8 99.33 29.80
0.3 25 25 13054 87.8045 296 207.2 98.88 29.66
0.3 50 1 97608 87.5908 292 204.4009 99.99 30.00
0.3 50 15 5245 87.9662 294 205.7997 99.73 29.92
0.3 50 25 3188 87.8039 294 205.8 99.55 29.87
0.3 80 1 26012 87.5967 292 204.4004 100.00 30.00
0.3 80 15 1325 87.6593 292.5 204.7449 99.89 29.97
0.3 80 25 787 87.8920 293.5 205.4499 99.82 29.95
0.6 25 1 174001 87.9926 146.8 58.721 99.90 59.94
0.6 25 15 11725 87.6768 148.5 59.4 98.40 59.04
0.6 25 25 7356 87.6271 150 59.9979 97.36 58.42
0.6 50 1 51240 87.5727 146 58.4 99.97 59.98
0.6 50 15 2855 87.6309 147 58.8 99.35 59.61
0.6 50 25 1779 87.843 148 59.2 98.92 59.35
0.6 80 1 21831 87.9571 146.6 58.641 100.00 60.00
0.6 80 15 710 87.9689 147 58.8 99.74 59.84
0.6 80 25 431 87.8041 147 58.8 99.55 59.73
0.9 25 1 41204 87.7561 98 9.8 99.50 89.55
0.9 25 15 3824 87.7016 105 10.5 92.81 83.53
0.9 25 25 2777 87.7876 110 11 88.67 79.81
0.9 50 1 11311 87.5912 97.5 9.75 99.82 89.84
0.9 50 15 846 88.0541 101 10.1 96.87 87.18
0.9 50 25 591 87.9693 103 10.3 94.90 85.41
0.9 80 1 6165 87.7225 97.5 9.75 99.97 89.97
0.9 80 15 196 87.9057 99 9.9 98.66 88.79
0.9 80 25 132 87.9769 100 10 97.75 87.98
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Anexo lll: Diagrama de flujo (PFD) sin recirculaciéon
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Anexo IV: Diagrama de flujo (PFD) con recirculacion
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Anexo V: Especificaciones de todos los equipos

Intercambiadores de calor E-101 E-102 E-103 E-201 E-202 E-203 E-301 E-302
Sobredimensionado (%) 33.36 39.41 30.68 44.50 25.99 45.15 72.46 29.26
Velocidad tubos (m/s) 0.33 0.32 8.81 0.39 0.64 0.44 2.54 0.33
Velocidad carcasa (m/s) 25.48 13 14.57 0.12 0.1 0.11 28.74 0.13

Area requerida (m?) 20.11 18.76 4.45 3.02 73.49 10.65 1.3 138.74
Area real (m?) 26.82 26.15 5.82 4.36 92.59 15.46 2.24 179.34
Numero de tubos 118 118 41 1 212 47 23 323
Longitud de los tubos (m) 4.8768 4.88 2.44 12.192 4.8768 3.05 1.83 6.096
Diametro ext. tubos (m) 0.0152 0.015 0.02 0.0381 0.01 0.009 0.0191 0.01
Espesor tubos (m) 0.001651 0.0015 0.0006 0.0127 0.0023 0.0023 0.001651 0.0023
Didmetro carcasa (m) 0.3048 0.3048 0.2032 0.0779272 0.3874 0.2032 0.1524 0.49
N2 de pasos por tubo 1 1 1 1 1 1 1 1
U calculado (W/m? °C) 456.74 489.87 1078.63 164.6 365.48 219.73 924.72 139.54
U servicio (W/m? °C) 342.48 351.39 825.41 113.91 290.09 151.39 536.21 107.95
Carga térmica (MJ/h) 1281.99 1284.32 354.96 125.72 997.81 393.9 310.87 2863.7
N2 de cambiadores en serie 1 1 1 3 3 4 1 3
AP tubos (bar) 0.06 0.06 0.35 0.09 0.33 0.17 0.14 0.16
AP carcasa (bar) 0.39 0.35 0.06 0.00 0.21 0.20 0.14 0.22
LMTD (°C) 38.77 38.83 20.54 70.32 10.32 46.75 71.83 41.09
Numero de deflectores 25 43 43 - 43 32 51 35
TEMA AEL AEL AEL - AEL AEL AEL AEL
Flujo Contracorriente | Contracorriente | Contracorriente | Contracorriente | Contracorriente | Contracorriente | Contracorriente | Contracorriente
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o C-201 C-202 C-302
Columnas de destilacién
Rectificacion | Agotamiento Rectificacion Agotamiento Rectificacion | Agotamiento
Numero de platos tedricos 10 24 10
Numero de pasos 1 1 2 2 2 2
Diametro (m) 1.52 1.83 3.96 4.42 4.27 4.57
Perdida presion plato (bar) 0.0045 0.007 0.0061 0.0068 0.0069 0.007
Inundacion (%) 69.5 70.16 74.82 76.89 79.1 78.81
Espaciado entre platos (m) 0.41 0.41 0.41 0.41 0.41 0.41
Tipo de plato Valvula Valvula Perforado Perforado Valvula Valvula
Espesor de plato (m) 0.0019812 0.0019812 0.0019812 0.0019812 0.0019812 0.0019812
Altura rebosadero (m) 0.0254 0.0254 0.0508 0.0508 0.0254 0.0254
Diametro de las perforaciones (m) - 0.00635 0.00635 -
Espesor del plato (m) 0.0016982 0.0016982 0.0019812 0.0019812 0.0016982 0.0016982
Altura columna (m) 10.72 17.89 10.72
Compresores K-101 K-102 K-103 Evaporadores Flash V-201

Presion entrada (bar) 1 3 9 Tipo LV

Presion salida (bar) 3 9 25 Orientacién Vertical

Temperatura de entrada (°C) 25 25 25 Volumen (m3) 2.66

Temperatura de salida (°C) 171.88 | 171.88 153.89 Didmetro (m) 0.914

Rendimiento 0.75 0.75 0.75 Tiempo de retencién (min) 5

Potencia ideal (kW) 267.22 | 267.57 247.24 Longitud (m) 3.74

Potencia real (kW) 356.12 | 356.76 329.65 Tipo cabezal Elipsoidal
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Reactores R-101A | R-101B Bombas P-101
Volumen (m3) 66.32 66.32 Potencia (kW) 9.14
Altura (m) 3.38 3.38 Head (m) 204.199
Diametro (m) 5 5 Caudal volumétrico (m3/h) 10.27
Conversién 0.9 0.9 Caudal masico (kg/h) 12311.1
Temperatura (°C) 80 80 Presion entrada (bar) 1
Presién (bar) 25 25 Presion salida (bar) 25

Columna de extraccion C-301
Relleno aleatorio Ceramic Pall Ring 2”
Diametro (m) 1.17
Altura (m) 51.06
Volumen (m3) 55.05
NTU 3
HTU (m) 17.02
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Anexo VI: Cinética de la reaccion
En la literatura se ha investigado la cinética de las principales reacciones paralelas para
la hidrogenacion catalitica de nitrobenceno, las cuales son las siguientes:

(1) N+3H, > A+2H,0
(2) N+2H, - PAF +H,0

NH,
(1)
NO,
T -
\ (2)
OH

lustracion 61. Hidrogenacion de nitrobenceno.
Siendo N: Nitrobenceno, H,: Hidrégeno, A: Anilina, H,0: Agua y PAF: p-aminofenol.

Se ha investigado la cinética de estas reacciones en [4] y se han obtenido la siguiente
informacion:

Tabla 43. Cinética de reaccion.

323 0.00049 0.15 42.78
338 0.0009 0.35 65.38
353 0.0022 0.73 97

A partir de la ecuacién de Arrhenius linealizada se pueden obtener los valores de
Energias de Activacién y de Factores de Frecuencia, necesarios para introducir al
software a la hora de dimensionar el reactor.

Ecuacion 53. Ecuacion de Arrhenius.

_Ea
k(Ty=A- e RT

Ecuacion 54. Ecuacion de Arrhenius linealizada.

Ea 1

In (k) =In (A)—? T
0.0031 -7.621 -1.897 3.756
0.00296 -7.013 -1.05 4.180
0.00283 -6.119 -0.315 4.575
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Siendo k(T) la constante de velocidad, en las unidades mencionadas, A el factor de
frecuencia, cuyas unidades coinciden con las de la constante de velocidad, Ea la energia
de activacion, en kJ/mol, y R la constante universal de los gases ideales, cuyo valor es

0.008314 kJ/mol K.

De la ecuacion de Arrhenius linealizada deducimos que la pendiente de la recta serd
igual a - Ea/R y que la coordenada en el origen coincide con el logaritmo neperiano del

factor de frecuencia.

Asi, representando In (k) vs 1/T, se obtienen las siguientes representaciones graficas:

Arrhenius 1

-4
__ 5 y=-5688x +9.9327
s R?=0.9819
a4
s -6
o
1S
< 7
-~
c
- -8

9

-10

0.0028 0.00285 0.0029  0.00295 0.003 0.00305 0.0031  0.00315

1/T (1/K)

llustracion 62. Ecuacion de Arrhenius linealizada 1.

Esta grafica es representativa de la reaccion (1), la cual produce anilina. En la literatura
se ha llevado a la conclusion de que la reaccidn es de orden cero respecto a ambos

reactivos, aunque depende de la cantidad de catalizador.
rf=w- kl
w: carga de catalizador, kg / m3.

k;: constante de velocidad de la reaccién (1).

Excel nos proporciona los valores de pendiente y coordenada en el origen para k;, que
resultan ser de:
Pendiente: a = -5688 = - Ea/R — Ea = 5688 - R = 5688 K - 0.008314 kJ / mol K =

47.29 k) / mol
Coordenada en el origen: b=9.9327 = In (A) = A = %9327 = 20593 kmol / kg s

Por lo tanto, se puede expresar k; como:

_Ea _ 47.29 kJ/mol
k;=A"- e RT=20593-e RT kmol / kg s.
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Se ha estudiado la cinética de la reaccion (2), que produce p-aminofenol, y se ha
concluido que esta tiene una cinética de tipo Langmuir Hinshelwood, de orden uno
respecto a la concentracion de hidrégeno, dependiente también de la carga de
catalizador.

_ wkj Ang
2714+ K, Apg

w: carga de catalizador, kg / m3.

k,: constante de velocidad de la reaccion (2).
Ayg: concentracion de hidrégeno, kmol / m3.
K,: constante de adsorcién, m3 / kmol.

Representando In (k) vs 1/T tanto para la constante de velocidad de la reaccion (2) como
para la constante de adsorcién y operando de manera similar a como lo hicimos en la
reaccion (1):

Arrhenius 2

-2 y =-6016.5x + 16.737
s R2=0.9998

-3
0.0028 0.00285  0.0029  0.00295 0.003 0.00305 0.0031 0.00315
1/T (1/K)

Ilustracion 63. Ecuacion de Arrhenius linealizada 2.
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Arrhenius Adsorcion

6
5.5
- y=-3111x + 13.387
[e) RZ=1
45
<
@ 4
£
~ 35
=
3
2.5

2
0.0028  0.00285 0.0029  0.00295 0.003 0.00305 0.0031 0.00315

1/T (1/K)

llustracion 64. Ecuacion de Arrhenius linealizada Adsorcion.

Excel nos proporciona los valores de pendiente y coordenada en el origen para k,, que
resultan ser de:

- Pendiente: a = -6016.15 = - Ea/R — Ea = 6016.15 - R = 6016.15 K - 0.008314 kJ /
mol K = 50.02 kJ / mol.

- Coordenada en el origen: b=16.737=In (A) > A=¢e%737 =1.86 - 107 m3 / kg
s.

Excel nos proporciona los valores de pendiente y coordenada en el origen para K,, que
resultan ser de:

- Pendiente:a=-3111=-Ea/R > Ea=-3111-R=-3111K - 0.008314 kI / mol K =
25.86 kJ / mol.
- Coordenadaen el origen:b=13.387=In (A) > A=e'3387 = 6,51 - 10° m3/ kmol.

Por lo tanto, se puede expresar k, y K, como:

_E _50.02 kJ/mol
k,=A- e rRT=1386- 107 - e RT m3 /kgs.

_E _25.86 kJ/mol
Ky=A- € RT=6,51-10°-¢€ RT  m3/ kmol.
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Anexo VII: CSTR en paralelo
En este apartado nos encargaremos de explicar la configuracidn de los reactores CSTR
(Continuous Stirred-Tank Reactor) en paralelo.

Primero, deduciremos el balance de materia para el caso de un reactor CSTR. Un balance
de materia general se resume en la siguiente expresion:

ENTRADA - SALIDA + GENERACION = ACUMULACION

dN;

Fj,entrada - Fj,salida + rjdV; dt

Si consideramos que la reaccién tiene lugar en un elemento diferencial de volumen dV,
entonces podemos definir estos términos como sigue:

Entrada: Cantidad de moles por unidad de tiempo del componente A que entra
al elemento diferencial de volumen por flujo global (mol/s).
Fj,entrada = F}

- Salida: Cantidad de moles por unidad de tiempo del componente j que sale del
elemento diferencial de volumen por flujo global (mol/s).

Fj,salida = F] + dFj

- Generacién: Cantidad de moles por unidad de tiempo del componente j que
aparecen o desaparecen en el elemento diferencial de volumen como
consecuencia de la reaccion quimica.

rjdV

- Acumulacion: Este término indica como varia con el tiempo la cantidad de moles
del componente A dentro del reactor. Puede ser acumulacién positiva o
negativa.

dn;
dt

Asi, obtenemos la ecuacién diferencial del balance de materia para un componente j en

un elemento diferencial de volumen dV cualquiera y en un instante de tiempo dt.

Ecuacion 55. Balance de materia.

de
ridV=dF; +—
dt

Si analizamos esta ecuacién para el caso de un CSTR podemos deducir su ecuacidn para
el balance de materia particular de este tipo de reactor ideal.

El flujo de mezcla completa es el flujo que aparece en los reactores tipo tanque, en el
gue todos los elementos del fluido estan perfectamente mezclados entre siy por tanto
las variables de operacion (concentracidon y temperatura) son independientes de la
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posicidn en el reactor. Para este tipo de reactor, debemos tener en cuenta una serie de
condiciones:

- La mezcla estd perfectamente mezclada, es decir, las concentraciones y
propiedades son uniformes en todo el reactor y en la salida.

rp#f(V)>dv=r-V
- Estado estacionario, es decir, la velocidad de reaccion es independiente del
tiempo.

dN;

dt
- Operacion continua.
Asi, la ecuacién de balance de materia para un CSTR se puede definir como:

Ecuacion 56. Balance de materia de un CSTR.

T]-'V=F]-+F]-0

Como Fj = Fjo - (1 — x,), entonces se puede expresar F; + Fj = - Fjo - Xa. La ecuacion
de balance de materia queda tal que:

r]"V=-F]'0'XA

@

Fao Fa
—>—1] B g
Xe Xd

@

Ilustracion 65. Reactor CSTR.
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@ w1

Faoi=NFao Xa1
L]
Hﬂ Coy
Fao ©
—> X ® ‘a
xe B4 B —
[z] @ w2
ra
- xaz
Faoz = (1-N) Fao
&=
—

Hlustracion 66. 2 reactores CSTR en paralelo.

La figura 65 se corresponde a un CSTR de volumen V y se conversion x4. La figura 66 se
corresponde a dos reactores CSTR de volumenes V1y V2 y de conversiones Xaq Y Xa. Si
las conversiones deseadas en los reactores de volumenes V, V1 y V2 son las mismas y
comparamos uno de estos dos reactores con el original que no esta en paralelo:

ra-V=—Fpo X ra-V=—Fpo X V=1
A ACXA  __TA A0CXA S VI=N-V
ra- V1 =—Fpo1 XA1 ra-Vli=—N:Fpg XA Vi=N
Hemos dividido el caudal en dos partes iguales, es decir, N = 0.5, por lo tanto el volumen
V1 sera la mitad del volumen original, justo como ha calculado Chemcad.

De igual manera se puede comprobar que los dos reactores en paralelo tendran el
mismo volumen siempre y cuando N sea igual a 0.5 y la conversién deseada en ambos
sea la misma, como es el caso.

ra- V2 =—Fpp2 Xa2 I V2 =—(1-N) - Faq  Xa2 N

ra'V1l=-Fpap1'Xa1 ra-Vi=—N-Fpp Xpq
ra-V2 =-0.5'Fpp'Xa

ra-Vli=-0.5"Fpg' xp

—>V1=V2
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Anexo VIII: Seleccion del medio térmico, refrigerantes

Rango de operacién Pyap 245 Presién | Temperatura
Refrigerante (mdx. / min.) °C critica critica
(°C) (bar) (bar) (°C)
Metano -129/-154 749 46.0 -82.5
Etano -59/-115 1453 48.8 32.3
Etileno -59/-115 2164 50.3 9.3
Propano 4/-46 15.3 42.5 96.7
Propileno 4/-46 18.45 46.1 91.6
n-Butano 16/-12 4.35 38.0 152.0
Amoniaco 27/-32 17.8 112.8 132.5
CO2 4/-50 787 73.8 31.1
Cloruro de metileno 4/-12 1.21 60.8 236.9
Cloruro de metilo 4/-62 9.84 66.8 143.1
R-134a 4/-50 11.6 40.6 101.0
R-152a 4/-50 10.4 45.0 113.5

Anexo IX: Seleccion del medio térmico, aceites térmicos

. o Rango de Presion de Capacllc.jad Densidad | Viscosidad
Fluido Composicién temperatura vapor a calorifica (kg/m?) (cP)
(min. / max., °C) | Tyay (bar) | (k)/kg K) 8
ifeni L=15/400 1.6 1062 5
Dowtherm A M,ez.cla de d'|fen.|lo / 10.6
y Oxido de difenilo | v =257/400 2.702 680 0.13
Ati 1.571 933.6 9.98
DowthermJ | Aromaticosy -80/315 11.9
alquilados 3.012 568.2 0.16
Ati 1.478 1011 46.6
Dowtherm Q Aromaticos -35/330 3.4
alquilados 2.586 734 0.2
. 1.506 990 51
Syltherm 800 Siloxanos -40 / 400 13.7
2.257 547 0.25
. 1.343 947 78
Syltherm XLT Siloxanos -100/ 260 5.2
2.264 563 0.18
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Anexo X: Especificaciones intercambiadores red de intercambio de calor

Intercambiadores de calor E-103B E-102 E-301A E-301B E-301C E-302
Sobredimensionado (%) 86.77 15.02 121.77 128.03 118.95 31.14
Velocidad tubos (m/s) 60.80 0.43 1.13 0.92 0.92 0.32
Velocidad carcasa (m/s) 5.97 11 0.82 0.83 0.83 0.13

Area requerida (m?) 0.93 15.06 0.35 0.34 0.36 136.42
Area real (m?) 1.73 17.33 0.78 0.78 0.78 178.91
Numero de tubos 19 118 15 15 15 323
Longitud de los tubos (m) 1.524 4.88 0.9144 0.9144 0.9144 6.1
Diametro ext. tubos (m) 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.01
Espesor tubos (m) 0.0006 0.0006 0.0023 0.0023 0.0023 0.0023
Diametro carcasa (m) 0.1524 0.3048 0.1524 0.1524 0.1524 0.49
N2 de pasos por tubo 1 1 1 1 1 1
U calculado (W/m? °C) 782.96 575.07 519.84 553.58 550.95 138.2
U servicio (W/m? °C) 419.22 499.99 234.4 242.76 251.63 105.38
Carga térmica (MJ/h) 177.48 929.36 103.72 103.65 103.62 2552.81
N2 de cambiadores en serie 1 1 1 1 1 3
AP tubos (bar) 0.12 0.08 0.00 0.04 0.04 0.16
AP carcasa (bar) 0.25 0.35 0.28 0.28 0.28 0.29
LMTD (°C) 68.02 29.80 157.73 152.2 146.79 37.61
Numero de deflectores 10 52 15 15 15 38
TEMA AEL AEL AEL AEL AEL AEL
Flujo Contracorriente Contracorriente Contracorriente Contracorriente Contracorriente Contracorriente
Caudal Agua de Refrigeracion (kg/h) - 11112.37 - - - 30523.34
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Anexo XI: Coste de los equipos

Equipo Codigo Tipo K1 K2 K3 Q (m?, kW o m3) log Cerer | Cerer (2001) S

Columna C-201 Valvulas 3.3322 0.4838 0.3434 66.89/6=10.21 4.17 14896.27
Columna C-202 Perforadas 2.9949 0.4465 0.3961| 279.11/21=11.83 3.93 8511.15
Columna C-302 Valvulas 3.3322 0.4838 0.3434| 186.71/15=10.27 4.17 14877.09
Columna C-301 Extraccion 3.4974 0.4485 0.1074 55.05 4.16 14526.47
Compresor K-101 Rotatorio 2.2897 1.3604 -0.1027 356.12 5.09 123665.50
Compresor K-102 Rotatorio 2.2897 1.3604 -0.1027 356.76 5.09 123851.32
Compresor K-103 Rotatorio 2.2897 1.3604 -0.1027 329.65 5.06 115899.27
Recipiente V-201 Vertical 3.4974 0.4485 0.1074 2.66 3.71 5097.39
Reactor R-101A Serpentin 4 0.4321 0.17 66.32 5.35 224521.89
Reactor R-101B Serpentin 4 0.4321 0.17 66.32 5.35 224521.89
Bomba P-101 Centrifuga 3.3892 0.0536 0.1538 9.14 3.58 3825.85
Compresor K-201 Rotatorio 2.2897 1.3604 -0.1027 70.44 4.45 28366.83
Intercambiador E-101 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 26.82 4.23 16799.40
Intercambiador E-102 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 26.15 4.22 16730.68
Intercambiador E-103 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 5.82 4.19 15436.00
Intercambiador E-201 Doble tubo 3.3444 0.2745 -0.0742 4.36 3.50 3166.92
Intercambiador E-202 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 92.59 4.36 22948.80
Intercambiador E-203 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 15.46 4.20 15683.86
Intercambiador E-301 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 2.24 4.24 17322.87
Intercambiador E-302 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 179.34 4.47 29631.55
Intercambiador E-102 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 17.33 4.20 15852.63
Intercambiador E-103A Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 1.37 4.29 19334.28
Intercambiador E-103B Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 1.73 4.26 18273.90
Intercambiador E-301A Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 0.78 4.36 22871.67
Intercambiador E-301B Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 0.78 4.36 22871.67
Intercambiador E-301C Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 0.78 4.36 22871.67
Intercambiador E-302 Tubos fijos 4.3247 -0.303 0.1634 178.91 4.47 29600.74
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Equipo Cédigo Tipo Material P (bar) |f, C. (2001) $ C. (2019) $
Columna C-201 Valvulas Acero inoxidable (bajo grado) 1] 21 1| 31282.17 X 6=187693.03 294748.99
Columna C-202 Perforadas Acero inoxidable (bajo grado) 1] 21 1| 17873.41 x 21 =375341.67 | 589428.25
Columna C-302 Valvulas Acero inoxidable (bajo grado) 1] 21 1] 31241.89 X 15=468628.32 | 735923.55
Columna C-301 Extraccion Acero al carbono 1 1 1 14526.47 22812.05
Compresor K-101 Rotatorio Acero inoxidable (bajo grado) 3| 2.1 1 259697.55 407823.29
Compresor K-102 Rotatorio Acero inoxidable (bajo grado) 9| 2.1 1.1 286096.54 449279.69
Compresor K-103 Rotatorio Acero inoxidable (bajo grado) 25| 2.1 1.25 304235.57 477764.81
Recipiente V-201 Vertical Acero al carbono 1 1 1 5097.39 8004.83
Reactor R-101A Serpentin Niquel 25| 5.4 1.25 1515522.74 2379943.39
Reactor R-101B Serpentin Niquel 25| 5.4 1.25 1515522.74 2379943.39
Bomba P-101 Centrifuga Acero al carbono 25 1 1.25 4782.32 7510.04
Compresor K-201 Rotatorio Acero inoxidable (bajo grado) 25| 2.1 1.25 74462.93 116934.94
Intercambiador | E-101 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 3| 1.3 1 21839.22 34295.83
Intercambiador | E-102 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 9| 1.3 1.1 23924.87 37571.09
Intercambiador | E-103 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 25| 1.3 1.25 25083.50 39390.58
Intercambiador | E-201 Doble tubo C: Acero al carbono T: Aluminio 1| 1.3 1 4116.99 6465.24
Intercambiador | E-202 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 29833.44 46849.78
Intercambiador | E-203 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 20389.02 32018.46
Intercambiador | E-301 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 22519.72 35364.48
Intercambiador | E-302 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 38521.01 60492.55
Intercambiador | E-102 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 9| 1.3 1.1 22669.26 35599.30
Intercambiador | E-103A Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 25| 1.3 1.25 31418.21 49338.46
Intercambiador | E-103B Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 25| 1.3 1.25 29695.09 46632.51
Intercambiador | E-301A Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 29733.17 46692.32
Intercambiador | E-301B Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 29733.17 46692.32
Intercambiador | E-301C Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 29733.17 46692.32
Intercambiador | E-302 Tubos fijos C: Acero al carbono T: Aluminio 1] 1.3 1 54935.16 60429.65
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Anexo XlI: Andlisis de rentabilidad

ANALISIS DE RENTABILIDAD CON RED DE IC
.| Ingresos por Costes de Beneficios . Beneficios antes de | Beneficios después de | Costes de . . Valor |Flujo neto de
Afio ., Amortizaciones . . . Capital circulante . .
ventas operacion brutos impuestos impuestos capital residual caja
1 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 3.30 0.00 0.00 -3.30
2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 3.30 -5.00 0.00 -8.30
3 95.25 85.65 9.60 2.02 7.58 5.31 3.30 0.00 0.00 2.01
4 95.25 85.65 9.60 1.42 8.19 5.73 0.00 0.00 0.00 5.73
5 99.07 89.08 9.99 0.99 9.00 6.30 0.00 0.00 0.00 6.30
6 103.03 92.64 10.39 0.69 9.69 6.78 0.00 0.00 0.00 6.78
7 107.15 96.35 10.80 0.49 10.32 7.22 0.00 0.00 0.00 7.22
8 111.43 100.20 11.23 0.34 10.89 7.63 0.00 0.00 0.00 7.63
9 115.89 104.21 11.68 0.79 10.89 7.62 0.00 0.00 0.00 7.62
10 120.53 108.38 12.15 0.00 12.15 8.51 0.00 0.00 0.00 8.51
11 125.35 112.71 12.64 0.00 12.64 8.85 0.00 0.00 0.00 8.85
12 130.36 117.22 13.14 0.00 13.14 9.20 0.00 0.00 0.00 9.20
13 135.58 121.91 13.67 0.00 13.67 9.57 0.00 0.00 0.00 9.57
14 141.00 126.79 14.21 0.00 14.21 9.95 0.00 0.00 0.00 9.95
15 146.64 131.86 14.78 0.00 14.78 10.35 0.00 0.00 0.00 10.35
16 152.51 137.13 15.37 0.00 15.37 10.76 0.00 0.00 0.00 10.76
17 158.61 142.62 15.99 0.00 15.99 11.19 0.00 0.00 0.00 11.19
18 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 5.00 2.25 7.25
TOTAL 117.31
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ANALISIS DE RENTABILIDAD

SIN RED DE IC

- | Ingresos por | Costes de Beneficios . Beneficios antes de | Beneficios después de | Costes de . . Valor Flujo neto de
Afio ., Amortizaciones . . . Capital circulante . .
ventas operacion brutos impuestos impuestos capital residual caja
1 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 3.25 0.00 0.00 -3.25
2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 3.25 -5.00 0.00 -8.25
3 95.25 85.81 9.44 1.98 7.46 5.22 3.25 0.00 0.00 1.97
4 95.25 85.81 9.44 1.39 8.05 5.64 0.00 0.00 0.00 5.64
5 99.07 89.25 9.82 0.97 8.85 6.19 0.00 0.00 0.00 6.19
6 103.03 92.82 10.21 0.68 9.53 6.67 0.00 0.00 0.00 6.67
7 107.15 96.53 10.62 0.48 10.14 7.10 0.00 0.00 0.00 7.10
8 111.43 100.39 11.04 0.33 10.71 7.50 0.00 0.00 0.00 7.50
9 115.89 104.41 11.49 0.78 10.71 7.50 0.00 0.00 0.00 7.50
10 120.53 108.58 11.95 0.00 11.95 8.36 0.00 0.00 0.00 8.36
11 125.35 112.92 12.42 0.00 12.42 8.70 0.00 0.00 0.00 8.70
12 130.36 117.44 12.92 0.00 12.92 9.04 0.00 0.00 0.00 9.04
13 135.58 122.14 13.44 0.00 13.44 9.41 0.00 0.00 0.00 9.41
14 141.00 127.03 13.98 0.00 13.98 9.78 0.00 0.00 0.00 9.78
15 146.64 132.11 14.53 0.00 14.53 10.17 0.00 0.00 0.00 10.17
16 152.51 137.39 15.12 0.00 15.12 10.58 0.00 0.00 0.00 10.58
17 158.61 142.89 15.72 0.00 15.72 11.00 0.00 0.00 0.00 11.00
18 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 5.00 2.23 7.23
TOTAL 115.36
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Anexo XlII: Balance de materia

FLOW SUMMARIES:

Stream No. 10 15 21 22
Stream Name IN R-101 ouT R-101 IN C-202 OUT1 C-202
Temp C 80.0000 80.0000 59.7598 209.8130
Pres Dbar 25.0000 25.0000 1.0000 1.0000
Enth MJ/h 2629.5 -46417. -43875. 520.064
Vapor mole frac. 0.75011 0.10557 0.00000 0.00000
Total kmol/h 400.0805 310.0798 265.2422 10.0380
Total kg/h 12923.3584 12923.2129 12425.3008 1233.1334
Total std L m3/h 18.8403 13.2913 12.0028 1.0222
Total std V m3/h 8967.26 6950.02 5945.05 224.99
Flow rates in kmol/h

p-aminophenol 0.0018 2.0255 0.0020 0.0020
Water 0.0000 177.9756 167.4090 0.0000
Hydrogen 300.0000 32.0249 0.0020 0.0000
Aniline 0.0791 88.0539 87.8711 0.0879
Nitrobenzene 99.9996 10.0000 9.9581 9.9482
Toluene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Stream No. 24 28 29 31
Stream Name ouT2 C-202 ouT C-301 OUT1 C-302 OUT2 C-302
Temp C 58.5034 25.0000 19.3027 182.7065
Pres Dbar 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
Enth MJ/h -44103. 3639.4 563.19 5594.5
Vapor mole frac. 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
Total kmol/h 255.2041 483.6545 395.4938 88.1619
Total kg/h 11192.1680 43679.2539 35469.0273 8210.2588
Total std L m3/h 10.9806 48.6526 40.6488 8.0038
Total std V m3/h 5720.06 10840.46 8864.46 1976.03
Flow rates in kmol/h

p-aminophenol 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Water 167.4090 13.1099 13.1108 0.0000
Hydrogen 0.0020 0.0043 0.0043 0.0000
Aniline 87.7832 87.8570 0.0878 87.7692
Nitrobenzene 0.0099 0.0099 0.0000 0.0099
Toluene 0.0000 382.6734 382.2907 0.3828
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